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RESUMO

0 obletivo deste trabalhe consiste no desenvolvimento, cons-
tvuc3on e teste de um esbulicmetro para estudos do comportamento de
equilibrio ligquido-vappr de sistemas salinos {(efeito salino).

0 ebulidmetro proposto possuil a caracteristica de permitir a
recircutacao de ambas as fases, liquido & vapor condensado, poy
apresentar um dispositivo denominado de bomba COTTRELL . Uma revi-
sap da literatura pertinente mostrou gue entye os equipamentos
normalmante utilizades no estudo do efeite salino nenhum apresen-
ta tal dispositive, nem a recirculacao da fase liquida.

¢ equipamento e totalmente construilido em vidre, possibili-
tando o estudo do comportamento de egquilibrio de fases em condi-
cbes de pressio de @,16 a 1,5 Bar, e temperaturas wvariando de 300
a 450 K. 0O desempenho do ebulidmetro foi testade com a determina-
¢ip da curva de pressap g¢e vapor do etanocl (@,12 a 1,49 Bar), e
da coleta de dados de equilibrio para pa sistema ciclohexano/to-
lueno, sob condicSes isobaricas t1,8133 Bar) e 1sotermicas
{323,415 K)Y. D= resultadose foram comparados com dadps dz literatu-
ra.

Como cistema salino fol escolhido o sistema etanol/3gua‘ace-
tatoe de potassie, devide principzlmente ao ndmere de publicacdes
com dadps a respeito deste sistema. Os dados de equilibrio foram
obtidos =2 1,133 Bar, em toda 2 faixa de composigdo dos sbDlven-
tes, para diferentes composicoes fixas de sal. Os resultados fo-
ram comparadas com 05 dados encontrados na literatura, e mostram
um pequenc desvio negativo na compesigan da fase vapor, mas  um
desvio cignificante nas temperaturas, cujos valores na literatursa

estfp0 acimz dos determinados experimentalmente Esta diferencsa



i1

pode ser explicada devida a presenga de uma bomba Cottrell, que
possibilita a determinagao exata da temperatura de equilibrio.
0 desempenho do ebulidmetro foi considerado como satisfatg-

rio.
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The purpase of thie work concerns with the development,
construction and testing of a Yiquid-vapor equilibrium still, 1n
order to studg the liquid-vapor equilibrium behaviour of salt =o-
lutions (salt effect)

The pyopocsed &ctill has the caracteristic of permiting the
recirculation of both the iiquid phase and the condensed wvapor
phase, due to the exictence of =z Cottrell pump. & review of the
pertinent literaturé shows that none of the usuzlluy employed
equilibrium stills for salt effect measurements possesses such a
device, therefor not making impossible the recirculation of the
tiguid phase.

The still iz all made of glass, permiting operational condi-
tions from @,19 to 1,3 Bar, and from 30@ to 450 K. The performan-
re of thke still was tested with the measurement of the vapor
pressure curve of etanol (from ,1i2 to 1,42 Bar), and the measu-
rement of the ligquid-vapor equilibrium curve of the =ystem cyclo-
hexane/toluene, at 1sobaric (1,€133 Bar} and isptermic (323,15 K}
conditinns. The results were compared to literature data.

The =ystem ethanol/water/potassium acetate was choosen as
the salt system due to the number of avaliable literature data.
Salt soplution liquid-vapor data was colected at 1,@133 Bar, in
the whole range of solvent composition, for diferent salt concen-
trations. The results were compared with literature data, anhd
they cshow 2 slight negative deviation in the vapor composition,
but a signhnificant diference in the temperature measurement, as
the literature datz reports them higsher than those measured expe-

rimentally These diferences may be accounted by the Cottrell
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pump in the propesed still, which allows a correct temperature
measurement .
The performance of the proposed still was ctonsidered satis-

factory.
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1. INTRODULCAOD

Entre os processos de separagao, a destilag¢8o occupa um lugar
de decstaque, tanto rela suaz vasta utilizagfao, com também pelza sua
compiexidade. Ocorrem casos €M que a separagao completa de  subse-
tancias por destilagio se torna problematica, sob o ponto de vista
da exequibitidade. 2 o caso de sistemas que apresentam pontos de
ebuli¢8o muito praoximos, pu entiao formam um azedtvropo. Neste dlti-
mo Caso, a ceparagao completa dos componentes por destilag3io em
uma uUnica coluna se torna impossivel.

Este problems € normalmente contornadoe com o uso de um  sgl-
vente adicionral na caluna, gue devido 3 interagdo com as substin-
cias a serem separadas, altera o comportamento termodinémico do
sistema, & desta forma possibilita a separagao completa. Estes
processas s5ac  usualmente depnominados de destilagao extrativa e
azedtropica, € o salvente adiciohado se apresenta geralmente spb a
sua forma liguidsa.

lim processo alternativo para este tipo de separacioc € a uti-
lizagzo de um sal, noc lugar de um spolvente ligquido. O sal provoca
a formacio de conpostos de csonlvatagdaoc na selugao, alterando assim
as atividades dos componentes envolvidos, levando a uma modifica-
¢ao dac composicfes de equilibrio

A principal vantagem da utilizacdo de um componente salino em
prareecos de destilag2o azeotropicas € a economia  energetica. O
de=locamente da volatilidade relativa dos solventes com 2 adig3o
de um sal levs % ewxig€niia de um numerg menor de estagiocs em uma
coluna. Oesta forma, a utilizatap adequada do efeito salino  pode

levar =& diminuigao doe custpse capitais e operacionais de um pro-



cesso .

0 =al entretantoc apresenta algumas desvantagens, quande com-
parade a um sclvente ligquido. 0O fato de se apresentar sab forma
gilida dificulta a seu trancporte atraves do sistema. O baixp grau
de sclubilidade e a dificuldade de salubilizagdc do sal podem tor-
nar este procecsso impraticdvel .

SCHMITT (1979) compararou o processo de desidratagzo de eta-
nol por efeito salino Ccom © processo convencional de destilagao
extrativa com benzeno, atraves de uma simulacic matemztica. 0 sal
utilizados foi o acetato de potiassio. (s resultados obtidos mostram
uma vantagem sob o ponto de vista energético, com menor consumo de
energla, g um menor ndamevro de equipamentos, conforme a tabela a

seguir, cobtida a2 gartir de simulacoes matematicas:

Comparagao de processos

Destilac3oc extrativa Destilagdo salina
Salvente Benzeno Acetato de potassio
Colunas 3 1
Pratos (por
coluna) 30 - 5 ~ 10 20
Consumo de 4139 kJrt 2715 kJ/t
energila
Composigao no 9% BOPY% 29 .95%
topo (etancl)

8 mesmo procedimento fol adotado por BARBA, BRANDANI & DI
GIACOMO (1983), paraz a utilizac3o de cloreto de c¢dlcio na obtenglo
de etanol hiperazeotrdpica. Foi efetuada um simulacao matematica
do processo, e 0s resultados obtidos foram comparados com bs  de

Rt ACK {i9B0)Y. que estudou os procecsps de desidratagic do etanod



com relacao ao consumn energetico.

A tabela a seguir mosira comparativamente os diferentes pro-

cesaps sob o ponto de vista de consumo energético:

Comparac2c entre diferentes procecsos

Tipn de processo Consumo de energia Faixa de concentragao
(kcals/kg EtOHI de etanol (% massa)
Brandani e col. ize0 7.5 - 99

Processos de destilag¢ao

Dest . baiwa pressinp 2800 &.4 - 9B
Dest. azeotropica
Pentanp 2400 6.6 - 10¢
Benzeno 3700 6.4 - 10¢
Eter dietilico 3008 6.4 - 100
Dest. extrativa
Gasolina 2200 6.4 - 109
Etileno glicol 45006 6.4 - 100

Outros processns
Extr. por solvente 1300 ie - 98

Pervap. em mepmbranas 11@9 8 - 29 5

Verifica—-se aque 0 processo salinc 2 competitivo perante ou-
tros proczssos, especialmente perante os tradiciconalmente utiliza-
dos, como a destilagl@oc com benzeno, € pote ser considerado comD um
processg altaernativo.

Outras pesgulisas na area de processos alternativos para a de-
ci1drataLan oe etanol comprovam a competividade do efeito salino na
destilacao (MODRSCHBACKER e ULLER, 1984 e VERCHER, 19B7).

fpesar da literatura pertinente conter referéncias a respeito

de processos industriais de separacio nos quais foram utilizados




sa21s ha destila¢3p, a utilizacio do efeito salino em processos de
geparacan @6 dificultada pela escascsez de dados termodini@micos de
equilibrio liquidp-vapor de sistemas salinos. 0O0s poucos dados
exictentes, comparado ao grande numero de sistemas n3o—-=alinos es-—
tudadeos, se restringem gerzlmente a solugdes saturadas com sal,
que nao possibilitam uma aplicacio pratica dewvida 2= altas concen-
tracdes enveolvidas.

Problema similar & vevrificado no que se refere a equipamentos
utilizados no estudo do efeito salino. Enquanto que, para sistemas
nan-salinos, a literstura apresenta uma grande variedade de equi-
pamentos para a determinac3o do equilibrio liguido-vapor, cada um
com as suas peculiaridades, © mesmo RED ocorre para sistema sali-
nos. Verifica-se que, ha guase totalidade dos sistemas salinos es-
tudados ate os dias atuais, os dados foram obtidos em aparelhos
que nao apresentam algumas das inovaches efetuadas em eguipamentos
de determinagao do equilibrio liquido-vapor nos Jdltimos 9@ anos.
i dados assim cbtidos possivelmente apresentam erros.

Com base neste fato, pretende-se projetar um equipamento para
a determinac3o de dados de equilibrio liquido-vapor de sistema sa-
linos, que apresente algumas das caracteristicas incorporadas a
“gguipamentos utilizados para sistemas ni3oc-salinos.

0 objetive do trabalho consiste no projeto, construgso e
tecte de um ebhuliomefro com recirculacio de ambas as fases, que
Foasibilite a coleta de dados de equilibrio liquido-vapoy de sis-
temas salinos. A caracteristica de recirculacio de ambas as fases
nio foi encontrada em outreos ebuliometros utilizados para solucdes
salinas. 0 ebuliometro deverida possibilitar o estudo de sistemas na

faixa de pressao de 9,@1 a 1,95 Bar.



Ds testes a sevem realizados englobam a comparacao de dados

obtidos com oas contidos na litevratura para pressio de wvapor do

etanol (de @,12 a 1,4 Bar) e equilibrio ltiquidao-vapor do sistema

ciclohexano—-tolueno
Bar?Y.

Posteriormente

acetato de potassin.

da literatura.

isotérmice (327,15 K) € isobdarice (1,8133

sera estudado o sisteme salino etanol-agua-

Oc resultados obtidos serie camparados com oS



2. REVISAGC BIBLIQGRAFICA

2. 1 Introducao

Apesar dos extensos estudes realizzdos sobre procecsos  de
destilagao que utilizam um solvente pou agente extrativeo liguidao,
pouca atengZZo tem sido dada & possibilidade de utilizar um szl
para tal objetivo. Mesmo assim, o ndmero de publicagbes com pes-
quisas relacionadae com o efeite salino € grande, podendo ser

classificado em trés categorias basicas:

a) - efeito salino no egquilibrio liquido-vapor

by - destila¢do extrativa utilizando um sal como agente
extrativo

c) - teoria de splu¢bDes de eletvrolitos em mistuvras de

spiventes

&4 revis3o a ser apresentads heste trabalho se refere & cate-

goria =2), com enfase A apresentagio dos equipamentos utilizados

para determinacap do egquilibrio ligquido-vapor de sistemas sali-

2.2 Aspectos historicps do efeito salino

N 2feita da adigao de um sal sobre um sistema a ser destila-
do € um fendmeno conhecido ha muito tempo. FURTER (19277) comenta

que a utilizag2o0 de sai= ha destilagio s deu logoc apods a desco-



berta do enriguecimento de dlcools por destilag3o. A primeira re-
ferédncia a csee réspeito consta por volta de 1100 , da regific
norte da Itdalia. Entre pbs s€culos XII e XIV encontram-ce uma sé-
rie de referéncias com relacio a obtenclSo de alcool etilico mais
concentrado atvavés da adicao de sais como sulfato de cobre, car-
bonato de petassic e cloreto de sddio, entre outvres. Conforme
Forbes (em FURTER, 1977}, a primeira referénrcia a respeito da ob-
tengao de etanol absoluto data de 17%4, quando o gquimice alemiog
Lowitz destilou o alecoel utilizando carbonato de epotassioc. Poste-
riarmente, foram iniciados estudos mailis extensivos saobre o efeito
calina, especialmente por volta do iniciec do seculo XX, por Lash
Miller, do Canada, e Kablukov, na Ruissia. Deste entao, o efeito
salino tem sideo cada wvez mals extensivamente estudado, sem entre-
tanto merecer por parte da inddstria a atencdo necessaria, sendo
atualmente a3 aplicacZo limitada a uns poucos pyopcessoe indus-

triais.

2.3 Rewviszpo bibliografica

Em 1947, FURTER e COOK (1947) publicaram uma revisap bibliogra-
fira a respeitc do efeito salino no equilibrio liguido~vapor. Fo-
ram analisadas um total de 2046 publicagoes, das quais a maioria
de origem de paises spocialistas, na maior parte spovietica.

Posteriormente, FURTER (1%277) publicou uma nova revisdo da
literatura, abrangendo a época de 1966 a 1977, e incluindo publi-
catbes anhteriores a 1944 nao publicadas na primeira revisao. Nes-—
te trabalho, foram analisadas 344 publicagBes, das quais novamen-

te uma boa parte era de origem sovietica.



Em 1954, Furter e colaboradores 1lhiciaram uma pesquisa sis-
tematica do sfeito =alimro no equilibrio liguido-vapor, dando ori-
gem a maior contribui¢lo biblicgrdfica na drea da pesguisa do
gefeita <«alino. No primeiro artiga, JOHWNSOWN & FURTER (1257), in-
troduziram o conceito de efeito <alinoc e comentaram alaumas pos-
giveis aplicagoes. No mesmo trabalho, oe autores desenvolveram um
ebulifmetro para possibilitar a coleta de dados de equilibrio de
sistemas salinons. Para tanto, adaptaram um aparelhe classico, o
ebulifmetro de Othmer {(ver HALA (1947)), para o estudo dos refe-
ridos sistemas (3 aprescntagio detalhada do aparelho e sua dis-
cussio serio feitas no decorrer deste capitulo). D autores estu-
daram o sistema etanol-agua saturado com cloretoc de sddic & clo-
reto de mercidrio, em condigfes atmosfericas. Posteriarmente, os
mesmos autores (JOHNSON e FURTER (1943)) apresentaram dados de
equilibrio para os sicstemas metanol-sgua, etancl-3gus € mn-propa-
nol-agua, saturados com diferentes salis, obtidos no ehulibmetro
Far eles projetade (ebulidmetro de Furter). Diversos Sistemss al-
cool-agua {metanol e stanol), satuyrado com sais de acetata foram
estudado por MERANDA & FURTER (19284 e 12713, e FURTER (1272},
utilizande o mesmo equiramentec. Um estudo do sistema dagua-—meta-
nol! e s#gua-etanpl foi apresentado por MERANDA e FURTER (1972),
para diferentes sais de haletos. Uma continuac3o do estudo do
sistema etanol-agua £ metanol-dgua para outros sais foi efetuadsa
por JAQUES e FURTER {(1974), mas em condiges nio saturadas

Com o intuito de verificar a qualidade des dados de equili-
brio ligquido-vapor obtidos experimentalmente, JAQUES e FURTER
(1972a) apresentaram um teste de consisténcis termodinimica para
sistemas saturados com sal, baseado no teste da drea, adaptado do

metodo de Herington. Um nuimero grande de sistemas salinos foram



submetidos a este teste por JAQUES (1974}, verificande que um nu-
mero substancial nﬁn.satifez as tondigdes do teste. Posteriormen-
te, JAQUES (1277), analisande diferentes sistemas salinos, veri-
ficou que parte dos erros assocliadoc a hio satisfacho do critério
de consisténcia se deve parcialmente ao equipamento utilizado
{ebulidmetro de Furter), que nap possibilita uma medic3o exata da
temperatura de equilibriec.

fParalelamente ao grupo de Furter, Rius Miro e colaboradores
estudaram o comportamento do sistema etanal-agua, saturados com
uma variedade de sais. As pesqgdisacs realizadas se referem a saies
somente soldveis em agua (RIUS MIRG e colab., 4192537a e 1%940), &
sais soldveis em ambos os solventec (RIUS MIRS e colab., 4975h e
i?62). Popsteriormente, os autores estudaram o sistema n-propanol-
dgua e isopropannl-agua, para diferentes aaiEICRfUS MIRo e colab.
1298 e 1941). A continuidade destes trabalhos foi efetuada por
ALUVAREZ GONZALES e cplab., (1%7%a e 1979b) e OGaAlLAN e colab.
{1980}, pertencentes ao grupc original de pesquisa.

0 eguipamento utilizado por este grupo consiste de umz= adap-
ta¢do do ebulidmetro de Othmer, desenvolvido a partir de uma ver-
sao de TURSI e THOMPSOHW {(1951), cujz msior diferenga com relagin
ao ebulibdmetro de Furter consiste de um gargalo mais longo na
parte cuperior do balio de ebuligao 2 & utilizaglo de walvulas
para a retiradg da amostra da fzse liquida. O tubo internc apre-
zomta na sua extremidade inferior brificics para & passagem do
vapor, ao contrarioc do ebulibdmetro de Furter, onde z extremidade
iiviersor do tubo € totalmente aberta. & interescsante se notar
neste ponto que apesar do egulpamento de Tursi e Thampson ter si-
do desenvolvido antee do de Furter, este dltimo tem merecido uma

ateng30 maior.
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Outras contribuicdes de estudos do efeito salino para siste-
mas alcoois-agua foram efetuadeos par CDOSTA NOVELLA e MORAGUES
TaRRASO (19522 e 1952b), estes utilizando um equipamento prdprio,
KLAR e SLIWKA (1938}, SCHMITT (1979, 1982}, e BARBA & col. (19B4
e 1985) para o sistema etanol-agua, estes dUltimos utilizando um
ebu}iametrp de Othmer . DALLOS e col. (1983) apresentaram o com-
portamento do sistema anilina-sdgua, na presenca de sais de amdnia
e sodio. Para tanto, utilizaram um equipamento similar ao apre-

sentado por VOHLAND (1975) .

2.4 AplicacbDes industriais do efeite salino

&4 propriedade de um sal promover uma altera¢lo da distribui-
¢330 dos componentes entre as fases liquida e vapor torna o efeito
salinp interessante para 05 procescsos de destilagio.

D esquema basico de um processo de destilagao por efeito sa-

1ino € mostrado abaixo:

/»L\ - produto

alimentacao reciclo de sal

A * preduto de fundo
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Apesar da quantidade de sistemas estudados, a aplicac3o do
efeito salino em processos de separa¢do na inddstria quimica tem
se limitado a poucos processos. Entre estes, o0 mais importante
pode ser considerado o processo da desidratacdo do etanol. Apesar
de conhecido desde o tempo de surgimento do processo de destila-
20, este processo ganhou projecdao com a utilizacg3o por parte da
DEGUSSA, Alemanha, para a obten¢3p de etanol anidro, para utili-
zacao como aditivo em motores de combust3o interna. Entre os anos
1930 e 1950 mais de 10@ plantas quimicas foram construidas basea-
das neste processo (Processo HIAG). Conforme FURTER (1972), o
processo permitia a obteng3o de etanol com pureza de 99.8%, C am
custos mais baixos que com a utilizacdo de solventes liquidos. O
sal utilizado consistia de uma mistura de acetato de potdssio e
acetato de sodio.

FURTER {(1972) cita uma variedade de processos industriais,
além da desidratac3o do etanol, que utilizam o efeito salino. Em
1948, BOGART e BRUNJES (1948) propuseram um processo industrial
para a obtenc3o de fenol a partir da hidrdlise alcalina de mono-
clorobenzeno. Para eliminar a dificuldade de separar o femnol de
um solucl3o diluida, os autores estudaram o comportamento do sis-
tema agus—fenol-cloreto de sodip, e propuseram a utilizagdo deste
sal para promover a separacao.

Qutra aplicagso do efeito salino se encontra no processo de
concentracio de acido nitriceo utilizandse nitrato de magneésio, ao
inves e dcido sulfurico, e foi utilizado a partir da década de
5@¢. Cuatorme FURTER (1972), a utiliza¢3eo de um sal neste processo
levou @ uma redug¢do dos custos a metade, uma diminuig8o dos in-

vestimentos iniciais (3@ a 4@%) e um produto mais puro.
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Conclui-se que a destilagao azeotrdpica e extrativa cmpre-
gando um sal no lugaf de um liquido & um processo alternativo pa-
ra a separagao de substancias. Entretanto, os sistemas aps quals
esta técnica pode ser aplicada s3o limitados devide a disponibi-
lidade de sais adequados, soldvelis ho sistema em toda a faixa de
cancentragﬁn 2 apresentando uma seletividade quanto a interagio

ccoim os solwventes.

2.9 Equipamentos utilizados para o estudo do efeito salino

0 ndmevo de equipamentos utilizados para o estudo do efeito
salino € bem reduzido perante ebuliometros utilizados para siste-
mas nao salines Entve os poucos, alguns apresentam pegquenas al-
teracoes, sem entretanto acrescentar modificacfes importantes.

Serioc apresentados a seguir os equipamentos considevados mais im-—

poriantes .

2.5.1 Ebulidmetro de COSTA-NOVELLA (1932}

Este ebulidmetro fol utilizado para o estudo dos sistemas
etanol /agua, saturado com acetate de potassio e cloreto de cobre.
Nac foi encaontvada nenhuma veferéncia a respeitn deste eguipamen-
to =apos 41952, levandd a crer que & sua utilizz¢io nio tenha tido

muitoc sucesso.
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2 511 Descrigaoc do equipamenteo (figura 2.1)

0 equipamento consiste de um recipiente cilindrico (2) de 5
cm de diametro e 22 cm de altura, com uma capacidade de aproxima-
damente 460 cm3, encamisado por butreo recipiente (1), também ci-
lindrico, de 8 cm de diametro. 0 frasco interno constitui o reci-
piente dé ebulicao propriamente dito, onde se estabelece o equi-
librin. 0 frasco externo tem como dnica funcio o envolvimento do
recipiente interior com uma camada de vapor Com a mesma Ccomposi-
20 dpo vapor no interior do frasco interno. Os motivos desta co-
locagao serao descritos mais a frente.

0 tubo de saida (3} do frasco interno conecta o frasco de
ebulicfio com o sistema de condensagao de vapores (1@), e poDssui
uma inclinagso descendente para impedir o retorno de vapar con-
dencado na parede do tubo para o interior do frasco de ebuligio.
0 vapor condensado € recolhido na parte inferior do condensador e
g acumula no contagotas (S). 0 retorno do condensado £ feito
atraves do tubo (7). A walvula (&) possibilita a vretirada de
-mastras dbo vapdr condensade. 0 vapor condensado € acumulado no
fundo do receptor (8), de aproximadamente 18 cm3, recirculando de
volta ao frasco de ebuli¢ap guando o nivel de splu¢gBo atingir a
altura do orifcio de saida (?). 0 condensado retorna a camara de
equiilibrio pelo fundo, permitindo um maior tempo de contato entre
a solugao em ebulitg8o0 e o fluxo de condensado.

A medicip da temperatura de equilibrio € efetuada atraves de
um termdmetro de mercurio, com precisiao de @,1°9C, em contato com
0 wvapor dentro do recipiente de equilibrio. D termbOmetvre € presao
2 um cone esmerilhado no topo da camara de squilibrio. Através do

mesmc Cone sap intrpduzidas a resisténcia de aguecimento 6 O ca-



14

pilar para a retirada de amostra da fase liquida. A resisténcia
de aguecimento € constituida de um fio de nigquel-cromo, envolto
por aneils de refratario e fechado em um tubo de vidro. A amostra
da fase liquida € retirada através de suc¢ido.

Conforme os autores, CO0STA NDVELLA e MORAGUES TARRASD
(1952a), um dops principalis problemas encontrados em ebuliometria
¢ a condensagido parcial do vapor € a evaporagao de respingos de
liquido. Para impedir a condensagao do vapor, torna—-<e necessario
manter a temperatura da camara de equilibrio o mais proximo da
temperatura verdadeira de ebuli¢ao. Utilizando como fluido de
termostatizacic do vapor um fluido idéntico ao em ebulicio, esta
igualdade de temperatura pode ser atingida.

0 equipamento pode ser pressurizado por uma ligacfioc do teopo

do condencador com um sistema de pressurizagao/vacuo.

£2.5.1. 2 Comentarips a respeito do egquicamento

6 equipamento acima descritoc, segundo os autores, evita o
superaquecimento do liquido mediante o empreso de promotores de
ebuligao {(pérolas de porcelana) e utilizando um sistema de aque-
cimento brando, isto €, sem atingir grandes diferengas de tempe-
ratura entre a solucBp e o meip de aquecimento. Para verificar a
ocorré&ncia de arraste de liquido pelo vapor ascendente, foi rea-
lizado um teste com uma solu¢do concentrada de cloreto de sddia,
verificando-se entio a presenga do sal no condensado recolhido.
Conforme o0& autores, os resultados foram negativos quanto ac ar-—

raste de liguido.



15

A camisa exterior proporciopna uma camads de vapor envolvendo
c frasco interno, e como as solugdes no interior do frasco B no
exterior possuem a mesma composigao, de forma aproximada, nao @
favorecido a condensagae parcial da fase vapoyr, como normalmente
ocorre em outros ebulidmetros de aplica¢io similar. Como sera
vistp mais tarde, em geral este efeito & obtido atraves do supe-
raquecimento externo da camara de equilibrip, utilizando um meio
de =aguecimento com a temperatura alguns graus centigrados acima
da temperatura de ebuli¢iaD da spluclao. Apesar de este método eli-
minar =a condensa¢io parcial do vapor, provoca o efeito indeseja-
vel de aumentar tambeém a temperatura do vapor, Pproporcionando
portanto uma leitura incorreta ds temperatura real de equilibrio.

Afirmam as autores que o equipamento por eles desenvolwidn
possui uma Série de vantagens spbre o ebulidfmetro de Othmer
(HALA, 1947), no que se refere a arraste de liquido e condensagano
de wvapor. Segundo eles, o tubo gque circunda o termOmetvyo pode
provocar arvaste de liguido devido ao aumento de velocidade do
vapor ascendendo pelo tubo. Desta forma, o tubo interno envolven-
do o termbmetroc nao foi utilizado no equipamento acima descrite.

Para o caso da condensagdo parcial do vapor, a diferenga de
temperatura entre o vapor e a parte externa da c@mara de equili-
brio do ebulidmetvro de Dthmer levara & evappracio de goticulas de
ligquido preso as paredes do frasco. Desta forma, o superaqueci-
mento elimina a condensagao parcial, mas favarece o aumento da
temperatura do wvapoyr, e portanto, uma leitura errada desta.

Oz autores comparam o Seu equipamento aop de Gillispie (HALA,
1967, que poscsul uma bomba Cottrell Meamo concardando que este
dispositivo pevmite um contato mais eficiente entre as faces,

¢riticam o fato de a composic3o do liquido em equilibrio com o
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vapoOr na saida da bomba ser diferente da composicao do liquido em
ebuli¢do no interior do frasco, onde é retivada a amostra. FEste
procedimento levaria a um erro nas determinagbDes das composi¢des
da fase liquida.

0 equipamentoc acima descrito, originalmente projetadpo para
ser utilizado no estudp de equilibrio liquido-vapor de solugbes
naho-salinas, foi usado para determinar o comportamento termodina-
mico de sistemas contendo sais, mais especificamente, etanol-agua

saturados com cloreto de cobre & acetato de potassio.

2.5.2 Ebuliometro de FURTER e JOHNSON (1937}

Devido ao grande numero de equipamentos existentes na €poca
para o© estudo do equilibrio liguido-vapor, JOHNSON e FURTER
{19257) vrealizaram um serie de testes para verificar qual equipa-
mento de recirculagan apresentasse as caracteristicas de melhor
adequagin para 0 estudo de sistemas salinos, e concluiram que o
ghuliometro de Dthmeyr (HALA, 1967) satisfazxia tais caracteristi-
cas. Mesmo assim, o ebulidmetroc de Othmer nao foi considevado o
equipamento ideal para tazis estudos, e sofreu uma série de modi-
ficacfes. O ebulidometro apresenta como principal caracteristica a
simplicidade na sua construcao. D ebulildmetro original de Othmer,
conciderado como um dos equipamentos mals simples para o estudo
do equilibrio liquide-vapor, foi ainda mais simplificado cem o

intuito de melhovar o seu desempenhD para sistemas salinos.
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2.5.2.14 Descricao do equipamento (figura 2.2)

4 parte principal do ebulidmetre € constitude por um balio
de vidro (1), com aproximadamente 1000 cm3 de volume, onde € adi-
cion=zdz a splugBo a ser estudada. Na parte superior do balip se
situa a camara de equilibrio (2). 0 balao apresenta um orificio
lateral, de vidro esmerilhada, cuja fungio0 & permitir o acesso an
sey interior para alimentar a solug3n, retirar amostra da fase
Siwitrda e pramover a limpeza do mesmo. 0 cone esmevrilhado apre-
senta um furo, através do qual um termdmetro de mercdrio € colo-
cado em contato com a solucao em ebulicic.

A cAmava de equilibrio consiste de dois tubos de vidro con-
centricos, sendo que o tubo interior permite o escoamento do va-
pOr para 0 sistema de condensagio. No interior de tubp internp se
localiza um termdmetro de mercurioc (3), responsavel pela medigio
da temperatura de equilibrio, gue no casp deste equipamento, cor-
responde & temperatura da fase vapor. Segundo os autores, a dic-
posicio de dois tubos concéntricos, conforme sugestidp de Othmer,
reduz a roscibilidade de ocorvéncia de arraste. Comparado ao ebu-
lidmetro oviginal de Othmer, o comprimento dos tubps concentricos
foi aumentado visandp maior eficiéncia.

Para evitar a ocorréncia do fenbmeno da condensagaoc parcial,
0os tubps contendo o termdmetro e o vapor ascendente s3p agueci-
dos por uma manta eletrica, e a temperatura da manta & wmantida
alguns graus centligrados acima da temperatura de ebuli¢ipo da so-
lTugao. Conforme os autores, deve ser evitado um aguecimento muito
forte, pois  isto favoreceria a evaporacao completa de gotas de
liquide na pareda do frasco, criando uma fonte de erro no fluxo

em regime estacionario do vapor.
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A ligagao do topo da camsva de equilibrio com o sistema de
condensagap e feito atraves de um tubo inclinado (4), n3o permi-
tindo gue © vapor eventuzlmente condensado na parede do tubo vol-
te para o frasco de ebulig2o, alterando assim a composicl3o da fa-
se¢ vapor. 0 condensadaor € aceplado ao equipamento através de uma
Junta esmerilhada, e é utilizado na posic3o0 de refluwo taotal,
permitindo a obten¢io de um condensado quente (8). Desta forma, a
diferenca de temperatura entre o condensado e a solugan em ebuli-
20 @ diminuida, permitindo maiocr hompgeneizagio.

Absirxoc do condensador se localiza o receptaculo do condensa-
do. Este consiste de um frasco graduadn, que possul na sua parte
inhferior uma wvalvula de 3 vias (5). Esta wvalvula permite operar o
equipamento sob 3 condicbes diferentes: ctom rvrecirculagio totatl,
acumule de cendensado ou retirada da amostra. 0 frasco graduado
auxilia na determinacio da guantidade deg amostra a zer recolhida.
Isto e importante, wvisto gue duvrante a aperagao de acumulo de
amostra, nic ha recirculagsao no egquipamento. Para que o estade
estacionaric nac seja afetado, o tempo de coleta deve ser minimo.

0t retorno de condensado ocorre atraves de um capilar (&),
ligando a saida da wvalwvula de 3 vias ac fundo do bal3oc. 0 motivo
da entrada de condensado na parte inferior do bal3o € o de propi-
ciar um contato prolongade entre o fluxo de condensado e a solu-
cap em ebulicio. N3p foi utilizado nenhum meio de agitacdec da so-
lugdo, pois conforme os autores, o processo de ebulig3oc propicia
uma agitaciao suficiente. Uma curvatura adeguada do capilar evita
o eventual retorno de vapor do balao para o sistema de amostra-
gem.

Os autores wverificaram gque um sistema de aquecimento baseado

em resisténcias eliétricas € inadegquado para substancias com altos
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valores de calor de vaporizacao. Assim optaram por um sistema de
aquecimento constituide por dois bicos de Bunsen, direcionadas
contra o funde do bal3oc. Para evitar superzgquecimento local foi
colocada uma tela da amianto entre o ball3oc e a chama do bhico.
Segyndo 0% autores, o grande volume de solucio em ebulticio
se Justifica pela presenga do sal. Desta fovrma a analise da coam-
POELIGHRO da fase lYguida & simplificada. Tendo em vista que a ra-
zao de volume da fase ligquida em relacgio ao volume da fase vapor
retida para zmostragem 2 muito grande no equipazmento acima, pade-
se considerar de farma aproximada que s solugao inicialmente ali-
mentads corresponde & composigiEo em esouilihrio. A composicao dos
solventes na fase liguida pode entSo ser determinada antes de
alimentar a solugioc, através de um balanco de mas=a dos componen-

tes adicionadas.

2.5.2.2 Comentdrios sobre o equipamento

Entre os ebuliometros utilizados em estudos de efeito sali-
no, o ebulidmetrp de Furter tem e¢ mostrado como um dos que apre-~
sentam a construgcio mais simples. O mesmo poade ser atfirmado gquan-
to ao método operacional. Estas fatos s3oc confivmados pela grande
popularidade deste equipamento entre o0s pesquisadores do efeito
salinp, sendo utilizado pela maiovia.

£ necessario entretanto ressaltar que o referido equipamento
~u_sdi uma cérie de caractericticas que levam & obtengSo de dadoc
incorretos. Prowavelmente o maigr defeito do egquipamento € o de
nap poscibilitar a medicso exata da temperatura de equilibrin,

visto gque o tevrmbdmetro se encontra em contate com o vapor, Gue se
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apresenta superagquecido em funcao de motivos ja apresentados. Ou-
tro ponto negativo € -0 grande wolume de solugl3o necessarip para @
operacido do equipamento.

Conclui-se que, apesar ce ter sofrido algumas modificagoes
visantns melhorar o seu desemeenho, 0 ebulibmetvyo de Furter apre-

senta 05 mesmos inconvenientes do ebulidmetro ariginal de Othmer.

2.5.3 Ebulidmetro de SMITH e BONNER (1949}

0 ebulidmetro de SMITH e BONNER (194%9) foi originalmente
constituide para possibilitar o estudo de equilibrio liguido-va-~
por de solventes parcialmente imisciveise. A sua construgso € ba-
seado np ebulidmetro de Othmer, tendo sofrido aloumas moadifica-
go0es para adapta-lo a sistemas com miscibilidade parcial.

0 seu uso para o estudo de sistemas salinos n3o foi t3o ex-
tensivo como o fo1 o ebulidmetro de Furter, sendo utilizado por
ppucpns pesplulisadores.

Nao sera apresentada agui uma descricao detalhada do equipa-
mento, wvisto que construtivamente ele € similar ao de Furter,
apresentando como modificacd&c mais importante a colocagBo de um
trocador de calar (refrigerador) npo capilar de retorno do vapor
condensado. Pode-sg afirmar gue ambos os eauipamentps apresentam
os mesmos inconvenientes quanto a medigio exata da temperatura de

equilibrio.
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2.5.4 Fbulidmetro de VOHLAND e SCHUBERTH (1974}

Este equipamento foi extensivamente utilizado por SCHUBERTH
(1974, para o estudo da influéncia da adig¢2o de ureéia a um sis-
tema binario, como metanol/agua e etancl/dagua. Posteriarmente foi
utilizado por DALLOS e colab. (1%28B3), para o estudo do sistema

dgua/anilina na presenca de sais de amania.

2 5.4.1 Descri¢ao do equipamento (figura 2.3)

{a Ffigura foil reproduzida diretamente do trabalho originail
de DALLOS, 1987, e somente alguns componentes desta seraoc refe-

renclados}

0 ebulidmetro de VDHLAND (19768), denominado por este de 18,
para o ecstudo do equilibrio liquido-vapor de sistemas salinos,
apresenta uma construcan similav ao ebulidmetro de SCHUBERTH
{1941), denominado de B1@¢, apressntando peguenas modificacdes com
relagic ao desenho original. As modificacdes intrpduzidas por
VOHLAND tinham como objetivo possibilitar o estudo termodinamiceo
de solucdes apresentando altas viscosidades, como 2 © caso de so-
lu¢bes calinas saturadas.

0 equipamento B1B consiste bhasicamente de duas partes: o
conjuntoc camara de ebulicio/equilibrio e o conjunto condensa-
dor/retorno de vapor. A camara de ebuli¢3o consiste de um frasco
de vidro (1}, isolads adiabaticamente atraveés de uma camisa, pela
qual circula um fluido térmico, mantido & mesma temperatura Qque a

solugic em ebuligao. O topo do frasco possuil 4 aberturas esmeri-
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lhadas, por onde s3p introduzidos o agitador, o termdmetro, o ca-
pilar para a retirada de amostyra 2 0o sistema de saida da fase va-
poy (43,

A funcio do agitador € promover a dissoluglio do sal adicio-
nado e a agitagan da solug2o em ebuligz2o, geralmente muito visco-
sa devido a preesenca do sal. Desta forma s3p pvitados pontos  de
superaquecimento na solug20. 0 2gitador @ mecanico, acoplado a um
motar de wvelocidade regulavel, ® a vedacdao entre o orificio e o
eixo €& obtida através de um selo mecanico. Uma camisa de
vacua impede a contamimacio da solugdo com o élep lubrificante do
pixo. Este sistema de agitacg8o € uma das modificagbes introduzi-
das no ebulidmetro original, no qual a agita¢3ao era feita atraves
de uma barra magnetica.

Para © aquecimento da solugdo e posterior ebuligio era uti-
lizada uma resisténcia elétrica, fechada em um tuho de vidro de
forma civcular e imersa na solugao em ebulig3o.

0 scistema de recirculagao de vapor consiste de um tubo de
vidro, encamisado com outro tubo. permitindo o escoamento de
fluido teérmico (3). No interior do tubec interno, existe um outre
tubo de vidro, de difimetveo reduzido, ltigando a superficie da so-
lugao em ebuliglo com outro tubo, denominado de tubo Cottrell, no
interior do qual ze localiza o termbometro para medigcl3o da tempe-
ratura de equilibrio. Desta farma, o vapor em ascengdo na entrada
do tubao inferior arvrasta ootas de ligquido. Canforma citag3o de
Schuberth em VOHLAND (1974):

”Est? tubo poscibilita o contato intimo entre as duas fases,
conforme o objetivo do idealizador original do dispasitivo, Cot-
trell. Desta forma, o equilibrio & atingido na saida do tubo e a

temperatura medida neste ponto corresponde a temperatura verda-
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deira de equilibrio. Entretanto, ao contrario da proposta inicial
de Cottrell, o equipamento G18 provoca o contato entre as fases
através da oscilagio vertical do liquido no interior do tubo, de
forma periddica. Assim, o equipamento permite a determinagio exa-
ta da temperatura de equilibrio mesmo para sistemas de solugbes
heterogéneas."”

Para evitar o arraste de ligquido para 0o sistema de condensa-
¢3c de vapor, o tubo de vidro enveolvendo o termdmetro apresenta
uma série de pequenos orificios, pelose guals o vapor € obrigado a
passar. lesta forma, as gotas de liquido perdem velocidade, cain-
do de volita ap recipiente de ebuligao.

0 vapor e dirigido a um sistema composto de condensador,
contagotas, receptiaculp para acudmulo de amostra e capilar de re-
torno do condensado. A opgcao entre a recirculagio e a retirada de
amostra & feito atvaveés de um bico direcionador de fluxo (&),
acionado por uma bobina magnetica externa . O retorno do conden-
sado para 2 camara de ebulig3o é feita atraves de um capilar, com
um sistema de refrigeracioc (7) na saida e um aquecedor antes do
ponto de alimentacio do condensado na camara de ebulig8o. 0 aque-
cedor tem com fungidc o preé-aquecimento deo condensado, com @  in-
tuito de homogeneizar a splu¢i3o quanto a temperatura, entretanto
nio foi utilizado por Dallos. 0 objetivo do refrigerador é evi-
tar o contato deo condensado a ser ceoletado com vapor circulando
em sentido contraric

{0 equipamento e totalmente construido em wvidro, e todas as
Juantas s2o esmerilhadas. A Junta no topo do condensador permite

o acoplamento a um sistema de pressurizag¢ao/vacuo .
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2.5.4.2 Comentarios a vespeito do equipamento

0 equipamente de Vohland apresenta uma melhora consideravel

com vrelacio aos ebulidmetros de Costa Novella, Jdohnson e Furter,
e Smith & Bennev, também utilizados para e estude de solugdes sa-
linas, pela introdugio do dispositivo denominado de bomba Cot-
trell.
Desta forma, o equipamento permite a2 medig3p exata da temperatura
de equilibrio do sistemz em estudo. Os inconwvenientes de um pos-
sivel superaquecimento do vapeor, e portanto de um aumento de tem-
peratura sap assim eliminados, visto qQue as fases ce apresentam
reslmente em equilibrio no topo da bombz.

Ocorre entretantop que, devido ao tempo de contato entre as
duas fases durante a ascengao no tubo de Cottrell, as faces sa-
frem uma modificaclo nasc suas composicdes devido a um processo de
transferéncia de massa, para atingir o estado de egquilibrio. Isto
nao causa nenhum inconveniente para a fase vapor, visto que a sua
composi¢ap sera determinada a partir de um amostra na saida da
bomba Cottrell. 0 mesmo nap pode ser dito a respeito da fase 1i-
quida, cujs composi¢gioc 2 medida a partir de uma2 amostra retirada
da solucao em ebuligf3o, e que portanto n3o estda em eguilibrio com
o vapor amostrado.

Unkland comenta ecpecificamente D fato de n3o recircular se-
parndamente a fase liquida, © que permitiria a amostragem das fa-
cse realmente em equilibrio. 0 motivo da n3o incluseip desta recir-
cula¢lo seria o fato de que ocorreria precipitacio de sal de uma
aplucac saturada com sal, guando esta entracse em rontato com re-

gites mais frias do equipamento.
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Tendo em vista que 0 equipzmento G18 foi utilizadeo inicial-
mente para estudar soluches salinas saturadas, o motivo acima

justifica a auséncia de recirculagZo da fase liquida.



Figura 2.1 - EbuliGmetro de COSTA NOVELLA
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Figura 2.2 - Ebulidmetro de JOHNSON e FURTER
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3. FUNDAMENTOS TERMDDINAMICOS

3.1 Introdugao

0 conceito de equilibrio de fases esta relacipnado com a
existénecia de um equilibrio interno do sistema em relagao as

energias guimica, térmica e de compressan (PRAUSNITZ e colab.

(17984)) .

Definindo-se b sistema a partir das variaveis P,T,nq.np, .

Ny, tem-se

d6 = -SdT + VAP + 2py dnj 3.1
1

onde B e definida compo a energia livre de Gibbs.

Aplicandb-se o princpio da minimizacipo da energia livre de

Gibbs, tem-se
dG (T,P,nq.,np,. . ngp) = 0O 3.2

A partir desta igualdade, e possivel ectabelecer-se a condig3o0 de

equilibrioc de fases:

Ta = Tb = 7€ = 3.3
Ffa - Pb = pt = 3.1
pi? = pid o= pi€ o= i=1,2,. . .m 3.5

onde os indices a, b e ¢ indicam as diferentes fases, p2, ub e ut
reprecentam o0& potenciails gquimicps do componente 1 nas fases e m

g o numero de componentes do sistema.
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3.2 Equilibrio liquido-vapor: sistema solvente-salvente

Um sistema composto por dois solventes volateis e totalmente
miscivelis, formands duas faces, possul 2 graus de liberdade, con-
forme a vegra das fases. DNesta forma, fixando-se duas grandezas
termodinamicas (entre T, P, Xq{ © 41), o estado do sistema estara
perfeitamente determinado.

A condic3p para o equilibrio de faces € = 1gualdade das po-
tenciais ogquimicos de cada componente nas diferentes fases, a
igualadade de temperatura e pressdn. [ potencial guimico e rela-
cionado com outra grandeza termodinamica, a fugacidade, atraves

de

d pj = RT d 1n fy (a T constante) 3.6

A integragido da equacao ¢ a substituicl3o desta em 2.6 leva a:

FiUCTLPxg) = £3Y(T, Py 3.7

onde f; ¢ a fugacidade do componente 1 na fase ligquida e vapor.
A relag3o de equilibrioc e simplificada através da introduc3o dos

coeficientes de fugacridade e atividades:

-+
(%]
—
1}
+h
[N
-
[ ]
"
~0
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onde £;0

fugacidade do componente i no estado padrio

atividade do componente i na solucg3o

*l
-
i

A atividade & fun¢Bo da composigio da fase liquida, através do

croeficiente de atividade

aj = Ki?i 3.10

Besta forma, a condicio de equilibrio de fase liguido-vapor 8 ex-

Pressa POr

giV 9i P = xi ¥i #;° 3.11

Visto que T7,P, x; e y; podem ser determinados experimental-
mente, a utiliza¢Bo da equagio acima depende do conhecimento das
arandezas f;V, ‘Ii e f;° em funcio de T, P e das composigbes. A

apresentag¢do das grandezas

ﬁj_v = d(TiplﬂilBEI .- -)Hn)

Xi = Y(T,P.Ki,xe, C . ,){n)

em funtio das grandezas medidas experimentalmente sera abordada

no proximo paragrafo.

3.2.1 C4dlcuwib dos coeficientes de fugacidade

Utilizando equagdes Jja demonstradas na literatura (SMITH e
VAN NESS, 1975, e PRAUSNITZ e colab., 1987), pode-se expressar o

coeficiente de fugacidade como
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(P d P
In @ = } (Zj - 1) -————- 3.12
® P
_ é)nZ (T,P.n{.np,....ngL)
com Zj = —o=-m- 3.13

onde Z = fator de tcompressibilidade da solugaoc gasosa
n = pumero total de meles na solugao
nj = npumero de moles dos componentes i
m = pumero de componentes

0 comportamento volumétrico de gases pode ser descrito por
um numero muito grande de equagbes (WALAS, 1985 e REID e colabo-
radores, 1987). Entre estas, a equagido virial € de larga utiliza-
cio0, pois apresenta um significadpo ffsi;n exato para os seus pa-
rametros. Uma das formas da equac¢ip virial é em Fforma de uma se-
rie de poténcias da pressio. Para condigbes de pressio n3o0 muito
superinres as condi¢Bes ambientais, a série pode ser truncada

apos o segundo termo, assumindo a forma
Z =1+ ——~=- 3.14

onde B é denominado de segundo coeficiente virial. A sua r&lagdo

com a composi¢8p da fase gasosa é dada por

B~ 2,2 (3 uj Bjj (i,5=1,2,...m 3.15
i
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Bjj; € o segundo coeficiente virial cruzadeo, e caracteriza as
interagbes bimoleculares. A substitui¢do da equataoc 3.14 em 3.13,
e posteriormente em 3.12, leva a expressao do coeficiente de fu-

gacidade em fun¢g3o do segundo coeficiente virial:
In ﬁi = =m———— o= —— 3.16

Utilizando a equacao 3.16, obtem-se

P
In #y = --=-- (Bgy + 922 O12) 3.17
R T
p
1n ﬁfg = —e——- (Bpp + 518 (912) 3.18
R T
onde Sip = 2-Byp - Byy - Bpp

3 2.2 Cilculo dos coeficientes wviriais

Para o calculo de coeficientes virials sera utilizada a cor-

relacdo proposta por TSONOPOULDS (1974).

————————— = £O (Tpiy + wy F1 (Tprgy + F8 (T p) 3.19

As funcbes f0 e f1 s3p utilizadas para sistemas apolares:

£0 (Tp4) = ©,1445 - ©,330/T,; - ©,1385/T.;2 - @,0121/7,,3

3.20
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FL (T,y) = ©,04637 + 0,331/T,;E ~ 0,423/T,;3 - ¢,008/7,;8

3.21

Para sistemas polares e com liga¢Oes do tipo ligag3o0 de hidrogé-

nin, é adicionado 3 express3o o termo 2

Os valores de Aj e Bj podem ser encontrados na literatura.
Para o calculo dos cpeficientes viriais cruzados, & utilizada a
equacao 3.19, substituindo as grandezas dos componentes puros por

grandezas cruzadas, calculadazs conforme regras de mistura conve-

nientes
Bll FCIJ
—————————— = £0 (Tpij) + wij F1 (Tpqj) + £8 (Tp55) 3.23
R Tcij
onde
Teij = (Tei Tei?®d 1 - Kij) 3.24
o 4 Teij (Pei Vei/Tei + Pej Vej/Tey) 3 85
cij = ~TTTTTTTITTLoLTTTITTIL RIS -
(Ucii/B + chila)
wij = @,S (Hi + Nj) : 3.246

0 parametro Kjj € uma caracteristica da interacdo entre os compo-
nentes, e & func3o do tipo de substancia. Para hidrocarbonetos, o

seu valor & dado por
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Para sistemas do tipo &lcool-2gua, K;; assume o valor de 0,10
(MACIEL, 1985). Para o calculoc da fungao fE, utilizam—se os se-

guintes parametros cruzados

Ay 2,5 (A; *+ Aj) 3.28

fl

Bij 2.5 (B + BJ) 3.29

Yalores e expresbes para o calcule de Aj € B podem ser encontra-

dos na literatura (PRAUSNITZ 2 colab., 1985).

3.2.3 Calculo dos coeficientes de atividade

0 coeficiente de atividade @ relacionado com a fugacidade do

ectado padrao e a composicio da fase liguida atraves de

onde a fugacidade do estado padr3o f;© e definida como sendo a
fugacidade do componente 1 puro, em condigOes fixas de T e P. Es-—
tas condicOes podem ser arbitrdrias, mas € necessario ressaltar
que o0s valores de nao tem significado nenhum a N30 ser que as
condigBes padr8p estajam claramente definidas. Normalmente, as
condicOes de estado padra2o para a fugacidade s8c escolhidas como
sendo as do sistema (T e P). Esta consideragclo entretanto pode

levar & utilizag¢io de um fluido hipotéticeo, visto que um determi-
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nado componente pode n3o existir como liquide puro nestas condi-
foes.

Htilizando a fugacidade do estado padrio como sendo a fuga-
cidade do camponente puro, nas condi¢cBes de T e P do sistema, ve-

rifica-se gue para

¥y -> 1, 71 - 1

A fugacridade de um liquide puro, a T e P € dado por (REID e

colaboradores, 198B7)

onde o indice © significa estado de saturac3o. Esta equagBo pos-
cui .dois fatores de correglo, PAi% e o termo integral. 0O coefi-
ciente de fugacidade na saturag¢lo corrige o afastamento do vapor
caturado do estado de gas ideal, e o termo integral, usualmente
conhecidp por corre¢3o de Poynting, corrige a compressao do li-
quidp para pressbes maiores que a de saturagio. Apesar do volume
liquido ser fungdo da temperatura e da pressin, para condi¢oes
afastadas do ponto critico o fluido pade ser considerado como in-

compressivel . Desta forma, a equagao 3.31 se torna

Utilizando as equacoes 3.17 e 3.18, e considerando que existe so-

mente uma espeécie gquimica ( 6}2 = @)
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I!

in ﬁiﬁ

In @55 = Bop Pp® 7/ (R-T) 3.34

Bj g P15 /S (R-T) 3.33

Substituindo as equagioes 3.33 e 3.34, 3.17 e 3.1B, & 3.32 em

3.11, obtem—sce

31 P (Byg — v41) (P - P5) P 4a® §q2
In j& = 1lpn ——=-v——=—- + e e + e ———

1q Pis R T RT
3.35

e

4yp P (Bpp - Vel) {P - PES) P 511612
In yp = In ——----=- e e e R e e

xp Pp® RT R T
3.36

As equacoes .37 e 3.38 sao consideradas como sendo as edquagoes
basicas para a descri¢c8o do equilibrio liguide-vapor de uma solu-
t30 bindria constituida por dois solventes, pois permitem © cal-

culo do coeficiente de atividade dos componentes na selugio.

3.2.4 Calculo das pressoes de saturagan

Para o cialculo das prescbes de vapor encontram—se na litera-
tura um nimero muito grande de equa¢gdes e modelos propostos (REID
e colab., 1987, e WALAS, 1985). Entre estas, a eguacao de Antoine
tem se sobresaido, basicamente a sua simplicidade A equa¢c3o se

apresenta sob a forma de
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Uma desvantagem desta equac3o & o fato de ela se aplicar em uma
faixa restrita da temperatura, fato porém muitas vezes compensado
pela extrema simplicidade com que a equa¢3o de Antoine se apre-
senta, e o fato de a literatura apresentar os parametros para um

numero muito grande de compeostos.

3. 2.5 Calculo dos volumes liquidos molares

Para utilizar as equagoes anteriormente deduzidas, @ neces-
sario o cdlcule do volume ligquido molar v;. Para tanto, sera uti-~

lizada a equagi3o proposta por Racket (PRAUSNITZ e colaboradores,

1980)
vil = (R Tep Zps ) 7 Pey 3.38
T; = 1 + (1 - 7,410,886 para T, {= @,75
T, = 1,6 + 0,00693 / (Tyy - ©,655) para  Tpri > 0,75

Os valores para o fator de compressibilidade reduzido (Z,37 podem

ser encontrados na referencia acima citada.

3.3 Eaquilibrio liquido-vapor: sistema sal-solvente-solvente

Um sistema composto por dois solventes volatelis € um soluto
nao volatil, totalmente dissolvido, em equilibrio de fases ligqui-
do-vapor, apresenta duas fases e trés componentes. Aplicande a

recra das fases. com
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K ( n® de componentes) = e
P ( n® de fases) =
obtém-se F {graus de liberdade) = 3, ou seja, o ectado do siste-

ma € completamente determinado fixando-se tr8s variaveis. A fase
liquida apresenta trés componentes, e portanto duas variiveis do
tipo fraciop wmolar, uma vez que a composigao do terceiro componen-
te & fungl3o das outras duas. Para a fase vapor, um uUnico dade de
comppnsi¢8no €& necessario, pois esta fase aprecsenta somente dopis
componentes. As duas variaveis restantes s8p a pressio e a tempe-

ratura. Tem-se ent&n o seguinte canjunto de varidveis

X4, Xp, Y91, T e P.

Deste cenjunto, conforme a regra das fases acima, uma vez
fixadas 3 variaveis, as outrs duas ent30 automaticamente determi-
nadas. Comparado com o sistema solvente-solvente, & portanto ne-
cessario Fixar uma variavel a mais, o que para sistemas salinos
normalmente é feito fixando-se a compasi¢can do sal na solucio.

fis condigdes de equilibrio para este tipo de sistema s3o as
mesmas apresentadas anteriormente. Além de temperaturas e pres-
sges iguais nas duas fases, o sistema deve satisfazer a condigio
de igualdade de potenciais quimicos, nas duas fases, para todos
os rcomponentes. Entretanto, como a concentragio do sal na fase
vapor € desprezivel, a igualdade de potenciais quimicos para este
componente nio & considerada.

A descrigdo do potencial gquimico dos snlvente; na fase vapor

nio apresenta problemas, sendo idéntica a utilizada para sistemas

solvente-spolvente. Para a fase liquida entretanto, o potencial
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quimico & funcao da presenca do &2l .

Os 1ons do sal adicionado a solu¢3oc modificam as atividades
dos soclventes atraveés da formagdo de complexos de asspDriacaoc, ou
atraves de modificactes na estrutura da misturaza de solventes. (s
ions tendem a se associar preferencialmente com o solvente com o
qual aprecentam umz maior afinidade, geralmente o mais polar. A
associagao, apesar de ser ereferencial, ocorve com ambas ns sol-
ventes. Acssim, a volatilidade dos solventes diminui, mas de forma
diferenciada, dependendo da cseletividade dos i1ons do =sal em rela-
can ans dois solventes. Caso esta associagido seja maior com o
saplvente menoe wvolatil, a volatilidade deste seras diminuida em
uma raz3c maior que a do solvente mais wvolatil, de forma que =
volatilidade relativa da solucip aumente, e portante ocorre um
enriquecimento da fase wvapor com o solvente mais wvplatil.

Se a vplatilidade relativa dos solventes em uma spolu¢gdo com
sal, apresentar um valor maipr que a volatilidade rvrelativa des
solventes em uma s0luci3o sem sal a mesma composicio de solventes,
a fase vapor da salugdp salina apresenta uma comppsicio maior do
solyvente mais wvolatil que a solug3o sem gal. Este fenomeno &
usualmente denominado de “salting-out”. Para o caso contriario,
ocorre o fendmeno de "saltine-in", onde o componente mais volatil
tem a suz volatilidade diminuida devido a presenca do sal.

s estudns iniciais sobre o efeito salino levaram & conclu-
s3o de que a fase vapor € enrigquecida com o solvente no gual o
sal & menps soluvel . Este fenbmeno zeria devido a interagaoc pre-
ferencial do i1on salino com o solvente mais pnla;, e o fato de
que 0 sal seria mais soluvel neste solvente. Desta forma, a mag-

nitude do efeito salino seria basicamente fungio da difevrenca de



41

solubilidade do sal nos dois solventes. Entretanto, com o levan-
tamento de dados abrangendo outros sistemas, foi verificada
(PRAUSNITZ e TARGOVNIK, 1958, e MERANDA e FURTER, 1974) a inva-
lidade desta teoria. Verifica-se que para alguns sistemas ecorre
rn  fanomeno de "salting in" em determinada faixa de concentracio,
enquantos que em outra faixa ocorre o efeito contrario ("salting
out”), apesar do sal ser mais soluvel em um dos solventes em toda
a faixa de concentraciho. PRAUSNITZ e TARGOVUNIK (1238B) e FURTER
(1277) comentam diferentes teorias para a explicacao deste fend-
meno.

Entretanto, a descrigao do comportamento do equilibrio de
fases de solugoes salinas, sob o ponto de vista de teorias de so-
lucio, ainda e de extrema complexidade, tendo em vista o desco-
nhecimento dos diferentes fendmenos envolvidos, e nao sera alvo

de discussad neste trabalhno.

Seguindo um caminho 2n2lpogo ao utilizado para solucdes sem
sal, a nao idealidadg da fase liguida pode ser expressa pelos
coeficientes de ativid;de,

Um tipo de abordagem usualmente utilizado para o calculo do
coeficiente de atividades dos solventes na splucio salina € a
utilizaglo das composigOes da fase ligquida em base livre de sal.
Assim, €& possivel utilizar egquacHes vilidas para sistemas napn-sa-
linos, usando come composigaoc da fase liguida a fragSo molar dos

s0lventes, definida como
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onde : ¢, Hp = fragoes molares estequiometricas dos solventes
ng sistema ternario
x& = fragao molar do solvente i em base livre de sal

Utilizando a equagao 3.34, e possivel determinar o coeficiente de

atividade dos solventes (1 e J)

\ 93 P (Bll Vll) (P - Pis) P 333 §1.]

In Ti = 1n —=yToTIT t e e e b e
"i Pj% R T R T

3.4¢

0 coeficiente de atividade assim determinado apresenta entretanto
um inconveniente. A definigioc de coeficiente de atividade a par-
tir de grandezas dP exCcesso caracteriza este como sendo a repre-
sentacio do desvio da =olugao em relacglo a idealidade. A verifi-
cagao dos valores de 7{ para ps limites de composicao (xy = @ e
¥p = @) mostra que o coeficiente de atividade assim definido re-
laciona o desvio de comportamento termodinamico da solucao salina
com o0z splventes puros, contendo a mesma fracao molar de sal que
a splugap, diferindo somente quanto a temperatura, & portanto ni3o
tende ao valor unitarie quando x} e xé tendem a @. Desta for-
ma, OS ];5 obtidos da forma acima descrita naop podem ser consi-
deradocs rcomo sendo os coepficientes de a2tividade dos solventes, e
sap normaimente denominados de pseudo—cpeficientes de atividade.
A sua utilizaciac entretanto possibilita o uso de equagdes empiri-
cas para a correlacao de dados de equilibrio liguido-vapor, como

nor exemplon, a equacao de Wilson e a de Margules.
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Outro ponteo importante que a utilizagie de pseudo-coeficien-
tes de atividade n3o concidera 6 a dissocia¢gio de sais em solu-
¢30, formando 1ons. Em solucldo, a dissociagio do sal em ions deve
ser considerada (WEDLER , 19853). bDesta forma, alguns autores uti-
lizam em seus calculas um parametro correspondendo a constante de
dissociac8o do sal (SADA e MORISUE, 1973; SCHUBERTH, 1974; BRARBA

e colab., 1984}).

Assim
ny
H{ & ————————mmmmm e 3.41
ng + nj + k ngal
onde : ng, nj = numero de moles dos solventes
Neal = numerp de moles de sal
k = fator que leva em conta a dissociacBo0 do sal, e

o nidmevro de ions formados

A dificuldade de utilizar esta equat8oc reside no fato de o fator
k ser funcio da composic3o da fase liquida, e portanto de dificil
determinag3e. Com o intﬁito de eliminar tal problema, alguns au-
tores tem considerado os sais como totalmemte dissociados (SANDER
e colabpradores, 19B6), ou utilizado o fator k como um parametro
ajustavel, uma vez escolhido um modelo para a correlaclo dos coe-
ficientes de atividade (BARBA e colaboradores, i9B4). Este ultimo
procedimento entretanto exige a escolha a priori de um modelo
termodindmico para a descrigap da fase liquida, e nip permite o
calculo dos coeficientes de atividade diretamente a partir de da-

dos experimentais.
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A literatura apresenta um numero grande de propostas de
equa¢des e modelos para a correlacio do efeito saliino (uma revi-
s3o detalhada e apresentada em SCHMITT,197%, BARBA, 19B4, e SAN-
DER, 1987). A meaioria dos modelos entretanto necessita de dados
de equilibrioc do sistema ternario, e apresentam bons resultados
para sistemas saturados com sal Existem algumas propostas para
predizer o comportamento de sistemas salinos ternarios a partir
de dados binarios (SCHMITT, 1979; BARBA, 19B3), com resultados
satisfatdorios, 1levando em conta a complexidade do fendmeno do
efeito salino. Recentemente, SANDER e colaboradores (198&) propu-
seram um modelo baseado no meétodo UNIFAC, utilizando a teoria de
Debye-Hueckel para solucdes eletroliticas.

Tendo em vista o objetivo deste trabalho, n3o sera feita uma
maior discussdo dos métodos de correlacdo e predic3o de dados de

equilibrio ligquido-vapor de solugbes salinas.

3.3.1 Influéncia do sal sobre a volatilidade relativa

A forma mais direta de verificar o comportamento de um sis~
tema binario de solvente com a adi¢cdo de um sal é a wverificac3o
da voriacdo da volatilidade relativa dos solventes.

A wvolatilidade relativa de um sistema binario & definida como a
rela~3o. da volatilidade do solvente mais volatil com a volatili-
dade do outro scolvente. Considerando o solvente 1 como mais vola-

til, a volatiliidade relativa ée:
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E possivel definir um termc analogo para a solucado salina-

volatilidade relativa dos solventes na presenca

o
)
a
D
2

¥

Al

[

|

do sal
X{ ., Xp = fragcdes molares dos solventes na fase liquida,

em base livre de sal

Tomando-se a relacio entre a duas vealatilidades relativas:

torna-se possivel a descricio do fendmeno do efeito salino atra-
veés de um parametro, que € fungapo da composigcao dos solventes e
do sal.

Alguns autores (JAQUES e FURTER, 1972b, FURTER, 197&4) tenta-
ram corvrelaciprar a grgndeza K com a concentrag3o de sal na solu-

cao:
K = fixgal) .

sem entretanto obter bons resultados.
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3.4 Consisténcia termodinadamica dos dados

As wvariaveils determinadas experimnentalmente, T, P e compo-
sicdes das fases, estdap interrelacionadas por equaghes termodinia-
micas, © que tornaria desnecessario a medi¢3o de todas elas. En-
tretanto, o conhecimento de todas a wariaveis possibilita verifi-
car =e o conjunto de dados experimentais saticsfaz a estas rela-
coes, e portanto, pode ser considerade consistente.

Indmeros meétodos foram propostos para testar a consist8ncia
de dados de equilibrio ligquidon-vapor. Uma descricSo detalhada de
varios meétodos se encontra em KRAEHENBUEHL (1987).

Neste trabalho sera utilizado o teste da area global.  Este
método, apesar de alguns inctonvenientes (PRAUSNITZ e ecolab.,
1984), & de facil aplica¢io. Partindo da equagap de Gibbs-Duhen

(SHITH & VAN NESS, 19733,

Para sistemas binarios

Kidln)/1+xadln78=— ————— d T + —=-—=- d P 3.44

A integracio da equacdo 3. 46 de x4=@ a xp=1 fornece:
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onde T4 = Tixg=1), Ty T(xg=@), Py = Pixg=1) e Py = P(xq=0). A
avaliagio de ZXHE e [XUE se constitul em um problema ap utilizar
o teste da area global. Dada a escassez de grandezas de mistura,
2 muito comun consliderar entalpias € vbolumes de mistura como nu-
los, ou seja, ZXHE=0 e ZXUE=0, Esta aproxima¢3o é razoavel para
dados medidos de forma isptérmica, uma vez que o volume de mistu-
ra pode ser considerado muito pequeno gquando comparad0d aos demais

termos da equagic.

ficsim, pava dados isctérmicos

A equacan acima fornefe 0 thamado teste da area para os dados ex-
perimentais de equilibrio de fases. O graficeo de 1n ()fi/)fg) em
funcdc de xy deve apresentar a seguinte relagdo (PRAUSNITZ,
19469), para que os dados isotermicos possam ser considerados con-

sistentes:

Ay - A
D= -——mm—mew ¢ 0,82 3.4%9
AL * A
onGe Ay = drea acima do €ixo X

Ap area abaixp do eixo x
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A satisfacao do criterio acima entretanto n3ap garante a qua-

lidade dos dados termodinamicos.

Para dados iscbaricos, a consideracio de ZXHZO leva a erros
ronsiderdveis, invalidando o teste de consisténcia. Para sistemas
cujas entalpias de mistura nao sao conhecidas, pode ser utilizado
o teste proposto por HERINGTOMN (1247), que compara o valor de D,

calculado pela equagao 3.49, com um nova grandeza Jd, definida por

ande @ & definido compo a diferenca entre a maior e menor tempera-
tura de ehulic30 do sistema, em Kelvin, e Typi, € a menor tempera-

tura de eguilibrio do sistema.. A constante 130 foi determinada

empivicamente. 0 critérion sugerido para 2 consistépcia dos dados
e:

D - 4 < 19 - o5 dados podem ser consistentes

D- 4 » 1@ - ps dados sao provavelmente inconcistentes

3.41 Consisténcia de dados para sistemas salinnos

Enquanto que para sistemas constituidos somente por solven-
tes existem viarios testes de ctonsisténcia termodinamica pava da-
dos experimentais., para sistemas salinos quase nao houve desen-

volvimento nesta area.
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Uma wvez que os testes de consisténcia termondinimica para
equilibrio liquido-vapor utilizam a equacdo de Gibbs-Duhem, o co-
nhecimento do coeficiente de atividade do componente salino é de
fundamental importancia. Entretanto, a sua determinagao experi-
monb=1 a3 partir de de dadoe de epgquilibric € dificil, umas vez gue
este componente n3o se apresenta na fase vapor.

Normalmente, o= testes de consist&ncia para sistemas salinos
consistem de uma adaptagao dos métodos para sistemas livres de
sal. Entre estes, JAGUES e FURTER (1972a)., propuseram uma modifi-
cag3o do teste da area por Herington, para solug2os saturadas com
sal, e aplicaram este teste a uma série de siscstemac salinos, wve-
ritficando a inconsisténcia de vidrios destes. Posteriormente,
JAQUES (1i974) verificou algsumas falhkaszs neste teste.

A aplicagio do teste acima a sistemas nio saturados com sal
leva & necessidade de ronsideragles empiricas, e nioc necessaria-
mente corretas, de forma que a confiahbhiliade no teste & reduzida
ou ate eliminada.

A inexisténcia de um teste geral de consisténcia para siste-
mas <=alinos pode ser creditado & complexidade da descrigdc do

comportamento termodindmica de uma solugio salina.



50

4. METODOLOGIA EXPERIMENTAL

4 1 Introdugao

Conforme foi visto no capitulo 3 (Fundamentos termodinami-
cos), o equilibrio ligquido-vapor pode ser descrito pelo conheci-
mento de um cenjunto de guatro grandezas, a saber: composigaoc da
fase wvapaor, compposic3o da fase liquida, temperatura e pressao.
Assim, as condicoes de ecquilibrio podem ser determinadas se forem
réalizadas medidas exprimentais destas grandezas.

Tem-se entretanto gue estas grandezas estdo relacionadas en-
tre si atraveés de relacdes termodinimicas rigorosas, nioc sendo
portanto necessaric a determinac3o de todas as quatro grandezas.
Desta forma, podemps classificar os métodos experimentzis de es-
tudo de equilibrio de fases, para o caso particular do eguilibrio
ligquido-vapor, em dois métodos: metodos parciais e metodos to-
tailis.

No primeiro metodo nac sdo medidas experimentalmente todas
as wvariavels termodin@micas, mas sim o nudmero minime para s des-
cric3o completa do equilibrio. Neste caso, se faz necessdrio o
conhecimenteo de relagdes termodinamicas rigorosas, para possibi-
litar © calculo das grandezas n3o medidas experimentalmente. A
variavel geralmente calculada & a composicao da fase vapor, devi-
do as dificuidades existentes na sua determinagio experimental.

0 método total é caracterizade pela determinacio experimen-
tal do conjunto das quatro varidaveis. Apesar da maior complexida-
de deste metodo, ele apresenta a vantagem de possibilitar a veri-

fica¢do da consisténcia dos dados obtidos, através das mesmas re-
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lagues termedinamicas utilizadas nos metodos parclais. 0Oz teste
de consisténcia indicam ¢ quanto os dados obtidos satisfazem
certas relacfes termodinimicas, e portanto sdo uma maneira de
anglizar a qualtidade de dados experimentais.

0 meétodo a ser utilizado neste trabalho & o da recirculacio

das Yases ligquida e vapor, e faz parte dos métodoe totais.

4. 2 Principio do metodo experimental

0 principio badsico para a determinac2o do equilibrio liqui-
do-vapor consiste em promover a separagac continua das fases,
através do fornecimento de energia teérmica, sob condigbBes cantro-
ladas de temperatura e pressio, de forma a obter duas fases em
gquiltibrio. Atingido este estado, determina-se o valor das wvaria-—
veis: temperatura, pressao e composi¢gbes das fases coexistentes
{liquida e wapor).

No método da refircu}acgu de ambas as fases, a sclugao em
ebuligic, supostamente em equilibrin, e separada em duas corren-
tes, liquida e vapor Apos a separac¢ac, € feita a8 analise das
composigbes. A temperatura € medida no pohto de separagio das fa-
zeg. Este método apresenta uma substancial melhora em rela¢aoc ao-
da recirculagio da fase vapor, pois n3o arresentam o inconvenien-
te de nio proporcionar a determinagfo correta da composicio da
fage liguida. 0 contato entre as duac fases, entre o ponta de
saida da solugieo em ebuligao e o ponto de separagaoc, faz com que
as composicBes das fases cafram uma alteracic nas composigbes, de
forma a entvrarem em equilibrio. Desta forma, a amostragem da fase

liquida atraveés da retirada de uma amostra da solu¢8o em ebuligio
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(método da recirculac3o da fase vapor) podera levar a resultados
incorretos na determinacﬁo da composi¢ao desta fase, conforme ve-
rificado por Brown e Ewald, em 195@ (MALANOWSKI, 1982).

A retirada de um amostra da fase liquida , logso apds a sepa-
ragao desta da fase vapor, possibilita a exata determinac3o da
sua composi¢io. A Ffigura (4 1) mostra o esquema basico de um ebu-
liometro com recirculacdo de ambas as fases.

Os primeiros modelos ainda nao apresentavam dispositivos pa-
ra a retirada de amostra durante ¢ funcionamento do aparelho.
Normalmente, a amostras eram retiradas ap0s interrupgio do fluxo
pelo aumento subito da pressdo no interior do egquipamento. Os
equipamentos foram aperfeicoados, permitino a amostragem durante
a2 operagdo, simplificando o procedimento e tornando mais rapida a
coleta de dados.

HALA e colab. (19467) e MALANOWSKI (1i9B2) apresentam uma ex-
tensa compilag8o de equipamentos com recirculacdo de ambas as fa-

ses .

4.3 Comentarios

A variedade de equiramentos encontrados na literatura @ mui-
tc grande. Entre os utilizados para a pesquisa do equilibrio 11i-
muido-papor, para sistemas nap-reativos, liquidos e a pressdes
ba:«as, ©0s de recirculac3ac da fase vappr & liquida se sobressai-
ram <quanto & simplicidade de operac¢do, precis3o nas medidas e

tempo necessarip para atingir o equilibrio.
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D
E
P
T

- Sistema de aguecimento

L ~ fase liguida

V - fase vapor

- Retirada de amostra da fase vapor

~ Retirada de amostra da fase
- Condensador

- Dreno

- Camara de eguilibrio

- Sistema de pressurizacao

- Termometro

ligquida

Figura 4.1 - Esquema basico de um ebulidmetro

com recirculacdo de ambas as fases
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9. EQUIPAMENTO DESENVOLVIDO

5.1 Introdugio

0 desenvolvimento de equipamentos de equilibrio liquido-va-
por relacionados com o método da recirculag3o de fases tem se
mostrado como um processo muito lento. Apesar deste fato, uma sé-
rie de caracteristicas construtivas e operacionais foram desen-—
volvidas e s8o hoje consideradas como indispensaveis em um equi-
pamento de estudo de egquilibrio liquido-vapor. Segsundoc HALA e co-
lab. (1967) & MALANDWSKI (1982), os ebulidmetros de recirculagio
devem satisfazer as seguintes condigdes:

- a quantidade de amostra a ser utilizada nas medidas deve

Ser pPequena

~ p tempo requerido para atingir o estado de equilibrio

apos o inicio de orera¢io deve ser pequeno, © MESMO
valendo para mudan¢as nas condicOes de operacio

- nas proximidade§ do dispositivo de medida de temperatura

nao devera Dcofrer condensagio parcial de vapor nem sSu-
peraguecimento do mesmo

- a separagso das fases deve ser completa, isto e, nio deve-

rio ser detectados gotas de liquido sendo arrastadas na
fase wvapor

- ¢ vapor recirculante ou o seu condensado devem ser perfei-

tamente misturados, "para obter um fase homogenea e impedir
uma evapora¢cio secundaria durante a mistura

- as flutuacdes nos fluxos 2 nas composigdes devem ser mini-

mas
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- napc devem ocorrer atumulos de substancias fora do circuito
de recirculac3o
- a retirada de amostras de ambas as fases deve ser possivel
sem interrompér o processo de ebuli¢glo, e sem perturbar o

estado de equilibrio.

9.2 Proposta de equipamento

0 equipamento desenvolvido foi utilizado para o estudo de
solugbes salinas. Desta forma, além de satisfazer as condigdes
acima citadas, o equipamento possui algumas caracteristicas que o

tornam apropriado para tais sistemas:

- inexistencis de pontos de acudmulo de sal sob forma solida,
levando a entupimentos do equipamento

- o caminhe de recirculagi3o da fase liquida deve ser o mais
curto possivel, de forma & eliminar possiveis pontos de
de deposi¢ao de sal.

- presenca de agitagd3o na soluc3o em ebulic8o para promover
a homogeneizacio tendo em vista o aumento da viscosidade
da solugio

~ sistema de aquecimento mais potente, tendo em vista o au-

mento da temperatura de ebuligao

0 desenvolvimento do ebulifmetro foi feito baseado em expe-

:i8ncias anteriores (CANO, 1985 e MACIEL, 1985), & publicagbes

rejativas ao assunto.
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5.3 Descrigao do egquipamento

D ebulibdmetro & totalmente construido em vidro Pyrex, tendo
em wvista as variacdes de pressioc e temperatura 3 que o equipa-
mento sera submetido (de 0,12 a 1,3¢ Bar e de 392 a 120°C). 0O seu
esquema € apresentado na figura S.1.

Ele e constituido basicamente de um frasco de ehuli¢do com ague-
cimento, de uma bomba Cottrell, de uma camara de separagao, de um
sistema de condensacio e resfriamento e de um misturador e bomba.
A descrigio detalhada de cada componente e feita a seguir. As in-

dicagoes entre parentesisc se referem a figura 5. 1.

5.3.1 Frasco de ebuligcido

A funcio do frasco de ebulig3o (2) € promover a ebuligSo da
splucio de forma constante e continua. O frasco de ebuligSo pos—
sui um formato cilindrico, com 6,3 cm de diametro e 13 cm de al-
tura, possibilitando um contelddo de aproximadamente 409 ml de so-
lugao. Um estreitamento progressivo na parte superior do frasco
permite a ligag3o deste ao restante do equipamento. 0O volume de
4909 ml fol considerado necessario para possibilitar uma retirada
de amostra da fase liquida maior que 2 normalmente retirada, em
vista da necessidade de andlise da quantidade de sal.

0 sistema de aguecimento (1) se localiza no interior do
frasco, sob a forma de um tubo de vidreo com formato de 'S” (figu-
ra 5.2 1). Um fio de niquel-cromo enrolado em espiral no interior

do tubo funciona como meio de aquecimento, cuja poténcia dissipa-
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da ¢ regulada através de um transformador varidavel (figura 9. 4,
3), e controlada através de amperimetro e voltimetro.

Ao contrario de outros ebulidmetros, optou-se em n3o utili-
Zar uma superficie ativada (superficie que se apresenta sob forma
irregular) para promover a nucleagaoc das bolhas de vapor. Este
dispositivo apresentaria baixa eficiéncia para solugoes calinas,
popis dificultaria a homogeneiza¢ao da solucao. Desta forma, op-

tou-se pela utilizagao de uma agitag3o mecinica, sob forma de uma

barra magnetica (18).

0 frasco e isolado do ambiente por um 1solamento termico
constituido de camadas de feltro, e apresenta uma valvula (19)
para poscibilitar a ligac3o com o sistema de dreno, utilizado

tanto para fins de limpeza CcoOmo para a retirada de soluci3o.

9.3.2 Bomba Cottrell

A bomba Cottrell (3) faz a ligagao do frasco de ebuligSo a
camara de separacao (3) A bomba, sob forma de um tubo, leva a um
contato entre a fase liquida e a fase vapor apds deixarem o fras-
co de ebuli¢io, permitindo a transferéncia de massa e calor. As-
sim, as fases estarfo em equilibric ao deixarem a bomba.

Verifica-se gque, na maioria dos ebulidmetros, a bomba Cot-
trell se apresenta sob a forma de um tubo vertical. Entretanto,
NAUMANN e colab. (19B1) analisaram o comportamento de diferentes
configuragtes para a bomba Cottrell, e concluiram gue a forma em
ecspiral apresenta o melhor desempenhoc, uma vez gque apresentou uma
baixa sensibilidade a variacOes de altura de solugdaoc no frasco e

da taxs de aquecimento.
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Baseado nestes fatos, fol escolhida a forma em espiral para
a bomba Cottrell 0 tubo possui um diametro interno de ©,6 cm, e
a espiral possul 2,9 voltas. A parte final da bomba se apresenta

na posigao vertical. @ desnivel entre a entrada da bomba e a sai-

da e de 12 cm.

5.3.3 Ciamara de separagao

Acima da bomba Cottrell se localiza a camara de separagao
(5). Neste dispositivo ocorre a separagao das fases em equili-
brin, e e determinada a temperatura de equilibric. A camara con-
siste de um recipiente cilindrico de 5 cm de diémetro e 12 cm de
altura. A parte inferior ¢ afunilada, permitindo o escoamentp da
fase liquida. A parte superior possui uma saida lateral, por onde
escoa a fase vapor, e uma abertura central por onde & introduzido
o termbmetro. A saida da bomba Cottrell se localiza 3 cm acima da
parte inferior da cimara de separagao, e e direcionado contra a
haste do termometvo (6). Desta forma, o fluxo de liquido e vapor
atinge o termometro, possibilitando a medi¢3p da temperatura, e o
choque promove a separa¢ao completa das fases. A fase liquida @
recolhida no fundo da c8mara de separa¢3ao, onde escoa para O S5is-
tema de amostragem por um tubo de ligacdo (i2). A fase vapor al-
canga a parte superior da cdmara, e, atraves de um tubo de liga-
¢80 (7)), passa para o sistema de condensacao. Este tubo possui
uma inclinacdo de forma a impedir que O VapOr wue tondensa no tu-
Lo volte para a camara de separacio.

A haste do termdmetro e envolvida por uma espiral de vidro,

na altura da saida da bomba Cottrell, para aumentar a area de
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contato do termametro com as fases. 0 choque das fases contra a
haste do termdmetro e a distancia entre a entrada das fases na
camara de separagac € a saida da fase vapor eliminam a possibili-
dade de arraste de liquido pelo vapor, e posterior contaminag3o

da amostra da fase wvapor.

5.32.4 Camisa de vacuo e aquecimento

Para possibilitar a medida exata da temperatura de equili-
brio, devem ser evitadas transferéncias de calor da mistura es-—
coando pela bomba Cottrell ¢ o© ambiente, ou seja, o transporte
da mistura ao longo da bomba e no interior da camara de separacao
deve ser efetuado de forma adiabatica. Para tanto a bomba Cot-
trell e a camara de separacao estdo localizados no interior de
uma camisa de vacuo (4), cuja superficie interna se apresenta es-
pelhkady, Desta forma sap evitadas perdas de calor por condugi3o,
convecglo e radia¢3o. A camisa de vacuo e revestida por uma manta
de aquecimento, e isolada por uma camada de feltro. A manta e
acoplada a um sistema de controle de temperatura, permitindo man-
ter a temperatura externa da camisa de v3cuo igual a de equili-
brio. Desta forma e evitada a ocorréncia de condensag3o parciazl
da fase vapor no interior da camara de separacio.

A camisa de vacuo também contribui para a resisténcia mecia-

nica do conjunto.
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5.3.5 Condensador - fase vapor

A fase vapor e condensada no sistema de condensa¢lc (8). Es-
te e constituido de um frasco cilindricon, com liga¢cfies para a en-
trada e saida de fluido de refrigeragio. 0 condensador propria-
mente dito € um tubo de vidro em espiral, com trés voltas comple-
tas, por onde escoa a fase vapor. A espival termina na cimara de
amostragem (1@¢). D sistema de condensa¢do tem como fungio secun-
daria conectar o ebulidmetro & linha de pressio, permitindo o es-
tabelecimento uniforme da precsio no interior do equipamenta. O
fato desta ligagdop atravessar o condensador diminui a possibili-
dade de arrascte de splventes cob forma de vapor para a linha de
pPressao.

A cimara de amostvragem também se localiza no interior do
condensador, evitando assim evaporacap secundidria do condencsado.
Uma ligatZo (9) com a linha de pressap mantem a press3o unifarme

no interior do condensador.

5.3.6 Restriador - fase liquida

A fase liquida deixa a camara de separa¢lo a uma temperatara
igual a do equilibrio. Para impedir uma rpossivel evaporacio, com
consequente variac8o da composigin, o fluxo de liquido € resfria-
do no resfriador (13), gque envolve a camara de ampstragem da fase
lianida. A pequena darea de troca térmica impede um resfriamento
excessivo do liquido, o0 que seria um inconveniente np retorno da

fase ligquida ao frasco de ebuligio.
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5.3.7 Se¢do de amostragem

A fungdo da se¢gdo de amostragem £ possibilitar a retivada de
amostvas de ambas as fases sem interferir no funcionamento caonti-
nuo do equipamento. Neste ebulidmetvyo, 0 sistema de amostragem da
fase wvapor (10) e igual ao da fase ligquida (14). Consiste de um
frasco cilindrico de aproximadamente 4 cm de altura por 2 cm de
diametro, com as extremidades esfericas. A entrada das correntes
de fase liquida e de vapor condensado & feita na parte superior
do frasca, sob a forma de um contagotas. A saida das corventes
aocorre na parte inferior do frasco, &,4 c¢m acima dp fundo. BDesta
forma ocorre a formaclo de um acumulo de fluido no fundo, cuja
compocigio & igual Aquela que se separou ha CAmara de separagflo.
0 volume acumulado € de aproximadamente 3 ml de solugio.

A retirada de amostra € feito através de septos de borvacha
de silicone (figura 3.2 b,c), utilizando—-se uma seringa acoplada
a uma agulha de 1S cm de compriments. DOs suportes dos septos sio
de PUC, colados no vidro com cola epoxi. Este sistema permite a
retirada de amastra com o eguipamento em funcionamento, com per-
feita wedagdo, sem possibilitar e contaminaglo das amostras ou
vazamentos de gases. Detalhes do =istema de vedag3o s3o mostrados

na figura 5.2d.

5.3.8B MHMisturador e bomba

A facse ligquida e o condensado deixam a segio de amostragem

cnlps tubos (13) e (11}, respectivamente, passando para o mistu-
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rador (1é). Sua fungao € homogeneizar as duas fases, antes do re-
toerno destas ao frasco de ebuligin, favorecendo a ebuli¢do conti~-
nua e constante. 0 misturador possui a forma de um frasco erlen-
meyer, com & cm de didmetro na base. Com 0 auxilio de uma barra
magnetica, as correntes s@p vigorosamente misturadas.

Conforme wverificado por NAUMANN (1981) e CANO (1983), a al-
tura da soluc3o em ebuligio na entrada da bomba Cottrell & um dos
fatores determinantes no desempenhe do ebulifmetro. A& altura oti-
ma de solug3o nBo pode ser generalizada, pois € funga3o do tipo de
sistema a ser estudado. Com o equipamento em funcionamento, tor-
na-se dificil a variacio de altura atraveés da adicao e retirada
de solugl3p. Neste ebulibmetro, este inconveniente foi eliminado
com a utilizagBoc de uma bomba. A rota¢3o da barra magnética no
interior dpo misturador leva a um bombeamento de fluido para fora
do misturador, atraveés do tubo de retorno (17). 0 aumento de
pressao assim formado eleva o nivel de solu¢i2o no interior do
frasco de ebuligaao. Foi verificado que a homogeneizact8o 2 satis-
fatdria mesmo a baixas rotac3oes da barra magneética. Tem-se assim
uma reserva de velocidade de rota¢an que pode ser utilizada para
elevar o nivel de solu¢c®o no interior do frascp de ebuli¢cio, per-
mitindo um controle precicso do arvaste de fase ligquida no inte-
rior da bomba Cottrell.

As correntez de fluido retornam parza o frasco de ebulic¢io
atraveés do capilar (17}, que apresenta uma curvatura para impos-

sibilitar a circulagio de vapor no sentido inverso.
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5.3.2 Sistema de alimentag¢io

A fun¢do do sistema de alimentacao & possibilitar a alimen-
tagdo de solvente ao ebulidmetre mesmo estando este em condigdes
de pressio diferente da ambiente. Ele consiste basicamente de um
cilindro graduado (20), com capacidade para 125 ml, onde é acbn-
dicionada a solugdo a ser alimentada. A passagem de fluido para o
interior do ebulidmetro @ controlada pela valvula (22), e o tubo
(P1) permite a estabilizac3p da pressio no interinr do frasco de
alimentagd3o. O funil (23) na parte superior auxilia na alimenta-
a0, € 2 valvula abaixo deste permite icolar o sistema do ambien-
te. A ligaglio do sistema de alimentacao com o ebulidmetro € feito
atraveés de uma junta cOnica esmerilhada. A4 saida (24}, com junta
esmevilhada esférica permite o acoplamento do ebulidmetvo a um

sigtema de precedrizag3o e vacuo.

5. 3.1¢ Sistema de retirada de solucdo

A retirada de solug2o0 quando o equipamento € operado a pres-
spges acima da pressiao ambiente & realizada através da abertura da
valvula de descarga (1%), permitindo a vretirada de um volume de-
sejado de solugclo. Para pressoes internas abaixo da press3o am-
biente, torna-se necessario a utilizac3o de um sistema de sucgido
(figura 5.3, S g &). Ele & composto par um frasco para retirada
de solug3o0 (9) e de um mandmetro (&) de mercudrio. O conjunto &

ligado ao sistema de distribuic¢3o de pressio.
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9.3.11 VYalvulas

Todas as wvalwvulas deo ebulidmetro que possam entrar em conta-
to «com a solugao 3 ser estudada s3o de teflon, n3oc necessitando
portante de lubrificante, o que viria a contaminar a solucao. ]

restante das vdlwvulas e de tefion ou de vidro.

5.4 Descricao do equipamento auxiliar

(As descricbes abaixo se referem a figura 5.3.)

5.4.1 Sistema de transmissio de pressio

0 sistema de transmiss3o de pressio (4) permite o acoplamen-
to do ebuliémetro aos ?iferentes equipamentos auxilliares necessa-
rizs para o seu funcionamento, como mandmetro, linha de nitrogé-
nio e linha de vacuo. & constituido de um tubo de vidro, com di-

versas saidas e valwvulas.

5.4.2 Manometros

0 mandmetro utilizado para é determinagio da press3c no im-
terivr do ebulibdmetro & em formato de U, com mercdric como
fluido manométrico (2). Sua funcio e medir a pressao do sistema
estudado e detectar flutua¢des de press3o que venham a ocorrer. O

mandmetra e constituido de um tubeo de vidro em forma de U, com
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150 em de altura, montade sobre uma placa de aluminio, tendo uma
das extreridades fechada e ewvacuada. 0 tubo de vidro utilizado
possuil um didmetro interno de @.,8 cm. A pbutra extremidade possui
uma valvula que possibilita isolar o mandmetro do sistema ebulio-
métrico. A ligac80 do mandmetro com o sistema de distribuig3oe de
pressin 6 feito atraveés de um frasco (3) contendo um agente dis-
secante (silica-gel), impedindo a contaminac3o do mercdrio com
yapores dos solventes.

Junto ao mandmetro @€ acoplado um termdmetvro de mercdrio, pa-
ra possibilitar as corvectes da pressi2o em funcio da temperatura
de coluna de mercilrio.

0 mandmetyo utilizado no sistema de retirada de amostra (&)
apresenta as mesmas caracteristicas, tendo porem somente 9¢ cm de

altura.

5.4.3 Tanque estabilizador de pressao

-

0 tangque estabilizador de pressido (?) tem como fun¢gio prover
o sistemz ebuliometrico com um volume suficiente para amortecer
peguenas oscilagdes na pressio, de forma a manter constante =
pressao no interior do ebulidmetro.

0 tangque possui um volume de 9,2 m3, e & feito de aﬁo carbo-
no, podendo ser utilizado em toda a faixa de pressiao de trabalho
do ebuliometro.

0 tangue & licado com o sistema de distribui¢8n de pressip,
e com o cilindro de nitrogeénio puro (1i), com press3ac maxima de
209 Bar. 0 nitrogénio 8 utilizado em todo o sistema ebuliométrico

coma fluide transmissor de pressao.
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5.4.4 Bomba de wvacuo

0 sistema de vdcuo € composto por um condensador de vidre
(7Z) e uma bomba de vacuo (8). A fung¢ao do condensador & evitar a
contaminacie da bomba com vapores, prejudicando o seu funciona-
mento. Como fluido refrigerante é utilizado nitvrogénio liquide. O
condensador e imerso em um frasco do tipo Dewar.

& bomba de viacuo € de palhetas, com uma potBncia de @,5 CU,

modelo DO4A, da Leybold-Heraeus.

(A5 descricOec abaixo se referem a figura 5.4)

5.4.5 Controladorecs de temperatura

0 controle de temperatura das mantas de aquecimento € feito
através de dois controladores de temperatuva. D controle da manta
da camisa de viacuo é feito através de um controlador comercial
(&), utlizande um termopar ferro-constantan para medir a tempera-
tura. A manta do frasco de ebuligio, utilizada comp agquecimento
auxiliar, e controlada por um controlador FISCHER 0601 (4), espe-

cifico para ebuliometria.
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5.4. 4 Agitadores magnéticos

Para a agitac3o0 da solug3p no frascoe de ebuli¢io e no mistu-
rador foram utilizados agitadorec magnéticos (7), possibilitando

a regulagem da intensidade de agitagio.

5.4.7 Banhos termostaticos

Foi utilizado um banho termostatico (B), de marca FANEM, mo-
delo 108 E, para refrigerar e bombear o fluide de refrigeracio
atraves do condensador e resfriador. 0 fluide utilizado & agua e

a temperatura é mantida por volta de S0C.

9.3.1 Medidas de temperatura

A temperatura de equilibrio € medida atraves de um sensor de
resisténcia de platina (PT 10@), em forma de tubo de vidro, colo-
cado no interior da c3mara de separaclio. 0 termdmetvo tem 12 cm
de comprimento, e possui uma junta cdnicz esmerihada para perfei-
ta vedagio. A ponta do sensor apresenta uma espiral de vidro, pa-
ra aumentar a area de contato.

0 sensor de platina é conectado a um indicador digital de
temperatura (3), de marca FISCHER, modeloc DT4, permitindo a iei-
turz da temperatura com uma resolugdoc de @,1°C.

As temperaturas das mant;s sao medidas por sensores de pla-
tina com ponta de teflon, e acoplados ao indicador digital de

iemperatura.
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0s sensores de platina foram calibrados em toda a faixa de
utilizag80 através de comparagao cowm termdmetros padries.

Para a determinacao da temperatura da coluna de mercdrio foi
utilizado um termdémetro de mercidrioc, o mesmo acontecendo para o

acompanhamento da temperatura do fluido de refrigeragio.

5.5.2 Medidas de pressio

A leitura da press3o no interior do ebulidmetro indicada no
manometro foi feita atraveés de um catetometro (figura 3.3, 12},
modeloc EBERBACH, que possibilita a leitura com precisap de ate
©,1 mmHa. A correcdo da pressdo lida no mandmetro serd apresenta-

da no apéndice 2.

5.6 Funcionamenio do ebulidmetro

0 ebulidmetro construido possibilita a realizacio do estado
de equilibrio de fases de um sistema atraveés da evaporagao conti-~
nua dos solventes do sistema, e posterior recirculacio destes pa-
ra a solucao.

0 energia térmica fornerida pela resisténcia de aquecimento
causa a formacio de bolhas de vapor na superficie do tubo onde se
encontra a resisténcia. Devido a tensBp superficial do 1liquidep,
esta bolha permanece algum tempo em contato com a superficie, au-
mentando de tamanho & superaquecendo-se, visto que a superficie
se encontra a uma temperaturé maior que a da solugio. Este fend~

meno € indesejavel, uma vez que difirulta o estabelecimento do
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equilibrio de fases. Normalmente utiliza~se uma superficie ativa—
da para tanto, pois desta forma & favorecida a forma¢8oc de bolhas
diminutas, e com pouco tempo de contato com a superficie de aque-
cimento, diminuindo a ocorréncia do fenomeno de superagquecimento.
A utilizagdn de uma superficie ativada para solugBes salinas &
desaconselhavel, wvisto que se torna necessario a agitagao da so-
lugdn.

As bolhas de vapor se despreendem da superficie de aqueci-
mento, Passando através da fase liquida que se encontra acima da
resisténcia. Ap alcangar z parte superior do frasco de ebuligio,
na entrada da bomba Cottrell, a altura de solugio no frasce ¥faz
com que as bolhas de vapor arrastem parte do liquids para dentro
da bomba. Neste ponto, as duas fases ainda nao estiao em equili-
brio.

A bomba Cottrell tem como Funcﬁp facilitar o estabelecimento
do equilibrio entre as fases ligquida e vapor. Para tanto, & ne-
cessarioc haver uma transferéncia de calor e massa entre as duas
fases. DO relativamente longo tempo de contato das fases duvante a
ascentc3o na bomba, aliado ao isolamento térmico desta com o am-
biente, permite a2 ocorréncias destas tranferéncias, fazendo com
que as fases atinjam o estado de equilibrio no final da bomba
Cottrell.

Ao deixar a bomba, a mistura de fases liquida e vappr chorca-
ce contra o termOmeiro, separando~se. Neste ponto € estabelecido
a condig¢30 de equilibrio, e as fases apresentam a mesma tempera-
tura e pressiapn, e as composicdes em equilibrio. A fase liguida @
recolhida na parte inferior da camara de separa¢gao, passando para
o sistema de amostragem, onde € resfriada para impedir uma even-

tual evaporacio parcial. Parte da fase liquida € retida para pos-
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terior retirada e amostragem da composic3o. & fase vapor separada
no termBmetro alcanga a parte superior da camara de sceparacan,
passando para o sistema de condensag3n. Parte do condensado & re-
tido para amostragem. Devido a constru¢aoc peculiar das cimaras de
amostragem, a solu¢ap retida € continuamente renovada durante o
funcionamento do ebulidmetrao, atingindo assim a composi¢So de
equilibrioc apds um curto espaco de tempo.

A4s duas correntes de liquido (fase ligquida e vapor condensa-—
do) s3o misturados e homogeneizados no misturador, voltando para

o frasco de ebulicio.

5.7 Comportamento hidrodinamico do shulidmetro

iJma vez construido, o ebulidmetrp foi submetido a testes pa-
ra verificar o seu funcionamento, como também o dos equipamentos
auxiliares. Estes testes serviram para 2 determinacio de parime-
tros operacionais do ebulidmetre, como também para desenvolver um
rrocedimento experimental adequadon.

Como fluido de teste foi utilizada agua destilada. A Pressan
no ebulidmetro durante ps ensaions fol equivalente a pressio at-
mosferica.

A4 agua fpi intrpoduzida no frasco de ebulig3o, até uma altura
aproximadamente 1 cm abaixo da entrada da bomba Cottrell, e aque-
cida. Uma vez em ebuligBo, foram variadas as condi¢gBes de opera-
¢30 para verificar a sua influéncia sobre o comportamento do ebu-

liometro.
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9.7.1 Aquecimento

0 sistema de aquecimento se mostrou adequado para promover
uma ebulig3o continua da solugzo. Entretanto, para aquecer a so-
luc80 fria a poténcia dissipada se mostrou ser muito baixa, demo-
rando para atingir o estado de ebuligdn. Para possihbilitar um
aquecimento inicial mais rapido, optou-—-se por utilizar adicional-
mente uma manta de aquecimento em voita do frasco de ebuligio,
acoplado a um contolador de poténcia. Assim, a utilizag3o simul-
tanea de dois sistemas de aquecimento diminuiu substancialmente a
tempo necessario para estabilizar o equipamento apds a partida
inicial,

Uma wez atingido o estado de ebuligl3o, a manta externa é
desligada, utilizando entio somente o sistema de aquecimento in-
terno. Para solugtes em ebuli¢So, este sistema se mostrou adequa-

do, operando mesmo abaixo do seu limite de aquecimento.

5.7.2 Arraste de fase liquida na bomba Cottrell

0 avrraste de fase liquida para dentro da bomba Cottrell &
fungap da altura do fluido no interior do frasco de ebulig¢Bo. Um
nivel de fluido muito baixo faz com gue as bolhas de vapor se
despreendam da superficie liquida antes da entrada da bomba Cot-
trell, n2o arrastando portanto o ligquido. De forma contriaria, um
nivel muito alte de fluido causs o arvraste excessivo de ligquido,
inundande a bomba Cottrell e a c&mara de separacio, impossibjili-
tando a obten¢io do equilibrio. Verificou-se também que a gquanti-

dade da liquido arrastado para a bomba & fun¢i3p da intensidade do
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regime de ebuli¢io. Uma taxa de ebulig8o baixa, com consequente
formagan de poucas holhas de vapor, leva a um diminuto arraste,
enquanto que pava um aquecimente mais intenso, actorre o fenfmeno
de inunda¢do.

Foi wverificado também a existéncia ocasipnal de bombeamento
de liguido de forma pulsante, o que entretanto pdde ser elimimado
através do ajuste cuidadoso da altura de fluido e da tawxa de

aquecimento.

5.7.3 Recircula¢3o da fase vapor

A quantidade de vapor em vregime de recirculagio € medido pe-
lo contagotas instalado na entrada da camara de amostragem da fa-
se vapor., Verificou-se gque a gquantidade de vapor recirculado @&
funcad direta da taxa de aquecimento. Conforme os testes realiza-
dos, wverificou-se que uma alta taxa de formaclo de vapor leva a
um aumento da temperatura de equilibrio medida na cimara de sepa-
racd8o. O contrarioc vale para uma baixa taxa de formagacipo de va-
por, onde houve um decrescimo da temperatura. Baseado npos testes,
considerou-se como apropriada uma tawxa de recirculagao de wvapor
que lavasse a formagao de 2 a 3 gotas de condensado a cada 5 se-

gundos, para o caso da aAgua.

5.7.4 Condensaci&o parcial do vapor

Para verificar a ocorréncia do fendmenc de condensac3ao par-

cial, o ebulidmetro foi enchido com agua destilada, até um ponto



aproximadamente 3 cm abaixo da entrada do boca da bomba Cottrell.
Desta forma, mesmo com ebuli¢gd3c intensa, o arraste de liquide pe-
la bomba era evitado. A unica fase assim presente na camara de
separag3o ¢ a fase vapor. Se ocorresse condensac3o parcial do va-
por nas paredes da camara, este fenomeno roderia ser detectado
pelo aparecimento de um fluxo de condensado saindo da camara.
Apesar de inicialmemte este fluxp se fazer presente, devido
a temperatura do interior da ca3mara ser mais baixa que ©o vapor,
ap0s algum tempo este diminuiu. Um ajuste cuidadbsn da temperatu-
ra da manta externa £liminou a condensacao de vapor, sem entre-
tanto provocar um superaquecimento deste. Verificou-se que um
ajuste da temperatura de manta com 2 a S59C abaixo da temperatura
de equilibrio produziu resultados satisfatdrios. 0O tempo necessa-—

rio para atingir o estado adiabatico & de aproximadamente 1 hora.

5.7.5 Nivel de enchimento

A altura de selucdo no interier do frasco de ebulig3o e de
extrema importadncia para o perfeite funcionamento da bomba Cot-
trell. Entretanto, uma vez que o equipamento esteja em funciona-
mento, a alterac3a do nivel de solug¢io atravéé da adic30 ou reti-
rada de solugac se torna impraticavel . 0 nivel final de solucio
em ebulicS3c e influenciado tambem pela quantidade de bholhas de
vapor formadas, ou melhor, pela taxa de aquecimento, pois as bo-
lhas aumentam o volume aparente da solugd3o. Assim optou-se pela
utilizacdo de um dispositivo gque permitia a regsulagem da altura,

sem necessitar alterar a quantidade de solugio no ebulidmetro.

72



73

Verificou-se <que a rotagao de uma barra magnética em um re-
cipiente circular causa um efeito similar ao de uma bomha centri-
fuga, e ser utilizado para promover um aumentp da pressio do
fluido, e portanto um aumento na altura deste dentro do frasco de

ebuliglo.

Este sistema foi simultaneamente utilizado para promover a
hompoeneizacap das duas fases antes da recirculacio e se mostrou
como sendo satisfatdrio para resolver o problema da zaltura de so-
lug80. Mesmo a baixas velocidades, o mistuvador funcionou de ma-

neira satisfatsria.

5.7.&6 Agitacao

Enquanto que a agitacio no misturador tem a funcio de homo-
gengelzar a5 duas fases e permitir a regulagem da altura da solu-
tao, a agitaglo do frasco de ebuligdo € utilizada para eliminar a
ocorréncia de eventuais gradientes de temperatura e de concentra-=
¢80 dos componentes. Além disso, uma agitac8o intensa promove a
nucleagao de bolhas peguenas e em grande niumero, favorecendo o
estabelecimento do estado de equilibrip.

A baiwxas velocidades de rotagio do agitador verificou-se =
formagio de bolhas de dimens@es grandes, de nuclea¢®p irregular e
pulsada, e com a exist&ncia de um gradiente de concentragio e
temperatura na parte inferior do frasco de ebuligaoc. Foi portanto
utilizada a velocidade maxima possivel para o agitador, e desta

forma, a agitaglio através de barra magnética fni satisfatdria.
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5.8 Comparaci3o com outros ehulibmetros

0 ebulibBmetro propostpo apresenta alguma inovagoes, gquando
comparado aos equipamentus geralmente utilizados para o estudo do
efeito salino. Entre estas, as mais marcantes s3o0 a utiliza¢3o de
uma bomba Cottrell, e a recirculacio de ambas as fases. A bomba
Cottrell so foi encontrada no equipamento de VOHLAND (1973), que
entretanto n3o utilizou o principio da recirculac8o de ambas as
tases. Comparado com o ebulidmetro de COSTA NOVELLA (1933) e FUR-
TER (1957), o ebulibmetro pProposto apresenta claramente a vanta-
gem de possibilitar a medida exata dﬁ temperatura e das composi-
¢8es de equilibrio, através da utilizacHo dos principios acima

descritos.



Ebuliémetro proposto

(referente & figura S.1)

ie
it
i
13
i4
15
16
17
i8

19

Serpentina de aquecimento

Frasco de ebuligio

Bomba Cottrell

Camisa de vacup

Camara de separacio

Haste do termbmetro

Saida de vapor

Condensador

Tubbo de estabilizaciao

Cimara de amostragem - fase vapor
Linha de retorno de condensado
Saida da fase liquida

Camara de amostragem - fase liquida
Trocador de calor - fase fria
Linha de retorno da fase liquida
Micturador / bomba

Retorno da solucio

Barras magnéticas

Dreno 7 ligag¢8p com sistema de vacuo

Sistema de alimentagio

2@ - Reservatorio de solugio

21 - Tubo de estabilizagio de pressio

22 - Valvula de alimentacio
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23 - Funil de alimentag3o

24 - Coneccldo ao csistema de distibuig3o de pressao

Detalhes do ebulidmetro

(referente 3 figura 5.82)

i - Serpentina de aquecimento

2 - Cimara de amostragem — fase vapar

3 - Camara de amostragem — fase liquida
4 - Gistema de vedagap por septos

Sistema de wvacun / pressio

{referente & figura 5.3)

1 -~ Ebulidmetro

2 - Manbmetro principal

3 - Frasco de secagem

4 - Sistema de distribuiglo de ﬁressﬁu
5 - Frasco de coleta de solucio

& - Mantmetro secundario

7 - Condensador con Np liquido

8 - Bomba de vacuo

% - Tanque de estabilizaglo de pressio

16 -~ Cilindro de Np gasaosp



SBistema de controle de temperatura

(referenta a fioura 5.4)

1 - Ebulidmetro

2 - Mantas de aquecimentosisolamento térmico
3 - Banho termostdtice

4 - pgitadores magneticos

5 - Sistema de controle de temperatura da manta da
camisa de wvacuo

6 - Termdmetvro digital

7 - Bistema de controle da temperatura da manta do
frasco de ebulic¢io

8 - Transformador de voltazgem wvariavel

? - Linhas de fluido de refrigeracin

T - Linha de medig¢2o de temperatura
A - Linha de aquecimento

R - Linha de fluido de refrigeracio
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Figura 5.1 - Ebulidmetro proposto
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Figura 5.2 - Detalhes do ebulidmetro
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Figura 5.3 -~ Sistema de pressurizag¢
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Figura 5.4 - Sistema de controle de temperatura
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&. PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

Durante bDs testes iniciais do ebulibmetro foram determinados
alguns dos parametros de operacdo do equirpamento, e de acordo com
o procedimento utilizado para tanto, € possivel determinar o pro-

cedimento experimental adequado para a operagao do ebulidmetro.

4.1 Limpeza do equipamento

0 ebulidmetro, antes de se proceder as medidas, devera ser
limpo de forma =2 evitar a contaminagi3o da selugio 2 ser estudada.
Para tanto, o ebulidmetro 2 alimentado com um solvente apropria-
do, que possibilite a remo¢2o dos contaminantes. Como solventes
foram utilizados 3agua destilada, etanol e acetona. Q0 solvente &
agquecido dentro do ebulidmetro, possibilitando a sua recirculacio
e consequente arraste de contaminantes para o frasco de ebuligso.
Retirado o solvente inicial, novo solvente & adicionado para per-
mitir uma limpeza completa. A ultima lavada © feita com o prdprio
solvente a ser estudado. Desta forma, a possibilidade da presenca

de substancias estranhas € minimizada.

&. 2 Preparo inicial do ebulidometro

Umz vez limpo o ebulidmetro, torna—-se necessario verificar a
perfeita vedacio do ebulidmetro. Para tanto, o ebulidmetro & sub-

metido a2 vacuo. Neste passo, € necessario preencher o condencador
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auxiliar rcom nitrogénio ligquido, a fim de evitar contaminac3o da
bomba de wvacuo com vapores dos solventes.

Inicialmente, o tanque estabilizador de press3o € evacuado,
e enunido com nitrogénio gasoso, até uma pressfio prdxima a aquela
prevista para o estudo do sistema. A seguir, as valvulas do sis-
tema que fazem contato com o exterior s3o fechadas, e reapertadas
para promover uma perfeita vedag8c. O ebulilmetro € colocadoc em
contato com a linha de distribuic3oc de pressfo € o manometro, e a
bomba de vacuo & ligada. 0 equipamento € evacuado até o maximo de
vacugo possivel (para esta montagem experimental, este limite se
localiza por wvolta de 2 2 3 mm Hg), e deixado nestas condigoes
por wvolta de 1@ minutos. Neste ponto, gqualguer trago de solvente
utilizado na limpeza € retirado. Um leve aquecimento pode se tor-
nar necessario, aconselhendo-se utilizar um fluxo de ar guente na
parte externo do ebulidmetro.

0 equipamento dqveré manter a pressaoc constante durante es-
tes 10 minutos, podendo ent3o ser considerado como n80 apresen-
tando wvazamentos. Uma vez estabilizada =2 pressao, e decorrido o
tempo de espera, & aberta a valvula do tangque estabilizador de
press3o, e zlimentada uma atmosfera de nitrogenio para o interior
do ebulibmetro. Neste ponto, © ebulidmetro esta limpe, seco e com

uma atmosfera inerte.

6.3 Alimentacio de solucSo

& coluc3p a ser estudada & alimentada no sistema de alimen-—
tacdo, estando as duas valwvulas (figura 5.1, 22 e valwvula ao la-

do) gue comunicam o sistema tom o ebuliometro fechadas. Para es-



tudos de sistemas binarios, a solugdo inicial € um dos snlventes
puros, e geralmente consiste no solvente mais wvolatil. Uma wvez
enchido o frasco de alimenta¢do, a valvula do topo e fechada, & a
valvula do tubo de ectabilizagao aberta. Oe=sta forma o interviaor
do sistema de alimentacglc apresenta a mesma pressan que o inte-
rior do ebulifmetro. A vdalvula de alimentagao € entio aberta e a
quantidade desejada de solutioc € alimentada, utilizando-se para
tantn =& epscala graduada do frasco. 00 nivel de salugsoc no frasco
de ebulicado deve =e localizar aproximadamente 1 a 1,5 cm abaixo

da entrada da bomba Eottrell.

4.4 Aguecimento e estabilizagao

84

0 sictema de resfriamento & regulado para oQperar a uma tem— -

peratura por volta de SPC, e inicia-<e a circulagao de a2gua pelo
candensador e resfriaéar,

0 sistema primcipal de agquecimento é ligado, regulando-se a
poténcia através da leitura da voltagem fornecida pelo transfor-
mador wvariavel. Esta regulagem € funcdo do sistema a ser estuda-
do, levando em conta a entalpia de vaporizacao dos componentes, e
se situa proximD ans 5@ Volts. Também & acionada o agitador mag-
netico do frasco de ebuligico. Para acelerar o aquecimento a manta
auxiliar de aquecimentp ¢ utilizada. Simultaneamente, a manta de
agupcimentn da camisa de wvacuo € ligada & regulada para uma tem-
peratura proxima & temperatura de equilibrio prevista.

D cistema atinge a temperatura de ebulic3o apds aproximada-

mente 15 minutos. Neste ponto € desltigada a manta auxiliar de

agquecimento, e o sistema de aquecimento principal & regulado de
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forma a proporcionar uma formag3o continua e constante de bolhas
de wvapor. Estasc devem ser de tamanko relativamente pegqueno,e em
quantidade grande, para possibilitar um arraste de liquido pela
pomba Cottrell. 0 nivel de solug3o no interior do frasco € ent3o
reguiado atraves da velocidade de rotaglo da barra magnetica do
frasco misturador. Se o velume inicial de solugac nio foi dema-
siadamente pequeno, O agltador proporciona a regulagem adegquada
do nivel de solug3ao.

0 arraste de fase liquida deve ser de forma continua, sem a
ocorréncia de pulsagtes, e 0 volume de liquido arrastado deve
proporcionar uma recirculagi3o constante. Um cuidado especial deve
ser tomado no que se refera a ocorréncia de pulsacbes de arraste
de ligquido no interior da bomba Cotirell, wisto que estas impos-
sibilitam a obtencdo exata das condigfes de equilibrio.

Uma wvez acertadas a taxa de aquecimento e as velocidades de
rotacdo dos agitadores, verifica-se a ocorréncia de recirculagio
da fase vapor pela formag3o de gotas de condensado no contagotas
da camara de amostragem. Outra forma de comprovar a recirculacap
da fase vapor € a verificaglo da temperatura externa do tubo de
ligagdo camara de separacao-sistema de condensac3o (figurz 5.1,
7), gue dewve se apresentar a uma temperatura proxima a de equili-
brioc. Neste ponto, € necessario o funcionamento continuo da ebu-
jigmetro durante o minimo de 3@ minutaos, pPara Possibilitar a ter-
mostatizacio da rcamara de equilibrio, eliminando a possibilidade

de condensacao parcial do vapor.

A operag3o de coleta de dados de egquilibrio ligquido-vapor
pode ser efetuada de forma ispbarica ou isotermica. & forma iso-

barica e mais simples, pois a pressao € ajustada no inicioc do



procedimento experimental, entretanto impossibilita a verificag3o
da influéncia da temperatura sobre parametros termodinamiros,
visto <que esta varia com a composi¢cao do sistema. A dificuldade
do procedimento ispbdrico € manter a pressao constante, uma vesz
que o sistems apresenta peguenas oscila¢fies na pressiao durante o
funcionamento, e portantp exige a continua monitorac3o da pres-

s30.

6.4.1 ODperag3o isobarica

Em uma operagao isobarica, a Pressic deve ser mantida cons-
tante ap longo de toda a faixa de composig3c. Para tanto,a pres-
s8o0 & regulada para um valor proximo ao desejade, levando em con-
ta as correctGes necessarias da altura da coluna de mercdrio em
func3o da temperatura desta.

Uma vez atingido o regime permanente, com a recirculagio de
ambac as fases estabelecida e continuas e a temperaturz de equili-
brio constante, e eventualmente feita a corre¢fo da press3o, se
necessaria. Ambas as camaras de amostragem s3o esvaziadas, Para
possibilitar o actumulp de fases com composigdo em equilibrio.

N&o havendo variagdo da temperatura de equilibrio durante um
periocdo de 5 minutos, esta € anotada e procede—-se a retirada de

amostras de ambas as fases.

86



87

6.4 2 Operacio isoteérmica

Na operagie isotermica a temperatura ¢ mantida constante ao
longo des faiwxa de variacgao da composicio. Este tipo de operagio é
entretanto mais complexa que a isobarica, pois nap se sabe de an-
tem3o qual serd a pressao do sistema, sendo necessdario um proce-
dimento de tentativa e erro para a sua determinacio.

0 sistema € pPressurizadd com uma pressao que pgssivelmente
esteja proxima da pressao do sistema a temperatura determinada.
Uma vez <que o cistema se estabelece em equilibrio, varla-se a
press3c (com alimentac3o de Np ou uso da bomba de vacuo), de for-
ma a atingir uma nova temperatura de equilibrio. Este procedimen-
to € repetido até atingir a temperatura de equilibrio desejada,
sendo a press3o correspondente anotada. Procede-se ent3o a amos-

tragem das fases.

6.5 Amostragem

Apts o ebulidmetro ter alcangado o estado de equilibrio, as
amostras de cada fase s850 retiradas das respectivas camaras de
amostragem atraves de uma seringa, acoplada a uma agulha hipodér-
mica de 15 cm de comprimento. Para cada fase e utilizada uma se-
ringa diferente. A agulha e introduzida na camara, perfurando o

septo, € a amostra & retirada por succio.
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6.6 Mudanga de .composi¢ao do sistema

Uma wvez retiradas as amostras, procede—-se a alterac3o de
composicio do sistema, para atingir um novo ponto de equilibrio
do sistema. Um pequeno volume de solugao € retiradeo, e substitui-
do por um volume igual de selvente puro. Para a retirada de solu-
cad® com o ebulidmetro operando & uma Pressag acima da pressi3oc am-
biente, basta abrir a valvula do dreno do frasco de ebuligio,
deixando escoar o suficiente de solugdo. Para sistema com pres-
s3o0es inferiores a atmosfeérica, € utilizado o sistema de retirada
de sclucl8o. Com a valvula do dreno fechada, o cistema de retirada
de amostra e evacuado (utilizando a bomba de wvacuo) ate uma pres-
s3c levemente inferior a pressao ho interior do ebulidmetro (para
comparacao das pressoes, utiliza-se 0O manOmetro secundario). En-
tdo & aberta a vdalvula de dreno e o volume desejado de solug¢Bo
passa para o frascp de retirada por suc¢cao. Todo este procedimen-—
te pode ser efetuado sem necessidade de desligar o sistema de
aquecimento. O volume de sclucdo retirado € reposto com solvente
puro atraves do sistema de alimentag3oc. Em aproximadamente 1@ mi-

nutos, o novo estado de egquilibrio e alcangado.

4.7 Termino do procedimento experimental

Os procedimentos acima s3p repetidos aoc lengo da toda a fai-
xa de variag3oc de composigdo desejada.

Terminado © prdcedimento experimental, os sistemas de aque-
cimentc s3o desligados, € o ebuliometro isclado do resto do sic-

tema através do fechamento da valvula (figura 5.1,24). 0 ebulid-



89

metro € ent3o arejado com a2 abertura das valwvulas do sistema de
a]imehtacio. Se a pressio de trabalho no interior do ebulibmetro
for maior gque a ambiente, a solugdc deve ser recfriada antes da
abertura das valvulas, para evitar a ebuli¢3o subita da solugho
com a queda de press3o. A solu¢So em estudo € retirada pelo dreno
, € D sistema de circulacdo de 3gua fria desligado. O ebulidmetro
pode ent3o ser alimentado com cutreo sistema, apds sofrer a limpe-

Za adequada.

&.8 Conclusiao

6 procedimento experimental foi considerado adequado para
ser utilizado neste ebulidmetro. Este se mostrou ser de facil ma-
nuseio, permitindo © estudo terwmodinamico de um sistema binadario
em um tempo razoavelmente curteo, por volta de 20 minutos para ca-

da ponto experimental.
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7. SISTEMAS SEM SAL

Antes de utilizar o ebuliOmetro para o estudo do equilibrio
iiquido-vapor de sistemas salinos, foram realizados alguns testes
para verificar o seu comportamenfu para sistemas mais simples.
Como procedimentos de teste foram escolhidos a dgterminacﬁo da
pressap de vapor do etanol purc, # a determinacio do equilibrio
liquido~vapor do sistema ciclohexano-tolueno, de forma iscbarica
e isotérmica. Para os trés sistemas encontram-se dados experimen-
tais na literatura, possibilitando assim uma compara¢3o dos dados
fornecidos por este equipamento com dados de outros autores.

Estes testes serviram tanto para a verificac3o do funciona-
mento do ebulidmetro, como tambem dos sistema de medicioc de tem-

peratura e pressao.

7.1 Press3p de vapor do etanol

Para este teste, fpoi utilizado etanol abscluto para analise,
da Merck. O seu teor de purezz foli determinado por cromatografia
gasosa, fornecendo 99,8% em base molar.

Foram determinados o indice de refracdo e a densidade , am-
bas a 2¢°C, e os valores cnmparadné com os encontrados na litera-

tura (TIMMERMANS, 19&83):

p (2090 D (20°9C)/g em™ 3  Tgp (KD

experimental 1,3615 ©,7700 351,35
literatura 1,36126 ,7893 351.4
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7. 1.1 Dados obtidos

Os dados obtidos est3o apresentados na tabela C.1 do apéndi-
ce C. Os valores da pressap ja se apresentam corrigidos conforme
procedimento do apéndice B.

A figura 7.1 ilustra o comportamento dos dados experimentais
obtides com o ebulibmetro, comparados aos dados de AMBROSE
(1970 Verifica-se que existe uma boa concordi3ncia entre os da-
dos.

Os dados experimentais deste trabalho foram ajustados atra-
ves da equagdo de Antoine, pelo meétodo dos minimos quadrados. As

equagao de Antoine se apresenta na forma:

onde A,B,C s3o constantes ajustdveis. As unidades de Py, e T sio
mmHg e K, respectivamente. Para este cdlculo fol utilizada & uni-
dade mmHg, no lugar de Bar, visto que esta unidade & a normalmen-
te encontrada na literatura.

0 ajuste para a equa¢io acima forneceu os seguintes valores

para as constantes.

A = 18,1846243
= 3373.,131364 K
cC = -5¢,34132¢ K
A figura 7.2 mostra a comparac®o entre os dados experimen-

tais deste trabalho e o0s calculados pela equac2o de Antoine.



Pcalculada ~ Pexperimental

experimental

onde m € o nhumero de pontos experimentais. Para os dados de pres-

sio de vapor medidos necte trzbalho:

b = @,042%,

com um desvioc médio no ajuste de 9,0091 Bar e um desvio maximo de
®,09252 Bar. 0 desvio absoluto médio entre os valores calculadas
neste trabalho e os de Ambrose & de ©,@@2 Bar.

Para =a temperatura normal de ebulicio do etanol, 351,4 K
{(REID e colaboradores, 19B7), © ajuste forneceu uma pressioc de
758,8 Bar. Para a pressao normal de ebulicio (740 mm Hg)., o
ajuste fornece um valor de 351,53 K para a temperatura de ebuli-

can.

7.1.2 Analise das incertezas e propagagao de erros

0 levantamente da curva de sressac de vapor do etanol pode
ser utilizadeo para o talculo dac incertezas das grandezas envol-
vidas. Neste calculo sera considerado que as incevtezas da leitu-
Ya ¢a Pressiao Py, da temperatura de equilibrio T e da temperatura

do mercurio Ty se acumulam na Pressio, ou seja-
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P = P(T, Ty, P

Conformzs a norma DIN 1312, de 1972, a incerteza maxima no

de uma grandeza Y = Fixq,xp,...X,) & dada por:

fssim, para o casc da curva de pressiao de vapor:

P = jizf— T + —éiﬁ— Ty +
LaT AT+ m\Am

valor

As incertezas das variavels medidas ser3o consideradzs como sendo

metada da menor divis3o da escalsz utilizadas. Assim-

A7
A,
API

+*¢,05 °C
9,5 oC
19,2000@7 Bar (9,65 mmHg)

- a derivada parcial é)P/é)T pode ser obtida a partir da dife-

renciacio da equaci3c de Antoine, utilizando os parametros ajusta-

dos. Visto que esta derivada varia ao longo da curvz,
zado um valor médio da derivada calculada em trés pontos,

zando toda a faixa de pressao e temperatura. Assim:

—<-- = ©,82 Bar/°C

foi utili-

utilai-
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- a derivada parcial é)P/éaTm ¢ obtida a partir da derivada da

equag¢2o B. XX (anexo B), relacionando P com T,. O valor obtido é:

= -@,90218 Bar/0C

- a derivada parcial E)P/EDP1 € obtida a partir da mesma equa-~

gao B.XX:

Assim, & incerteza no valor da pressio g

Avr
Ar

9,029,065 + 0,00018°0,3 + @,993256-0,00007

&,0811 Bar

I}

i)
1]
-,

+ -
VaPp P * 0,881 ) Bar
Verifica~se que a maior contribuig3o sobre a incerteza na
medida da pressan € dado pela imprecisano da temperatura de egqui-
libric. Para dimlnuir = incerteza na medi¢Zo da pressac € portan-
to necessdario medir a temperatura correspondente com uma maior

precisao.

7.2 GSistema ciclohexano/tolueno

0 determinac3p da curva de pressio de vapor do etanol mos-

trou o perfeitp funcionamento do sistema de medigdo de pressio e
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de temperatura. Entretanto, para verificar o desempenho do ebu-
licmetro na determinagao das composi¢dDes de equilibrio, é neces-
sario utilizar um sistema composto por dois comppnentes. D siste-
ma escolhido para este teste € o ciclohexano/tolueno.

Para wverificar a gqualidade dos solventes, foram medidos os
indices de refragao, a densidade e o temperatura normal de ebuli-
¢3o. A tabela com os valores medidos e os encontrados na litera-

tura segue abaixo:

Mp (20°C) DB ¢20°C)/g cm™3 Teb (K>

Ciclohexano exp. 1,4264 @,7787 353,5
{MERCK) 1it. 11,4263 @,7785 333.8
Tolueno EXP . 1,4940 9,B8843 383.,7
(6. Quimica) Tit. 11,4942 2,B869 383.,8

(%) (%) (%%)

(%) TIMMERMANS, 194635
(#%) REID e colaboeradores, 1987

7.2.1 Método de andlise das composigdes

A composicOes das fases em equilibrio foram medidas atraves
de refratometria. Este metodo se aplica bem ao sistema ciclohexa-
no/tolueno, uma vez gue a diferenga de indice de refragac entre
0os dois solventes €& grande. Para tanto, foi utilizado um refratd-
metro ATAGO, com uma precisSo de 1 10~9, na medida dao indice de

refragio.
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Para utilizar a refratometria para a determinac3o dac compo-
sigbes € necessarie o levantamento previo de uma curva de cali-
brag3o do tipo indice de refracdao em fung3o da frac3o molar do
componente mais volatil. A curva € obtida a partir de amoestras de
composican conhecida, preparada atraves da pesagem de gquantidades
de solvente em uma balanc¢a analitica. Assim, a partiv das massas
dos solventes (my, mp) e de suas massas moleculares (Mg, Mp), &€

calculada a frag3o molar:

Para cada amostra & medido o indice de refraclo. Este proce-
dimento e repetido para toda a faixa de composicido dos solventes.
Neste trabalho, o0s Iindices de refragio foram medidos a 20°9C. a
tabela com os dados se encontra no apéndice C, tabela C.2.

Ds wvalores das fracdes molares foram ajustados em relacio
ans respectivos indices de refragdo atraves de uma fungi3c polino-

mial :

S

p =2 Cyoxg?
1=0

utilizande o metodo dos minimos gquadrados. Para uma amostra com
determinado 1indice de refrag3o, a composigl3op e determinada atra-
veés da aplicacio do algoritmo de Newton—-Raphson & equaglo acima.

Os coeficientes Ci obtidos s3o:

Co = 1,49638
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Ly = -0,77494
Co = -0,12654
C3 = ©,1i2889
Cgq = -0,17357
Cs = ©,0e8e85

A figura 7.3 ilustra a curva do indice de refraciao em funcio
da frac3o molar de ciglohexann, comparando os valores experimen-
taic com os calculados pelo polindmic. D desvio maximo encontrado

foi de 1,7 10~4 (ind. vefracio), e o desvic médio de 8 16-9.

7.2.2 Dados isotévrmicos a 323,135 K

0s dados isotérmicos foram medidos a 323,15 K (509L), e s3o
apresentados nas figuras 7.4 g 7.5.

Ds dados numéricos s3o apresentados no anexo T (tabela C.3).
fic  resultados obtidos foram comparados com os de ZHARDV (1%9xx) e
ns de MACIEL (4i?85). A concordancia € boa, especialmente com os
dados de Maciel. Uma andlise grafica mostrou um desvip absoluto
meédio de aproximadamente 0,0075 (fraglc molar da fase vapor) e
2,0¢3 Bar entre os dados deste trabalho e os de Maciel. Nio foi
verificado um desvio sistemdtico dos dados experimentais quando
comparados com aos de Maciel .

0= dadecs de Zhavow se restrigem a seis pontos experimentals,
de forma a tornar dificil uma comparacio © que € notado em uma
tomparagso grafice € o desvio sistemdtico dos valores da pressiio
de Zharow com os dados de Maciel! e deste trabalhe, se localizando
@, @04 Bar sbaixo, em média. Uma explica¢cio potsiwvel parz  tal
acontecimento & o fatao de Zharow ter utilizado um ebulifmetro do

tipo Dthmer .
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7 2.3 Dados ischaricps a 11,8133 Bar

De dados iscbdricos foram medidos a 11,8133 Bar (740 mmHg), e
calt apresentados nas tahela C.4 (anexo C) & ras figuras 7.4 e
7.7. 0s resultados foram comparados cam o5 de DELZENNE (19411},
RIVENG (124%), MYERS (1956) & SIEG (1950). Uma andlise grafica
mostrou que a melhor cohcordancia daos dados experimentais deste
trabalho Foi com os dados de Riveng. Niao foi werificado nenhum
desvio sistematico em relagdo a estes dados, e os desvios absolu-
tos médiogs foram estimados como sendo 9,885 (fragio molar da fase
vapor) e 0.3 K. A pior concordancia foi com os dados de Delzenne
que apresentam um desvio sistematico quando comparados com o5 da-
dos deste trabalko £ os de Riveng. A temperatura medida por Oel-
zenhe €& em topda a faixa de compotigan maics altz que a dose outros
autores, o mesmo valendo para a composigao da fase vapor. Ds des-
vioe absolutos médiocs dos dados de Delzenne para os deste traba-
lho foram estimados graficamente como sendo @,82 (fracio molar da
fase vapor) e 1,8 K.

De dados de Sieg apresentam alguns pontos dispersos, e apre-
sentam um pequenco desvio sistematica ma tempevatura, sendoc esta
irnferior & de Riveng € & medida neste trahalho. Os dados de Myers

se caompartam de maneira similar aos de Sieg.
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7.2.4 Coneisténcia termodinimica

Oz dzdns experimentais do sistema ciclohexano/tolueno foram
testados c2anlo & sua consis!éncia termodindmica através do teste
da 4darea clnbal. As Figuras 7.8 a 7.14 mostram os coeficientes de
atividade ¢m funyao da compusicBes da fase ligquida, e a relagio
das dreas no diagrama In( ]&/3rg) em fungdo da composi¢do da fase
liquida. Verifica-se um espalhamento dos coeficientes de ativida-
de, provavelmente devido as incertezas na determinacio das compo-
sigoes da ambas as fases. Entretanto, uma comparacao entre os
coeficientss de atividade obtidos neste trabalhe e os calculados
a partir Jdos dados doc outvyes autores mostra gque estes Ultimos

também apresentam um espalhamento. A mesma afirmagdo vale para =

curwva ln()ﬁ/)@)_

Para o caco isotérmico, o valor de D obtido pela utilizagao

da equagioc 3 .49 ¢ 3.598 foi de-

b =¢ 9171

Este wvalor estd prodximo do limite da faixa na qual o sistema #&
considerad:c consistente. Aplicando o mesmo critério para os dadas

de Maciel & Z2harow obtém—-se:

D (Ma:1el)
D (Zhzow}

0.,0098
6,147

onde <se ve-ifica nitidamente que os dados de Maciel s3p consis-
tentes, erjuantoc gque os de Zharow n3co satisfazem o critério de

tonsistBncia
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Para o sistema isobidrico, foi utilizado o teste da area glo-

bal, modificade pelo metodo de Herington. 0Os valores obtideos fo-

D = 21,2831 e J =12,8

Conforme o critério de Herington, estes dados s23o consistenteé,
visto que (D-J) = 8,451 ¢ 1&¢. O teste foi aplicado aos dados dos

outros autores, e foram cobtidos os seguintes valores para DU-J:

D-J (Rivenq) = 2e,e9

-J (Delzenne) = 2,81
O~4 (Sieg) = 29,75
D-J4 (Myers) = ?.23

s resultados acima mostram gque entre ps sistemas de outros
autores, somente dois deles (Delzenne e Msers) satisfazem o cri-
téerio de consistencia termodindmica de Herington. Entretanto,
conforme foi apresentado anteriormente, os dados de Delzenne
apresentam um desvio sistematico na temperatura, em relag3o aops
outros dados. Os dados deste trabalho possuem uma consisténcia
melhor que =2 dos dados de Rivenq, Sieg e Myers, considerando o

critério acima.
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7 2.5 Andlise das incertezas e propagacao de erras

Considerando que as incertezas para os dados de equilibrio
liquido~vapor <80 acumulados nos valoeres das composicles xq €& yy,
estas ser3o portanto fungio das incertezas na determinacio da
pressio, temperatura, mazssas de solventes utilizados para a ela-
boragiio da curva de calibracido (mei.lxmg), e do indice de refra-
CED (7?13).

Assim, Sse

xq = Ki(T,P,mi,meJUD), entde a incerteza no valor de x4 e

dado por (equagao 7.2):

Q
o |
o
m
—_
1l

10,05 K

ZXP = 1@.90007 Bar
Amy = 0,00005 ¢
Ay = *0,00005 g
Am = e, ee0s

& derivadas parciaics foram obtidas de forma numerica, e con-
siderado coma valor final a média dos resultados obtidos para di-

ferentes valorec ao lonso da faixa das variaveis envonlvidas.

- a derivada parcial é)xi/é)T e obtida a partir da curva T-xq:
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- a derivada parcial éaxifé)mi e obtida a partir da eguuglo

7.2, utilizando os respectivos pesos moleculares dos solventes:

_______ = @,3788246 g1

_______ = -p,378826 g}

- @a derivada parcial 69x1/£977é obtida a partir da curva de

calibrac3e do fndice de refragao em fungao da composigse Xi:

& 1ncerteza asesim calculada possul o valor de:

Ay

+e,002%942

Xy {xyq * Q,0e3) e 494 = (94 0,083
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{ima analise da influéncia de cada variavel sabre a incerteza

has cumpbslicoes lewva aons seguintes valares:

—
variavel medida contribuig20 na incerteza (%)
temperatura 48,7
pressao 19,5
massas de solwvente 1,3 (curva de calibrag¢do)
indice de refragio 39.5 (det . das composicoes)

Verifira—-se assim que para aumentar a precisio dos resulta-
dos experimentais, € necessario melhorar o sistema de mediglo da

temperatira & o método de determina¢io das composigdes.

Os copeficientes de atividade sfo calculados a partir dos da-

dos experimentais T, P, %4 e 94, ou seja:

7& = )&(T, P, Qi, Hq)

Desta forma, a incertesza no valor dos coeficientes de atividade é

dado pela equacac 7.2

Os walores das incertezas das wvariaveis envolvidas s3o os calcu-
lados anteriormente. s wvalorese das devivadas parciais foram ob-
tidas a partir de derivagi@o numérica da equatio 3.xx, utilizando
valores medine para as composi¢oes, tempervatura e pressac. Os re-

sultados obtidas sao-
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-9,029t k-1

1,0887 Bar~!

I

-2,0234

It

1,4814

0 wvalor da incerteza nog calcula dos coeficientes de atividade £

portantao

AYs - AT = o012

ou seja

L= (Yt e, 012) e Yo = (Yot 0,612

0 valor da incerteza do termo 1n('I&/'72) e de 10,025

7.3 Conclusoes

A rcomparagio dos dadops obtidos com dados de outros autores
foi considerada satisfatdria. Verifica-se que os deavias entre os
dados experimentais e os dos outros autoree se situam dentro da
faixa de incerteza dos dados experimentais, e porfanto podem ser

concidevrados como confidveis.
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Os resultados dos testes de consisténcia termodinimica levam
a concluir que os dados obtidos s3o consistentes, 2 o fato de oS
valores do teste se situarem proximos ao limite da consisténcia
pooe ser atribuideo ao espalhamento dos pontos experimentais, em
fun¢3e do erro inerente (incerteza) do cdlculpo dos coeficientes
de atividade, dadas a imprecisdo dos valores das composicoes.

Nota-se também que as maiores contribui¢oes na incerteza dos
valores das composicbDes, e por consequéncia, dos coeficientes de
atividade, s30 dados pela precisio da medic3o da temperatura de
equilibrio, e do método de determinac3o das composigdes.,

Apesar destes inconvenientes, o ebulibmetro pode ser consi-
derado como funcional, e adegquado para o estudo do egquilibrioc 11-

gquido-vapor de solucdes.
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8. SISTEMAS SALINOS

8 1 Escolha de sistema

Fntre 0% sistemas estudados com relagio ao efeito salino o
sistema etanol/dgua se caracteriza como sendo o que recebeu mais
ateng3o0 por parte dos pesquisadores. A maioria dos dados entre-
tanto se limitam a2 sistemas saturados com sal, e poucos sais fo-
ram submetidos a um estudo mais detalhado no que se refere ao
efeito salino com baixas ctoncentracdes de sal.

Para o sistema etanol/agua, alguns sais organicos, notada-
mente o0 acetato de sddio e de potassio, alteram substancialmente
a concentraglo da fase vapor do equilibrio, alem de possuirem a
capacidade de eliminar o azeotropo, mesmo 38 baixas concentragbes.
Os mesmos foram utilizados em processos industriais de desidrata-
¢80 de etanol. Verifica-se que a quantidade de dados de equili-
brio do sistema etanocl/sgua/acetato de potassioc € razoavelmente
grande gquando comparada & dados de outros sistemas, especialmente
para regides de concentrag8po nhao saturada.

Este fato, aliado ao baixo custo, torna o acetato de potds-

sio indicado para o teste do ebulibdmetro propostoc neste trabalho.

0 sistemz etanol/agua/acetato de potassio foi estudado por
COSTA NOVELLA e TARRASo (1932), utilizando um equipamento de
equilibrio por eles desenvolvidos, de;crito no capitulo II deste
trabalhe. 0O estudo se limitou ao sistema saturado com sal, a 7s4@
mmHg. Foi wverificado a elimina¢8o do ponto de azeotropia, € a

eleva¢ao da temperatura de ebulig3o devido a presencz do sal,
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Fosteriormente, KLAR e SLIWKA (1938) estudaram o mesmo sistemas,
porém limitando-se coletar dados de equilibrio na regiao rica em
etanol {acima de ?9% em pesc). 0 aparelho de equilibvio utilizado
foi um do tipo Othmer. O estudo abrange dados de equilibrio a di-
ferentes concentragDes de sal, mas os autores nio reportaram as
temperaturas de equilibrio medidas.

MERANDA e FURTER (19668) pesquisaram o sistema acima a 7355
mmHg, sob condi¢Bes de saturagiaopo, utilizando o ebulidmetro de
Furter, descrito no capitulo II. Os dados foram reportados grafi-
camente, incluindoc os valores de temperatura de equilibrio. Os
mesmos autores (MERANDA e FURTER, 1972) estudaram o sistema eta-
nol/agua/acetato de potassio em condicdes de soncentragio de sal
abaixo do ponto de saturagiao. Os dados foram apresentados sob a2
forma grafica, porem somente os diagramas de composig¢bes.

0 estudo mais intensivo deste sistema foi vealizado por
SCHMITT (1979), que, utilizando um ebulidmetro do tipo Othmer mo-
dificado por Furter, levantou os dados de equilibrio para dife-
rentes concentracbes constantes de sal, inclusive para a condig2o
de saturagfo com acetato de potassio. As figura 8.1 e 8.2 mostram
uma comparagao dos dados de equilibrio de Costa-Novella, Schmitt
e Furter, para condi¢coes de saturagido. 0s dados de Furter foram
lidos a partir de graficos, estando portanto sujeitoes a um peque-
no errp. Nota-se claramente uma discrepancia entre os dados dos
diferentas autores, tanto np diagrama de composicOes como no de
temperaturas de ebulig3o. 05 dados de Costa-Novella se afastam
nitidamente do comportamento dos dados dos outros autores.

A figura 8.3 apresenta uma comparacido dos dados de Schmitt
com o0s de Furter, para concentra¢bes de sal abaixo do ponto de

saturac3o. Oz dados de Furter foram novamente lidas a partir de
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um 9rafico, e um pequeno erro devera ser levado em conta durante
a comparacig. Verifica-se que as composigoes da fase vapor dos
dados de Furter possuem valores inferiores aoc de Schmitt, em to-
da a faiwxa de composigi3o. Unica excegao s3o os dados para 0 sis-—
tema saturado com sal, onde os dados de Furter pava concentragtes
acima de 0,2 (fracao molar de etanol em base livre de sal) apre-
centam composicoes de vapor superinores aos de Schmitt .

A discrepancia encontrada entre 0s dados de equilibrio do
sictema etanol/dgua/aretato de potassio de diferentes autores,
utilizando diferentas equipamentos ebulidmetricos, justifica cla-
ramente a proposi¢ao de um novo equipamento, com o objetivo de
possibilitar a determina¢c2o mais precisa de dadpos de equilibrio

liquido~-vapor de solugdes salinas.

B 2 Método de determinacio das composigdes

Comparado com o sistema binario estudado no capitulo 7, o
estudo de um sistema ternario apresenta uma dificuldade maior no
que se refere a determinagio das composigbes em equilibrino. En-
gquanto que para um sistema binarioc a composicio pode ser determi-
nada diretamente através da medida do indice de refra¢Bo, tal me-
todo nSo & aplicavel a sistemas ternarios, uma vez gque diferentss
valores de composi¢do possuem o mesmo indice de refragio.

A utilizagdao de outro metodos de analise, como cromatografia
gacosa, possibilita somente a determinag3oc da composi¢So dos sol-
ventes, visto gue o sal nao é volatilizado no interior da coluna
de arraste. Desta forma, a guantidade de sal devera ser obtida

por outro método.
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Yarios autores se utilizaram de metodos titulométricos para
a determinac3o das composi¢des em equilibrip do sistema eta-
nol/dgua‘aceteto de potdssio (MERANDA & FURTER (1%44), KLAR e
SLIWKA (1938)). SCHMITT (1979) utilizou um sistema de cromatogra-
fia gasosa para tal detevrmina¢3o, e o cromatdgrafo foi modificado
de forma a evitar a possibilidade de arraste de =al para a colu-
ng. A determinacio da guantidade de sal foi efetuada gravimetri-

camente, esvaporandoc os solventes.

0O método a ser utilizado neste trabalho consiste de duas
partes distintas. A primeira, utilizando o métode gravimetrico,
determina a fra¢Bo massicra de sal na amostra. A outra parte, a
partir do indice de refracio da amostra e da fragBo massica de
sal previamente determinada, fornece as fragdes missicas dos sol-

ventes, e portanto a composicl0 molar das fases em equilibrio.

8.27.1 Determinacdo da quantidade de sal na amostra

Conforme SCHMITT (197%), um método adequado para a determi-
nacio da quantidade de sal em uma spluc3o @ a evaporagao cuidado-
sa dos solventes, e a pesagem da amostra antes e depois da evapo-
raci3o. |

Neste trabalho, este método foi utilizado com reszsultados sa-
tisfatorios. Uma quantidade de amostra previamente pesada erva
acondicionada no interior de um béquer, de 23 ml de volume, tam-
bém pesado, e tolocado em estufa termostatizada a aproximadamente
70°C. Apos 24 horas, a solucd3o foi evaporada, restando no frasco

somente o sal. Uma vez resfriade em dissecador, o0 frasco & pesado
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g determinada a gquantidade de sal por diferen¢ca de massas. A di-
visan da massa do sal pela massa inicial de amostra fornece o va~-
lor da fra¢ap massica.

Devido ao fato de o acetato de potassio ser levemente hi-
groscopico, € hecessario levar em conta a Presenca de uma pequena
quantidade de 3gua no sal, apds a evaporagipn. Schmitt eliminou
esta agua atraves da fusae do sal em cadinho de porcelana. Um es-
tudo efetuado com a utilizagl8o de diferentes amostras e quantida-
des de sal mostrou que a massa de #gua retida nos cristais se si-
tua por volta de 8,4% da massa de sal. Este fator foi determinado
eliminando~se a agua dos cristais de sal através da fusio do sal,
e posterior pesagem. A utilizagBp deste fator nos calcules das
composigcoes elimina a necessidade de liquefazer as amostras de

sal, sem entretanto incarrer em um evrro considevravel.

8.2.2 Determinacio da composicio de solventes na amostra

Uerificou-se que a adic20 de acetato de potdssio 2 uma solu-
¢ip de dgua e etanol aumenta o valor do indice de refraci3o. Este
aumento ocorre de uma forma linear, isto €, para concentragBes de
sal n3ac muito elevadas (menores que ©,4 fragio massica de sal), o
indice de refrac8o é uma func3o linear da frac3o massica de sal
na soluclio. D mesmo fenomeno se repete para toda a faixa de con-
centragc&o de solventes.

Desta forma, o medig®o0 do indice de refracio da solucio, & b
conhecimento da frac3o micssica de sal podem levar a determinagfio

da guantidade de solventes na amostra.
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0 diagrama abaixo ilustra o metodo adotado:

n, Bp -
./ v
71 T // é?//'//i;
.’/ ,’ il - R
P L -
,’ /}?’A
/' -7 /,
e - E
= 1
Xsal

Conhecido o valor da fra¢ao massica de sal (Xga1)., 05 indi-
ces de refrag3o dos pontos A, B, C e D s3o calculados. Uma vez
que o0 indice de refrag@o da amostra corresponde ao ponto Z, que
se laocaliza entre duas linhas de compasicia de snlventes cons-
tante (isopletas), uma interpolagio adequada fornece o valor da
composicao da isup]eté que passa pov Z, determinando assim a com—

poOsicio de solventes, coanforme mostra a figura abaixo:

Xetanol

A combinag3o deste valor com a fracfo massica de sal leva a3 de-

terminac3o da composi¢ca0 da amostra em fragdes molares.
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Para a determinacgn das curvas de calibracio. foram prepara-
das ampstras de #gua e etanpnl, com composigdes variandop de @,00
ate 0,43 (fracio massica de etanol em dgua). Para cada compoasiglo
foi levantada a curva de indice de refragio em fun¢ido da quanti-
dade de acetato de potdssio adicionado. Os resultados est3o apre-
sentados nas figuras 8.4 e 8.5, A figura B.46 mostvra o comporta-
mento do indice de refracio para o sistema etanol e agua, sem a
presenca de sal. As tabelas esti3o apresentadas no apéndice C.

As curvas foram ajustadas para uma fun¢2o linear pelo méto-

do dos mimimos quadrados, e ps ajustes pbtidos s3b apresentados

abaixo:
Xetanol A B
2,0000 ©,118B73 $,3330
0,0423 ©,12000 1,3354
0,0944 8,11475 1,3388
2,1509 0,11075 1,3428
@,2161 9,084625 11,3474
®,3232 9,090060 1,3338
@,4240 @,07473 1,3603
2, 6025 0,07400 1,3435
onde: Xetanol = fracdo massica de etanol em agua
Xaal = fragao massica de sal nha solugao

i}

7

A Xga] + B (a Xetanol?

0 coeficiente de correlagl3oc para todos os casos foi maior gue

9,99
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Para verificar a precisap do metodo de analise, foram prepa-
radas amostras com composicio conhecida, e entio submetidas ao
método de analise proposto, comparando-se os resultados. Os  en-
saios mostraram gque o metode proposto apresenta boa precisio,
fornecendo um desvio médio de aproximadamente @,@02 (fragi3oc mo-
lar).

A curva de indice de refrac’o em fun¢lao da composigao massi-
ca de etanol em agua foi ajustada pelo método dos minimos quadra-

dos, sob a forma de um polindmio:

6
770 = 2 Metanol Ail 8.1
i=@

onde os coeficientes s3o:

Ap = 1,33303 Ay = 0,051201
Ap = ©,116355 Az = —0,0193478
As = -1,45067 As = 3,01094
Ag = -1,80371 |

0 ajuste acima fornece um erro médio de 1 106~4 (indice de refra-
¢30) e um desvio maximo de 2 16~4. Para a resolucio da equacio
acima e utilizadpo o método de Newton-Raphson.

0 indice de refracBo do sistema etanol/agua apresenta um
ponto de maximo, proximo a fragdo massica de 9,7 de etanol. Para
valores acima de @,7 a curva apresenta uma pequena variag3o de
indice de refraglo com a composicao. Esta regilo é portanto ina-
degquada para ser dtilizada na determinagRo da composigio, e tor-
na-s& necesaario utilizar a técnica de dilui¢B8c da amostra com

dgua para gque esta se situe em uma regilio propicia para a medida

do indice de refracioc. A quantidade de agua adicionada devera ser
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levada em conta nos cdlculos,

8.2.3 Equagoes para 0 calculo das composigoes

Uma vez que a fase vapor ndo apresenta o sal na sua composi-
¢330, o0s metodops e as equagies utilizadas para o cialculo das com-

posicboes cda cada fase sz3o diferentes,

8 2.3.1 Fase Qapar

A fase wvapor possul a caracteristica de n8o apresentar osa
sal na sua composigio. Desta forma, a determinacio da composicao
envolve somente 2 medida do indice de refraciao, tomado o cuidado
de diluir a amostra com agua quando necessario. A fragad massica

do etanol é ent3p dada por:

{Mampstra * Migua’ Xmed

Mamostra

onde Xpag = Composicip caleculada a partir do indice de refraci3o
da amostra

magua masca de agua adicionada

Mamastra — Massa da amostra
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B8.2.3.2 Fase liguida

A frag3o miassica de sal em uma amostra 2 dada por

Mamostra

onde mg5z11 € a massa de sal na amostra utilizada para a sua de-
terminagdo e 6 fator @,994 corrige a umidade ainda prezenta no
sal apos a sua secagem em estufa. Para o cidlculo da composicip da
fase 1lilguida em relag3c aps solventes, a amostra £ diluida cam

dgua, & medido o indice de refrag3o.

Mgal = Xsal Mampstra 8.4

Xeal dil]. = =~~~ —"——"T-——-Tme—- -
Mamostra * Migua

A g9randeza Xgal gil. cOrresponde 3 varidvel independente
das curvas de calibrag3o. Utilizando a frac2o0 massica de sal e as
curvas de calibragao previamente determinadas, € calculada a fra-
20 mdssica aparente de etanol (Xgy 35 da amestra. O termo “apa-
rente” € utilizado uma vEzZ que € necessaric corrigir a composicio
em funcio da dgua adicionada.

A composigcap de etanol na amostra com relacio aos colventes

g entip dada por:

Mat = Xet . ap ¢ Mamostra ¥ Migua — Pgal’ B.&
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Xga1 = frag¢fo mdssica de sal na amostra

Xsal di1. = frag3o massica de sal na amostra apos diluigao

Xet = fragdo missica de etanol na amostra

Xet ap = fragao mdssica aparente de etanol na amostra

Mmsa] = massa de sal na amostra utilizada para determinacioe
da composicio de solventes

Migua = Massa de Agua utilizada na diluigdo

Mamostra = Massa de amostra

Finalmente, a composicio molar da amostra & calculada 2 par-

tir da composi¢gi0 massica:
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B.3 Reagentes utilizados

0 etanol utilizado para os ensaions € o mesmo utilizado para
a determinacio da curva de pressao de vapor, cujas caracteristi-
cas Ja foram apresentadas no capitulo 7. A dgua utilizada € Zgua
destilada. Para comparacian, foli determinado o seu ponto de ebuli-
¢20 normal, obtendo-se 373,15 K, para a preccsido de 1,0133 Bar.

0 acetato de potassio & da REAGEN e da ECIBRA, para analise.
0 acetato da ECIBRA teve que ser purificado, uma vezZ que apresen-—
tava residuocs insoldveis. Tal purificacdo consiste em dissolver o
sal em 3Agua gdestilada, filtrar e recristalizar em estufa. Este
procedimento nao foi necessario para o acetato da REAGEN, uma vez

que este se aprecenta sob a forwma de cristais, sem contaminacao.

8.4 Sistema dguasetanol/acetato de potassip

Os dados de equilibrio para o sistema ternidrio eta-
nol/agua/acetato de potassio foram determinados & 1,133 Bar, a
diferentes concentragcbes de sal. Para tanto foram preparadacs =p-
lucbee salinas com etanol 2 com agua, ambas possuindo a mesma
fragBo molar de acetato. Uma verificacac do balango de massa moc-—
trou que gqualquer solug3o formada por estas duas spolugles possui
a mesma Concentracao mplar de sal. Este cuidade permite com gue
oc dadps sejam obtidos mantendo a concentrac®oc de sal constante,
uma vez que a solugao estudada no interior do ebulidmetro € com-
posta pela mistura da solugl3o salina de etanol e splug8o salina

de agua.
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Utilizande o procedimento experimental descrito no capitulo
6, a solug3o de etanocl e sal é alimentada no interior do frasco
de ebuli¢3o. Uma vez atingido o regime de ebuli¢3o, s8p retiradas
as amostras das fases e lida a temperatura correspondente de
equilibrie. Para alterar a composiglo da solugdp, parte da solu-
caop & retirada e substituida por uma quantidade igual de solugab
agquosa de acetato de potdssio, procedendo-se ab estabelecimento
de um novo estado de equilibric. Desta forma € possivel estudar o
sistema wvarrendo toda a faixa de composicdes de solventes, man-
tendo a composi¢io molar de sal na sclucio constante.

Os dados de equilibrio foram obtidos para as concentragdes
de 0,025, 0,650, ©,08484, ©,09B5 e 0,150 (fragdo molar de acetato).
Para efeito de compara¢3o, os dados de equilibrio para o sistema

etanol/agua sem sal tambem foram levantados.

B.6.1 Andlise dos resultados - sistema etancl/agua

Os resultados obtidos para o sistema bindrio etanol/3gua si3o
apresentados no apéndice C.
As figuras B.7 e 8.8 representam os dados de equilibrio do siste-
ma etanol/agua, a 1,0133 Bar No mesmo grafico, sio apresentados
os dados de KRAEHENBUEHL (1987), para efeito de comparacio.
Verifica-se uma boa concordﬁn;ia dos dadps experimentais, tanto
para as composigOes como para a temperatura de equilibrio.

0 ponto de azeotropia foi determinado graficamente como sen-
do localizado na frac3p molar de etanol de ©,897, a uma tempera-
tura de 331,23 K, enquanto que os encontrados por KRAEHENBUEHL

(1987) foram de 9,215 e 351 .15, respectivamente.
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As figuras 8.9 e B8.10 apresentam os graficos dos coeficien-
tes de atividade e 1n( ]}/ Y2) para o sistema acima, em func¢Ho da
composi¢so da fase liquida,

Para testar a8 consisténcia destes dados optou-se pela utili-
zacao da equagdo 3.47, termodinamicamente correta, uma vez que se
encontram no literatura dadps de entalpia de excesso para este
sistema (LARKIN, 1975), sob a forma de uma série de poténcia em
funcio da concentracao ¥4 e da temperatura. Q termo do lado es-

querdo da equagdo 3.47 apresenta o seguinte valor:

In ——-~- dxq = ©,00183 (a)

A integracao do lado direito da equa¢io 3.47 é dificultado pelo
fato de a entalpia de excesse ser fungdo da temperatura e da com-
posigio da fase liquida. Entretanto, A temperatura da solucio é
fung3o da compﬂsicﬁo,‘can?orme o diagrama de equilibrio, e por-
tanto € possivel expressar a entalpia de excesso em fungciap de uma
tnica variawvel, a temperatura. A integrag3o humerica forneceu o

valor de:

—————— dT = ¢,000130 {b)

Este walor e aparentemente pequeno se for levada em considerac3o
a ni3p idealidade do sistema etanol/agua. Entretanto, a2 analise do
comportamento da entalpia de excesso em fungio da composiclo
(LARKIN, 19750), mostra uma regi3o com /\HEX negativa, e uma re-
9iin com /\HEX positiva, de forma que na integragio octorre uma

compensagio da &Area, e portanto, um valor pequeno da integral
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(figura 8 .10 .

Termodinamicamente, o valor (a? e o valor (b) deviam ser
iguais. RAAL e colab. (1972) utilizaram o métode acima para a ve-
rificac3o0 da consisténcia de dados para 0s sistemas etancl/rn-hep-
tano e metanol/n-hexano, obtendo discrepiancias maiores que neste
trabalho, e mesmo assim considerando os sistemas como sendo con-
cistentes.

A aplicagio do critérioc de Herington leva um valor de D-J de

4,738, e portanto os dados sSo considerados consistentes.

8.6.2 Aandlicse dos resultados -~ sistemas salinos

Os dados de equilibrio para o5 sistema salino eta-
nol/dgua/acetato de potassio s¥o apresentados no apéndice C, ta-
belas £.7 a C.11. As figuras B.12 a 8.19 mostram o comportamento
do sistema, comparado com dados de SCHMITT (1979). Uma comparac3o
e possivel para as concentracdes de sal de €,@25, @,050¢ e ©,985,
pois estes valores est3o muito proximos das concentragdes salinas
utilizadas por Schmitt (@,227, ©,833 e 0,083). |

Verifica-se <que para o0s dados de equilibrio em geral, as
composictes da fase vapor dos dados de Schmitt apresentam um va-
lor superior aos dados obtido; neste trabalho. 0 mesmo fenBmeno
ocorre relacionado com a temperatura de equilibrio.

Para o sistema com frag3oc molar de sal de 0,025 (figuras
8.12 e B8.13), & verificado uma boa concordancia entre os valores
da composicio de ambas as fases, apesar de a concentracglo salina
de Schmitt ser 9,882 acima das deste trabalho. Para ©o acaseo da

temperatura de equilibrioc, os valores de Schmitt se situam em mé-
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dia 1 a 3 K acima que os chtidos experimentalmente.

Para a concentragio salina de 90,050 em fraglo molar (figuras
8.14 e 8.19), as composigbes da fase vapor de Schmitt possuem um
valor mais elevado que 0% deste trabalho. Este desvin existe em
toda a faixa de composigao dos solventes e carresponde a aproxi-
madamente 0,02 (fra¢cao molar). Um desvio sistemitico an2loge pode
ser identificado para a temperatura de equilibrio, gue se situa
de 2 a 4 K acima da medida experimentalmente. As figurag B.1i6 e
8.147 ainda apresentam os dados experimentais para a concentracio
salina de 9,044 (fragap molar), comparados com os dados de Sch-
mitt para concentragao salina de 6,035@.

Ac figuras B.18 e B.1% mostram o8 dados do sistema com &.685
fracdo mpolar de acetato de potiassion. De acordo com o observado
para os sistemas com concentragfes molares menores que @,@85, pa-
ra esta concentracac os valores de Schmitt para composig3po da fa-
se vapor tambem apresentam um valor superior aos encontrados nes-
te trabalho. Para o caso da temperatura de equilibvio, esta apre-
senta um desvio em toda a faiwa, alcancando um valor maximo de
aproaximadamente & K.

Ds resultados para o sistema com uma fragz2o molar de 0,150
sao apresentados nas figuras B.20 e B.21. Uma vez que Schmitt n3o
estudou o sistema com esta concentra¢3do salina, & feita uma com-
paragio dos resultados experiﬁentaia a 0,159 com ps dados de Sch-
mitt para @,102 fraglo molar. Nota-se que para ambos os resulta-
dos as curvas de composic3o est3o bem préowimas, o que, conside-~
rando que a comppsigao salina apresenta uma diferenca de 50%, le-
va a concluir que ps dados de S5chmitt apresentam uma composigino
na fase vapor superior que ns deste trabalho. 0 mesmo raciorcinio

pode ser aplicade para o diagrama da tempevatura de equilibrio.
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Neste caso, apesar da concentraclo salina de Schmitt ser me-
nor gue a deste trabalho, as temperaturas medidas por Schmitt sio
na sua quase totalidade maiores que as deste trabalho. Devido a
problemas de satura¢io, os dados para este sicstema abragem z fai-
Ha de ¢,080 a @,85, fragao molar de etanol em base livre de sal.,

£ interessante notar que em todos os sistemas, a diferenga
de temperatura entre a medida por Schmitt e a deste trabalho, &
maior para a vegiao rica em agua, e mMEenor para a regifio rica em
etanol. De forma generalizada, 2 temperatura de egquilibrio obtida
por 5Schmitt se localiza acima da temperatura medida neste traba-
lho. A explicagao provavel para tal fendmeno € o fato de SCHMITT
{(1979) ter utilizado um ebulidmetro de Othmer, gque conforme foi
vietn em capitulos anteriores, apresenta a desvantagem de promo-
ver o superaquecimento da fase vapor., levando a leituras incorre-

tas da temperaturz de equilibrio.

0 coeficientes de atividade para os solventes fovram calcu-
ladps para os dados experimentais, e sip apresentados nas tabelas
C.12 a €.14 do apéndice L. Como ilustragao, s3c apresentados gra-
ficamente os coeficientes de atividade calculados, para o sistema
com concentraclo calina de ©,44 fragdo melar, nas figuras 8.22 e
B.23. 0s coeficientes de atividade foram Calculadoa.de duas for-
mas distintas. A primeira forma utiliza a equa¢io 3.46, conside-
rando a fracap molar do solvente como sendo em base livre de sal,
isto é, a composicio de sal nao 6 considerada. Este método foi
empregado par CDSTA NOVELLA (1952), e SCHMITT (i1979). A outra
forma considera a presen¢a deo sal, e ainda leva em ronta a digsso-
ciacao deste em ions, tonforme comentado no capitulo 3. Este me-

todo foi utilizado por BARBA e colaboradores (1985) e SANDERS e
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colaboradores (1984) .

Na figura B .22, os coeficientes foram calculados sem consi-
derar 0 sal, enquanto que na figura 8.83 2 sal, como também a sua
dissociag3o, foram considerados. Em ambos os casos wverifica-se
uma diminuig¢@o dos coeficientes de atividade dos solventes,
quando estes est3o em concentragdes elevadas (prdximos ao extre-
mes da  curval), quande comparados aos coeficientes de atividade
obtidos para a solug3o sem sal. Para 2 regiao rica em etanol, am-
bos o0s coeficientes de atividade diminuem com 0O aumento da con-
centragdo de sal. Ambas as observagfes estap em concordancia com
os resultados obtidos por COSTA NOVELLA (1952), quanto ao compor-
tamento dos coeficientes de atividade. Entretanto, para a regiio
rica em &dgua, Costa Novella verifica uma diminui¢3o0 dos coefi-
cientes de atividade para ambos os solventes, fenOmeno que nao
foi totalmente verificado para o etanol neste trabalho.

C decréscimo do coeficiente de atividade da sgua @ em toda a
faixa maior que o da.etanol, o que explica o aumento da fraglo
molar de etanol na fase vapor.

Os coeficientes de atividade calculados baseados na presenga
do sal apresentam valores mais baixos, uma vez que a composicio
dos solventes & menor que no outro caso.

Para verificar a influéncia da adic8o de um sal sobre o
equilibrio Iliquido-vapor, foi calculada a wvolatilidade relativa
do etanol em relac3o 3 dgua para a solucl3o contendo o sal, pela
equa¢io 3.43, utilizando as fragbes molares dos solventes em base
livre de sal. Para tanto, os dados do sistems etanol/agua foram
ajustados =30 modelo semi-empirico de Wilson (PRAUSNITZ, 198&), e
calculados os valores necessiarios da compocic3o da fase vapor pa-

ra a correspondente composigao da fase liquida. U aumento da vo-
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latilidade relativa devido & presenca do sal pode ser mostrado
atraveés da relagio vol. rel. da soclucHo salina / vol. rel. da
soluc3c sem sal, K (equac3o 3.44), 0Os resultados est3o apresenta-
dos no apéndice C, tabelas C.17 a C.21. As figuras B.24 e B8B.25
apresentam os diagramas tipicos obtidos. O comportamento da vola-
tilidade relativa do stanol em relagao a sguz € similar ag apre-
sentade por Losta Novella. Entretanto, para o aumento da volati-
lJidade relativa, a curva apresentada por FURTER e MERANDA (19466}
n3o apresenta o6 mesmo comportamento que a obtida neste trabalho,
possuindo um pPonto de maximo Pdr volta de ©,5 (fraclo molar de
etanol), enguanto gque neste trabalho o comportamento se mostrou
ser de forma inversa. Uma vez que Furter e Meranda nd3o apresentam
os pontos experimentais, mas somente a curva, torna-se dificil
concluir a respeito desta diferenga. 0Os valores elevados obtidaos
na regiso rica em agua s3o decorrentes da imprecislio dos dados de
equilibrio 1l1iguido-vapor, aliada ao errop inerente do ajuste efe-
tuado, um vez que o diagrama de equilibrio apresenta uma inclina-
¢3o muito grande nesta faixa, permitindo que um pegUeno erro na
composi¢io leve & um erro muito grande no calculo da veolatilidade
relativa. @A comparaiio do fator K obtido para as diferentes con-
centragbes de sal mostra um aumento da volatilidae relativa do

sistema salino com o aumento da concentraglo salina.
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B.5 Comportamento do ebulidmetro

Durante o5 experimentos com solucBes salinas, o ebulifmetro
mostrou um bom desempenho, sendo a sua operagio similar a de sig-
temas nan salinos. Este fato era esperado, uma vez que as coRcen-—
tragbes de sal utilizadas eram haigas. provocando poucas altera-
¢Des na spolu¢io.

Verificou-se a necessidade de um cuidado maior na agitacio
da solugio dentro do frasco de ebuligc20, com o0 intuito de impedir
uma eventual falta de homogeneidade. Devido 3 presenga de sal na
solugfo, o aquecimento necessario para Provocar uma ebuligdo con-
tinua € maior, e portanfo necessita de um contyole mais cuidado-
so. Nao foi verificada a deposi¢3o de sal dentro do ebulidmetro,

nem no sistema de alimentac3ao ou sistema de retirada de soluglo.

8.6 Analise das incertezas e progressaoc dos ervos

A analise das incertezas € propagagan de erros para 05 sicg-
temas salinos & realizada da mesma forma gque apresentada no capi-
tulo VII, levando em considera¢@o as peculiaridades destes sicste-
mas. A diferenga reside na determinacio da composigao da fase 1zi-
quida, pois neste caso esta apfesenta na sua composicic um sal, e
portante os erros associados 3 determina¢3o da quantidade deste

devem ser considerados.
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8.6 1 Incertezas na determinagao da quantidade de snlventes

no sistema sem sal

0 procedimento para a determinagio destas incertezas é o
mesmo adotado no capitulo 7 para o sistema ciclohexano/tolueno,
com a resalva de que, uma vez que 0 sistema etanol/agua apresenta
um ponto de miEximo ho seu diagrama de indice de refragio em fun-—
¢30 da composicio, € necessario cronsiderar o processo de dilui-

¢3o. Assim:

ZXN = Zﬁx (T,P,mq,mo,.mg,mg /7))
1 1 1.Mma.Mg a‘ﬁ

It

onde mq me massas de solventes utilizados para determinacao

das curvas de calibracano
Mg = massa da amostra

my = massa de 3gua adicionada para diluir a amostra

Os termos da equag2o 7.2 para este casoc foram calculados de forma

numérica, obtendo-se:

—————— = -0,0285 K1

—————— = 4,2713 Bar~1
= 0,46344 g~1

= -0,6344 g1
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—————— = -¢,4132 g1
oms

—éﬂfi— = -¢,3263 g1
O

D e s

Considerando para as incertezas os valores utilizados no ca-

pitulo VII, e ainda considerando que

Ams
Ama

1]
1+

0,00005 g
9,00005 g

[}
I+

obtém-se comg valor da incerteza para a determinacao da composi-

¢3o da solug3ao sem sal:
Axy = t 0,003572
E necessario considerar o erro devido 2 interpolagido da cur-—

va de calibrag8o do indice de refracio, que foi estimado como

sendo:

Axy (I.RY =+ 0,001

0 valor final para a incerteza na determinagio da fracfo mo-

lar de etanol em uma amostra do sistema sem zal & ent3o:

Z&”i = + 0,084572 ou
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B. 6.2 Incertezas na determinagi3o da gquantidade de acetatao

de pntassio na soluglo

Uma vez que a quantidade de sal na amostra € determinada

partir de pesagens, tem—-se que:

£§X531 = ésxsal (Mg, my.mg)

onde po = massa do residuo final mais massa do frasco

iy massa da amostra mais massa do frasco

my massa do frasco utilizado nas pesagens

onde : QDmg = * 0,00005 g
Amg, = % 2,00005 g
Z& my 9,00005 o

!
I+

[t}
I+

fAs diferenciais foram calculadas de forma numérica, obtendo-se:

a
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Desta forma, a ihcerteza na determinac3o da composicio da sal na

amostra & (equagfo 7.2), em fragao massica:

A\ Xeai = ©,00075  ou

A 1incerteza para esta grandeza, quando expressa em fragao

molar, se torna inferior a 0,002,

B.6.3 Incerteza na determinacio da composicio molar dos

solventes na solugfo salina

Para esta caso, deve ser conciderada a incerteza da determi-
nacdo da fracio massica do acetato de potassio, Xg a3, 9ue foi
calculado (item 8.8.2) como sendc igual a 9,0008.

A derivada da frag3o molar de =tanol em fung2o da fracio

massica de sal & dada por:

Somando este termo ao calculado ne item 8.8.14, o valor da in-

certeza se& torna:

Alxi = t 0,0058092, ou
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xqg = ( ¥q + 9,005 )

0 wvalor acima inclui a incerteza estimada para a interpola-
¢ao das curvas de calibracio.

Este wvalor para a incerteza € compardavel ap obtido por
SCHMITT (1979), que foi de 0,083 para ambas as fases, uma vez que
este wutilizou técnicas cromatograficas para a determinagap das
camposicoes.

E entretanto necessirio ressaltar que os valores calculados
para as incertezas das composi¢tDes de ambas as fases foram calcu-
ladas utilizando um ponto experimental arbitrario, e desta farma
n3c ha garantias de que este valor de incerteza seja constante ao
lonao de toda a faiwa de composithes e igual para todos os pontos
experimentails.

Este fatno expli;a os elevados valores de K ({Ag517 &12? ob-

tidos na regilo rica em agua.

B.7 Conclusites

Os resultados experimentais mostram claramente uma diferenca
entre os dados de equilibrio obtidos com o ebulidmetro proposto,
quando comparados com os dados de outros autores. Entretanto, a
repetida referéncia encontrada na literatura de gue o ebulidmetro
de Othmer possui inconvenientes quantp a determinaclpo correta das
condigbes de equilibrio, permite concluir que o equipamento pro-
posto possul as qualidades para ser utilizado no estudo do efeito

salino.
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9. DISCUSSAO E ECONCLUSGES

No capitulo 2 foram apresentados os diferentes equipamentos
para determinagao doIEquilibrio liquido~-vapor de sistemas salino
normalmente wutilizados. A discussao apresentada mostrou que da
maioria destes equipamentos s3o inadeguados para a determinacl3o
correta das condi¢des de equilibrioc de sistemas salinos, notada-
mente a temperatura de equilibrio, justificando portantoc o desen-
volvimento de um novo ebuliometro.

0 equipamento proposto tem como caracteristica possibilitar
a medigaop exata das grandezas envolvidas no equilibrio de fases.
A inovag3o0 mais marcante € a presenga de uma bomba Cottrell, dis-
positivo normalimente nSoc encontrade em ebulibmetros utilizados
para scistemas salinos. Tal dispositive permite a recirculac3o de
ambas as fases, e portanto uma determinagfio exata de topdas as
grandezzs termodinamicas envolvidacs (temperatura, pressio e com-
posigOes). Desta forma espera-se a obtengao de dados termodinami-
camente mais corretos. A bomba Cottrell apresentou um fuhclonrz-
mento de acordo com o previsto, podendo as suas dimensdes serem

consideradas adequadas.

Dados de equilibrio liguido-vapor

0c testes efetuados com o ebulidmetro proposteo, utilizando o
sistema ciclohexano/tolueno, mostraram a funcionabilidade deste
egquipamento. A dispersio dos pontos experimentais, especialmente
dos coeficientes de atividade, € principalmente devido a falta de

precis3oc maior nos instrumentos de medi¢3c e andlise, notadamente
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o termometro e o méfodo de determinagio das composigbes.

Para sistemas salinos, o ebulibOmetro também apresentou um
desempenho satisfatodrio, levadas em consideragio as dificuldades
de analise das composigles da fase liquida. Sob o ponto de vista
de operacionabilidade do =2buliometro, as solu¢cdes salinas se com-
portam como se fossem uma solugdoc sem sal, ocorrende entretanto
um aumento da viscosidade e da temperatura de ebuligdo, necessi-
tando de maior atenc8o do operador durante os ensaios.

A comparag3o dos dados de equilibrio de solucSos salinas en-
tre diferentes autores, conforme feito no capitulo 8, mostra cla-
ramente as discrepancias existentes. 0 mesmo bcorre parz os dados
obtidos neste trabalho, o que entretanto & justificado pela uti-
lizagsp de um equipamento de recirculacio de ambas as fases, ca-
racteristica n3o encontrada em outros ebuliometros utilizados pa-
ra estudeos de sistemas salinos.

Para o sistema estudado, etanol/dgua/acetato de potassio,
nota-se © aumento da composicao do solvente mais volatil (etanol)
na Face vapor, com consequente eliminagl0 do ponto de azeotropia
a partir de determinada concentra¢g3o de acetato de potdssio
(0,086 em fracdc molar). Tambem foi wverificade o aumento da tem-
peratura de ebulicfo da solug3e salina, porém n3oc de forma t3o

intensa como medida por outros autores.

ModificagcOes no eguipamento

Verifica-se a possibilidade de promover modificagOes no ebu-
ligmetro proposto, com 0 intuito de tornar 0 equipamento mais

adequado para o estudo de comportamento de equilibrioc de fases. O
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frasco de ebuli¢3o se mostrou como possuindo um volume de solucio
muiteo grande, o que poréem n3oc afetou o funcicnamento do ebulidme-
tro, mas leva a um consumo consideravel de solventes. Um sistema
de aquecimento mais potente e a utilizag3o de agitaclo mais in-
tensa também seriam desejaveis, possibiliando desta forma o estu-
do de sistemas com concentracbes de sal mais elevadas e viscosi-
dades maiores. Ao contririo do ebulidtmetro de Furter, o egquipa-
mento proposto nio possibilita a saturagde da solugSo em ebuligSo
no interior do frasco de ebuli¢8o, através da adic8o0 de sal, pois
o mesmo nag apresenta uma abertura para tal. Desta forma, o equi-
pamento n3o pode ser utilizado para o estudo de solugGes satura-

das.

& possibilidade de estudar o equilibrio liquido-vapor de
sistemas salinos n3oc saturados em ebulidmetros de recirculacio de
ambas as fases & um passto na direcao de uma maior utilizaglo do
efeito salino em proctessos de separacac, uma vez que isto somente
& possivel com a existéncla de dados experimentais de qualidade.

Entretanto, para comprovar melhor o desempenho do eguipamen-
to proposto, torna~se necessario estudar outros sistemas salinos,
e realizar as respectivas comparagDes com dados da literatura. A
utiliza¢3o de equipamentos mais precisos para a medi¢3ao da tempe-
ratura (termdOmetros com precisao de * 0.81°C, por exemplo), e me-
todos mais adequadps para a determinac3o das composicies das fa-

ses em oquilibric tornariam estes resultados mais confiaveis.
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APENDICE A

Propriedades termodinamicas dos solventes puros (%)

etanol agua ciclohexano tolueno
Te (K} 3516,2 647, 3 557 .4 391.,7
Pc (Atm) 83,0 221,2 40,2 40,6
Z, ¢,248 @,229 0,273 2,264
w ®,635 @,344 ¢,e18 @,e57
M (g) 446,07 i8,e2 84,1646 ?2,14
zRackett(**) 0,329 ¢,2389 @,27e% 0,2646
Eq. de Tsonopoulos (®%¥)

?,0878 Q,027% @,0 9,

90,0540 ¢,e229 e,9¢ @,
PressiZo de vapor (¥¥¥¥)
A ig,911% 18,3036 15,7527 16,0137
B (K) 3803, 98 3816,144 276646,63 3096, 52
£ (K} -41,68 -44,13 -56,50 -53,67

ANTE

Pyap (mmHg) = exp (ANTA - ————-w-————n—— }

T (K> + ANTC

Fontes: (%) REID e colab., 1987
(¥¥) PRAUSNITZ e colab., 198@
(FH¥* PRAUSNITZ e colab., 1986
(¥RXXY  ONKEN e GMEHLING, 1977
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APENDICE B

Correcao da pressioc em fun¢gl3o da temperatura

A pressao indicada em um manometro em "U” deve ser corrigida
em fung3o de densidade do mercudrio, acelerac3o local da gravidade
e efeito de capilaridade nos tubes. A densidade € func8o da tem-
peratura, e portanto esta deve ser conhecida.

& equagac que relaciona estas correcdes e dada por (MACIEL,

19833 .
pom e - f1oeal ey v oo .1
1+ me 9padrio
onde 9jpca] ~ aceleracao da gravidade local, em/se
9padric = aceleracio da gravidade local, cm/s®
P = pressdo lida, mmHg
Cc = fator de correc3o do efeito capilar, mmHg
Tm = Temperatura do fluido manométricn, oC
p = coeficiente de expansao volumetrico do

mercdriog, oc-1

- Correc3oc da altura em fun¢ciaoc da densidade

D coeficiente de expansio volumetrico do mercurio é:

f} = 1,818 1074 oc~1
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- Correcio daz acelerac3o da gravidade

0 wvalor da acelaracdo da gravidade lecal gigca)] € fungdo da

latitude do local, como também da altitude-

91pcal = 978,039 (1 + 0,005294 sen® @ - ©,000007 sen? (2-@))
~9,0003086 H

t

onde @ latitude do local

altitude do loeal

I
1l

Para a cidade de Campinas, @ e H possuem os valores de 520
53 o e 493m, respectivamente. Para a determinag3o da aceleracac
da gravidade padr3c, utiliza-se a equacdo 5.2, considerando a al-
titude nula.

Desta forma se obtem:

981,4116 cm/sB

Slocal

9padrip = 981,3254 cm/s®

- Correc3p do efeito de capilaridade nos tubeos

0 efeito da capilaridade pode ser corrigido pela seguinte

equagho:



onde By = ingulo de contato entre o mercurio e o vidro
(14¢0)
Ta-M, Up-m = coeficiente de tensBo superficial do mercurio

em relagao ao vacuo (A), e nitrogénio gasoso
(B). Os valores saoc 470 e 480 dyna/cm, res-
pecfivamente

ra. B = raio dos tubes do mandmetro (@,5 cm)

A substituic3o da equacac e valores acima na equagago B.1
fornece a expressip da corregap da pressao lida no mandometro en
fungio da temperatura da columna, considerando ainda o efeito ca-

pi]ar:

0, 99978 1+ 1,818 1079 T,

1 + 1,818 1674 T, 41,4170

onde as pressdes P, e P; s8po dadas em mmHsg.
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APENDICE C

Resultados experimentais e caliculados



Tabela C . ¢

Dados de press@o de vapor do

P (Bar) T (KD
,1249 306,15
@,1348 307,63
@,1518 309,735
Q,.1603 310,95
®,1722 312,15
©,1818 313,35
0,1928 314,45
¢,2048 315,55
©,c2e1 316,95
e,2354 318,25
@,2652 32@,65
9,31314 323,75
@,3717 327,95
®,4514 332,85
@,4748 333,15
@,5259 335, 45
9,5810 337.75
@, 6389 339,95
90,6628 341,05
@,7160 342,75
@,7246 342,95
©,7848 344,43
90,8332 346,85
@,8901 347,85
@,9344 349,85
Q,9619 349,75
0,9909 350,25
@,9983 359,75
1,0089 350,95
i,e182 331,15
1,673 352,39
i,e872 353,39
1,1250 354,05
1,1266 353,65
i,1%9e21 335,72
1,2299 356,35
1,2949 357,95
1,33e1 358,55
11,3932 359,95

etanol
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Tabela .2

Dados de indice de refragao em funcloc fracio molar de ciclohexa-

na(4? para o sistema ciclohexano/toluenno a 2a0C

M4 I R.

00,0000 1,4965
06,0313 1,4%92e
@,1028 1,488¢0
®,1510 1,4844
2,c0z2 i,480¢2
©,2444 1,4778
@,2935 1,4732
¢,347¢2 1,44692
¢,4031 1,4835
@,4519 1,456135
@,4784 1,43%90
®,3535 1,4551
0,6107 1,4509
Q,46446% 1,448¢0
@,56965 i,4448
@,74%94 i,4409
@8,78%9% 1,43%2
©,8404 i1,435¢
0,BP466 1,4313
9,%94358 i1,4288
1,e000 1,4264




Tabela C 2

Dados de equilibrio ligquido-vapor para o sistema

ciclohexano{1) / tolueno{(2) a 323,153 K (50,0 ©)
My Y4q P (Bar} ?& ¥e 1n 71/72
®,000 ®,000 09,1235 - - -
2,038 9,191 ©.,1467 1,3433 1,0242 ®,271¢
¢,056 9,230 ©,10246 1,4843 11,0220 ®,3732
®,087 e,274 @,1368 1,37&5 1,0127 @,30469
@,108 ¢, 322 @,1624 1,3536 11,0020 ®,3022
@,141 @,37¢ 00,1718 1,2587 1,8223 e,208@
©,157 ¢,321 90,1777 1,2374 1,0416 ©,1723
9,185 0,437 2,1861 1,22606 1,0426 @,1621
8,206 @,479 ©,1935 1,2564 1,e283 ®,2004
Q0,246 ©,3516 @,2033 1,1867 1,376 00,1132
9,293 9,374 00,2166 1,1837 1,8551 90,1147
2,329 8,615 0,2249 1,1810 1,0839 ¢,1138
@,339 ®,5631 9,2312 1,1954 1,0458 90,1337
0,392 2,665 ¢,2444 1,1517 1,0906 @,0346
2,459 @,711 ¢,2591 1,1139 1,120¢ -0,9055
@,325 ®,74%9 80,2713 1,740 1,1591 -0,0762
2,564 ¢,783 90,2807 1,08791 1,1317 -0,0476
9,410 @,808 ¢,2921 1,707 1,1648 -¢,0842
@,647 ¢,827 ©,2973 i,05209 1,1794 -9,1143
0,679 ©,839 ¢,3e20 1,6328 1,2227 -0,14688
@,720 9,847 ¢,3106 1,e345 1.1944 -¢,1437
¢,B805 ¢,909 ¢,3284 i,e254 1,2337 -9,184%9
e,875 9,939 ¢,3408 1,0104 1,33467 -0,28799
0,904 e, %54 ©,3454 1,0092 1,3339? -0,279%¢
9,949 ©,975 ©,3536 1,0020 1,4167 -0,3464
1,000 1,000 ©,3638 - -~ -
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Tabela C. 4

Dados de eguilibrio liquido-vapor para o Sistema

a {,0133 Bar

ciclohexano(l) / toluenoc(2)

Hyq Yiq T (K) 71 e In 7’1/?/3
©,000 @,000 383, 65 - - -
9,031 0,081 381,85 1,2468 1,00@5 00,2201
@,071 0,165 379,85 1,1888 1,0017 ¢,1713
0,090 ¢,203 378,85 1,1744 1,0041 @,1367
@,101 @,eee 378,35 1,1589 1,0068 @,1407
e,112 ¢,24e 377,75 1,1568 1,0100 @,1357
2,149 0,309 375,95 1,155¢9 1,126 ®,1324
0,174 ©,349 374,85 1.,1523 1,0145 @,1274
@,215 €,410 373,05 1,1464 1,0197 @,1172
9,265 @,478 371,05 1,1340 1,0240 @,1038
0,296 8,515 369,95 1,1279 1,0867 0,0940
©,345 @,564 368,35 1,1036 1,0402 ?0,0610
@,400 @,b607 366,695 1,074¢ 1,731 -0@,001¢
@,463 ¢, 5669 364,83 1,065¢ i,079¢ -0,@13t
9,515 0,711 363,35 1,06R5 1,0911 -0,0266
9,574 8,749 361,95 1,0414 1,137 -@,0823
@, 8608 0,767 361,05 1,0363 1,1651 =-0,1172
9,658 0.80¢ 359,85 1,0279 1,206056 -0,1554
®,749 8,860 357,85 1,0266 1,8207 -@,1732
@,823 9,701 336,63 1,00%92 1,2936 -0.,2483
e,912 @,952 355,35 i,0011 1,2959? -6,2581
@,963 9,981 334,45 1,0001 1,3263 -~0,2824
1,000 1,009 353, 45 - - -
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Tabela C.5

Dados de indice de refracio (I . R.) para o sistema etanol/dgua/

acetato de potdssio (KAc) e para o sistema etanol/3guas

XKac I.R. Xgace I.R. XK ac I.R.
Xetanol = ©,0000 Xetanol = @,0423 Xetanol = ©,0946
0,0000 1,3339 02,0000 1,3354 0,0000 1,3388
00,0512 1,33%91 ®,0624 1, 3440 €,0465 i,3448
@,1093 1,34358 90,0934 1,3468 00,1243 1,3534
@.,150z2 1,34%98 0,1527 1,353¢9 00,1419 1,3369
©,2047 1,3362 00,1936 1,3584 0.2003 1,3485
Q,2310 1,3591 ©,2424 1,3642 ¢,c&47 1,3700
@,3025 1,34690 ©,3205 1,3741 0,2926 1,3733
9,335%46 1,3748 9,3585 1,3791 @,3575 i,380°9
G,4107 1,3821 ©,3745 1,3806 ©,4163 1,3872
@,4512 1.3849 90,4338 1,3878
Xetanol = 90,1509 Xetapol = ©,2161 Xetanol = ©,3232
0,0008¢ 11,3428 @,0000 1,3474 Q,0000 1,3538
¢,0315 1,3483 0,0457 1,352¢ ?,04692 1,36082
2,0946 1,3518 ©,e951 1,3572 00,0912 1,3623
@,1403 1,3569 @,1544 1,3632 e,15834 1,3884
,2094 1,3676 90,1949 1,3675 66,2035 1,3721
90,2442 1,37¢e2 @,2451 1,3722 @,2539 1,3765
©,2813 i,374¢% ¢,3066 i1,3782 ¢, 2989 1,3004
@,3585 1,3828 @,3457 1,3839 0,3013 1,3867
@, 3808 1,38B85% ©,3874 1,387¢ ®,3393 1,3B62
©,43%93 1,3920 @,4438 1,38%90
90,5021 1,3%981
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Tabela C.5 (continuagio?

XK Ac I.R. Xy Ac I.R. Xkac = 0,000

Xetanol = @,4%49 Xetanol = €,6@25 Xetanol I R.
09,0000 1,363 @,e000 1,3635 @,0000 1,3330
¢,03501 1,3645 9,0471 1,3670 @,0582 1,3369@
Q, 2987 1,3877 ¢,ie72 1,35698 ©,1000 1,3391
@,1032 1,3482 ©,1518 1,3736 ©,15014 i,3427
©,1503 1,3715 ¢,2087 1,3773 @,2125 1,3472
9,2013 1,3758 ¢,2612 1,385 ©,2855 1,3518
¢,2498 1,3797 9,36L8 1,384¢2 @,3500 1, 3552
@,3088 i,3837 @,3518 1,3868 ¢,4202 1,3578
@,3533 1,387%5 @,4153 1,3929 @,4899 1,3607
@, 4245 i,3928 @, 4836 1,3635 92,5402 1,3624
@,4842 1,3%972 @, 46284 1,35640
@,7003 1,3648




Tabela C.6

Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema

etanol{(l) s adgua(2) a 1,0133 Bar

X4 v T (K) 71  E- In J1/ )
¢,e00 0,000 373,15 - - -
%,014 0,086 379,05 3.2015 1,0341 1,1301
2,023 9,200 366.55 3.0%41 1,0365 1,5921
@, 042 @, 289 364.15 4.3733 1,0267 1,4491
9,073 2,399 369,45 3.9527 1,315 1,3433
@,138 2,493 358.05 2.8127 1,0274 1,0€70
©,147 9,509 357 .55 2.7757 11,0855 ©,9957
2,164 ¢,521 357 .85 2.5932 1,0410 90,9127
0,209 ¢,566 356.25 2.2748 i,8295 @,7928
9,238 02,562 355.75 2.9208 1,996 ®,6085
0,295 ®,587 354.95 11,7333 1,157¢ 09,4156
9,377 0,614 354 .19 1,4781 1,2641 ®,1544
@,437 ©, 627 353.65 1,3266 1,3793 -9¢,03897
9,499 @,640 353.25 1,2857 1,4937 -0,1977
0,336 9,669 352.93 1,1840 1.5292 -@,2558
0,611 e,710¢ 352.35 1,1269 1,6393 -0,3747
@,718B @,7461 351,75 1,508 1,9129 -@,5990@
9,773 0,798 351,45 1,027¢ 2.0198 -0,6763
¢,B81¢& 9,831 351,55 1,0166 2.8962 -90,7236
¢,889 ¢, 882 351,45 1,167 2.0691 -0,7105
®,8%97 ¢,897 351,28 i,0093 £.3174 -9,8311%
¢,924 e,921 351,35 1,00620 2.4020 -9,8742
9,936 9,930 351,35 ¢,9988 2 5286 -0,9288
2,954 e,%43 351,35 @,9968 £.6911 -0,9931
2,975 e,9272 351,45 @,99882 2.5845 -¢,9512
9,99 0,784 351,45 09,9932 4 64182 -1,5367
1,000 1,000 351,45 - - ~
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Tabela C.7

Dados de equilibrioc liguido-vapor para o sistema etanol{i)

dgua(2) / acetato de potassio(3) a 1,8133 Bar

My Y4 Z3 T(K>
2,000 0,000 0,825 373,35
0,009 8,145  ©,026 370,25
0,019 0,213  ©,025 366,55
2,041 0,328 0,024 364,15
2,051 0,388  @,024 362,55
0,088 0,465  ©,025 360,05
0,131 0,504 0,024 358,65
9,153  ©,528  ©,025 357,65
0,208 ©,556  ©,024 356,75
2,255 ©,578  ©,024 356,05
8,289 0,606  ©,025 355,45
0,324 0,402  ©,024 354,95
©,437 0,655  ©,025 353,95
0,495  @,676 0,825 353,55
0,525  ©,689  ©,0824 353,35
0,566  ©,704  ©,024 353,05
0,599  ©.715  ©,e23 352,85
0,636 0,746  ©,023 352,65
0,675  ©,764  ©,023 352,45
©.730  ©.799  ©,023 352,25
0,759  @,820  ©,023 351,95
®,809  ©,845 0,024 351,75
©.848 0,865  ©,024 351,55
2,898  ©,912  ©,023 351,45
0,95  ©,923  ©,024 351,55
0,916  ©,924  ©,024 351,55
©,958  ©,%62 0,024 351,55
2,977 0,975 0,624 351,55
0,986  ©,983  ©,024 351,55
1,000 1,000 0,025 351,55

(x3 = ©,025)

/
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Tabela C.B

Dados de equilibrio liquido-vapor para o sictema etanol{(1) /

/ acetato de potassio(3) a 11,0133 Bar

agua(2)

KE 9g 3 TCKD
@, 000 9,000 9,059 374,25
9,011 2,049 2,050 372,85
®,015 @,242 @,03509 369,35
9,027 @,345 @,051 366,95
@, 044 ®,451 0,052 362,35
9,114 9,5e3 ¢, 0991 366,15
9,161 @,549 ©,951 338,25
@,235 9,598 @,e52 356,35
2,319 Q0,620 @,0652 355,75
9,368 0,637 9,052 334,695
@,447 @,569 9,051 354,15
®,529 9,705 @,051 353,55
%,558 @,718 2,030 353,25
9,599 0,744 9,951 333,15
@, 683 0,793 @,050 352, 65
9,743 ¢,817 ¢,050@ 332,45
0,803 @,852 @, 249 352,35
@,852 ®,887 9,050 332,25
%,89¢ @,?17 ©,0e32 332,13
@.%41 9,950 2,049 352,15
0,789 ¢,990 @,9350@ 332,15

(H3

@,030)
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Tabela C.9

Dados de equilibrioc liquido-vapor para o sistema etanol(i)

agua{2) / acetato de potassio(3) a 1,0133 Bar

Qi Yg e T(K)
®,000 ®,000 @,087 376,35
¢,039 ©,427 0,066 363,35
@,055 @,495 0,066 361,75
9.119 8,541 6,079 358,25
©.138 @,3557 0,070 336,35
2,151 @,548 0,068 355, 65
¢.,203 0,593 0,067 354,65
¢,220 @,607 0,066 353,85
©,313 ¢,658 2,089 333,65
®,331 ©,659% 0,068 353,35
©,3Bé 2,671 0,048 353,15
@,437 @,693 ¢,068 332,93
®.,451 8.694 0,068 352,45
9,489 ©,702 0,087 352,35
0,561 ©,740¢ 0,069 352,35
0,610 8,762 0,067 352,35
@,617 @e,7468 0,867 352,33
@,669 0,781 2,047 352,25
0,734 0,824 0,067 352,35
@,797 ¢,881 @,0es7 358,35
@,831 ©,895 0,047 352,35
©¢,887 ©,724 ©,066 352,35
0,899 0,929 0,066 332,35
9.933 ®,%33 ©,087 352,35
., 968 @,?87 0,087 352,35
1,000 1,000 0,067 352,35

(xg = 2,066)

/

186



Tabela C.1@

Dados de epquilibrio liquido-vapor para o sistema etanol(1)

agual(?} / acetato de potassio{(3)

a 1,133 Bar

HH 9q X3 T(K)
0,000 ©, 000 ©,885 375,15
2,023 0,377 ©,885 372,25
9,065 @,521 @,885 366,35
0,166 2,592 ®,086 349,85
0,215 @, 422 ©,084 358,45
®,323 0,668 2,085 356,65
@, 354 @, 485 ®,085 356,05
0,487 0,714 ©,085 355,85
0,457 ®,728 0,086 354,55
®,518 0,743 2,086 353,95
.600 0,782 ©,085 353,65
0,670 0,806 ©,985 353,45
9,732 0,844 ®,085 353,25
0,836 0,909 @,085 352,95
0,878 ,935 ©,085 352,75
®,925 0,963 2,085 352,65
1,000 1,000 ¢,885 352,65

(%3 =

2,885)

/
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Tabela C.11

Dados de equilibrio liquide-vapor para o sistemz etanol (i) /

agua{)

/ acetato de potassio(3) a 11,0133 Bar

KE Y4 ee] T(K)
@,000 ¢,0080 ¢,151 379,45
9,032 @,473 e,15@ 373,35
9,114 @,4608 9,151 367,45
¢,171 9,653 9,151 362,25
2,278 0,704 2,149 338,35
®,366 @,735 9,149 356,65
@,354 ¢,799 ¢,148 355,15
¢,584 ?,811 9,148 354,05
9,488 ?,844 ¢,148 333,463

(xg = 0,150

1388
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Tabela C.12

Coeficientes de atividade para o sistema etanol(1) / 3gual(l) /

acetato de potassio(3) a 11,0133 Bar

(x3 = 0,025)

'y X3 71 VE x4 71 ye
0,009 0,026 8,324 0,956 0,009 8,769 1,007
©,019 0,025 4,565 1,016 0,018 6,902 1,068
¢,041 0,024 5,079  ©,97¢  ©,03% 5,329 1,018
®,051 0,624 5,164  ©,948 0,049 5,355  ©,995
2,088 ©,825 3,871 2,949 0,084 4,069 0,998
0,131 e,024 2,963  ©,975  ©,125 3,108 1,023
©,153  @,e25 2,755  ©,989  ©,146 2,896 1,040
0,208 ©,024 2,205 1,031 2,198 2,313 1,082
0,255 0,024 1,918 1,872  ©,243  2,0i2 1,124
0,289 0,025 1,800 1,066  ©,275 1,892 1,120
6,324 0,024 1,637 1,164  ©,30% 1,717 1,221
0,437  ©,025 1,370 1,262 0,416 1,440 1,327
2,495  ¢,0as 1,266 1,343  ©,471 1,331 $,412
2,525 0,024 1,226 1,382 0,500 1,286 1,450
0,566 0,004 1,175 1,458  ©,539 1,233 1,530
0,599  ©,023 1,136 1,532  ©,572 1,189 1,604
0,630 0,023 1,135 1,494  ©,602 1,188 1,564
0,675 0,023 1,693 1,594  ©,645 1,144 1,669
0,736 0,023 1,064 1,650  ©,697 1,114 1,787
0,759 0,023 1,062 1,677  ©.7285 1,118 1,756
2,809 0,004 1,035 1,839  ©,771 1,086 1,929
0,848  ©,024 1,048 2,030 0,808 1,068 2,130
2,898 0,023 1,017 1,985  ©,858 1,045 2,078
0,905 0,024 1,018 1,858  ©,863 1,068 1,950
0,916  ©,024 1,006 2,074  ©,873 1,056 2,176
0,958 0,024 1,802 2,078  @,913 1,051 2,181
8,977 0,024 0,995 2,499  @,931 1,045 2,621
0,986  ©,024  ©,995 2,792  ©,940 1,043 2,930




Tabela C.13

Coeficientes de atividade para o sistema etanol (1) / dgua(2) /

acetato de potassio(3) a 1,9133 Bar

(x3 = ©,050)

®g %3 71 Ve %1 Tt 72
©,011 0,050 2,976 2,951 0,010 3,289 1,052
9,015 ®,050 8,571 0,881 0,014 9,473 0,574
0,027 2,051 7,352 0,841 0,024 8,143 ®,93R
0,046 0,052 6,614 9,853 0,041 7,340 0,947
¢, 114 0,051 3,218 9,905 0,103 3,563 1,002
®,161 0,051 2,662 0,933 0,145 2,948 1,033
0,255 ¢, 052 1,947 1,002 9,230 2,160 1,142
®,319 0,052 1,661 1,069 @,287 1,844 1,187
¢, 362 2,052 1,567 1,139 @,326 1,739 1,264
®,447 ®,051 1,357 1,223 @,404 1,503 1,355
¢, 529 9,051 1,235 1,313 9,478 1,368 1,454
0,558 0,050 1,206 1,354 2,505 1,333 1,496
®,599 0,051 1,168 1,362 0,541 1,294 1,508
0,683 2,050 1,115 1,410 0,618 1,232 1,558
0,743 @, 050 1,061 1,566 @,672 1,173 1,731
2,803 0,04% 1,027 1,662 ©,728 1,133 1,833
@, 852 2,050 1,012 1,699 8,771 1,118 1,877
0,891 0,052 1,004 1,703 2,803 1,114 1,890
@, 941 0,049 0,984 1,899 2,853 1,086 2,095
¢,9B87 2,050 0,976 2,041 @,895 1,079 2,256
0,989 0,050 0,976 2,041 @,895 1,079 2,256

190



Tabela €.14

Coeficientes de atividade para o sistema etanol (4} / agua(2} /

acetato de potassio(3) a 1,0133 Bar

(x3 = 0,046)

x4 3 71 VG 4 Tt e
0,639 0,066 6,159  ©,736  ©,0634 7,029  ©,833
0,055  ©,066 5,381 9,699  ©,048 6,141 ¢.798
e,119  ©,eve  3,e72  @,777  @,103 3,534 0,894
9,138 0,070 2,816 0,793  ©,12¢ 3,240 0,912
0,151 0,068 2,690 0,806 ©,132 3,083  ©,924
2,203 0,067 2,181 0,848  ©,178 2,494 0,969
0,220  ©,866  2.120 0,863 0,193 2,428 0,985
0,313 0,069 1,803 0,959 0,273 2,876 1,101
©,331 0,068 1,726  ©,994 0,289 1,978 1,138
©.386 0,068 1,518 1,053  ©,337 1,746 1,207
0,437 0,068 1,39¢ 1,077  ©,381 1,592 1,234
@, 451 0,068 1,364 1,114  ©,394 1,563 1,276
0,469  ©,067 1,341 1,135 0,416 1,534 1,298
0,561 0,069 1,204 1,223  @,489 1,382 1,405
0,610 0,067 1,157 1,282 0,533 1,323 1,466
0,617  ©,067 1,157 1,278  @,540 1,323 1,461
0,669  ©,067 1,089 1,402  ©,585 1,246 1,603
0,734 0,047 1,051 1.416  ©,642 1,202 1,613
0,797  ©,067 1,646 1,268  ©,697 1,196 1,450
0,851 0,067 1,003 1,537 0,744 1,147 1,758
¢.887  @,866  ©,993 1,469  ©,777 1,133 1,677
0,899 0,866 0,989 1,542  ©,788 1,129 1,760
¢.935  ©,067 0,979 1,595  @,818 1,126 1,824
0,968 0,067  ©,983 0,901 ®,846 1,124 1,031
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Tabela C.15

Coeficientes de atividade para o sistema etanol(i) / dguai)
acetato de potassio(3) a 1,133 Bar (x3 = ©,082)

#y X3 Y1 7z Xy 71 7o
Q,923 0,985 7,869 0,660 @,e19 2,332 ¢,782
0,863 @,085 4,691 @, 656 @, 0835 5,562 0,778
@,1866 Q0,086 2,331 Q.770 @,148@ 3,008 9,919
0,215 ©,084 2,239 9,831 @,18¢2 2,649 - 9,984
®,323 @,9835 1,788 0,909 @,272 2,ecs 1,078
@, 351 e,085 1,648 @.%21 Q,2%6 1,954 1,092
@, 427 @, 085 1,465 2,986 2,360 1,737 1,169
9,457 9,086 1,422 1,019 @,385 1,689 1,200
@,518 @,0858 i,369 1,102 @,436 1,355 1,309
0,600 9,085 1,282 1,141 ©,58s 1,426 1,353
6,670 ©, e85 1,118 1,242 ®,5465 1,325 1,473
@,732 @,083 1,079 1,242 0,617 1,28¢ 1,472
9,836 9,@85 1,029 1,202 @,.705 1,220 1,425
%.878 @,085 1,015 i,164 2,749 1,264 1,381
9,929 @,985 Q,?94 1,084 @,78¢ 1,181 i,286
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Tabela C. 16

Coeficientes de atividade para o sistema etanocl(i) / agua()

acetato de potassio(3) a 1,0133 Bar (x3 ©,150)

Ky x3 71 Ve X4 71 Ye
9,032 9,150 6,829 ®,543 ©,024 2,239 e,734
2,116 @, 151 2,249 0,547 ®,086 3,998 ®,744
2,171 ¢,151 2,375 8,626 ©,126 3,492 ®,84¢9
@,278 9,149 1,964 0,712 ®,206 2,652 @, 242
©,366 0,149 1,657 ©,776 ®,271 2,238 1,48
®,554 ©,148 1,257 9,890 @,411 1,694 1,199
¢,584 @,148 1,261 ¢,937 @,433 1,700 1,263
9,688 9,148 1,131 1,850 @,3511 1,524 1,414
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Tabela C.

Uolatilidade relativa { asal) e efeito salino K para o sistema

(3) a 1,©133 Bar

etanol (1)

17

/ aguacfa)

(x5 = ©,025)

/ acetato de potdssio

x4 91 41 deay Y- K
0,009 0,145 0,073 18,674 8,707 2,145
0,019 0,213 @,152 13,974 9,235 1,513
0,041 0,328 ©,284 11,417 9,286 1,229
2,051 0,388 0,329 11,797 9,113 1,295
¢,088 ¢, 465 2,431 9,008 7,865 1,145
0,131 ®,504 @, 487 6,741 6,300 1,070
®,153 0,528 2,511 6,193 5,779 1,072
0,208 ,556 @,557 4,768 4,785 2,996
0,255 ©,578 ®,576 4,002 3,971 1,008
0,289 0,606 2,586 3,784 3,477 1,088
0,324 0,402 ®,595 3,156 3,062 1,031
0,437 0,655 e, 530 2,446 2,195 1,114
8,495 0,676 0,653 2,129 1,922 1,108
®,525 0,589 ®,666 2,004 1,803 1,111
0,566 2,704 0,684 1,824 1,662 1,097
0,599 0,715 ©,700 1,679 1,562 1,075
®, 630 ®,746 0,716 1,725 1,478 1,167
0,675 0,764 2,740 1,559 1,370 1,137
0,730 0,799 0,773 1,470 1,258 1,169
®,759 ®.820 0,792 1,446 1,206 1,200
0,809 0,845 0,827 1,287 1,125 1,144
0,848 ,865 2,856 1,148 1,068 1,075
0,898 ®,912 ¢, 898 1,177 0,999 1,178
0,905 0,923 0,904 1,258 2,989 1,272
2,916 0,924 0,914 1,115 @,973 1,146
0,958 2,962 2,953 1,110 0,897 1,237
0,977 8,975 0,572 ¢,918 0,827 1,100
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Tabela C.

Volatilidade relativa (A g,3) e efeito saline K

/ agua(a)

etanol (1)

18

(32 = 0,050)

/ acetato de potassio

a 1,04133 Bar

para o sistema

Xy Y1 Y1 A sal U4p K
0,011 0,069  @,090  &,664  B,889 0,750
0,015 0,242 0,122 20,965 9,110 2,301
0,027 0,345 0,206 18,981 9,343 2,032
0,046  ©,451 0,38 17,037 9,212 1,850
0,114 0,503  ©,468 7,866 6,836 1,151
0,161  @,549 0,520 6,344 5,642 1,124
0,255 0,598  ©,576 4,346 3,971 1,094
¢,319  @,620  ©,593 3,483 3,116 1,118
0,362 0,637 0,606 3,093 2,710 1,141
©.447 0,669 0,633 2,500 2,132 1,173
0,529 0,705 0,568 2,128 1,789 1,190
¢,558 ©,718  @,681 2,017 1,688 1,195
0,599  ©,744 0,700 1,946 1,562 1,246
©.683 0,795  ©,745  1,8e¢ 1,353 1,330
0,743  ©,817  ©,781 1,544 1,234 1,251
¢,803 0,852  ©,822 1,412 1,134 1,245
0,852 0,887  ©,859 1,364 1,062 1,283
0,891  @,917 0,892 1,352 1,009 1,340
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Tabela C.19

Volatilidade relativa ( G ;1) e efeito salino K para o sistema
etanol(1) / dgua(2) / acetato de potassio (3) a 1,0133 Bar

(X3 = 0,068)
3 L ]

X1 Y9 Y4 A sal Q12 K
9,039 0,427 ®,274 18,363 9,309 1,973
®,055 0,495 ©,344 16,842 9,018 1,867
0,119 0,541 0,474 8,726 &, 661 1,310
0,138 ®,557 @, 495 7,854 6,134 1,280
@, 151 0,568 Q,508 7,393 5,812 1,272
9,203 ®,593 ®,554 5,720 4,877 1,173
2,220 0,607 0,563 5,476 4,567 1,199
0,313 0,658 2,592 4,223 3,182 1,327
9,331 0,659 0,597 3,906 2,990 1,306
0,386 ®,671 0,614 3,244 2,527 1,284
®,437 0,593 2,630 2,908 2,195 1,325
@, 451 0,694 0,634 2,761 2,107 1,310
®, 469 @,702 0,637 2,667 1,990 1,340
0,561 ®,740 0,682 2,227 1,678 1,327
0,610 0,762 0,705 2,047 1,531 1,337
0,617 9,768 0,709 2,055 1,518 1,359
0,669 0,781 ®,737 1,764 1,384 1,275
2,734 2,824 ®,775 1,697 1,251 1,357
0,797 ®,B81 ©.818 1,884 1,143 1,449
0,851 ®,B93 2,859 1,492 1,064 1,403
®,887 0,924 ¢,888 1,549 1,014 1,527
®,899 0,929 0,899 1,470 0,998 1,474
©,935 ®,953 ®,931 1,410 0,743 1,494
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Tabela C.

Volatilidade relativa ( A ;1) e efeito salino K para o sistema

a 1,133 Bar

etanol (1)

21

/ aguaf(d)

(xg = ©,150)

/ acetato de potassio (3)

X1 J1 g1 Gsat A1p K
@,032 @,473 @,236 27,159 2,392 2,703
@,114 9,608 ©,470 11,820 4,763 1,747
,171 @,653 9,530 ?.123 3,466 1,669
9,278 0,704 @,383 6,177 3,627 1,703
9,365 ¢,735 0,507 4,805 2,477 1,793
®,554 9.799 0,679 3,200 1,701 1,881
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