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RESUMO 

O objetivo deste trabalho consiste no desenvolvimento, cons

trução e teste de um ebuliÔmetro para estudos do comportamento de 

equilíbrio líquido-vapor de sistemas salinos (efeito salino} 

O ebul1Ômetro proposto possui a característica de permitir a 

de ambas as fases, líquido e vapor condensado, por 

apresentar um dispositivo denominado de bomba COTTRELL Uma revi-

são da literatura pertinente mostrou que entre os equ1pamentos 

normalmante utilizados no estudo do efeito salino nenhum apresen

ta tal diSpositivo, nem a rec1rculação da fase líqu1da. 

o equipamento ~ totalmente construído em v1dro, poss1bil1-

tando o estudo do comportamento de equilíbrio de fases em condi-

~Ões de pressão de 0,10 a 1,5 Bar, e temperaturas variando de 300 

a 450 K O desempenho do ebuliÔmetro foi testado com a determina

curva de pressão de vapor do etanol (0,12 a 1,40 Bar), e ~ão da 

da coleta de dados de equilíbrio para oa sistema Clclohexano/to-

lueno, sob condiçÕes (1,0133 Bar) 1sotérm1cas 

(323,15 K) Os resultados foram comparados com dados da literatu-

ra. 

Como sistema salino foi escolhido o sistema etanol/âgua/ace-

tato de potâssio, devido principalmente ao número de publicacões 

com dados a respeito deste sistema Os dados de equilíbrio foram 

obtidos a 1,0133 Bar, em toda a fa1xa de composi~ão dos solven-

tes, para diferentes composicões fixas de sal Os resultados fo-

ram comparados com os dados encontrados na literatura, e mostram 

um pequeno desv10 negativo na composição da fase vapor, mas um 

desvio siQnlflcante nas temperaturas, cujos valores na literatura 

estão ac1ma dos determinados exper1mentalmente Esta diferença 
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pode ser explicada devida a presença de uma bomba Cottrell, que 

possibilita a determinação exata da temperatura de equilíbrio. 

O desempenho do ebuliômetro foi considerado como ~atisfató-

rio. 
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The purpose of th1s work concerns with the development, 

construction and testing of a liquid-vapor ~quilibrium still, 1n 

arder to stud~ the liquid-vapor equ1librium behaviour of salt so

lutlons (salt effect) 

The proposed still has the caracteristic of permiting the 

reclrculation of both th~ liquid Phase and the condensed vapor 

phase, dueto the e~istence of a Cottrell pump. A review of the 

pert inent literature shows that nane of the usuall~ emplo~ed 

equilibr1um stills for salt effect measurements possesses such a 

device, therefor not making 1mpossible the recirculation of the 

liquid phase. 

The still is a11 made of glass, permiting operational condi-

tions from 0,10 to 1,5 Bar, and from 300 to 450 K The performan-

ce of the still was tested with the measurement of the vapor 

pressure curve of etano) (from 0,12 to 1,40 Bar), and the measu

rement of the l1quid-vapor equilibr~um curve of the s~stem c~clo

hexane/toluene, at 1sobaric (1,0133 Bar) and isoterm1c (323,15 K) 

condlt ions The r~sults were compared to literatur~ data. 

The s~st~m ~thanol/water/potasslum acetate was choosen as 

the salt s~stem du~ to th~ number of avaliable literature data 

Sa 1t solution llquid~vapor data was colected at 1,0133 Bar, in 

the whol~ range of so1vent composition, for diferent salt concen-

trations The results were compared with literature data, and 

the~ 

but 

show a sl19ht negat1ve dev1ation in the vapor composit~on, 

a sign1ficant diference 1n the temperature measurement, as 

the 1iterature data reports them h~gher than those measured e~pe-

rimentall~ These diferences ma~ be accounted b~ the Cottre11 



pump 1n the proposed stilJ, which allows a correct temperature 

measurement 

The performance of the proposed still was considered satis

fact o r~ 
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NOMENCLATURA 

a 1 = atividade do componente i na soluc:ão 

Ai = parâme>tro da equaç:ão de Tsonopoulos para o componente i 

A . 
lJ = parâmetro cruzado da equaç:ão de Tsonopoulos 

A1, A2 = areas acima e abaixo do eixo das abcissas 

B = segundo coeficiente virial da soluc:ão, cm3/mol 

Bi = parâmetro da equac:ão de Tsonopoulos para o componente i 

Bii = segundo coeficiente virial Para o componente i, cm3/mol 

Bu =segundo coeficiente vir1al cruzado, cm3/mo1 

Bij = parâmetro cruzado da equac:ão de Tsonapoulos 

D = desvio médio relativo 

D = relac:ão das áreas no teste de Herington 

fi = fugacidade do componente 1 na soluc:ão, Bar 

fi 0 = fugacidade do componente i no estado padrão, Bar 

G =energia livre de Gibbs, J/mol 

6HE = entalpia de excesso 

k = constante referenta à dlssociaç:ão do sal em solução 

K ~ quociente das volatilidades relativas 

Kij =constante característica da equação de Tsonopoulos 

mi ~ massa do componente i 

M1 = massa molar do componente i 

n ~ numero de moles 

n 1 

p 

= 

= 

número 

pressão 

de moles do 

do sistema 

componente i 

= Pressão de saturação do componente 1, 

= pressão 1 i da, Bar 

= pressão crít1ca do componente >, Bar 

Bar 



=pressão crítica cruzada, Bar 

R = constante universal dos gases, J/mol K 

S = entropia, J/mol K 

T = temperatura, K 

Tm = temperatura da coluna de mercürio, oc 

=temperatura crítica do componente i, K 

= temperatura crítica cruzada, K 

= temperatura reduzida do componente i 

vil =volume molar do componente i, cm3/mol, 

Vci =volume crítico do componente i, cm3/mol 

~vE = volume de excesso 

Wi = fator acêntrico do componente i 

xi,zi = fração molar do componente i, na fase lí~uida 

x; = fraç:ão molar do componente l. em base livre da 

= fração mass1ca do componente i. na fase lí~uida 

= fraç:ão molar do componente i. na fase vapor 

sal 

= fraç:ão molar do componente l. na fase vapor, para o 

sistema sem sal, quando comparado ao sistema salino 

Z = fator de compressibilidade 

vi 
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Letras gregas 

~ij = volatilidade relativa do componente i em relação a j 

J i =coeficiente de atividade do componente i, na solução 

' 5 i =coeficiente de atividade do componemte i, na solução, 

calculado em base livre da sal 

~ = índice de refração 

(J = coeficiente de expansão térmica, 1/°C 

~i = potencial químico do componente i 

~i = coeficiente de fugacidade do componente i na solução 

~is = coeficiente de fugacidade do componente i, na saturação 

índices 

: em base livre da sal 

• : referente à solur;.:ão sem sal 

sal : referenta à solução salina 

i' j : componentes 
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1 INTRODUÇÃO 

Entre os processos de separação, a destilação ocupa um lugar 

de destaque, tanto pela sua vasta ut1l1zação, com tamb~m pela sua 

complexidade Ocorrem casos em que a separação completa de subs-

t~ncias por destilação se torna problemitica, sob o ponto de vista 

da exequibilidade. ~ o caso de sistemas que apresentam pontos de 

ebulição muito próximos, ou então formam um azeótropo. Neste últi-

mo caso, a separação completa dos componentes por destilaç~o em 

uma única coluna se torna impossível 

Este problema e normalmente contornado com o uso de um sol-

vente 

c ias 

adicional na coluna, que devido ~ interação com as substin-

a serem separadas, altera o comportamento termodinimico do 

sistema, e desta forma possibilita a separa~~o completa Estes 

p~ocessos s~o usualmente denominados de destilação extrativa e 

azeotrópica, e o solvente adicionado se apresenta geralmente sob a 

sua forma líquida 

Um processo alternat1vo para este tipo de separação é a uti~ 

de um sal, no lugar de um solvente líquido O sal provoca 

a formação de compostos de solvatação na soluç~o. alterando assim 

as atividades dos componentes envolvidos, levando a uma modifica

ção das composicões de equilíbrio 

A principal vantagem da utilização de um componente salino em 

de destilação azeotrópica é a econom1a energética D 

da volat1lidade relativa dos solventes com a adição 

de um sal leva ~ e~lgênc1a de um n~mero menor de est~gios em uma 

coluna. Desta forma, a util1zação adequada do efeito salino pode 

levar à diminu1ção dos custos capitais e operacionais de um pro-
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cesso 

O sal entretanto apr~s~nta ~lg!Jmas desvantagens, quando com-

parado a um solvente ]ÍqtJldo O fato de se apresentar sob forma 

sólida dificulta a seu transporte através do sistema. O baixo grau 

de solubilidade e a dlficuldade de solubiliza~io do sal podem tor

nar este processo impratic~vel 

SCHMITI (1979) compararou o processo de desidratação de eta-

nol por efeito salino com o processo convencional de destilação 

extrativa com benzeno, atrav~s de uma simulação matemática O sal 

utilizado foi o acetato de potássio Os resultados obtidos mostram 

uma vantagem sob o ponto de vista energético, com menor consumo de 

energ1a, e um menor n~mero de equipamentos, conforme a tabela a 

seguir, obtida a partir de simulações matemáticas· 

Comparação de processos 

Dest i 1 aç:ão extrativa Destilação sal1na 

Solvente Benzeno Acetato de potássio 

Colunas 3 1 

Pratas <par 

coluna) 30 - 5 - 10 20 

Consumo de 4159 k..J/t 2715 k ..J/t 

energia 

Composiç:ão no 99 89Y. 99 95Y. 

tapo <etanol) 

O mesmo procedimento fo1 adotado por BARBA, BRANDANI e DI 

GIACOMO (1985), para a utilização de cloreto de cilcio na obtenção 

de etanol hiperazeotrópico Foi efetuada um simulação matemát1ca 

do processo, e os resultados obtidos foram comparados com os de 

BLACK (1980), qu~ estudou os processos de desidrataç:~o do etano] 



com relação ao consumo energético 

A tabela a seguir mostra comparativamente os diferentes pro-

cessas sob o ponto de vista de consumo energético. 

Comparação entre diferentes processos 

Tipo de processo 

Brandani e cal 

Processos de destilação 

Dest 

Dest 

bau-<a pressão 

azeotrópica 

Pentano 

Benzeno 

Eter dietílico 

Dest extrativa 

Gasolina 

Etileno glicol 

Outros processos 

Extr por solvente 

Pervap. em membranas 

Consumo de energia Faixa de concentra~ão 

<kcal/kg EtOH) 

1200 

2800 

2400 

3700 

3000 

2200 

4500 

1500 

1100 

de etano} <Y. massa) 

7.5- 99 

6.4 - 98 

6 .6 - 100 

6 .4 - 100 

6 4 - 100 

6 .4 - 100 

6. 4 - 100 

10 - 98 

8- 99.5 

Verifica-se que o processo salino é competitivo perante ou-

tros prw~~~~os, especialmente perante os tradicionalmente utiliza

dos, como a destilação com benzeno, e pode ser considerado como um 

processo alternativo 

Outras pesquisas na ârea de processos alternativos para a de

Sldrata~~c ne etano] comprovam a competividade do efeito sal1no na 

dest i 1 d~;.ão ( MORSCHBACKER e ULLER, 1984 e VERCHER, 1987) 

Apesar da literatura pert1nente conter referências a respeito 

de processos industriais de separa,ão nos quais foram utilizados 

3 



na destilação, a utilização do efeito salino em processos de 

separ~ção 

e~uilibrio 

é dificultada pela escassez de dados termodinâmicos de 

liquido-vapor de sistemas salinos Os poucos dados 

ex1stentes, comparado ao grande número de sistemas não-salinos es-

tudados, se restringem geralmente a soluções saturadas com sal, 

que não possibilitam uma aplicação prática devido âs altas concen

trações envolvidas 

Problema sim1lar é verificado no que se refere a equipamentos 

utilizados no estudo do efeito salino. Enquanto que, para sistemas 

não-salinos, a literatura apresenta uma grande variedade de equ1-

pamentos para a determinação do equilíbrio líquido-vapor, cada um 

com as suas peculiaridades, o mesmo não ocorre para sistema sall

nos Verif1ca-se que, na quase totalidade dos sistemas salinos es-

tudados até os dias atuais, os dados foram obtidos em aparelhos 

que não apresentam algumas das 1novações efetuadas em equipamentos 

de determina~ão do equilíbrio líquido-vapor nos últimos 50 anos 

Os dados ass1m obtidos possivelmente apresentam erros 

Com base neste fato, pretende-se projetar um equipamento para 

a determinação de dados de equilíbrio líquido-vapor de sistema sa-

linos, que apresente algumas das características incorporadas a 

equipamentos utilizados para s1stemas não-salinos 

o objetivo do trabalho consiste no projeto, construção e 

teste de um ebuliÔmetro com recirculação de ambas as fases, que 

a coleta de dados de equilíbrio líquido-vapor de s1s-

temas salinos. A característica de recirculação de ambas as fases 

não foi encontrada em outros ebuliômetros utilizados para soluções 

salinas O ebuliômetro dever~ possibilitar o estudo de sistemas na 

faixa de pressão de 0,01 a 1,5 Bar. 

4 
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Os 

obtidos 

et anal 

testes a serem realiz~dos englobam a comparação de dados 

com os conti'dos na literatura para pressão de vaPor do 

(de 0,12 a 1,4 Bar) e equilíbrio líquido-vapor do sistema 

ciclohexano-tolueno isotE-rmico (327,15 K) e isobárico (1,0133 

Bar) 

Posteriormente 

acetato de potãssio 

da literatura 

será estudado o sistema salino etano l-água-

Os resultados obtidos serão comparados com os 
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2. REVISÃO BIBLIOGR.F!CA 

2 1 Introdução 

Apesar dos extensos estudos realizados sobre processos de 

destilação que utilizam um solvente ou agente extrativo lÍquido, 

pouca atenção tem sido dada ~ possibilidade de utilizar um sal 

para tal objetivo. Mesmo ass~m. o nJmero de publicaç5es com pes-

qu1sas relacionadas com o efeito salino ~ grande, podendo ser 

classificado em três categorias bâsicas. 

a) - efeito salino no equilíbrlo liquido-vapor 

b) - destilação extrat1va utilizando um sal como agente 

extrativo 

c) - teoria de soluções de eletrólitos em misturas de 

solventes 

A rev1são a ser apresentada neste trabalho se refere à cate

goria a), com ênfase à apresentação dos equipamentos utilizados 

para determina~ão do equilíbrio líquido-vapor de s1stemas sali-

2.2 Aspectos históricos do efeito salino 

~ 2feito da ad1ção de um sal sobre um sistema a ser destila

do ê um fenômeno conhec1do há muito tempo. FURTER (1977) comenta 

que a utili2ação de sais na destilação se deu logo apÓs a desco-
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berta do enr1quec1tnento de ~lcoois por destil~ç~o A primeira re-

a esse respeito consta por volta de 1100 , da regiio 

norte da Itália. Entre os s~culos XII e XIV encontra1~-se uMas~

rle de refer&ncias com relaçSo ~ obtenç~o de alcool etílico mais 

concentrado atrav~s da ad1ç~o de sais como sulfato de cobre, car-

bonato de pot~ssio e cloreto de sódio, entre outros. Conforme 

Forbes (em FURTER, 1977), a primeira referªncia a respeito da ob

tençio de etanol absoluto data de 1796, ~uando o químico alem;o 

Lowitz destilou o álcool utilizando carbonato de potássio. Poste

riormente, foram iniciados estudos mais extensivos sobre o efeito 

salino, especialmente por volta do início do s~culo XX, por Lash 

Miller, do Canadá, e kablukov, na RUss1a Deste então, o efeito 

salino tem sido cada vez mais extensivamente estudado, sem entre

tanto merecer por parte da indUstria a aten~ão necessária, sendo 

atualmente a aplica~~o limitada a uns poucas processos indus-

triais 

2.3 Revisão bibl1ográf1ca 

Em 1967, FURTER e COOK (1967) publicaram uma revisão bibliográ

fica a respeito do efeito salino no equ1lÍbrio líquido-vapor. Fo

ram analisadas um total de 206 publica~6es, das quais a ma1or1a 

de origem de países socialistas, na maior parte sovi~tica. 

Posteriormente, FURTER <1977> publicou uma nova revisão da 

literatura, abrangendo a ~peca de 1966 a 1977, e incluindo publi

caç6es anteriores a 1966 não publ1cadas na primeira revisão Nes

te trabalho, foram analisadas 341 publicaç5es, das quais novamen

te uma boa parte era de or1gem soviét1ca 
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Em 1956, Furter e colaboradores Iniciaram uma p~squisa sis

tem~tica do efeito sal1no no equilíbrio líquido-vapor, dando ori

gem ~ maior contr1buiç;o bibliográfica na área da pesquisa do 

efeito salino No primeiro artigo, JOHNSON e FURTER (1957), In

troduziram o conceito de efeito salino e comentaram algumas pos

síveis aplicaçÕes No mesmo trabalho, os autores desenvolveram um 

ebuliômetro para possibilitar a coleta de dados de equilíbrio de 

sistemas salinos. Para tanto, adaptaram um aparelho clissico, o 

ebuliômetro de Othmer (ver HALA (1967)), para o estudo dos refe-

ridos sistemas (a apres~ntação detalhada do aparelho e sua dis

cussão serão feitas no decorrer deste capítulo). Os autores estu

daram a sistema etanal-~gua saturada com cloreto de scidia e clo

reto de mercJrio, em condições atmosféricas_ Posteriormente, as 

mesmos autores CJOHNSON e FURTER (1965)) apresentaram dados de 

equilíbrio para os s1stemas metanal-~gua, etanol-~gua e n-propa-

no l-água, saturados com diferentes sais, obtidos no ebuli8metro 

por eles projetado Cebuliômetro de Furter) Diversos sistemas a]-

cool-água (metano] e etano]). saturado com sais de acetato foram 

estudado por MERANDA e FURTER (1966 e 1971), e FURTER <1972), 

utilizando o mesmo equipamento. Um estudo da sistema água-meta-

nol e ~gua-etanol fo1 apresentado por MERANDA e FURTER (1972), 

para diferentes sais de haletos. Uma continua,ão do estudo do 

s1stema etanol-âgua e metanol-âgua para outros sais foi efetuada 

por JAQUES e FURTER (1974), mas em condiç5es nio saturadas 

Com o 1ntuito de verificar a qualidade dos dados de equilí-

brio líquido-vapor obtidos e~perimentalmente, JAQUES e FURTER 

<1972a> apresentaram um teste de consistência termodin~mica para 

sistemas saturados com sal, baseado no teste da área, adaptado do 

método de Herington. Um n~mero grande de s1stemas sal1nos foram 
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submetidos a este teste por JAQUES (1974), verificando que um nu

mero substancial n~o satifez as condiçaes do teste. Posteriormen

te, JAQUES (1977), atlalisando diferentes sistemas salinos, veri

ficou que parte dos erros associados ~ não satisfação do critério 

de consist&ncia se deve parcialmente ao equipamento utilizado 

(ebuli8metro de Furter), que não possibilita uma mediçâo exata da 

temperatura de equilíbrio. 

Paralelamente ao grupo de Furter, Ríus Mirá e colaboradores 

estudaram o comportamento do sistema etanol-~gua, saturados com 

uma var1edade de sais As pesquisas reali2adas se referem a sais 

somente solJveis em igua <RiUS MIRd e colab., 1957a e 1960), e 

sais sol~veis em ambos os solventes CRfUS MIRó e colab. 1975b e 

1962) Posteriormente, os aulores estudaram o sistema n-propanol-

água e isopropanol-água, para diferentes sais CRÍUS MIRó e colab 

1958 e 1961). A continuidade destes trabalhos foi efetuada por 

ALVAREZ GONZALES e co1ab., (1979a e 1979b) e GALAN e colab 

(1980), pertencentes ao grupo original de pesquisa. 

O equipamento utilizado por este grupo consiste de um& adap

tação do ebuliômetro de Othmer, desenvolvido a partir de uma ver

sâo de TURSI e THOMPSON (1951), cuja maior diferença com relação 

ao ebuliômetro de Furter consiste de um gargalo mais longo na 

parte super1or do balão de ebuliç:ão e a utilizaç:ão de vâ1vulas 

para a retirada da amostra da fase líquida. O tubo interno apre

=~~ta na sua ewtremidade inferior orifícios para a passagem do 

vapor, ao contrário do ebuliômetro de Furter, onde a eKtremidade 

..... ~.,., ... ur do tubo é totalmente aberta É interessante se notat

nesl~ ~anta que apesar do equ1pamento de Tursi e Thompson ter si

do desenvolvido antes do de Furter, este ~ltimo tem merecido uma 

atenç:ão maior 
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Outras contribuiçÕes de estudos do efeito sal1no para siste-

mas alcoois-água foram efetuados por COSTA NOVELLA e HORAGUES 

TARRASô C1952a e 1952b), estes utilizando um equipamento próprio, 

KLAR e SLIWKA 119581, SCHMITT 11979, 19821, e BARBA e cal 11984 

e 1985) para o sistema etanol-água, estes últimos utilizando um 

ebuliômetro de Othmer DALLOS e cal (1983) apresentaram o com-

partamento do sistema anilina-água, na presença de sais de amônia 

e sódio. Para tanto, utilizaram um equipamento similar ao apre-

sentado por VDHLAND (1975). 

2.4 Aplica,ões industriais do efeito salino 

A propriedade de um sal Promover uma alteração da distribui

ção dos componentes entre as fases lÍquida e vapor torna o efeito 

salino interessante para os processos de destilação_ 

O esquema bisico de um processo de destilação por efeito sa

lino é mostrado abaixo 

produto 

alimentação reciclo de sal 

produto de fundo 
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Apesar da quantidade de sistemas estudados. a apllcação do 

efeito salino em processos de separa~ão na indústria química tem 

se limitado a poucos processos. Entre estes, o mais importante 

pode ser considerado o processo da desidratação do etanol. Apesar 

de conhecido desde o tempo de surgimento do processo de destila

ção, este processo ganhou projeção com a utilização por parte da 

OEGUSSA, Alemanha, para a obtenção de etanol anidro, para utili-

zação como aditivo em motores de combustão interna. Entre os anos 

1930 e 1950 mais de 100 plantas químicas foram construídas basea-

das neste processo <Processa HIAG>. Conforme FURTER <1972), o 

processo permitia a obtenção de etanol com pureza de 99.8%, com 

custos mais baixos que com a utiliza~ão de solventes líquidos. O 

sal utilizado consistia de uma mistura de acetato de potássio e 

acetato de sódio 

FURTER (1972) cita uma variedade de processos industriais, 

além da desidratacão do etanol, que utilizam o efeito salino. Em 

1948, BOGART e BRUNJES C1948) propuseram um processo industrial 

para a obtenção de fenol a partir da hidrólise alcalina de mono-

clorobenzeno. Para eliminar a dificuldade de separar o fenol de 

um solução diluída, os autores estudaram o comportamento do sis

tema água-fenol-cloreto de sódio, e propuseram a utilização deste 

sal para promover a separação. 

Outra aplicação do efeito salino se encontra no processo de 

concentração de ácido nítrico utilizando nitrato de magnésio, ao 

invés rle ácido sulfúrico, e foi utilizado a partir da década de 

50. Cu .. Torme FURTER C1972), a utilizacão de um sal neste processo 

levou a uma redução dos custos a metade, uma diminuição dos in

vestimentos iniciais (30 a 40Y.J e um produto mais puro. 
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Conclui-se qtJe a dest1laç~o az~otrcipica e extrativa empre-

gando um sal no lugar de um líquido ~ um processo alternativo pa

ra a separação de substâncias Entretanto, os sistemas aos qua1s 

esta t~cnica PO!ie ser apl1cada sao limitados devido~ disponibi

lidade de sais ad~quados, solGveis no sistema em toda a faixa de 

concentração e apresentando uma seletividade quanto~ interação 

com os solventes 

2.5 Equipamentos utilizados para o estudo do efeito salino 

O número de equipamentos utilizados para o estudo do efeito 

sal1no e bem redu2ido perante ebuliômetros utilizados para siste

mas não salinos Entre os poucos, alguns apresentam pequenas al-

teraç6es, sem entretanto acrescentar modificaç5es importantes 

Serão apresentados a seguir os equipamentos considerados mais im

portantes 

2.5.1 Ebuliômetro de COSTA-NOVELLA (1952) 

Este ebuliômetro foi utilizado para o estudo dos sistemas 

etanol/água, saturado com acetato de potássio e cloreto de cobre 

Não foi encontrada nenhuma referência a respe1to deste equipamen

to apcis 1952, levando a crer que a sua utiliza,~o n~o tenha tido 

muito sucesso. 
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2 5 1 1 Descri~ão do eguipamento (figura 2.1) 

O equipamento consiste de um recipiente cilÍndrico (2) de 5 

em de diâmetro e 22 em de altura, com uma capacidade de aprox1ma-

damente 400 cm3, encamisado por outro recipiente (i), também ci-

líndrico, de 8 em de diâmetro. O frasco interno constitui o reci

piente de ebuli,ão propriamente dito, onde se estabelece o equi-

librio. O frasco externo tém como Única funcão o envolvimento do 

recipiente interior com uma camada de vapor com a mesma composi-

cão do vapor no interior do frasco interno. Os motivos desta co

loca,ão serão descritos mais a frente_ 

O tubo de saída (3) do frasco 1nterno conecta o frasco de 

ebulicão com o sistema de condensacão de vapores <10), e possui 

uma inclina,ão descendente para impedir o retorno de vapor con

densado na parede do tubo para o interior do frasco de ebuli~ão 

O vapor condensado é recolhido na parte inferior do condensador e 

se acumula no contagotas (5)_ O retorno do condensado é feito 

(7) A vâlvula (6) possibilita a retirada de 

~~ostras do vapor condensado O vapor condensado e acumulado no 

fundo do receptor <8>, de aproximadamente 18 cm3, recirculando de 

volta ao frasco de ebuli~ão quando o nível de solução atingir a 

altura do orifcio de saída (9) O condensado retorna à câmara de 

equilíbrio pelo fundo, permitindo um maior tempo de contato entre 

a solu~ão em ebulição e o fluxo de condensado 

A medi~~o da temperatura de equilíbrio e efetuada através de 

um termômetro de mercúrio, com precisão de 0,1oc, em contato com 

o vapor dentro do recipiente de equilíbrio. O termômetro é preso 

a um cone esmerilhado no topo da câmara de equilíbrlo Através do 

mesmo cone são introduzidas a resistência de aquec1mento e o ca-
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pilar para a retirada de amostra da fase lÍquida A resisténc1a 

de aquecimento é constituída de um fio de níquel-cromo, envolto 

por ane1s de refratário e fechado em um tubo de viUro. A amostra 

da fase líquida é retirada através de sucção 

Conforme os autores, COSTA NOVELLA e MORAGUES TARRASO 

C1952a), um dos principais problemas encontrados em ebuliometria 

é a condensação parcial do vapor e a evaporação de respingos de 

liquido. Para impedir a condensação do vapor, torna-se necessário 

manter a temperatura da câmara de equilíbrio o ma1s PrÔxlmo da 

temperatura verdadeira de ebulição. Utilizando como fluido de 

termostatização do vapor um fluido idêntico ao em ebulição, esta 

igualdade de temperatura pode ser atingida. 

O equipamento pode ser pressurizado por uma ligação do topo 

do condensador com um sistema de pressuri2a~ão/vâcuo 

2.5.1 2 Comentários a respeito do equi~amento 

O equipamento acima descrito, segundo os autores, evita o 

superaquecimento do liquido mediante o emprego de promotores de 

ebulição {pérolas de porcelana) e utilizando um s1stema de aque-

cimento brando, isto é, sem ating1r grandes diferenças de tempe

ratura entre a solução e o meio de aquecimento. Para verificar a 

ocorrência de arraste de líquido pelo vapor ascendente, foi rea

lizado um teste com uma solução concentrada de cloreto de sódio, 

verificando-se então a presença do sal no condensado recolhido 

Conforme os autores, os resultados foram negativos quanto ao ar

raste de lÍquido 



15 

A camisa exterior proporciona uma camada de vapor envolvendo 

o frasco interno, e como as soluç6es no inter1or do frasco e no 

exterior possuem a mesma composir;ão, de forma aproximada, não 

favorec1do a condensação parcial da fase vapor, como normalmente 

ocorre em outros ebul1Ômetros de aplicação similar. Como será 

visto mais tarde, em geral este efeito é obtido atravês do supe-

raquecimento externo da câmara de equilíbrio, utili2ando um meio 

de aquecimento com a temperatura alguns graus centígrados acima 

da temperatura de ebulição da solução. Apesar de este método eli-

minar a condensação parcial do vapor, provoca o efeito indesejá-

vel de aumentar também a temperatura do vapor, proporcionando 

portanto uma leitura incorreta da temperatura real de equilíbr1o 

Afirmam os autores que o equipamento por eles desenvolvido 

possui uma s~rie de vantagens sobre o ebuliÔmetro de Othmer 

(HALA, 1967), no que se refere a arraste de 1 Íquido e condensa~;ão 

de vapor Segundo eles, o tubo que circunda o termômetro pode 

provocar drraste de líquido devido ao aumento de velocidade do 

vapor ascendendo pelo tubo Desta forma, o tubo interno envolven-

do o termômetro não foi utili2ado no equipamento acima descrito. 

Para o caso da condensa~;ão parcial do vapor, a diferen'a de 

temperatura entre o vapor e a parte externa da câmara de equilí-

brio do ebuliômetro de Othmer levará à evapora~;ão de gotículas de 

líquido preso as paredes do frasco. Desta forma, o superaqueci-

menta elimina a condensa~;ão parcial, mas favorece o aumento da 

temperatura do vapor, e portanto, uma leitura errada desta. 

Os autores comparam o seu equipamento ao de Gillispie CHALA, 

1967) ' que possui uma bomba Cottre11 Mesmo concordando que este 

disposit1vo permite um contato mais eficiente entre as fases, 

criticam o fato de a composiç:ão do liquido em equilíbrio com o 
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vapor na saída da bomba ser diferente da composi~ão do líquido em 

ebuli,ão no interior do frasco, onde é retirada a amostra. Este 

procedimento levaria a um erro nas determina~Ões das composições 

da fase líquida. 

O equipamento acima descrito, originalmente projetado para 

ser utilizado no estudo de equilíbrio liquido-vapor de soluções 

não-salinas, foi usado para determinar o comportamento termodiná

mico de sistemas contendo sais, mais especificamente, etanol-água 

saturados com cloreto de cobre e acetato de potássio. 

2.5.2 Ebuliômetro de FURTER e ~OHNSON (1957) 

Devido ao grande numero de equipamentos existentes na época 

para o estudo do equilíbrio líquido-vapor, ~OHNSON e FURTER 

(1957) realizaram um série de testes para ver1ficar qual equlpa

mento de recirculação aPresentasse as características de melhor 

adequa,ão para o estudo de sistemas salinos, e concluiram que o 

ebuliômetro de Othmer <HALA, 1967> satisfazia tais característi-

c as. Mesmo assim, o ebuliômetro de Othmer não foi considerado o 

equipamento ideal para tais estudos, e sofreu uma série de modi

flca,ões. O ebuliômetro apresenta como principal característ1ca a 

simplicidade na sua construcão. O ebuliômetro original de Othmer, 

considerado como um dos equ1pamentos mais simples para o estudo 

do equilíbrio líquido-vapor, foi ainda mais simplificado com o 

intuito de melhorar o seu desempenho para sistemas salinos 
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2 5.2 1 Descrição do e~uipamento (figura 2.2) 

A parte principal do ebuliômetro é constitudo por um balão 

de vidro (1), com aproximadamente 1000 cm3 de volume, ande é adi-

a solução a ser estudada. Na parte superior do balão se 

situa a câmara de equilíbrio C2) O balão apresenta um orifício 

lateral, de vidro esmerilhado, cuja função é permitir o acesso ao 

seu interior para alimentar a solução, retirar amostra da fase 

apre-e promover a limpeza do mesmo. O cone esmerilhado 

senta um furo, através do qual um termômetro de mercúrio é colo-

cada em contato com a solução em ebulição. 

A câmara de equilíbrio consiste de dois tubos de vidro con-

centricos, sendo que o tubo interior permite o escoamento do va-

por para o sistema de condensa~ão. No interior do tubo interno se 

localiza um termômetro de mercúrio (3), responsável pela medi~ão 

da temperatura de equilíbrio, que no caso deste equ1pamento, cor-

responde 

POSl~ão 

à temperatura da fase vapor. Segundo os autores, a dis

de dois tubos concêntricos, conforme sugestáo de Othmer, 

reduz a possibilidade de ocorrênc1a de arraste. Comparado ao ebu

liômetro original de Othmer, o comprimento dos tubos concentricos 

foi aumentado visando maior eficiência. 

Para evitar a ocorrênc1a do fenômeno da condensa~ão parcial, 

os tubos contendo o termômetro e o vapor ascendente são aqueci-

dos por uma manta elétrica, e a temperatura da manta é mantida 

alguns graus centígrados acima da temperatura de ebuli~ão da so-

lu~ão. Conforme os autores, deve ser evitado um aquecimento muito 

forte, pois isto favoreceria a evaporação completa de gotas de 

1 i qui do na pareda do frasco, criando uma fonte de erro no fluxo 

em reg1me estacionário do vapor 
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A l1gação do topo da camara de eguillbr1o com o s1stema de 

condensação e feito através de um tubo inclinado (4), não permi-

tindo que o vapor eventualmente condensado na parede do tubo vol

te para o frasco de ebulição, alterando assim a composição da fa-

se vapor O condensador é acoplado ao equ1pamento através de uma 

junta esmerilhada, e é utilizado na posição de refluxo total, 

permitindo a obtenção de um condensado quente (8) Desta forma, a 

diferença de temperatura entre o condensado e a solução em ebuli

ção é diminuída, permitindo maior homogeneização 

Abaixo do condensador se locali2a o receptáculo do condensa

do Este consiste de um frasco graduado, que possui na sua parte 

inferior uma válvula de 3 vias (5) Esta válvula permite operar o 

equipamento sob 3 condi~Ões diferentes: com recirculação total, 

acúmulo de condensado ou retirada da amostra. O frasco graduado 

auxilia na determinação da quantidade de amostra a ser recolhida. 

Isto importante, visto que durante a opera~ão de acúmulo de 

amostra, não há recirculação no equipamento. Para que o estado 

estacionário não seja afetado, o tempo de coleta deve ser mín1mo 

o retorno de condensado ocorre através de um capilar ( 6) ' 

ligando a saída da válvula de 3 vias ao fundo do balão. O motivo 

da entrada de condensado na parte infer1or do balão é o de prop1-

c1ar um contato prolongado entre o fluxo de condensado e a solu-

ção em ebul1ção Não foi utilizado nenhum meio de agitação da so-

lução, po1s conforme os autores, o processo de ebulição propicia 

uma agitação sufic1ente. Uma curvatura adequada do capilar ev1ta 

o eventual retorno de vapor do balão para o sistema de amostra-

gem. 

Os autores verificaram que um sistema de aquec1mento baseado 

~m resistências elétricas é 1nadequado para substâncias com altos 
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valores de calor de vapor1zaçao. Assim optaram por um sistema de 

aguecimenta constituído por dois bicos de Bunsen, direcionados 

contra o fundo do balão Para evitar superaquecimento local f' oi 

colocada uma tela da amianto entre o balão e a chama do bico 

Segundo os autores, o grande volume de soluç~o em ebul iç:ão 

se justifica pela presença do sal Desta forma a análise da com-

posição da fase líquida~ simplificada Tendo em vista que a ra-

zao de volume da fase líquida em rela~ão ao volume da fase vapor 

retida para amostragem é muito grande no equipamento acima, pode

se considerar de forma aproximada que a solução inicialmente ali-

mentada corresponde ~ compos1ç~o em equilíbrio A composição dos 

solventes na fase líquida pode entio ser determinada antes de 

alimentar a solu~io, atrav~s de um balanço de massa dos componen

tes adicionados 

2.5.2.2 Coment~rios sobre o equipamento 

Entre os ebuliômetros utilizados em estudos de efeito sali

no, o ebuliômetro de Furter tem se mostrado como um dos que apre

sentam a constru,~o mais simples. O mesmo pode ser afirmado quan-

to ao mêtodo operac1onal Estas fatos são confirmados pela grande 

popularidade deste equipamento entre os pesquisadores do eft=ito 

~~linp, sendo utilizado pela maioria 

É necess~rio entretanto ressaltar que o referido equipamento 

r~~~~i uma série de características que levam~ obtenção de dados 

i11corretos. Provavelmente o maior defeito do equipamento ê o de 

na o possibilitar a medi,ão exata da temperatura de equilÍbrio, 

visto que o termômetro se encontra em contato com o vapor, que se 
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apresenta superaquecido em funcão de motivos ja apresentados Ou

tro ponte negativo~ ·O grande YO]ume de soluçio necess~rio para a 

opera~ão do equipamento. 

Conclui-se que, apesar Le ter sofrido algumas modificações 

visan~Q melhorar o seu desempenho, o ebuli6metro de Furter apre

senta os mesmos 1nconvenientes do ebuliSmetro original de Othmer 

2.5.3 Ebuliômetro de SMITH e BONNER (1949) 

O ebuliômetro de SMITH e BONNER (1949) foi originalmente 

constituído para possibilitar o estudo de equilibrio liquido-va

por de solventes parcialmente imiscíveis. A sua construção é ba

seado no ebuliómetro de Othmer, tendo sofrido algumas m~difica

ções para adaptá-lo a sistemas com miscibilidade parcial 

O seu uso para o estudo de sistemas salinos não foi tão ex

tensivo como o foi o ebuliômetro de Furter, sendo utilizado por 

poucos pesquisadores 

Não será apresentada aqu1 uma descrição detalhada do equipa-

menta, visto que construtivamente ele é similar ao de Furter, 

apresentando como modif1caçãc mais importante a colocação de um 

trocador de calor (refrigerador) no capilar de retorno do vapor 

condensado. Pode-se afirmar que ambos os equipamentos apresentam 

os mesmos inconvenientes quanto à medição exata da temperatura de 

equilíbrio. 
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2 5.4 Ebuliômetro de VOHLAND e SCHUBERTH (!976) 

Este equipamento foi extensivamente utilizado por SCHUBERTH 

(1974), para o estudo da influência da adição de urêia a um sis

tema binário, como metanol/água e etanol/água. Posteriormente foi 

utilizado por DALLOS e colab_ (1983), para o estudo do sistema 

água/anilina na presença de sais de amônia. 

2 5.4.1 Descrição do equipamento (figura 2.3) 

<a figura foi reproduzida diretamente do trabalho original 

de DALLOS, 1987, e somente alguns componentes desta serão refe

renciados) 

O ebuliômetro de VOHLAND (1976), denominado por este de G18, 

para o estudo do equilíbrio líquido-vapor de sistemas salinos, 

apresenta uma construção similar ao ebuliômetro de SCHUBERTH 

(1961), denominado de G10, apresentando pequenas mod1ficações com 

rela~ão ao desenho orig1nal As modificações introdu2idas por 

UOHLAND tinham como objetivo possibilitar o estudo termodinámico 

de soluçÕes apresentando altas viscosidades, como e o caso de so

lucôes salinas saturadas 

O equipamento G18 consiste basicamente de duas partes: o 

conjunto câmara de ebulicão/equilíbrio e o conjunto condensa

dor/retorno de vapor. A câmara de ebull,ão consiste de um frasco 

de vidro (1}, ~solada adiabaticamente através de uma camisa, pela 

qual circula um fluido térmico, mantido a mesma temperatura que a 

solução em ebulicão O topo do frasco possui 4 aberturas esmeri-
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lhadas, por ond~ sao introdu2idos o ag1tador, o termômetro, oca

pilar para a retirada de amostra e o sistema de saída da fase va

por (4). 

A função do agitador e promover a dissoluçio do sal adicio

nado e a agitação da solução em ebulição, geralmente muito visco-

sa devido a presença do sal Desta forma são evitados pontos de 

superaquecimento na solução. O agitador j mecan1co, acoplado a um 

motor de velocidade regulável, e a vedação entre o orifício e o 

e1xo e obtida através de um selo mecânico. Uma camisa de 

vacuo impede a contaminação da solução com o Ôleo lubrificante do 

eixo. Este sistema de agitação é uma das modificações introduzi-

das no ebuliômetro original, no qual a agitação era feita através 

de uma barra magnética 

Para o aquecimento da solu~ão e posterior ebuli~ão e:a uti

lizada uma resistência elétrica, fechada em um tubo de vidro de 

forma circular e 1mersa na soluçao em ebuli~ão. 

O sistema de recirculação de vapor consiste de um tubo de 

vidro, encamisado com outro tubo, permitindo o escoamento de 

fluido térmico (3l No interior do tubo interno, ewiste um outro 

tubo de vidro, de diâmetro redu2ido, ligando a superficie da so

lu~ão em ebulição com outro tubo, denominado de tubo Cottrell, no 

interior do qual se locali2a o termômetro para medição da tempe

ratura de equilíbrio. Desta forma, o vapor em ascenção na entrada 

do tubo inferior arrasta gotas de líquido. Conforma c1tação de 

Schuberth em VOHLAND (1976) 

''Este tubo possibilita o contato íntimo entre as duas fases, 

conforme o objetivo do idealizador orig1nal do dispositivo, Cot-

trell Desta forma, o equilibrio é atingido na saida do tubo e a 

temperatura medida neste ponto corresponde à temperatura verda-
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de1ra de equilíbrio Entretanto, ao contrário da proposta inicial 

de Cottrell, o equipamento G18 provoca o contato entre as fases 

através da oscilação vertical do líquido no interior do tubo, de 

forma periódica_ Assim, o equipamento permite a determinação ewa

ta da temperatura de equilíbr1o mesmo para sistemas de soluções 

heterogêneas." 

Para evitar o arraste de liquido para o sistema de condensa

çao de vapor, o tubo de vidro envolvendo o termômetro apresenta 

uma série de pequenos orifícios, pelos quais o vapor é obrigado a 

passar Desta forma, as gotas de líquido perdem velocidade, caln

do de volta ao recipiente de ebulição. 

O vapor é dirigido a um sistema composto de condensador, 

contagotas, receptáculo para acUmulo de amostra e capilar de re

torno do condensado A op~ão entre a recircula~ão e a retirada de 

amostra É> feito atravÉ>s de um bico direcionador de fluxo ( 6) • 

acionado por uma bobina magnética externa O retorno do conden-

sado para a câmara de ebuli,ão é feita através de um capilar, com 

um sistema de refrigera,ão (7) na saída e um aquecedor antes do 

ponto de alimenta,ão do condensado na câmara de ebuli,ão. O aque

cedor tem com fun~ão o pré-aquecimento do condensado, com o in

tuito de homogenei2ar a solu,ão quanto a temperatura, entretanto 

não foi utilizado por Dallos. O objetivo do refrigerador é evi

tar o contato do condensado a ser coletado com vapor circulando 

em sentido contrârio 

O equipamento ê totalmente construído em vidro, e todas as 

juantas são esmerilhadas A junta no topo do condensador permite 

o acoplamento a um sistema de pressuriza,ão/vácuo 
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2 5 4 2 Comentários a respeito do equipamento 

O equipamento de Vohland apresenta uma melhora considerável 

com relação aos ebuliômetros de Costa Novella, johnson e Furter, 

e Smith e Bonner, tamb~m utilizados para e estudo de so1uç5es sa-

linas, 

trell 

pela introdução do dispositivo denominado de bomba Cot-

Desta forma, o equ~pamento permite a medição exata da temperatura 

de equilíbrio do sistema em estudo Os inconvenientes de um pos-

sível superaquecimento do vapor, e portanto de um aumento de tem-

peratura são assim eliminadas, visto que as fases se apresentam 

realmente em equilíbrio no topo da bomba 

Ocorre entretanto que, devido ao tempo de contato entre as 

duas fases durante a ascenção no tubo de Cottrell, as fases so-

frem uma modificacão nas suas camposi~Ões devida a um processo de 

transferincia de massa, para atingir o estado de equilíbrio. Isto 

não causa nenhum inconvenie~te para a fase vapor, vista que a sua 

campos içao será determinada a partir de um amostra na saída da 

bomba 

qui da, 

Cottrell O mesmo não pode ser dito a respeito da fase lí-

cuja composição e medida a partir de uma amostra retirada 

da solucão em ebulicão, e que portanto não está em equilíbrio com 

o vapor amostrado 

Vohland comenta especificamente o fato de nao recircular se

par~d~mente a fase líquida, o que permitiria a amostragem das fa

se realmente em equilíbrio_ O motivo da não inclusão desta recir-

seria o fato de que ocorreria precipitação de sal de uma 

solucão saturada com sal, quando esta entrasse em contato com re

giÕes mais frias do equipamento 
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Tendo em vista gue o equipamento G18 foi utilizado inicial-

mente para estudar solu,ões salinas saturadas, o motivo acima 

justifica a ausência de recircula,ão da fase líquida. 
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Figura 2.1 - EbuliÔmetro de COSTA NOVELLA 
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Figura 2.2 - EbuliÔmetro de JOHNSON e FURTER 
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Figura 2.3 - EbuliÕmetro de VOHLAND e SCHUBERTH 
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3 FUNDAMENTOS TERMODINôMICOS 

3.1 Int redução 

O conceito de equilíbrio de fases está relacionado com a 

existência de um equilíbrio interno do sistema em relação às 

energias quím1ca, térmica e de compressao CPRAUSNITZ e colab_ 

(1986)). 

Definindo-se o sistema a partir das variáveis P,T,n1,n2, 

nm, tem-se 

dG = -SdT + VdP + L:J.li dni 
1 

onde G é definida como a energia livre de Gibbs 

3 1 

Aplicando-se o prinÓpio da minimização da energia livre de 

Gibbs, tem-se 

= 0 3.2 

A partir desta igualdade, e possível estabelecer-se a condição de 

equilíbrio de fases 

ra = rb = rc = 3 3 

pa = pb = pc = 3. 4 

J.l i a = J.lib = Pi c = i =1 'ê' .m 3.5 

onde os índices a, b e c indicam as diferentes fases, ~a. ~b e pC 

representam os potenciais quím1cos do componente i nas fases e m 

é o número de componentes do sistema 
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3.2 Equilíbrio liquido-vapor sistema solvente-solvente 

Um sistema composto por dois solventes voláteis e totalmente 

m1Scíve1s, formando duas fases, possui 2 graus de liberdade, con-

forme a regra das fases. Desta forma, fixando-se duas grandezas 

termodinâmicas (entre T. P, ><1 e ~:li), o esta do do sistema estará 

p~rfeitamente determinado. 

A condição para o equilibrio de fases é a igualdade dos po-

tenciais qu1m1cas de cada componente nas diferentes fases, a 

igualadade de temperatura e pressão O potencial químico é rela-

cionado com outra grandeza termodinâmica, a fugacidade, através 

de 

d J1 i = RT d 1 n f i (a T constante) 3.6 

A integração da equação e a substituição desta em 3.6 leva a: 

3.7 

onde fi é a fugacidade do componente i na fase líquida e vapor 

A relação de equilíbrio é simplificada através da introdução dos 

coeficientes de fugacidade e atividades 

f·V 
)Í; v 

l 
= ------- 3.8 

::I i. p 

e 
f. 1 

l = a·· f· 0 
l l 3 9 
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onde fiO : fugacidade do componente i no estado padrão 

ai = atividade do componente i na solução 

A atividade é fun~ão da composição da fase líquida, através do 

coeficiente de atividade i 

3. 10 

Desta forma, a condição de equilíbrio de fase líquido-vapor é ex-

pressa por 

3.11 

Visto que T,P, Xi e ~i podem ser determinados experimental-

mente, a utilização da equação acima depende do conhecimento das 

grandezas ~.v ,., ' Ãi e fiO em função de T, P e das composiçÕes. 

apresentação das grandezas 

~iv = ~<T,P,"1·"2· 
di = p<T,P,x 1 ,x2 , 

.,!:In> 

.,xn> 

A 

em função das grandezas medidas experimentalmente será abordada 

no próximo parágrafo. 

3.2.1 Cálculo dos coeficientes de fugacidade 

Utilizando equações Ja demonstradas na literatura CSMITH e 

VAN NESS, 1975, e PRAUSNITZ e colab., 1987), pode-se expressar 0 

coeficiente de fugacidade como 
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d p 

ln JÍi = <Zi - I> 3. 12 
p 

com 3.13 

onde z = fator de compressibilidade da solução gasosa 

n = número total de moles na solução 

ni = número de moles dos componentes i 

m = número de componentes 

O comportamento volumétrico de gases pode ser descrito por 

um número muito grande de equações CWALAS, 1985 e REID e colabo-

radares, 1987). Entre estas, a equação viria) é de larga utiliza-

ç:ão, pois apresenta um significado físico exato para os seus pa-

râmetros_ Uma das formas da equação viria) é em forma de uma sé-

rie de potências da pressão. Para condiçÕes de pressão não muito 

superiores às condições ambientais, a série pode ser truncada 

após o segundo termo, assumindo a forma 

B p 
z = 1 + ----

R T 
3. 14 

onde B é denominado de segundo coeficiente virial. A sua relação 

com a ~omposição da fase gasosa é dada por 

B- 2:;2:; <"i "j Bijl 
i j 

(i,j=1,2, ... m> 3.15 
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Bij e o segundo coefic1ente viria} cruzado, e caracteriza as 

interações bimoleculares. A substituição da equação 3.14 em 3.13, 

e posteriormente em 3.12, leva à expressão do coeficiente de fu-

gacidade em função do segundo coeficiente virial: 

p 

ln 11Íi = ----
R T 

Utilizando a equação 3.16, obtem-se 

p 

ln 911 = ----- < Bu + "22 012) 
R T 

ln <12 = 
p 

----- <B22 + "1 2 ó'12l 
R T 

onde 6'12 = 2·B12 - B11 - B22 

3 2.2 Câlculo dos coeficientes viriais 

3 16 

3. 17 

3. 18 

Para o cálculo de coeficientes viriais será utilizada a cor-

relação proposta por TSONDPOULOS (1974): 

3. 19 

As funçÕes fD e f1 são utilizadas para sistemas apoiares: 

fD <Tri> = 0,1445- 0,330/Tri - 0,1385/Tri2- 0,0121/Tri3 

3.20 
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3.21 

Para sistemas polares e com ligações do tipo ligação de hidrog~-

nio, é adicionado a expressão o termo f2 

f2 
Ai Bi 

<Tri> = ------ - ------ 3.22 
T .6 Tria rl 

Os valores de Ai e Bi podem ser encontrados na literatura. 

Para o cálculo dos coeficientes viriais cruzados, é utilizada a 

equaçao 3.19, substituindo as grandezas dos componentes puros por 

grandezas cruzadas. calculadas conforme regras de mistura conve-

nientes 

3.23 
R Tcij 

onde 

3.24 

3.25 
<V .1/3 +V .1/3) 

Cl CJ 

3.26 

O parâmetro Kij é uma característica da interação entre os compo

nentes, e é fun,ão do tipo de substância. Para hidrocarbonetos, o 

seu valor é dado por 
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K = 1 -1J 
3.27 

Para sistemas do tipo álcool-água, Kij assume o valor de 0,10 

C MACIEL, 1985). Para o c~lculo da funçio f2, utilizam-se os se-

guintes parâmetros cruzados 

3.28 

3.29 

Valores e expresões para o cálculo de Ai e 8 1 podem ser encontra-

dos na literatura CPRAUSNITZ e colab., 1985). 

3.2.3 Cálculo dos coeficientes de atividade 

O coeficiente de atividade é relacionado com a fugacidade do 

estado padrão e a composição da fase lÍquida através de 

a· fi 1 
1 

J'i = = -------- 3.30 
X Xj f·O 

1 1 

onde a fugacidade do estado padrão fj 0 é definida como sendo a 

fugacidade do componente i puro, em condi~Ões fixas de Te P. Es-

tas condiçÕes podem ser arbitrárias, mas é necessário ressaltar 

que os valores de i não tem significado nenhum a não ser que as 

condições padrão estajam claramente definidas Normalmente, as 

condiçÕes de estado padrão para a fugacidade são escolhidas como 

sendo as do sistema (T e P) Esta consideração entretanto pode 

levar à utilização de um fluido hipotético, visto que um determi-
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nado componente pode não existir como líquido puro nestas condi-

ç:Ões. 

Utilizando a fugacidade do estado padrão como sendo a fuga-

cidade do componente puro, nas condições de T e P do sistema, ve-

rifica-se que para 

Õl -) I 

A fugacidade de um líquido puro, a T e Pé dado Por <REID e 

cal aboradores, 1987) 

3.31 

onde o índice s significa estado de saturação. Esta equação pos-

-st.!i -dois fatores de correção, ~is e o termo integral. O coefi-

ciente de fugacidade na saturação corrige o afastamento do vapor 

~aturado do estado de gas ideal, e o termo integral, usualmente 

conhecido por correção de Po~nting, corrige a compressão do li-

quido para pressões maiores que a de saturação. Apesar do volume 

líquido ser função da temperatura e da pressão, Para condi~Ões 

afastadas do ponto crítico o fluido pode ser considerado como in-

compressível. Desta forma, a equa~ão 3.31 se torna 

3.32 
R T 

Utilizando as equa~ões 3.17 e 3.18, e considerando que existe so

mente uma espécie química ( Ô12 = 0) 



ln ~1 5 = B11 P1 5 I <R l) 

In ~2s = 822 p2s I <R·Tl 

3.33 

3.34 

37 

Substituindo as equações 3.33 e 3.34, 3.17 e 3.18, e 3.32 em 

3.11, obtem-se 

"1 p (811 - Vjl) (p- PjS) p "22 d12 
ln'{!=ln -------- + ----------------------- + ----------

XfPt5 RT RT 

3.35 

e 

In f 2 = In -------- + ----------------------- + 
R T 

3.36 

As equações 3.37 e 3.38 sao consideradas como sendo as equações 

básicas para a descrição do equilíbrio líquido-vapor de uma solu-

tão binária constituída por dois solventes, pois permitem o cál-

culo do coeficiente de atividade dos componentes na solução. 

3.2.4 Cálculo das pressões de saturação 

Para o cálculo das pressões de vapor encontram-se na litera-

tura um número muito grande de equações e modelos propostos CREID 

e cola.b., 1987, e WALAS, 1985>. Entre estas, a equaç:ão de Antoine 

tem se sobresaído, basicamente a sua simplicidade_ A equação se 

apresenta sob a forma de 

B 
ln ps = A - -------

C + T 
3.37 
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Uma desvantágem desta equação é o fato de ela se aplicar em uma 

faixa restrita da temperatura, fato porém muitas vezes comPensado 

pela extrema simplicidade com que a equação de Antoine se apre-

senta, e o fato de a literatura apresentar os parâmetros para um 

número muito grande de compostos. 

3 2 5 Cálculo dos volumes liquidas molares 

Para utilizar as equaçoes anteriormente deduzidas, e neces

sário o cálculo do volume líquido molar vi- Para tanto, será uti

lizada a equação proposta por Racket (PRAUSNITZ e colaboradores, 

1980) 

3.38 

para Tri <= 0,75 

Ti = 1.6 + 0,00693 I CTri - 0,655> para Tri > 0,75 

Os valores para o fator de compressibilidade reduzido CZri) podem 

ser encontrados na referência acima citada. 

3.3 Equilíbrio líquido-vapor: sistema sal-solvente-solvente 

Um sistema composto por dois solventes voláteis e um soluto 

não volátil, totalmente dissolvido, em equilíbrio de fases líqui-

do-vapor, apresenta duas fases e três componentes APlicando a 

resra das fases, com 
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K ( nO de componentes) = 3 e 

P < n° de fases> = 2 

obtêm-se F (graus de liberdade) = 3, ou seja, o estado do siste

ma ê completamente determinado fixando-se três vari~veis. A fase 

líquida apresenta três componentes, e portanto duas variâveis do 

tipo fra,ão molar, uma vez que a composição do terceiro componen

te é fun~ão das outras duas. Para a fase vapor, um Unico dado de 

composi,ão é necessário, pois esta fase apresenta somente dois 

componentes. As duas variáveis restantes são a pressão e a tempe

ratura. Tem-se então o seguinte conjunto de variáveis 

Deste conjunto, conforme a regra das fases acima, uma vez 

fixadas 3 variáveis, as outrs duas então automaticamente determi-

nadas. Comparado com o sistema solvente-solvente, é portanto ne-

cessário fixar uma variável a mais, o que para sistemas salinos 

normalmente 6 feit~+ixando-se a composição do sal na soluçio. 

As condi~Ões de equilibrio para este tipo de sistema sio as 

mesmas apresentadas anteriormente. Além de temperaturas e pres

sões iguais nas duas fases, o sistema deve satisfazer a condi~ão 

de igualdade de potenciais quÍmicos~ n-·as duas fases, para todos 

os componentes. Entretanto, como a concentra~ãa do sal na fase 

vapor é desprezível, a igualdade de potenciais químicos para este 

componente não ê considerada. 

A descri~ão do potencial químico dos solventes na fase vapor 

não apresenta problemas, sendo idêntica a utilizada para sistemas 

solvente-solvente. Para a fase líquida entretanto, o potencial 
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químico e fun~ão da presença do sal 

Os íons do sal adicionado à solução modificam as atividades 

dos solventes através da formação de complexos de assoc1açao, ou 

através de modificações na estrutura da mistura de solventes Os 

1005 tendem a se associar preferencialmente com o solvente com o 

qual apresentam uma maior afinidade, geralmente o mais polar. A 

associação, apesar de ser preferencial, ocorre com ambos os sol-

ventes. Assim, a volatilidade dos solventes diminui, mas de forma 

diferenciada, dependendo da seletividade dos íons do sal em reJa-

cão aos dois solventes. Caso esta associação seja maior com o 

solvente menos volatil, a volatilidade deste serâ d1minuída em 

uma razão maior que a do solvente mais vo1âtil, de forma que a 

volat i 1 idade relativa da solução aumente, e portanto ocorre um 

enriquecimento da fase vapor com o solvente mais volátil 

Se a volatilidade relativa dos solventes em uma solução com 

sal, apresentar um valor maior que a volatilidade relativa dos 

solventes em uma solução sem sal à mesma composição de solventes, 

a fase vapor da solução salina apresenta uma composição maior do 

solvente mais volãtil que a solução sem sal Este fenômeno é 

usualmente denominado de "salting-out" Para o caso contrário, 

ocorre o fen6meno de ''salting-in'', onde o componente mais vol~til 

tem a sua volatilidade diminuída devido a presença do sal 

Os estudos iniciais sobre o efeito salino levaram a conclu-

são de que a fase vapor é enriquecida com o solvente no qual o 

sal é menos solt.ivel Este fenômeno seria devido ã interação pre-

ferencial do íon salino com o solvente mais polar, e o fato de 

que o sal seria mais sol~vel neste solvente. Desta forma, a mag-

nitude do efeito salino seria basicamente função da diferença de 
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solubilidade do sal nos dois solventes. Entretanto, com o levan-

tamento de dados abrangendo outros sistemas, foi verificada 

(PRAUSN!TZ e TARGOVN!K, 1958, e MERANDA e FURTER, 1974) a inva-

lidade desta teoria. Verifica-se que para alguns sistemas ocorre 

~ z~n8meno de ''salting in'' em determinada faixa de concentra~~o. 

enquanto que em outra faiwa ocorre o efeito contrário (''salting 

out"), apesar do sal ser mais solúvel em um dos solventes em toda 

a faixa de concentracão. PRAUSNITZ e TARGOVNIK (1958) e FURTER 

(1977) comentam diferentes teorias para a explica,ão deste fenô-

meno. 

Entretanto, a descri,ão do comportamento do equilíbrio de 

fases de soluções salinas, sob o ponto de vista de teorias de so-

lu,ão, ainda é de extrema complexidade, tendo em vista o desce-

nhecimento dos diferentes fenômenos envolvidos, e não será alvo 

de discussaõ neste trabalho. 

Seguindo um caminho análogo ao utilizado para solu~ões sem 

sal, a não idealidade da fase liquida pode ser expressa pelos 

coeficientes de atividade. 

Um tipo de abordagem usualmente utilizado para o cálculo do 

coeficiente de atividades dos solventes na solução salina e a 

utiliza,ão das composiçÕes da fase liquida em base livre de sal 

Assim, é possivel utilizar equações válidas para sistemas não-sa-

linos, usando como composição da fase líquida a fração molar dos 

solventes, definida como 

I 
"i = --------- i= 1, 2 3.39 
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onde frações molares estequiométricas dos solventes 

no sistema ternário 

= fração molar do solvente i em base livre de sal 

Utilizando a equa~ão 3.36, e possivel determinar o coeficiente de 

at1vidade dos solventes (i e j) 

' Jn Ji 
~i p <Bii- Vil) (P- piS) p ~jj Ôij 

= ln -------- + ----------------------- + ----------

' HiPi 5 RT RT 

3 40 

O coeficiente de atividade assim determinado apresenta entretanto 

um inconveniente. A definição de coeficiente de atividade a par-

tir de grandezas de excesso caracteriza este como sendo a repre-

sentacão do desvio da solução em relação à idealidade. A verifi-

' cação dos valores de ]i para os limites de composição Cx 1 = 0 e 

x2 = 0) mostra que o coeficiente de atividade assim definido re-

laciona o desvio de comportamento termodinâmico da solução salina 

com os solventes puros, contendo a mesma fração molar de sal que 

a solução, diferindo somente quanto à temperatura, e portanto não 

' tende ao valor unitário quando w1 ' e x2 tendem a 0. Desta for-

' ma, os Ais obtidos da forma acima descrita não podem ser consi-

derados como sendo os coeficientes de atividade dos solventes, e 

sao normalmente denominados de pseudo-coeficientes de atividade. 

A sua utili2ação entretanto possibilita o uso de equações empíri-

cas para a correlação de dados de equilíbrio líquido-vapor, como 

por ewemplo, a equação de Wilson e a de Hargules. 
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Outro ponto importante gue a utilização de pseudo-coeficien-

tes de atividade não considera e a dissociação de sais em solu-

ção, formando íons. Em solução, a dissociação do sal em íons deve 

ser considerada (WEDLER , 1985). Desta forma, alguns autores uti-

lizam em seus cálculos um parâmetro correspondendo à constante de 

dissociação do sal <SADA e HORISUE, 1973; SCHUBERTH, 1974; BARBA 

e colab., 1984>. 

Assim 

3.41 

onde: "i• Oj ~ numero de moles dos solventes 

= número de moles de sal 

k = fator que leva em conta a dissociação do sal, e 

o número de íons formados 

A dificuldade de utilizar esta equação reside no fato de o fator 

k ser funç:ão da compas·ic:ão da fase lÍquida, e portanto de difícil 

deter-minaç:ão. Com o intuito de eliminar tal problema, alguns au-

teres tem considerado os sais como totalmemte dissociados (SANDER 

e colaboradores, 1986), ou utilizado o fator k como um parámetro 

ajustável, uma vez escolhido um modelo para a correla~ão dos coe-

ficientes de atividade CBARBA e colaboradores, 1994). Este último 

procedimento entretanto exige a escolha a priori de um modelo 

termodinâmico para a descrição da fase líquida, e não permite o 

cálculo dos coeficientes de atividade diretamente a partir de da-

dos experimentais. 
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A 1 iteratura apresenta um número grande de propostas de 

equações e modelos para a correlação do efeito salino (uma revi-

são detalhada é apresentada em SCHMITT, 1979, BARBA, 1984, e SAN-

DER, 1987). A maioria dos modelos entretanto necessita de dados 

de equilíbrio do sistema ternário, e apresentam bons resultados 

para sistemas saturados com sal Existem algumas propostas para 

predizer o comportamento de sistemas salinos ternários a partir 

de dados binários (SCHMITT, 1979; BARBA, 1985), com resultados 

satisfatórios, levando em conta a complexidade do fenômeno do 

efeito salino Recentemente, SANDER e colaboradores (1986) propu-

seram um modelo baseado no método UNIFAC, utilizando a teoria de 

D~b~e-Hueckel para soluções eletraliticas 

Tendo em vista a objetivo deste trabalho, não será feita uma 

maior d1scussão dos métodos de correlação e Predi~ão de dados de 

equilíbrio líquido-vapor de soluções salinas. 

3.3.1 Influênci~ do sal sobre a volatilidade relativa 

A forma mais direta de verificar o comportamento de um sis-

tema binário de solvente com a adição de um sal é a verificação 

da v~~iação da volatilidade relativa dos solventes. 

A volatilidade relativa de um sistema binário é definida como a 

relao:ão.- da volatilidade do solvente mais volátil com a volatili-

dade do outro solvente. Considerando o solvente 1 como mais volá-

til, a volatilidade relativa é: 

"1 I X1 "1 x2 
0.12 = --------- = ------- 3.42 

"2 I X2 "2 X! 
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E possível definir um termo análogo para a solu~ão salina 

<X.sal = = ------- 3.43 

onde. ~ volatilidade relativa dos solventes na presenca 

do sal 

x! x2 = frações molares dos solventes na fase líquida, 

em base livre de sal 

Tomando-se a relação entre a duas volatilidades relativas· 

a. sa 1 
K = ------- 3.44 

torna-se possível a descrição do fenômeno do efeito salino atra-

vés de um parametro, que é função da comPosição dos solventes e 

do sal 

Alguns autores <JAQUES e FURTER, 1972b, FURTER, 1976) tenta-

ram correlac1onar a grande2a K com a concentração de sal na solu-

ção: 

K = f<><sal) 

sem entretanto obter bons resultados_ 
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3 4 Consistêncla termod1nâmica dos dados 

As var1ave1s d~terminadas experímnentalmente, T, P e campo-

siçÕes das fases, estão lnterrelacionadas por equaçÕes termodinâ-

111icas, o que tornaria desnecessário a medição de todas elas. En-

tretanto, o conhecimento de todas a variáveis possibilita verifi-

car se o conJunto de dados experimentais satisfaz a estas rela-

ç::Ões, e portanto, pode ser considerado consistente. 

Inúmeros métodos foram propostos para testar a consistência 

de dados de equilíbrio liquido-vapor. Uma descrição detalhada de 

vários métodos se encontra em KRAEHENBUEHL (1987). 

Neste trabalho será utilizado o teste da área global Este 

método, apesar de alguns inconvenientes CPRAUSNITZ e colab., 

1986), e de fâcil aplicacão. Partindo da e~ua,ão de Gibbs-Duhen 

C SMITH e VAN NESS, 1975 l, 

2:: ( Xi d In Jl 
1 

= - ----- d T + ----- d P 
R r2 R T 

Para sistemas binários 

x1 d In /1 + x2 d In /2 = ----- d T + ----- d P 
R T2 R T 

3.45 

3.46 
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,, 
-----

12 
d >q = 3 47 

aval iaç:ão de ~HE e ~vE se constitui em um problema ao utilizar 

o teste da ârea global. Dada a escassez de grandezas de mistura, 

é muito comun considerar entalpias e volumes de mistura como nu-

1 QS 1 ou seJa, Esta aproximação é razoável Para 

dados medidos de forma isotérmica, uma vez que o volume de mistu-

ra pode ser considerado muito pequeno quando comparado aos demais 

termos da equa~ão. 

Assim, para dados isotérmicos 

y, 
----- 0 3 48 

'12 

A equação acima fornece o chamado teste da área para os dados ex-

perimentais de equilíbrio de fases. O gráfico de ln < y 1 //2> em 

função de ><i deve apresentar a seguinte relação <PRAUSNITZ, 

1969), para que os dados isotérmicos possam ser considerados con-

sistentes. 

Ai - A2 
D = --------- ( 0,02 3.49 

Ai + A2 

onde At = área acima do eixo x 

Ae = área abaixo do eixo x 
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A satisfação do critério acima entretanto nao garante a qua-

lidade dos dados termodinâmicos. 

Para dados isobáricos, a consideração de 6W=0 leva a erros 

consideráveis, invalidando o teste de consistência. Para sistemas 

cujas entalpias de mistura não são conhecidas, pode ser utili2ado 

o teste proposto por HERINGTON (1947), que compara o valor de D, 

calculado pela equação 3.49, com um nova grandeza J, definida por 

fi 
J = 150 ------ 3.50 

Tmin 

onde ~ é definido como a diferença entre a maior e menor tempera-

tura de ebulição do sistema, em Kelvin, e Tmin é a menor tempera-

tura de equilíbrio do sistema.- A constante 150 foi determinada 

empiricamente. O critério sugerido para a consistência das dados 

D - J < 10 os dados podem ser consistentes 

D - J > 10 os dados são provavelmente inconsistentes 

3.1.1 Consist~ncia de dados para sistemas salinos 

Enquanto que para sistemas constituídos somente por solven-

tes existem vários testes de consistência termodinâmica para da-

dos experimentais. para sistemas salinos quase não houve desen-

volvimento nesta área. 
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Uma ve2 que os testes de consistência termodinâmica para 

equilibrio líquido-vapor utilizam a equa,ão de Gibbs-Duhem, o co

nhecimento do coeficiente de atividade do componente salino é de 

fundamental importância. Entretanto, a sua determinaç~o eHperi-

~~~~~1 a partir de de dadoe de equilíbrio é difícil, umas ve2 que 

este componente não se apresenta na fase vapor. 

Normalmente, os testes de consistência para sistemas salinos 

consistem de uma adaptação dos m~todos para sistemas livres de 

sal. Entre estes, JAQUES e FURTER (1972a), propuseram uma modifi

cação do teste da área por Herington, para soluçãos saturadas com 

sal, e aplicaram este teste a uma série de sistemas salinos, ve-

rificando a inconsistência de vários destes. Posteriormente, 

JAQUES (1974) verificou algumas falhas neste teste. 

A aplica~ão do teste acima a sistemas não saturados com sal 

leva a necessidade de consideraçÕes empíricas, e não necessaria

mente corretas, de forma que a confiabiliade no teste ê reduzida 

ou até eliminada. 

A inexistência de" um teste geral de consistência para siste

mas salinos pode ser creditado à complexidade da descri~ão do 

comportamento termodinâmica de uma solu~ão salina. 
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4 METODOLOGIA EXPERIMENTAL 

4 1 Introdução 

Conforme fo1 visto no capÍtulo 3 <Fundamentos termodinâm1-

COS), o equilíbrio líquido-vapor pode ser descrito pelo conhec1-

menta de um conJunto de quatro grandezas, a saber. composiçio da 

fase vapor, composição da fase líquida, temperatura e pressão 

Assim, as condiçÕes de equilíbrio podem ser determinadas se forem 

realizadas medidas exPrimentais destas grandezas 

Tem-se entretanto que estas grandezas estão relacionadas en-

tre Sl através de relações termodinâmicas r1gorasas, nao sendo 

portanto necessár1o a determina~ão de todas as quatro grandezas 

Desta forma, podemos classificar os metades experimentais de es-

tudo de equilíbrio de fases, para o caso particular do equilíbr1o 

liquido-vapor, 

tais. 

em dois métodos- métodos parciais e métodos to-

No pr1meiro método nao são medidas experimentalmente todas 

as variáveis termodinâmicas, mas sim o número mínimo para a des-

crição completa do equilíbrio Neste caso, se faz necessário o 

conhecimento de relações termodinâmicas rigorosas, para possibi-

l1tar o cálculo das grandezas não medidas experimentalmente. A 

variável geralmente calculada é a composi~ão da fase vapor, devi

do às dificuldades existentes na sua determinação experimental 

O método total é caracterizado pela determina~ão experimen-

tal do conjunto das quatro variáveis Apesar da maior complexida-

de deste método, ele apresenta a vantagem de possibilitar a verl

ficação da cons1stência dos dados obtidos, através das mesmas re-
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laç:Ues ter·modin~m1cas utilizadas nos m~todos parciais Os teste 

de consistência indicam o quanto os dados obtidos satisfazem 

cer-tas relações termodinSmicas, e portanto s~o uma maneira de 

anali2ar a qualidade de dados experimentais 

O m~todo a ser utilizado neste trabalho ~ o da recirculaç:~o 

das fases líquida e vapor, e fa2 parte dos m~todos totais_ 

4.2 PrincÍpio do mêtodo experimental 

O princÍpio básico para a determinação do equilíbrio líqui-

do-vapor consiste em promover a separação contínua das fases, 

atrav~s do fornecimento de energia térmica, sob condiçÕes contra-

ladas de temperatura e pressão, de forma a obter duas fases em 

equilíbrio. Atingido este estado, determina-se o valor das variá-

v eis temperatura, pressão e composi~Ões das fases coexistentes 

<líguida e vapor) 

No método da recirculação de ambas as fases, a solução em 

ebu1 ü:ão, supostamente Pm equilíbrio, é separada em duas corren-

tes, líquida f'> vapor Após a separação, e feita a análise das 

compos1çoes. A temperatura é medida no ponto de separação das fa

ses. Este método apresenta uma substancial melhora em relação ao

da recirculação da fase vapor, pois nâo apresentam o inconvenien-

te de 

fase 

saída 

não proporcionar a determinação correta da composição 

lÍquida o contato entre as duas fases, entre o ponto 

da 

de 

da solução em ebulição e o ponto de seParação, fa~ com que 

as composições das fases sofram uma alteração nas composiçÕes, de 

forma a entrarem em equilíbrio. Desta forma, a amostragem da fase 

liquida através da retirada de uma amostra da solução em ebulição 
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(método da recirculação da fase vapor) poderá levar a resultados 

incorretos na determ1na~ão da composição desta fase, conforme ve

rificado por Brown e Ewald, em 1950 (MALANDWSKI, 1982). 

A retirada de um amostra da fase líquida , logo após a sepa

ração desta da fase vapor, possibilita a exata determinação da 

sua composição. A figura (4 1) mostra o esquema básico de um ebu

liômetro com recirculaçãa de ambas as fases. 

Os primeiros modelos ainda não apresentavam dispositivos pa

ra a retirada de amostra durante o funcionamento do aparelho 

Normalmente, a amostras eram retiradas apÓs 1nterrupção do fluxo 

pelo aumento sUbito da pressão no interior do equipamento. Os 

equipamentos foram aperfeiçoados, permitino a amostragem durante 

a opera~ão, simplif1cando o procedimento e tornando mais rápida a 

coleta de dados 

HALA e colab. (1967) e HALANOWSKI (1982) apresentam uma ex

tensa compilação de equipamentos com recirculação de ambas as fa-

ses 

4.3 Comentários 

A variedade de e~uipamentos encontrados na literatura é mul

to grande Entre os utilizados para a pesquisa do equilíbrio lí-

para sistemas não-reativos, ]ÍquÍdos e a pressões 

os de recirculação da fase vapor e líqu1da se sobressaí-

ram ~uanto à simplicidade de operação, precisão nas medidas e 

tempo necessário para atingir o equilíbrio 



T 

p 

E 
c 

D 

A Sistema de aquecimento 

A 

L - fase líquida 

V- fase vapor 

A1 Retirada de amostra da fase vapor 

A2 Retirada de amostra da fase líquida 

C Condensador 

D Dreno 

E Câmara de equilíbrio 

P Sistema de pressurização 

T Termômetro 

Figura 4.1 -Esquema básico de um ebuliômetro 

com recirculação de ambas as fases 
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5 EQUIPAMENTO DESENVOLVIDO 

5.1 Introdução 

O desenvolvimento de equipamentos de equilíbrio liquida-va-

por relacionados com o metade da recirculação de fases tem se 

mostrado como um processo muito lento. Apesar deste fato, uma sé

rie de características construtivas e operac1onais foram desen

volvidas e são hoje consideradas como indispensáveis em um equi

pamento de estudo de equilíbrio líquido-vapor Segundo HALA e co-

lab. (1967) e MALANOWSKI <1982), os ebuliômetros de recirculação 

devem satisfazer as seguintes condiçÕes: 

-a quantidade de amostra a ser utilizada nas medidas deve 

ser pequena 

o tempo requerido para atingir o estado de equilíbrio 

após o início de operação deve ser pequeno, o mesmo 

valendo para mudanças nas conditÕes de operação 

- nas proximidades do dispositivo de medida de temperatura 

não deverá ocorrer condensação parcial de vapor nem su

peraquecimento do mesmo 

a separação das fases deve ser completa, isto e, não deve

rão ser detectados gotas de líquido sendo arrastadas na 

fase vapor 

- o vapor recirculantP ou o seu condensado devem ser perfei

tamente misturados, ·?ara obter um fase homoginea e impedir 

uma evaporação secundária durante a mistura 

as flutuações nos flu~os e nas composiçÕes devem ser mini-

mas 
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- nao devem ocorrer acUmulas de substáncias fora do circuito 

de recirculação 

-a retirada de amostras de ambas as fases deve ser possível 

sem interromper o processo de ebulição, e sem perturbar o 

estado de equilíbrio. 

5.2 Proposta de equipamento 

O equipamento desenvolvido foi utilizado para o estudo de 

solu,ões salinas Desta forma, além de satisfazer às condições 

acima citadas, o equipamento possui algumas características que o 

tornam apropriado para tais sistemas. 

- inexistência de pontos de acúmulo de sal sob forma sôlida, 

levando a entupimentos do equipamento 

o caminho de recirculação da fase lÍquida deve ser o mais 

curto possível, de forma a eliminar possíveis pontos de 

de deposição de sal. 

- presen'a de agitação na solução em ebulição para promover 

a homogeneização tendo em vista o aumento da viscosidade 

da solução 

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

mento da temperatura de ebulição 

O desenvolvimento do ebuliômetro foi feito baseado em expe-

~5ncias anteriores <CANO, 1985 e MACIEL, 1985), e publicaçSes 

~~iativas ao assunto. 
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5 3 Descri~ão do equipamento 

O ebuliômetro é totalmente construído em vidro P~rex, tendo 

em vista as variações de pressão e temperatura à que o equipa

mento será submetido (de 0,12 a 1,50 Bar e de 30 a 120°C). O seu 

esquema é apresentado na figura 5.1. 

Ele é constituído basicamente de um frasco de ebulição com aque

cimento, de uma bomba Cottrell, de uma câmara de separa~ão, de um 

sistema de condensação e resfriamento e de um misturador e bomba 

A descrição detalhada de cada componente é feita a seguir. As in

dicações entre parêntesis se referem à figura 5 1_ 

5.3.1 Frasco de ebulição 

A função do frasco de ebulição <2) é promover a ebulição da 

solucão de forma constante e contínua. O frasco de ebulição pos

sui um formato cilíndrico, com 6,5 em de diâmetro e 13 em de al

tura, possibilitando um conteúdo de aproximadamente 400 ml de so-

lução Um estreitamento progressivo na parte superior do frasco 

permite a ligação deste ao restante do equipamento. O volume de 

400 ml foi considerado necessário para possibilitar uma retirada 

de amostra da fase líquida maior que a normalmente retirada, em 

vista da necessidade de análise da quantidade de sal 

O sistema de aquecimento (1) se localiza no interior do 

frasco, sob a forma de um tubo de vidro com formato de ··s·· (figu

ra 5.2 1)_ Um fio de níquel-cromo enrolado em espiral no interior 

do ~ilbo funciona como meio de aquecimento, cuja poténcia dissipa-
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da e ~egu1ctda através de um transformador var1ável (figura 5 4, 

3), e control~da através de amperímetro e voltimetro. 

Ao contrár1o de outros ebuli8metros, optou-se em não utili

zar uma superfície ativada <superfície que se apresenta sob forma 

lrregular) para promover a nuclea~ão das bolhas de vapor. Este 

dlspositivo apresentaria baixa eficiência para soluçÕes salinas, 

pois dificultaria a homogene12ação da solução. Desta forma, op

tou-se pela utilização de uma agitação mecânica, sob forma de uma 

barra magnét1ca (18) 

o frasco é isolado do ambiente por um isolamento térmico 

constituído de camadas de feltro, e apresenta uma válvula (19) 

para possibilitar a ligação com o sistema de dreno, utilizado 

tanto para fins de limpeza como para a retirada de solução 

5.3.2 Bomba Cottrell 

A bomba Cottrell <3> faz a ligação do frasco de ebulição a 

camara de separação (5) A bomba, sob forma de um tubo, leva a um 

contato entre a fase lÍquida e a fase vapor após deixarem o fras

co de ebulição, permitindo a transferência de massa e calor. As

sim, as fases estarão em equilíbrio ao deixarem a bomba. 

Verifica-se que, na maioria dos ebuliômetros, a bomba Cot-

trell se apresenta sob a forma de um tubo vertical. Entretanto, 

NAUMANN e colab. (1981) analisaram o comportamento de diferentes 

conf1guraçÕes para a bomba Cottrell, e concluíram que a forma em 

espiral apresenta o melhor desempenho, uma vez que apresentou uma 

baixa sensibilidade a variações de altura de solução no frasco e 

da taxa de aquecimento 
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Baseado nestes fatos, foi escolhida a forma em esp1ral para 

a bomba Cottrell O tubo possui um diâmetro interno de 0,6 em, e 

a espiral possu1 2,5 voltas. A parte final da bomba se apresenta 

na posição vertical. O desnível entre a entrada da bomba e a saí

daéde12cm. 

5.3 3 Câmara de separação 

Acima da bomba Cottrell se localiza a câmara de separação 

(5) Neste dispositivo ocorre a separação das fases em equili-

brio, e é determinada a temperatura de equilíbrio. A câmara con-

siste de um recipiente cilíndrico de 5 em de diâmetro e 10 em de 

altura A parte inferior é afunilada, permitindo o escoamento da 

fase líquida. A parte superior possui uma saída lateral, por onde 

escoa a fase vapor, e uma abertura central por onde é introduzido 

o termômetro. A saída da bomba Cottrell se localiza 3 em acima da 

parte inferior da câmara de separação, e é direcionado contra a 

haste do termômetro (6). Desta forma, o fluxo de líquido e vapor 

atinge o termômetro, possibilitando a medição da temperatura, e o 

choque promove a separação completa das fases. A fase liquida é 

recolhida no fundo da câmara de separação, onde escoa para o sis-

tema de amostragem por um tubo de ligação (ie) A fa~e vapor al-

canc:a a parte superior da câmara, e, através de um tubo de liga-

!;âO { 7)' passa para o sistema de condensação E~te tubo possui 

~ma inclinação de forma a impedir que o vapor ~u~ condensa no tu

bo volte para a câmara de separação. 

A haste do termômetro é envolvida por uma espiral de vidro, 

na altura da saída da bomba Cottrell, para aumentar a área de 
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contato do t~rmôm~tro com as fases O choque das fases contra a 

haste do termômetro e a distância entre a entrada das fases na 

camara de separaçao e a saída da fase vapor eliminam a possibili

dade de arraste de líquido pelo vapor, e posterior contaminação 

da amostra da fase vapor. 

5.3.4 Camisa de vácuo e aquecimento 

Para possibilitar a medida exata da temperatura de equilí-

brio, devem ser evitadas transferências de calor da mistura es-

~oando pela bomba Cottrell e o ambiente, ou seja, o transporte 

da mistura ao longo da bomba e no interior da câmara de separa,ão 

deve ser efetuado de forma adiabática. Para tanto a bomba Cot

trell e a câmara de separação estão localizados no interior de 

uma camisa de vácuo (4), cuja superfície interna se apresenta es-

Desta forma são evitadas perdas de calor por condu~ão, 

convecção e radiação. A camisa de vácuo é revestida por uma manta 

de aquecimento, e isolada por uma camada de feltro. A manta é 

acoplada a um sistema de controle de temperatura, permitindo man

ter a temperatura externa da camisa de vãcuo igual à de equilí

brio. Desta forma é evitada a ocorrência de condensação parcial 

da fase vapor no interior da câmara de separação 

A camisa de vácuo também contribui para a resistência mecâ

nica do conjunto 
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5.3.5 Condensador - fase vapor 

A fase vapor e condensada no sistema de condensa,ão <B>. Es

te e constituído de um frasco cilíndrico, com ligações para a en

trada e saída de fluido de refrigeração. O condensador propria

mente dito ê um tubo de vidro em espiral, com três voltas comple-

tas, por onde escoa a fase vapor. A espiral termina na câmara de 

amostragem (10). O sistema de condensação tem como função secun-

dária conectar o ebuliômetro à linha de pressão, permitindo o es

tabelecimento uniforme da pressão no interior do equipamento. O 

fato desta ligação atravessar o condensador diminui a possibili

dade de arraste de solventes sob forma de vapor para a linha de 

pressão. 

A câmara de amostragem também se localiza no interior do 

condensador, evitando ass1m evaporatão secundâria do condensado. 

Uma ligatão (9) com a linha de pressão mantém a pressão uniforme 

no interior do condensador. 

5.3.6 Resfriador - fase líquida 

A fase líquida deiwa a câmara de separação a uma temperatura 

igual a do equilÍbrio. Para impedir uma possível evaporatão, com 

consequente variação da composição, o fluwo de líquido é resfria

do no resfriador (13), que envolve a câmara de amostragem da fase 

]jq,Jirla. A pequena área de troca térmica impede um resfriamento 

excessivo do líquido, o que seria um inconveniente no retorno da 

fase líquida ao frasco de ebulição. 
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5.3.7 se,ão de amostragem 

A função da seção de amostragem é possibilitar a retirada de 

amostras de ambas as fases sem interferir no funcionamento contí

nuo do equipamento. Neste ebuliômetro, o sistema de amostragem da 

fase vapor (10) é igual ao da fase líquida (14). Consiste de um 

frasco cilíndrico de aproximadamente 4 em de altura por 2 em de 

diâmetro, com as extremidades esféricas. A entrada das correntes 

de fase líquida e de vapor condensado ê feita na parte super1or 

do frasco, sob a forma de um contagatas. A saída das correntes 

ocorre na parte inferior do frasco, 0,4 em acima do fundo. Desta 

forma ocorre a formação de um acúmulo de fluido no fundo, cuja 

composição é igual àquela que se separou na câmara de separa~ão. 

O volume acumulado é de aproximadamente 3 ml de solu~ão. 

A retirada de amostra é feito através de septos de borracha 

de silicone (figura 5.2 b,c), utilizando-se uma seringa acoplada 

a uma agulha de 15 em de comprimento. Os suportes dos septos são 

de PVC, colados no vidro com cola epôxi. Este sistema permite a 

retirada de amostra com o equipamento em funcionamento, com per-

feita veda~ão, sem possibilitar e contamina~ão das amostras ou 

vazamentos de gases. Detalhes do sistema de vedação são mostrados 

na figura 5.2d. 

5.3.8 Misturador e bomba 

A fase liquida e o condensado deixam a seção de amostragem 

~~los tubos <15> e <11), respectivamente, passando para o mistu-



61 

radar (16) Sua função é homogeneizar as duas fases, antes do re-

torno destas ao frasco de ebulição, favorecendo a ebuli~ão contí

nua e constante. O misturadar possui a forma de um frasco erlen-

me~er, com 6 em de diâmetro na base. Com o auxílio de uma barra 

magnêtica, as correntes são vigorosamente misturadas. 

Conforme verificado por NAUMANN (1981) e CANO (1985), a al

tura da solução em ebulição na entrada da bomba Cottrell ê um dos 

fatores determinantes no desempenho do ebuliômetro. A altura óti

ma de solução não pode ser generalizada, pois é função do tipo de 

sistema a ser estudado. Com o e~uipamento em funcionamento, tor

na-se difícil a varia,ão de altura através da adi,ão e retirada 

de solução. Neste ebuliômetro, este inconveniente foi eliminado 

com a utilização de uma bomba. A rotação da barra magnética no 

interior do misturador leva a um bombeamento de fluido para fora 

do misturador, através do tubo de retorno (17>. O aumento de 

pressão assim formado eleva o nível de solu,ão no interior do 

frasco de ebulição. Foi verificado que a homogeneização é satis

fatória mesmo a baiwas rota,ãoes da barra magnética. Tem-se assim 

uma reserva de velocidade de rotação que pode ser utilizada para 

elevar o nível de solu,ão no interior do frasco de ebulição, per

mitindo um controle preciso do arraste de fase líquida no inte

rior da bomba Cottrell. 

As correntes de fluido retornam para o frasco de ebulição 

através do capilar (17}, que apresenta uma curvatura para impos

sibilitar a circulação de vapor no sentido inverso. 
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5.3.9 Sistema de alimenta,ão 

A fun~ão do sistema de alimenta,ão é possibilitar a alimen

ta,ão de solvente ao ebuliômetro mesmo estando este em condi,ões 

de pressão diferente da ambiente. Ele consiste basicamente de um 

cilindro graduado C20>, com capacidade para 125 ml, onde é acon

dicionada a soluç::ão a ser alimentada_ A passagem de fluido para o 

interior do ebuliômetro é controlada pela válvula C22), e o tubo 

(21) permite a estabilizaç::ão da pressão no interior do frasco de 

alimentaç::ão. O funil (23) na parte superior auxilia na alimenta-

ç::ão, e a válvula abaixo deste permite isolar o sistema do ambien

te_ A ligaç::ão do sistema de alimentaç::ão com o ebuliômetro é feito 

através de uma junta cônica esmerilhada. A saída (24), com junta 

esmerilhada esférica permite o acoplamento do ebuliômetro a um 

sistema de pressuriza~ão e vácuo. 

5.3.10 Sistema de retirada de solu~ão 

A retirada de solu~ão quando o equipamento é operado a pres

sões acima da pressão ambiente é realizada através da abertura da 

válvula de descarga (19), permitindo a retirada de um volume de

sejado de solução. Para pressões internas abaixo da pressão am

biente, torna-se necessário a utilização de um sistema de suc~ão 

(figura 5.3, 5 e 6). Ele é composto por um frasco para retirada 

de soluç:ão (5) e de um manômetro (6) de mercúrio. O conjunto é 

ligado ao sistema de distribuição de pressão. 
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5 3.11 Válvulas 

Todas as válvulas do ebuliômetro que possam entrar em conta

to com a solu~ão a ser estudada são de teflon, nao necessitando 

portanto de lubrificante, o que viria a contaminar a solução. O 

restante das válvulas é de teflon ou de vidro 

5.4 Descr1ção do eQUIPamento auxiliar 

<As descr1~ões aba1xo se referem a figura 5.3.) 

5.4 1 Sistema de transmissão de pressão 

O sistema de transmissão de pressão (4) permite o acoplamen

to do ebuliômetro aos diferentes equipamentos auxiliares necessâ

ri8s para o seu funcionamento, como manômetro, linha de nitrogê

nio e linha de vácuo. e constituído de um tubo de vidro, com di

versas saídas e válvulas. 

5 4_2 Manômetros 

O manômetro utilizado para a determina~ão da pressão no im

teriur do ebuli6metro ~em formato de ··u··. com merc~rio como 

fluido manom~trico <2>. Sua função~ medir a pressão do sistema 

estudado e detectar flutua,ões de pressão que venham a ocorrer. O 

manômetro ~constituído de um tubo de vidro em forma de ''U'', com 
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150 em de altura, montado sobre uma placa de alumínio, tendo uma 

das extre~1dades fechada e evacuada. O tubo de vidro utili2ado 

possui um diâmetro interno de 0,8 em. A outra extremidade possui 

uma vâlvula que possibilita isolar o manômetro do sistema ebulio

métrico. A liga~ão do manômetro com o sistema de distribuição de 

press~o é feito através de um frasco (3) contendo um agente dis-

secante <silica-gel>, impedindo a contaminação do mercúrio com 

vapores dos solventes. 

Junto ao manômetro é acoplado um termômetro de mercúrio, pa

ra possibilitar as correções da pressão em função da temperatura 

de coluna de mercúrio. 

O manômetro utilizado no sistema de retirada de amostra (6) 

apresenta as mesmas características, tendo porém somente 90 em de 

altura. 

5.4.3 Tanque estabilizador de pressão 

O tanque estabilizador de pressão (9) tem como função prover 

o sistema ebuliométrico com um volume suficiente para amortecer 

pequenas oscilaçÕes na pressão, de forma a manter constante a 

pressão no ~nterior do ebuliõmetro. 

O tan~ue possui um volume de 0,2 m3, e é feito de aço carbo

no, podendo ser utilizado em toda a faixa de pressão de trabalho 

do ebuliômetro. 

O tanque é ligado com o sistema de distribuição de pressão, 

e com o cilindro de nitrogênio puro <11), com pressão máxima de 

200 Bar. O nitrogênio é utili2ado em todo o sistema ebuliométrico 

como fluido transmissor de pressão. 
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5.4.4 Bomba de vácuo 

O sistema de vácuo é composto p~ um condensador de vidro 

(7) e uma bomba de vácuo (8). A fun,ão do condensador é evitar a 

contaminação da bomba com vapores, prejudicando o seu funciona-

menta. Como fluido refrigerante é utilizado nitrogênio liquido. O 

condensador e imerso em um frasco do tipo Dewar. 

A bomba de vácuo é de palhetas, com uma potência de 0,5 CU, 

modelo D04A, da Le~bold-Heraeus. 

<As descri~ões abaixo se referem â figura 5.4) 

5.4.5 Controladores de temperatura 

O controle de temperatura das mantas de aquecimento é feito 

através de dois controladores de temperatura. O controle da manta 

da camisa de vácuo é feito através de um controlador comercial 

<6>, utlizando um termopar ferro-constantan para medir a tempera-

tura. A manta do frasco de ebuli~ão, utilizada como aquecimento 

auxiliar, é controlada por um controlador FISCHER 0601 (4), espe

cífico para ebuliometria. 
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5.4.6 Agitadores magnéticos 

Para a agita,ão da solução no frasco de ebulição e no mistu-

radar foram utilizados agitadores magnéticos (7), possibilitando 

a regulagem da intensidade de agitação. 

5.4.7 Banhos termostáticos 

Foi utilizado um banho termostático (8), de marca FANEM, mo

delo 108 E, para refrigerar e bombear o fluido de refrigeração 

através do condensador e resfriador. O fluido utilizado é água e 

a temperatura é mantida por volta de soe. 

5.5.1 Medidas de temperatura 

A temperatura de equilíbrio é medida através de um sensor de 

resistência de platina <PT 100), em forma de tubo de vidro. colo

cado no interior da câmara de separação. O termômetro tem 12 em 

de comprimento, e possui uma junta cônica esmerihada para perfei

ta vedação. A ponta do sensor apresenta uma espiral de vidro, pa

ra aumentar a área de contato. 

O sensor de platina é conectada a um indicador digital de 

(5), de marca FISCHER, modelo DT4, permitindo a lei-

tu~a da temperatura com uma resolu~ão de 0,1oc. 

As temperaturas das mantas são medidas por sensores de pla

tina com ponta de teflon, e acoplados ao indicador digital de 

temperatura. 
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Os sensores de platina foram calibrados em toda a faixa de 

utilização através de comparação com termômetros padrões. 

Para a determina,ão da temperatura da coluna de mercúrio foi 

utilizado um termômetro de mercúrio, o mesmo acontecendo para o 

acompanhamento da temperatura do fluido de refrigeração. 

5.5.2 Medidas de pressão 

A leitura da pressão no interior do ebuliômetro indicada no 

manômetro foi feita através de um catetômetro (figura 5.3, 12>. 

modelo EBERBACH, que possibilita a leitura com precisão de até 

0,1 mmHg. A correção da pressão lida no manômetro será apresenta

da no apêndice 2. 

5.6 Funcionamento do ebuliômetro 

O ebuliômetro construido possibilita a realiza,ão do estado 

de equilíbrio de fases de um sistema através da evapora~ão conti

nua dos solventes do sistema, e posterior recircula~ão destes pa

ra a soluc;ão. 

O energia térmica fornecida pela resistência de aquecimento 

causa a forma~ão de bolhas de vapor na superfície do tubo onde se 

encontra a resistência. Devido à tensão superficial do líquido, 

esta bolha permanece algum tempo em contato com a superfície, au

mentando de tamanho e superaquecendo-se, visto que a superfície 

se encontra a uma temperatura maior que a da soluc;ão. Este fenô-

meno é indesejável, uma vez que dificulta o estabelecimento do 



68 

equilíbrio de fases. Normalmente utiliza-se uma superfície ativa

da para tanto, pois desta forma é favorecida a forma~ão de bolhas 

diminutas, e com pouco tempo de contato com a superfície de aque

cimento, diminuindo a ocorrência do fenômeno de superaquecimento. 

A utiliza~ão de uma superfície ativada para soluções salinas é 

desaconselhável, 

lução. 

visto que se torna necessário a agitação da so-

As bolhas de vapor se despreendem da superfície de aqueci-

menta, passando através da fase líquida que se encontra acima da 

resistência. Ao alcançar a parte superior do frasco de ebulição, 

na entrada da bomba Cottrell, a altura de solu~ão no frasco faz 

com que as bolhas de vapor arrastem parte do líquido para dentro 

da bomba. Neste ponto, as duas fases ainda não estão em equilí

brio. 

A bomba Cottrell tem como funcão facilitar o estabelecimento 

do equilibrio entre as fases líquida e vapor. Para tanto, é ne

cessário haver uma transferência de calor e massa entre as duas 

fases. O relativamente longo tempo de contato das fases durante a 

ascentão na bomba, aliado ao isolamento térmico desta com o am-

biente, Permite a ocorrências destas tranferências, fazendo com 

que as fases atinjam o estado de equilíbrio no final 

Cottrell. 

da bomba 

Ao deixar a bomba, a mistura de fases líquida e vapor choca-

se contra o termômetro, separando-se. Neste ponto é estabelecido 

a conditão de equilíbrio, e as fases apresentam a mesma tempera

tura e pressão, e as compositões em equilíbrio. A fase líquida é 

recolhida na parte inferior da câmara de separatão, passando para 

o sistema de amostragem, onde é resfriada Para impedir uma even

tual evaporacão parcial. Parte da fase líquida é retida para pos-
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terior retirada e amostragem da composição. A fase vapor separada 

no termômetro alcança a parte superior da câmara de separação, 

passando para o sistema de condensação. Parte do condensado ê re-

tido para amostragem. Devido à construção peculiar das câmaras de 

amostragem, a solução retida é continuamente renovada durante o 

funcionamento do ebuliômetro, atingindo assim a composição de 

equilÍbrio após um curto espaço de tempo. 

As duas correntes de líquido (fase líquida e vapor condensa-

da) são misturados e homogeneizados no misturador, voltando para 

o frasco de ebulição. 

5.7 Comportamento hidrodinâmico do ebuliômetro 

Uma vez construído, o ebuliômetro foi submetido a testes pa-

ra verificar o seu funcionamento, como também o dos equipamentos 

auxiliares. Estes tes.tes serviram para a determina~;ão de parâme-

tros operacionais do ebuliômetro, como também para desenvolver um 

procedimento experimental adequado. 

Como fluido de teste foi utilizada água destilada. A pressão 

no ebuliômetro durante os ensaios foi equivalente à Pressio at-

mosférica. 

A água foi introduzida no frasco de ebulição, até uma altura 

aproximadamente 1 em abaixo da entrada da bomba Cottrell, e aque-

c ida. Uma vez em ebuli~;ão, foram variadas as condi~;ões de opera-

ção para verificar a sua influência sobre o comportamento do ebu-

liômetro. 
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5.7.1 Aquecimento 

O sistema de aquecimento se mostrou adequado para promover 

uma ebuli~ão contínua da solu~ão. Entretanto, para aquecer a so

lu,ão fria a potência dissipada se mostrou ser muito baiwa, demo

rando para atingir o estado de ebuli~ão. Para possibilitar um 

aquecimento inicial mais rápido, optou-se por utilizar adicional

mente uma manta de aquecimento em volta do frasco de ebuli~ão, 

acoplado a um contolador de potência. Assim, a utiliza,ão simul

tánea de dois sistemas de aquecimento diminuiu substancialmente a 

tempo necessário para estabilizar o equipamento após a partida 

inicial. 

Uma vez atingido o estado de ebuli,ão, a manta externa é 

desligada, utilizando então somente o sistema de aquecimento in-

terno. Para solu~ões em ebuli,ão, este sistema se mostrou adequa

do, operando mesmo abaixo do seu limite de aquecimento. 

5.7.2 Arraste de fase lÍquida na bomba Cottrell 

O arraste de fase líquida para dentro da bomba Cottrell é 

fun~ão da altura do fluido no interior do frasco de ebuli~ão. Um 

nível de fluido muito baixo faz com que as bolhas de vapor se 

despreendam da superfície líquida antes da entrada da bomba Cot

trell, não arrastando portanto o líquido. De forma contrária, um 

nível muito alto de fluido causa o arraste excessivo de líquido, 

inundando a bomba Cottrell e a câmara de separa~ão, impossibili

tando a obtenção do equilíbrio. Verificou-se também que a quanti

dade da líquido arrastado para a bomba é funtão da intensidade do 
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regime de ebuli~ão. Uma taxa de ebuli~ão baixa, com consequente 

forma,ão de poucas bolhas de vapor, leva à um diminuto arraste, 

enquanto que para um aquecimento mais intenso, ocorre o fenômeno 

de inunda,ão. 

Foi verificado também a existência ocasional de bombeamento 

de líquido de forma pulsante, o que entretanto pôde ser elimimado 

através do ajuste cuidadoso da altura de fluido e da taxa de 

aquecimento. 

5.7.3 Recircula,ão da fase vapor 

A quantidade de vapor em regime de recirculação é medido pe

lo contagotas instalado na entrada da câmara de amostragem da fa-

se vapor. Verificou-se que a quantidade de vapor recirculado é 

funçaÕ direta da taxa de aquecimento. Conforme os testes realiza-

dos, verificou-se que uma alta taxa de formação de vapor leva a 

um aumento da temperatura de equilíbrio medida na câmara de sepa-

racão. O contrário vale para uma baixa taxa de forma~a~ão de va-

por, onde houve um decréscimo da temperatura. Baseado nos testes, 

considerou-se como apropriada uma taxa de recirculacão de vapor 

que lavasse à formação de ê a 3 gotas de condensado a cada 5 se

gundos, para o caso da água. 

5.7.4 Condensa,ão parcial do vapor 

Para verificar a ocorrência do fenômeno de condensação par-

cial, o ebuliômetro foi enchido com água destilada, até um ponto 
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aproximadamente 3 em abaixo da entrada do boca da bomba Cottrell 

Desta forma, mesmo com ebulição intensa, o arraste de líquido pe

la bomba era evitado. A un1ca fase assim presente na câmara de 

separação é a fase vapor. Se ocorresse condensação parcial do va

por nas paredes da camara, este fenômeno poderia ser detectado 

pelo aparecimento de um fluxo de condensado saindo da câmara. 

Apesar de inicialmemte este fluxo se fazer presente, devido 

à temperatura do interior da câmara ser mais baixa que o vapor, 

apÓs algum tempo este diminuiu. Um ajuste cuidadoso da temperatu

ra da manta externa eliminou a condensação de vapor, sem entre-

tanto provocar um superaquecimento deste. Verificou-se que um 

ajuste da temperatura de manta com 2 a soe abaixo da temperatura 

de equilÍbrio produziu resultados satisfatôrios. O tempo necessá

rio para atingir o estado adiab~tico ~ de aproximadamente 1 hora. 

5.7 5 Nível de eÔchimento 

A altura de solu~ão no interior do frasco de ebuli~ão é de 

extrema importância para o perfeito funcionamento da bomba Cot-

trell. Entretanto, uma vez que o equipamento esteja em funciona-

menta, a altera~ão do nível de solu~ão através da adi~ão ou reti-

rada de solução se torna impraticável O nível final de solu~ão 

em ebuli~ão é influenciado também pela quantidade de bolhas de 

vapor formadas, ou melhor, pela taxa de aquecimento, pois as bo-

lhas aumentam o volume aparente da solu,ão. Assim optou-se pela 

utilizacão de um dispositivo que permitia a regulagem da altura, 

sem necessitar alterar a quantidade de solução no ebuliômetro. 
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Verificou-se que a rotação de uma barra magnética em um re-

cipiente circular causa um efeito similar ao de uma bomba centrí-

fuga, e ser utilizado para promover um aumento da pressão do 

fluido, e portanto um aumento na altura deste dentro do frasco de 

ebulição. 

Este sistema foi simultaneamente utilizada para promover a 

homogeneização das duas fases antes da recirculação e se mostrou 

como sendo satisfatório para resolver o problema da altura de so-

lução. Mesmo a baixas velocidades, a misturador funcionou de ma-

neira satisfatória. 

5.7.6 Agitação 

Enquanto que a agitação no misturador tem a função de hemo-

geneizar as duas fas~s e permitir a regulagem da altura da solu

ção, a agitação do frasco de ebulição é utilizada para eliminar a 

ocorrência de eventuais gradientes de temperatura e de concentra~ 

tão dos componentes. Além disso, uma agita,ão intensa promove a 

nucleação de bolhas pequenas e em grande número, favorecendo o 

estabelecimento do estado de equilíbrio. 

A baixas velocidades de rotação do agitador verificou-se a 

formação de bolhas de dimensões grandes, de nucleação irregular e 

pulsada. e com a existência de um gradiente de concentração e 

temperatura na parte inferior do frasco de ebulição. Foi portanto 

utilizada a velocidade máxima possível para o agitador, e desta 

forma, a agitação através de barra magnética foi satisfatória. 
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5.8 Compara~ão com outros ebuliâmetros 

O ebuliômetro proposto apresenta alguma 1nova,oes, quando 

comparado aos equipamentos geralmente utilizados para o estudo do 

efeito salino. Entre estas, as mais marcantes são a utiliza,ão de 

uma bomba Cottrell, e a recircula,ão de ambas as fases. A bomba 

Cottrell só foi encontrada no equipamento de VOHLAND (1975), que 

entretanto não utilizou o princípio da recircula,ão de ambas as 

fases. ComParado com o ebuliômetro de COSTA NOVELLA (1953) e FUR

TER (1957), o ebuliômetro proposto apresenta claramente a vanta

gem de possibilitar a medida exata da temperatura e das composi

,ões de equilíbrio, através da utiliza,ão dos princÍpios acima 

descritos. 



Ebuliômetro proposto 

(referente à figura 5.1) 

1 - Serpentina de aquecimento 

2 Frasco de ebuli,ão 

3- Bomba Cottrell 

4 Camisa de vácuo 

5 - Câmara de separa,ão 

6 Haste do termômetro 

7 - Saída de vapor 

8 - Condensador 

9 - Tubo de estabilização 

10 Câmara de amostragem - fase vapor 

11 - Linha de retorno de condensado 

12 Saída da fase líquida 

13 - Câmara de amostragem - fase líquida 

14 Trocador de calor - fase fria 

15 - Linha de retorno da fase liquida 

16 Misturador / bomba 

17 Retorno da solutão 

18 - Barras magnéticas 

19 Dreno I ligatão com sistema de vácuo 

Sistema de alimentatão 

20 - Reservatório de solutão 

21 - Tubo de estabilização de pressão 

22 - Válvula de alimentatão 
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23 - Funil de alimenta~ão 

24 Con~cção ao sistema de distibuição de pressão 

Detalhes do ebuliômetro 

(referente à figura 5.2) 

1 - SerPentina de aquecimento 

2 - Câmara de amostragem 

3 - Câmara de amostragem 

fase vapor 

fase líquida 

4 - Sistema de vedação por septos 

Sistema de vácuo / pressão 

<referente à figura 5.3) 

1 Ebuliômetro 

2 - Manômetro principal 

3 Frasco de secagem 

4 - Sistema de distribuição de pressão 

5 Frasco de coleta de solução 

6 - Manômetro secundário 

7 Condensador con N2 líquido 

8 Bomba de vácuo 

9 - Tanque de estabiliza~ão de pressão 

10 - Cilindro de N2 gasoso 
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Sistema de controle de temperatura 

(referenta à figura 5.4) 

1 Ebuliômetro 

2 - Mantas de aquecimento/isolamento térmico 

3 Banha termostático 

4 - Agitadores magnéticos 

5 - Sistema de controle de temperatura da manta da 

camisa de vácuo 

6 Termômetro digital 

7 - Sistema de controle da temperatura da manta do 

frasco de ebulição 

8 - Transformador de voltagem variável 

9 Linhas de fluido de refrigeração 

T - Linha de medi~ão de temperatura 

A - Linha de aquecimento 

R - linha de fluido de refrigera~ão 
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Figura 5.1 - Ebuliôrnetro proposto 
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Figura 5.2 - Detalhes do ebuliôrnetro 
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6. PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL 

Durante os testes iniciais do ebuliômetro foram determinados 

alguns dos parâmetros de operação do equipamento, e de acordo com 

o procedimento utilizado para tanto, é possível determinar o pro

cedimento experimental adequado para a operação do ebuliômetro_ 

6.1 Limpeza do equipamento 

O ebuliÔmetro, antes de se proceder às medidas, deverá ser 

limPo de forma a evitar a contaminação da solução a ser estudada. 

Para tanto, o ebuliÔmetro é alimentado com um solvente apropria

do, que possibilite a remoção dos cantaminantes. Como solventes 

foram utilizados água destilada, etano} e acetona. O solvente e 

aquecido dentro do ebuliômetro, possibilitando a sua recirculacão 

e consequente arraste de contaminantes para o frasco de ebulição. 

Retirado o solvente inicial, novo solvente é adicionado para per

mitir uma limpeza completa. A última lavada é feita com o PrÓprio 

solvente a ser estudado. Desta forma, a possibilidade da presenta 

de substâncias estranhas é minimizada. 

6.2 Preparo inicial do ebuliômetro 

Uma ve2 limpo o ebuliômetro, torna-se necessário verificar a 

perfeita vedação do ebuliOmetro Para tanto, o ebuliômetro é sub

metido á vácuo Neste passo, é necessário preencher o condensador 
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auxil1ar com nitrogênio líquido, a fim de evitar contamina~ão da 

bomba de vácuo com vapores dos solventes. 

Inicialmente, o tanque estabilizador de pressão é evacuado, 

e e.,L~ido com nitrogênio gasoso, até uma pressão próxima ~ aquela 

prev~sta para o estudo do sistema. A seguir, as válvulas do sis

tema que fazem contato com o exterior são fechadas, e reapertadas 

para promover uma perfeita veda~ão. O ebuliômetro é colocado em 

contato com a linha de distribuição de pressão e o manômetro, e a 

bomba de vácuo é ligada. O equipamento é evacuado até o má~imo de 

vacuo possível (para esta montagem experimental, este limite se 

localiza por volta de 2 a 3 mm Hg), e deixado nestas condições 

por volta de 10 minutos. Neste ponto, qualquer traço de solvente 

utilizado na limpeza é retirado Um leve aquecimento pode se tor

nar necessário, aconselhendo-se utilizar um fluxo de ar quente na 

parte externo do ebuliômetro_ 

O equipamento deverá manter a Pressão constante durante es

tes 10 minutos, podendo então ser considerado como não aPresen

tando vazamentos. Uma vez estabilizada a pressão, e decorrido o 

tempo de espera, é aberta a válvula do tanque estabilizador de 

pressão, e alimentada uma atmosfera de nitrogênio para o interior 

do ebuliômetro. Neste ponto, o ebuliômetro está limpo, seco e com 

uma atmosfera inerte 

6.3 Alimentação de solução 

A solução a ser estudada e alimentada no sistema de alimen~ 

tação, estando as duas válvulas (figura 5.1, 22 e válvula ao la-

do) que comunicam o sistema com o ebuliômetro fechadas. Para es-
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tudos de sistemas bin~rios, a soluçâo inicial ~ um dos solventes 

puros, geralmente consiste no solvente mais volátil Uma vez 

enchido o frascD de alimenta,~o. a válvula do topo~ fechada, e ~ 

válvula do tubo de estabili2ação aberta. Desta forma o interior 

do sistema de alimentação apresenta a mesma pressão que o in te-

rior do ebuliômetro. A válvula de alimentação é então aberta e a 

quantidade desejada de solução é alimentada, utilizando-se para 

tanto a escala graduada do frasco. O nível de solução no frasco 

de ebulição deve se localizar aprowimadamente 1 a 1,5 em abaixo 

da entrada da bomba Cottrell 

6.4 Aquecimento e estabilização 

O sistema de resfriamento é regulado para operar a uma tem

peratura por volta de 5°C, e inicia-se a circula,ão de água pelo 

condensador e resfriador. 

o sistema principal de aquecimento e ligado, regulando-se a 

potência através da leitura da voltagem fornecida pelo transfor-

mador variável Esta regulagem é fun~ão do sistema a ser estuda-

do, levando em conta a entalpia de vaporiza,ão dos componentes. e 

se situa pr6ximo aos 50 Volts Também é acionado o agitador mag

nêtico do frasco de ebuli,ão Para acelerar o aquecimento a manta 

auxiliar de aquecimento é utilizada. Simultaneamente, a manta de 

aquecimento da camisa de vácuo é ligada e regulada para uma tem

peratura próxima à temperatura de equilíbrio prevista. 

O sistema atinge a temperatura de ebuli,ão após apro~imada-

mente 15 minutos. Neste ponto ê desligada a manta auxiliar de 

aquecimento, e o sistema de aquecimento principal é regulado de 
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forma a proporcionar uma formação contínua e constante de bolhas 

de vapor Estas devem ser de tamanho relativamente pegueno,e em 

quantidade grande, para possibilitar um arraste de líquido pela 

bomba Cottrell O nível de solu~ão no interior do frasco é então 

regulado através da velocidade de rotação da barra magnética do 

frasco misturador. Se o volume inicial de solução não foi dema

siadamente pequeno, o agitador proporciona a regulagem adequada 

do nível de solução. 

O arraste de fase liquida deve ser de forma contínua, sem a 

ocorrência de pulsa~ões, e o volume de líquido arrastado deve 

proporcionar uma recirculação constante. Um cuidado especial deve 

ser tomado no que se refera à ocorrência de pulsaçÕes de arraste 

de liquido no interior da bomba Cottrell, visto que estas impos

sibilitam a obten~ão exata das condições de equilíbrio 

Uma vez acertadas a taxa de aquecimento e as velocidades de 

rota~ão dos agitador~s, verifica-se a ocorréncia de recirculação 

da fase vapor pela formação de gotas de condensado no contagotas 

da câmara de amostragem Outra forma de comprovar a recirculação 

da fase vapor é a verifica~ão da temperatura externa do tubo de 

ligação câmara de separação-sistema de condensação (figura 5.1, 

7), que deve se apresentar a uma temperatura próxima a de equilí-

brio. Neste ponto, é necessário o funcionamento contínuo da ebu-

liômetro durante o mínimo de 30 minutos, para possibilitar a ter

mostatização da câmara de equilíbrio, eliminando a possibilidade 

de condensação parcial do vapor 

A operação de coleta de dados de equilíbrio líquido-vapor 

pode ser efetuada de forma isobárica ou isotérmica. A forma iso

bárica e mais simples, pois a pressão é ajustada no início do 
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proced1mento exper1mental, entretanto impossibilita a verificação 

da influência da temperatura sobre parâmetros termodinâmiros, 

visto que esta varia com a comPDSlção do sistema. A dificuldade 

do procedimento isobárico e manter a pressão constante, uma vez 

que o sistema apresenta pequenas oscilações na pressão durante o 

funcionamento, e portantp exige a contínua monitoração da pres-

são. 

6.4.1 Operação isobárica 

Em uma operação isobárica, a pressão deve ser mantida cons-

tante ao longo de toda a faixa de composição. Para tanto,a pres-

são é regulada para um valor próximo ao desejado, levando em con-

ta as correções necessárias da altura da coluna de mercúrio em 

função da temperatura desta. 

Uma vez atingido-o regime permanente, com a recircula,ão de 

ambas as fases estabelecida e contínua e a temperatura de equilí-

brio constante, e eventualmente feita a correção da pressão, se 

necessária. Ambas as câmaras de amostragem são esvaz1adas, para 

possibilitar o acúmulo de fases com composição em equilíbrio. 

Não havendo variação da temperatura de equilíbrio durante um 

período de 5 minutos, esta é anotada e procede-se à retirada de 

amostras de ambas as fases 
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6 4 2 Operacão isotérmica 

Na oPeracão isotérmica a temperatura é mantida constante ao 

longo da faixa de variacão da composição. Este tipo de operação é 

entretanto ma1s complexa gue a isobárica, pois não se sabe de an

temão qual será a pressão do sistema, sendo necessário um proce

dimento de tentativa e erro para a sua determinacão. 

O sistema é pressurizado com uma pressão que possivelmente 

esteja prÓxima da pressão do sistema à temperatura determinada. 

Uma vez que o sistema se estabelece em equilíbrio, varia-se a 

pressão (com alimentacão de Ne ou uso da bomba de vácuo), de for

ma a atingir uma nova temperatura de equilíbrio. Este procedimen

to e repetido até atingir a tempçratura de equilíbrio desejada, 

sendo a pressão correspondente anotada. Procede-se então à amos

tragem das fases. 

6.5 Amostragem 

Após o ebu1iômetro ter alcan~ado o estado de equilíbrio, as 

amostras de cada fase são retiradas das respectivas câmaras de 

amostragem através de uma seringa, acoplada a uma agulha hipodér

mlca de 15 em de comprimento. Para cada fase é utilizada uma se

ringa diferente. A agulha é introduzida na c~mara, perfurando o 

septo, e a amostra é retirada por suc~ão. 
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6.6 Mudança de .composiç~o do sistema 

Uma vez retiradas as amostras, procede-se à alteração de 

compos1ção do sistema, para atingir um novo ponto de equilíbrio 

do sistema. Um pequeno volume de solução é retirado, e substituí

do por um volume igual de solvente puro. Para a retirada de solu

çaÕ com o ebuliômetro operando a uma pressão acima da pressão am-

biente, basta abrir a válvula do dreno do frasco de ebulição, 

deixando escoar o suficiente de solução. Para sistema com pres

sãoes inferiores à atmosféricay é utilizado o sistema de retirada 

de solução. Com a válvula do dreno fechada, o sistema de retirada 

de amostra é evacuado (utilizando a bomba de vácuo) até uma pres

são levemente inferior à pressão no interior do ebuliômetro (para 

compara~ao das pressões, utiliza-se o manômetro secundário) En

tão é aberta a válvula de dreno e o volume desejado de solução 

passa para o frasco de retirada por sucção. Todo este procedimen

to pode ser efetuado sem necessidade de desligar o sistema de 

aquecimento. O volume de solução retirado é reposto com solvente 

puro através do sistema de alimentação. Em aproximadamente 10 mi

nutos, o novo estado de equilíbrio é alcançado. 

6 7 Término do procedimento exPerimental 

Os procedimentos acima são repetidos ao longo da toda a fai

xa de variação de composição desejada. 

Terminado o procedimento experimental, os sistemas de aque

cimento são desligados, e o ebuliômetro isolado do resto do sis

tema através do fechamento da válvula (figura 5.1,24>. O ebuliÔ-
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metro é então arejado com a abertura das válvulas do sistema de 

alimenta~ão Se a pressão de trabalho no interior do ebuliÔmetro 

for ma1or que a ambiente, a solução deve ser resfriada antes da 

abertura das válvulas, para evitar a ebulição súbita da solução 

com a queda de pressão. A solução em estudo é retirada pelo dreno 

, e o sistema de circulação de água fria desligado_ O ebuliômetro 

pode então ser alimentado com outro sistema, após sofrer a llmpe

za adequada 

6 8 Conclusão 

O procedimento experimental foi considerado adequado para 

ser utilizado neste ebuliômet~o- Este se mostrou ser de fácil ma-

nuseio, permitindo o estudo termodinâmico de um sistema binário 

em um tempo razoavelmente curto, por volta de 20 minutos para ca

da ponto experimental. 
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7 SISTEMAS SEM SAL 

Antes de utilizar o ebu]iômetro para o estudo do equilíbrio 

líquido-vapor de sistemas salinos, foram realizados alguns testes 

para verificar o seu comportamento para sistemas mais simples. 

Como procedimentos de teste foram escolhidos a determina~ão da 

pressao de vapor do etanol puro, e a determina~ão do equilíbrio 

líquido-vapor do sistema ciclohexano-tolueno, de forma isobárica 

e isotérmica. Para os três sistemas encontram-se dados experimen

tals na literatura, possibilitando assim uma compara~ão dos dados 

fornecidos por este equipamento tom dados de outros autores. 

Estes testes serviram tanto para a verifica~ão do funciona

mento do ebuliômetro, como também dos sistema de medição de tem

peratura e pressão. 

7.1 Pressão de vapor do etanol 

Para este teste, foi utilizado etanol absoluto para análise, 

da Merck. O seu teor de pureza foi determinado por cromatografia 

gasosa, fornecendo 99,8Y. em base molar. 

Foram determinados o Índice de refração e a densidade , am

bas a 20oc, e os valores comparados com os encontrados na litera-

tura CTIMMERMANS, 1965) 

D (20°C) D <20DC)/g cm-3 Teb<K> 

experimental 1,3615 0,7900 351,5 

literatura 1,36126 0,7893 351,4 
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7 I I Dados obtidos 

Os dados obtidos estão apresentados na tabela C.1 do apêndi-

ce C. Os valores da pressão já se apresentam corrigidos conforme 

procedimento do apêndice B. 

A figura 7.1 ilustra o comPortamento dos dados experimentais 

obtidos com o ebuliômetro, comparados aos dados de AMBROSE 

(1970). Verifica-se que existe uma boa concordância entre os da-

dos. 

Os dados experimentais deste trabalho foram ajustados atra

ves da equação de Antoine, pelo método dos mínimos quadrados. As 

equação de Antoine se apresenta na forma: 

B 
In Pvap = A - 3.38 

C + T 

onde A,B,C são constantes ajustáveis. As unidades de Pvap e T são 

mmHg e K, respectivamente. Para este cálculo foi utilizada a uni-

dade mmHg, no lugar d~ Bar, visto que esta unidade j a normalmen-

te encontrada na literatura. 

O ajuste para a equação acima forneceu os seguintes valores 

para as constantes. 

A= 18,186243 

B = 3375,151304 K 

C = -59,341321 K 

A figura 7.2 mostra a comparação entre os dados experimen

tais deste trabalho e os calculados pela equacão de Antoine. 
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m 

D = L:; 
Pcalculada - Pexperimental 

AbsC -------------------------·---) 100 I m 
i=1 PexPerimental 

onde m e o n~mero de pontos experimentais. Para os dados de pres-

são de vapor medidos neste trabalho: 

D ~ 0,042X, 

com um desvio médio no ajuste de 0,0091 Bar e um desvio máx1mo de 

0,0252 Bar. O desvio absoluto médio entre os valores calculados 

neste trabalho e os de Ambrose é de ~.002 Bar 

Para a temperatura normal de ebuli~ão do etanol, 351,4 K 

<REID e colaboradores, 1987), o ajuste forneceu uma pressão de 

758,8 Bar. Para apressao normal de ebulição (760 mm Hg), o 

ajuste fornece um valor de 351,5 K para a temperatura de ebuli-

7.1.2 Análise das incertezas e Propagação de erros 

o levantamento da curva de pressão de vapor do etano] pode 

ser utilizado para o c~lculo das incerte2as das grandezas envol-

vidas Neste cálculo será considerado que as incertezas da leitu-

ra da pressão P1, da temperatura de equilíbrio T e da temperatura 

do mercúrio Tm se acumulam na pressão, ou SeJa· 
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Confor~~ a norma DIN 1319, de 1972, a incerteza máx1ma no valor 

n 

/':., y = 2: 7.2 

i=1 

Assim, para o caso da curva de pressão de vapor: 

As incertezas das variáveis medidas serão consideradas como sendo 

metada da menor divisão da escala utilizadas. Assim: 

6T = ±0,05 o c 

6Tm = ±0,5 o C 

f:,pl = ±0,00007 Bar (0,05 mmHg) 

-a derivada parcial ê)p;ê)r pode ser obtida a partir da dife-

rencia,ão da equacão de Antoine, utilizando os parâmetros ajusta-

dos Visto que esta derivada varia ao longo da curva, foi utili-

zado um valor médio da derivada calculada em três pontos, utili-

zando toda a faixa de pressão e temperatura Assim: 

= 0,02 Bar/°C 
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-a derivada pcarcial CJP;éJrm é obtida a partir da derivada da 

equaç~o B XX (anexo 8), relacionando P com Tm· O valor obtido é. 

- a derivada parcial ê)P1é)P1 é obtida a partir da mesma equa-

ç:ão B.XX. 

= 0,99526 

Assim, a incerte2a no valor da pressão é 

0,02·0,05 + 0,00018·0,5 + 0,99526·0,00007 

0,0011 Bar 

e 

Pvap = ( P ± 0,001 Bar 

Verifica-se que a maior contribui~ão sobre a incerteza na 

medida da pressão é dado pela imprecisão da temperatura de equi-

librio Para diminuir a i~certe2a na mediç:~o da pressão é portan-

to necessário medir a temperatura correspondente com uma ma~or 

prec1são 

7.2 Sistema cic1ohexano/to1ueno 

O determinação da curva de pressão de vapor do etanol mos-

trou o perfeito funcionamento do sistema de medição de pressão e 
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de temperatura Entretanto, para verifi~ar o desempenho do ebu-

1iômetro na determinação das composições de equilíbrio, é neces

sário utilizar um sistema composto por dois componentes. O siste

ma escolhido para este teste é o ciclohexano/tolueno. 

Para verificar a qualidade dos solventes, foram medidos os 

índices de refração, a densidade e o temperatura normal de ebuli

çao A tabela com os valores medidos e os encontrados na litera-

tura segue abaixo: 

ll(n (20°C) D (20°C)/g cm-3 Teb ( K ) 

Ciclohexano exp. 1,4264 0,7787 353,5 

<MERCK> 1 it. 1,4263 0,7785 353,8 

Tolueno exp. 1,4960 0,8663 383,7 

<G Química) lit 1,4962 0,8669 383,8 

(.) (.) 

(o) TIMMERMANS, 1965 

(**) REID e colabQradores, 1987 

7.2 1 Método de análise das composições 

As composiçÕes das fases em equilíbrio foram medidas através 

de refratometria. Este método se aplica bem ao sistema ciclohexa-

no/tolueno, uma ve2 que a diferen~a de índice de refração entre 

os dois solventes é grande Para tanto, foi utilizado um refratô

metro ATAGO, com uma precisão de 1 10-4, na medida do índice de 

refraç:ão. 
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Para utilizar a refratometria para a determinação das campo-

sições é necessár10 o levantamento prévio de uma curva de calí-

bracão do tipo índice de refração em função da fração molar do 

componente ma1s volátil A curva é obtida a partir de amostras de 

composição conhecida, preparada através da pesagem de quantidades 

de solvente em uma balança analítica. Assim, a partir das massas 

dos solventes Cm1, m2) e de suas massas moleculares <M1, H2), e 

calculada a fração molar 

1 
7.3 

Para cada amostra é medido o índice de refração. Este prece-

dimento é repetido para toda a faixa de composição dos solventes. 

Neste trabalho, os Í~dices de refração foram medidos a 20oc. A 

tabela com os dados se encontra no apêndice C, tabela C.2. 

Os valores das frações molares foram ajustados em rela~ão 

aos respectivos índices de refra~ão através d~ uma fun~ão polino-

mial 

5 

D =Z 

utilizando o metodo dos mínimos quadrados. Para uma amostra com 

determinado índice de refração, a composição é determinada atra-

ves da aplica,ão do algoritmo de Newton-Raphson à equação acima. 

Os coeficientes Ci obtidos são. 

1,49638 
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c! = ~0,77694 
c2 = -0,1263LI 

c3 0,12889 

c4 = -0,!7557 

c5 = 0,08085 

A figura 7.3 ilustra a curva do indíce de refração em função 

da fraç~o molar de ciclohexano, comparando os valores experimen-

tais com os calculados pelo polinBmio O desvio m~ximo encontrado 

foi de 1,7 10-4 <ind Yefração), e o desvio médio de 8 10-5. 

7.2.2 Dados 1sotérmicos a 323,15 K 

Os dados isotérmicos foram medidos a 323,15 K -sao 

apresentados nas figuras 7.4 e 7.5. 

Os dados numéricos são aPresentados no anexo C (tabela C.3). 

Os resultados obtidos foram comparados com os de ZHAROV C19xx) e 

os de MACIEL (!985) A concordância é boa, especialmente com os 

dados de Maciel Uma an~lise grafica mostrou um desvio absoluto 

médio de aproximadamente 0,0075 <fração molar da fase vapor} ~ 

0,003 Bar entre os dados deste trabalho e os d~ Maciel Não foi 

v~rificado um desvio sistemático dos dados eHperimentais guando 

comparados com os de Maciel 

Os dados de Zharow se restrigem a seis pontos experimentais, 

de forma a tornar difici1 uma comparaçao O gue é notado em uma 

comparação gráfica é o desvio sistemático dos valores dtl Pressão 

de Zharow com os dados de Maciel e deste trabalho, se localizando 

0,006 Bar abaixo, para tal 

acontecimento é o fato de Zharow ter utilizada um ebuliômetro do 

tipo Dthmer 
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7 2.3 Dados isobáricos a 1,0133 Bar 

Os dados isobáricos foram medidos a 1,0133 Bar (760 mmHgl, e 

sa5 apresentados nas tabela C.4 Canexo C) e nas figuras 7.6 e 

7.7 Os resultados foram coMparados com os de DELZENNE (19611, 

RIVENQ (1969), HYERS (1956> e SIEG (1950> 

mostrou que a melhor concordincia dos dados experimentais deste 

trabalho foi com os dados de Rivenq. Nio foi verificado nenhum 

desvio sistemático em relação a estes dados, e os desvios absolu

tos m~dios foram estimados como sendo 0,005 (fração molar da fase 

vapor) e 0,3 K_ A pior concordância foi com os dados de Delzenne 

que apresentam um desvio sistemático quando comparados com os da

dos deste trabalho e os de Rivenq. A temperatura medida por Del

zenne é em toda a faixa de composição mais alta que a dos outros 

autores. o mesmo valendo para a composiçio da fase vapor. Os des

vios absolutos m~dios dos ·dados de Del2enne para os deste traba

lho foram estimados graficamente como sendo 0.02 Cfraç~o molar da 

fase vapor) e 1,0 K. 

Os dados de Sieg apresentam alguns pontos disPersos, e apre

sentam um pequeno desvio sistem~tico na temperatura, sendo esta 

inferior ~ de Rivenq e ~ medida neste trabalho. Os dados de H~ers 

se comportam de maneira similar aos de Sieg. 
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7.2.4 Con~ist~r1cia termodin~mica 

Os G-:.dtJ'=> exJJerimentais do sistema ciclohexano/tolueno foram 

testados c_-!,nlo ~sua (_Qnsis!êtiCÍd termodinâmica através do teste 

As figuras 7.8 a 7 11 mostram os coefici~ntes de 

at ividd.de j·m fundia d~"i composiçÕes da fase líquidd, e a relação 

das áreas ~.o diagl'"ama ln( J11J' p) em fundia da composição da fase 

líquida. ~erifica-se um espalhamento dos coeficientes de ativida

de, provav~lmente devido 1s incerte~as na determinaçio das compo

Slçoes da ambas as fases. Entretanto, uma comparação entre os 

coeficientt-s de atividade obtidos neste trabalho e os calculados 

a partir Jos dados dos outros autores mostra que estes ~ltimos 

também ap~esentam um espalhamento. A mesma afirmaçio val& para a 

curva lnCJ~I/2) _ 

Para o caso isotérmico, o valor de D obtido pela utilização 

da equação 3 49 e 3.50 foi de 

0=00171 

Este valor est~ pr6ximo do limite da faixa na qual o sistema ~ 

considerad~ consistente Aplicando o mesmo critério para os dados 

de Maciel f 2harow obtêm-se: 

D (Haccel) = 0,0098 

D CZh~-oiiJ) = 0,147 

onde se vE-lfica nitidamente que os dados de Maciel são consis-

tentes, er~uanto que os de Zharow não satisfazem o critério de 

consistêncn 
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ba 1, 

Para o sistema isobárico, foi utilizado o teste da área glo

modificado pelo método de Herington. Os valores obtidos fo-

ram. 

D = 21,251 J = 12,8 

Conforme o critério de Herington, estes dados são consistentes, 

visto que <D-J) = 8,451 < 10 O teste foi aplicado aos dados dos 

outros autores, e foram obtidos os seguintes valores para D-J: 

D-.J <Rivenq) = 20,09 

D-.J <Delzenne) = 2,81 

D-.J CSieg) = 29,75 

D-.J (Mjers) = 9,23 

Os resultados acima mostram que entre os sistemas de outros 

autores, somente dois deles <Delzenne e M~ers) satisfazem o cri-

tério de consisténcia termodinâmica de Herington Entretanto, 

conforme foi apresentado anteriormente, os dados de Delzenne 

apresentam um desvio sistemático na temperatura, em relação aos 

outros dados. Os dados deste trabalho possuem uma consistência 

melhor que a dos dados de Rivenq, Sieg e M~ers, considerando o 

critério acima 
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7 2 5 An~lise das irtcertezas e Propagaç~o de errns 

Consider-ando que as incertezas Para os dados de equilÍbrio 

1Íquido-v~por s~o acumulados nos valores das composiç5&s x 1 e ~ 1 , 

estas serão portanto função das incertezas na determinação da 

pressão, temperatura, massas de solventes utilizados para a ela-

çao c 7)ol 

Assint, se 

= x 1 (T,P,m 1 ,m2•7]o>, então a incerteza no valor de x 1 • 
dado por (equação 7.2)· 

onde ~T = ±0,05 K 

~p = !0.00007 Bar 

~m1 = ±0,00005 g 

~m2 = ±0,00005 g 

~7] = ±0,0001 

A derivadas parciais foram obtidas de forma numérica. e con-

siderado como valor final a média dos resultados obtidos para di-

ferentes valores ao longo da faixa das variáveis envolvidas. 

-a derivada parcial é)x1/é)T e obtida a partir da curva T-x 1 
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ax _____ L_ " -0,02864 K-1 ar 
a derivada parcial ê)x1/é)P é obtida a partir da curva P-xi 

a derivada parcial ê)x1/é)m1 é obtida a partir da equação 

7.2, utili~ando os respectivos pesos moleculares dos solventes. 

S1milarmente: 

: -0,378826 g-1 

a derivada parcial 2Jx1/CJTJ é obtida a partir da curva de 

calibração do índice de refração em função da composição x1· 

a "1 
-------: -11,6189 a7) 
A 1ncerteza assim calculada possui o valor de: 

!::. X1 " :':0, 002942 

e !:li = (!:li + 0,003> 
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UJn~ an~lise da influ&ncia de cada vari~vel sobre a incerteza 

nas c~~Jpusiç5es lev~ aos seguintes valores 

Vdriável medida cont r-ibuil;:ão na incerteza on 

temperatura 48,7 

prE>ssao 10,5 

massas de solvente 1,3 (curva de calibrar;:ãa> 

Índice de refração 39,5 ( det das composíç:Ões> 

Verifica-se assim que para aumentar a precis~o dos resulta-

dos experimentais, ~ necess~rio melhorar o sistema de medição da 

temperatura e o método de determinação das composir;:Ões. 

Os coeficientes de atividade são calculados a partir dos da-

dos experimentais T, P, ><1 e ~1• ou seja: 

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

dado pela equação 7 2 

Os valores das incertezas das variáveis envolvidas são os calcu-

lados anteriormente. Os valores das derivadas parciais foram ob-

tidas a partir de derivação numêrica da equação 3.xx, utilizando 

valores m~dios para as composiç6es, temperatura e press~o. Os re-

sultados obtidas são 



104 

__ Q_"J; __ 
~ -0,0291 K-1 

é) r 

CJ11 
1,0087 Bar-1 -------- ~ 

é)P 

011 
-2,0234 ------- ~ 

é) X1 

CJ/1 
1,4814 ------- ~ a "1 

O valor da incerteza no cálculo dos coeficientes de atividade é 

portanto 

L 11 = 6.12 = ±0,012 

ou seJa 

r, ~ ( 11 ± 0,012) e 12 ~ ( 12 ± 0,012) 

O valor da incerteza do termo ln( 11112> ê de ±0,025 

7.3 Conclusões 

A compara,ão dos dados obtidos com dados de outros autores 

foi considerada satisfatória. Verifica-se que os desvios entre os 

dados experimentais e os dos outros autores se situam dentro da 

faixa de 1ncerteza dos dados experimentais, e portanto podem ser 

cons1derados como confiáveis 
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Os resultados dos testes de consistência termodinâmica levam 

a concluir que as dados obtidas são consistentes, e o fato de os 

valores do teste se situarem prÓximos ao limite da consistência 

poae ser atribuído ao espalhamento dos pontos experimentais, em 

função do erro inerente (incerteza> do cálculo dos coeficientes 

de atividade, dadas a imprecisão dos valores das composições 

Nota-se também que as maiores contribuições na incerte2a dos 

valores das composlçÕes, e por consequênc1a, dos coeficientes de 

atividade, são dados pela precisão da medicâo da temperatura de 

equilíbrio, e do método de determinação das composiçÕes., 

Apesar destes inconvenientes, o ebuliômetro pode ser consi

derado como funcional, e adequado para o estudo do equilíbrio lí

quido-vapor de solu,ões. 
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8 SISTEMAS SALINOS 

8 1 Escolha do sistema 

Entre os sistemas estudados com relação ao efeito salino o 

sistema etanol/água se caracteriza como sendo o que recebeu mais 

atenção por parte dos pesquisadores. A maioria dos dados entre

tanto se limitam à sistemas saturados com sal, e poucos sais fo

ram submetidos a um estudo mais detalhado no que se refere ao 

efeito salino com baixas concentrações de sal. 

Para o sistema etanol/água, alguns sais orgânicos, notada-

mente o acetato de sódio e de potássio, alteram substancialmente 

a concentração da fase vapor do equilíbrio, além de possuírem a 

capacidade de eliminar o azeótropo, mesmo a baixas concentrações. 

Os mesmos foram utilizados em processos industriais de desidrata-

ção de etano} Verifica-se que a quantidade de dados de equilí-

brio do sistema etanol/água/acetato de potássio é razoavelmente 

grande quando comparada à dados de outros sistemas, especialmente 

para regiÕes de concentração não saturada. 

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

sio indicado para o teste do ebuliômetro proposto neste trabalho. 

O sistema etanol/água/acetato de potássio foi estudado por 

COSTA NOVELLA e TARRASó <1952>, utilizando um equipamento de 

equilíbrio por eles desenvolvidos, descrito no capítulo II deste 

trabalho. O estudo se limitou ao sistema saturado com sal, a 760 

mmHg. Foi verificado a eliminação do ponto de azeotropia, e a 

temperatura de ebulição devida a presença do sal. 
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Posteriormente, KLAR e SLIWKA (1958) estudaram o mesmo sistemas, 

porém limitando-se coletar dados de equilíbrio na região rica em 

etano] (acima de 90X em peso). O aparelho de equilíbrio utilizado 

foi um do tipo Othmer. O estudo abrange dados de equilibrio a di

ferentes concentraçÕes de sal, mas os autores não reportaram as 

temperaturas de equilíbrio medidas. 

HERANDA e FURTER (1966) pesquisaram o sistema acima a 755 

mmHg, sob condi,ões de satura,ão, utilizando o ebuliômetro de 

Furter. descrito no capítulo li. Os dados foram reportados grafi-

camente, incluindo os valores de temperatura de equilíbrio. Os 

mesmos autores CMERANDA e FURTER, 1972) estudaram o sistema eta

nol/água/acetato de potássio em condi~Ões de ~oncentra,ão de sal 

abaixo do ponto de saturação. Os dados foram apresentados sob a 

forma gráfica, porém somente os diagramas de composi,ões. 

O estudo mais intensivo deste sistema foi realizado por 

SCHHITT (1979), que, utilizando um ebuli8metro do tipo Othmer mo

dificado por Furtar, levantou os dadas de equilíbrio para dife

rentes concentra~Ões constantes de sal, inclusive para a condição 

de saturação com acetato de potássio. As figura 8.1 e 8.2 mostram 

uma comparação dos dados de equilíbrio de Costa-Novella, Schmitt 

e Furter, para condições de saturação. Os dados de Furter foram 

lidos a partir de gráficos, estando portanto sujeitos a um peque

no erro. Nota-se claramente uma discrepância entre os dados dos 

diferentas autores, tanto no diagrama de composi~Ões como no de 

temperaturas de ebulição. Os dados de Costa-Novella se afastam 

nitidamente do comportamento dos dados dos outros autores. 

A figura 8.3 apresenta uma compara~ão dos dados de Schmitt 

com os de Furter, Para concentra,ões de sal abaixo do ponto de 

saturação. Os dados de Furter foram novamente lidas a partir de 
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um gráfico, e um pe~ueno erro deverá ser levado em conta durante 

a compara~ão. v~rifica-se que as camposi~Ões da fase vapor dos 

dados de Furter possuem ·valores inferiores aos de Schmitt, em to

da a faixa de composi~ão. Unica exce~ão são os dados para o sis

tema saturado com sal, onde os dados de Furter para concentrações 

acima de 0,2 (fração molar de etanol em base livre de sal) apre

sentam composiçÕes de vapor superiores aos de Schmitt. 

A discrepância encontrada entre os dados de equilíbrio do 

sistema etanol/água/acetato de potássio de diferentes autores, 

utilizando diferentas equipamentos ebuliômetricos, justifica cla

ramente a propos1çao de um novo equipamento, com a objetivo de 

possibilitar a determinação mais precisa de dados de equilíbrio 

liquido-vapor de solu,ões salinas. 

8.2 Método de determinação das composições 

Comparado com o sistema binário estudado no capitulo 7, o 

estudo de um sistema ternário apresenta uma dificuldade maior no 

que se refere à determinação das composições em equilibrio. En

quanto que para um sistema binário a composi,ão pode ser determi

nada diretamente através da medida do indice de refração, tal roê

todo não ê aplicável a sistemaS ternários, uma vez que diferentes 

valores de compos1ção possuem o mesmo índice de refração. 

A utiliza,ão de outro mêtodos de análise, como cromatografia 

gasosa, possibilita somente a determinação da composi,ão dos sol

ventes, visto que o sal não é volatilizado no interior da coluna 

de arraste. Desta forma, a quantidade de sal deverá ser obtida 

por outro método. 
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Vários autores se utilizaram de métodos titulométricos para 

a determinação das composiçÕes em equilíbrio do sistema eta-

nol/âgua/aceteto de potássio CMERANDA e FURTER (1966), KLAR e 

SLIWKA (1958>>. SCHHITT C1979) utilizou um sistema de cromatogra

fia gasosa para tal determinação, e o cromatógrafo foi modificado 

de forma a evitar a possibilidade de arraste de sal para a colu

na. A determinação da quantidade de sal foi efetuada gravimetri

camente, evaporando os solventes. 

O método a ser utilizado neste trabalho consiste de duas 

partes distintas. A primeira, utilizando o método gravimétrico, 

determina a fração mássica de sal na amostra. A outra parte, a 

partir do índice de refração da amostra e da fra~ão mássica de 

sal previamente determinada, fornece as fratõe~ mássicas dos sol

ventes, e portanto a composi,ão molar das fases em equilíbrio. 

8.2.1 Determina~ão da quantidade de sal na amostra 

Conforme SCHMITT (1979>, um método adequado para a determi

natão da quantidade de sal em uma solu,ão é a evapora,ão cuidado

sa dos solventes, e a pesagem da amostra antes e depois da evapo

ração. 

Neste trabalho, este método foi utili2ado com resultados sa-

tisfatórios. Uma quantidade de amostra previamente pesada era 

acondicionada no interior de um béquer, de 25 ml de volume, tam

bém pesado, e colocado em estufa termostatizada à aproximadamente 

Após 24 horas, a solu,ão foi evaporada, restando no frasco 

somente o sal. Uma vez resfriado em dissecador, o frasco é pesado 
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e determinada a quantidade de sal por diferença de massas. A di

visão da massa do sal pela massa inicial de amostra fornece o va

lor da fração mássica. 

Devido ao fato de o acetato de potássio ser levemente hi-

groscópico, é necessário levar em conta a presença de uma pequena 

quantidade de água no sal, após a evaporação. Schmitt eliminou 

esta água através da fusão do sal em cadinho de porcelana. Um es

tudo efetuado com a utilização de diferentes amostras e quantida

des de sal mostrou que a massa de água retida nos cristais se si

tua por volta de 0,6~ da massa de sal. Este fator foi determinado 

eliminando-se a água dos cristais de sal através da fusão do sal, 

e posterior pesagem. A utilização deste fator nos cálculos das 

composi,ões elimina a necessidade de liquefazer as amostras de 

sal, sem entretanto incorrer em um erro considerável. 

8.ê.ê Oetermina~ão da composição de solventes na amostra 

Verificou-se que a adi~ão de acetato de potássio a uma solu

~ão de água e etanol aumenta o valor do Índice de refra,ão. Este 

aumento ocorre de uma forma linear, isto é, para concentraçÕes de 

sal não muito elevadas (menores que 0,4 fra,ão mássica de sal), o 

indice de refração é uma fun~ão linear da fra,ão máss1ca de sal 

na solução. O mesmo fenômeno se repete para toda a faixa de con

centra,ão de solventes. 

Desta forma, o medi~ão do índice de refra,ão da so1u,ão, e o 

conhecimento da fracão mássica de sal podem levar à determina,ão 

da quantidade de solventes na amostra. 
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O diagrama abaixo ilustra o método adotado: 

7J, 

Conhecido o valor da fraç:ão mássica de sal <Xsal), os índi-

ces de refraç:ão dos pontos A, B, C e D são calculados. Uma vez 

que o índice de refração da amostra corresponde ao ponto Z, que 

se localiza entre duas linhas de composição de solventes cons-

tante (isopletas), uma interpolação adequada fornece o valor da 

composição da isopleta que passa por Z, determinando assim a com-

posição de solventes, conforme mostra a figura abaixo: 

7J 

·b 

B 

A 

xetanol 

A combinação deste valor com a fração mâssica de sal leva á de-

terminação da composicão da amostra em frações molares. 
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Para a determinação das curvas de calibração. foram prepara

das amostras de água e etanol, com composições variando de 0,00 

até 0,63 (fração mássica de etano} em água). Para cada composição 

foi levantada a curva de índice de refração em função da quanti

dade de acetato de potássio adicionado. Os resultados estão apre-

sentados nas figuras 8.4 e 8.5. A figura 8.6 mostra o comporta-

menta do índice de refração para o sistema etanol e água, sem a 

presença de sal. As tabelas estão apresentadas no apêndice C. 

As curvas foram ajustadas para uma função linear pelo mêto

do dos mímimos quadrados, e os ajustes obtidos são apresentados 

abai}(O: 

Xetanol A 8 

0,0000 0,11875 1,3330 

0,0423 0,12000 1,3354 

0,0946 0,11675 1,3388 

0' 1509 0,11075 1,3428 

0,2161 0,08625 1,3474 

0,3232 0,09000 1,3538 

0,4940 0,07675 1,3603 

0,6025 0,07400 1,3635 

onde: Xetanol = fração mássica de etano] em agua 

X sal = fracão mássica de sa1 na solução 

7] = A Xsal + E (a Xetanol) 

O coeficiente de correlação para todos os casos foi maior que 

0, 99. 
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Para verificar a precisão do método de análise. foram prepa-

radas amostras com composi~ão conhecida, e então submetidas ao 

método de análise proposto, comparando-se os resultados. Os en-

saias mostraram que o método proposto apresenta boa precisão, 

fornecendo um desvio médio de aproximadamente 0,002 (fração mo-

1 ar) 

A curva de índice de refração em fun,ão da composição massi-

ca de etano) em água foi ajustada pelo método dos mínimos quadra-

dos, sob a forma de um polinômio: 

7) D = 
6 

L. Xetanol Aii 
i=0 

onde os coeficientes são: 

A0 = 1,33303 

A2 = 0,116355 

A4 = -1,45067 

A6 = -1,80371 

A1 = 
AJ = 
As = 

8. 1 

0,051201 

-0,0193678 

3,01091 

O ajuste acima fornece um erro médio de 1 10-4 (Índice de refra-

ção> e um desvio máximo de 2 10-4. Para a resolução da equação 

acima é utili2ado o método de Newton-Raphson. 

O índice de refratão do sistema etano1/âgua apresenta um 

ponto de máximo, próximo à fra~ão mássica de 0,7 de etano1. Para 

valores acima de 0,7 a curva apresenta uma pequena variatão de 

índice de refratão com a composição. Esta região ê portanto 1na-

dequada para ser utilizada na determinação da composi~ão, e tor-

na-se necessário utilizar a têcnica de diluição da amostra com 

água para que esta se situe em uma região propícia para a medida 

do índice de refração. A quantidade de água adicionada deverá ser 
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levada em conta nos cálculos. 

8.2.3 Equações para o cálculo das composições 

Uma vez que a fase vapor não apresenta o sal na sua composi-

ção, os métodos e as equações utilizadas para o cálculo das com-

posições cda cada fase são diferentes. 

8.2.3.1 Fase vapor 

A fase vapor possui a característica de não apresentar oa 

sal na sua composição. Desta forma, a determinação da composição 

envolve somente a medida do índice de refração, tomado o cuidado 

de diluir a amostra Gom água quando necessário. A fraçaÕ massica 

do etanol é então dada por. 

<mamostra + ffiágua> Xmed 
Xet = 8.2 

ffiamostra 

onde Xmed = Composicão calculada a partir do índice de refração 

da amostra 

mágua = massa de água adicionada 

mamostra = massa da amostra 
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8.2.3.2 Fase líquida 

A fração mássica de sal em uma amostra é dada por 

msali 0,994 
Xsa I = 8.3 

mamostra 

onde msa11 é a massa de sal na amostra utilizada para a sua de-

terminação e o fator 0,994 corrige a umidade ainda presenta no 

sal após a sua secagem em estufa. Para o cálculo da composição da 

fase líquida em relação aos solventes, a amostra é diluída com 

água, é medido o índice de refração. 

msal = Xsal mamostra. 8.4 

Xsa.l dil. = 8.5 
mamo.st ra + ffiágua 

A grandeza Xsal dil. corresponde á variável independente 

das curvas de calibra~ão. Utilizando a fração mássica de sal e as 

curvas de calibraç:ão previamente determinadas, é calculada a fra-

ção mássica aparente de etanol <Xet.ap> da amostra. O termo ''apa-

rente''~ utilizado uma vez que d necessário corrigir a composiç~o 

em fun~ão da âgua adicionada. 

A composiç~o de et~nol na amostra com rela,~o aos solventes 

é então dada por: 

8.6 

8.7 
mamostra - msal 
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onde Xsal = fração mássica de sal na amostra 

Xsal dil. = fra~ão mássica de sal na amostra após diluição 

Xet = fração mássica de etanol na amostra 

Xet.ap = fração mássica aparente de etanol na amostra 

msal =massa de sal na amostra utilizada para determinação 

da composição de solventes 

ffiágua = massa de água utilizada na diluição 

mamostra = massa de amostra 

Finalmente, a composição molar da amostra é calculada a par-

tir da composição mássica: 

8.8 
3 

2:: Xj I Hj 

j=i 
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8.3 Reagentes utilizados 

O etano} utilizado para os ensaios é o mesmo utilizado para 

a determinação da curva de pressão de vapor, cujas característi

cas ja foram apresentadas no capítulo 7. A água utilizada é água 

destilada Para comparação, foi determinado o seu ponto de ebuli

ção normal, obtendo-se 373,15 K, para a pressão de 1,0133 Bar. 

O acetato de potássio é da REAGEN e da ECIBRA, para análise. 

O acetato da ECIBRA teve que ser purificado, uma vez que apresen

tava resíduos insolúveis. Tal purificação consiste em dissolver o 

sal em água destilada, filtrar e recristalizar em estufa. Este 

procedimento não foi necessário para o acetato da REAGEN, uma vez 

que este se apresenta sob a forma de cristais, sem contaminação. 

8.4 Sistema âgua/etanol/acetato de potássio 

Os dados de equilíbrio para o sistema ternário eta

nol/água/acetato de potássio foram determinados à 1,0133 Bar, à 

diferentes concentrações de sal Para tanto foram preparadas so-

luções salinas com etanol e com água, ambas possuindo a mesma 

fração molar de acetato. Uma verificação do balanço de massa mos

trou que qualquer solução formada por estas duas solu,ões possui 

a mesma concentração molar de sal Este cuidado permite com que 

os dados sejam obtidos mantendo a concentração de sal constante, 

uma vez que a solução estudada no interior do ebuliômetro ê com

posta pela mistura da solução salina de etanol e solução salina 

de água. 
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Utilizando o procedimento experimental descrito no capítulo 

6, a solução de etanol e sal e alime.ntada no interior do frasco 

de ebulição. Uma vez atingido o regime de ebulição, são retiradas 

as amostras das fases e lida a temperatura correspondente de 

equillbrio. Para alterar a composição da solução, parte da solu-

cão é retirada e substituída por uma quantidade igual de solucaõ 

aquosa de acetato de potássio, procedendo-se ao estabelecimento 

de um novo estado de equilíbrio. Desta forma é possível estudar o 

sistema varrendo toda a faixa de composições de solventes, 

tendo a composicão molar de sal na solucão constante. 

man-

Os dados de equilíbrio foram obtidos para as concentrações 

de 0,025, 0,050, 0,066, 0,085 e 0,150 Cfra~ão molar de acetato). 

Para efeito de comparação, os dados de equilíbrio para o sistema 

etanol/água sem sal tambem foram levantados. 

8.6 I Análise dos resultados - sistema etanol/água 

Os resultados obtidos para o sistema binário etanol/água são 

apresentados no apêndice C. 

As figuras 8.7 e 8.8 representam os dados de equilíbrio do siste

ma etanol/água, a 1.0133 Bar No mesmo gráfico, são apresentadas 

os dadas de KRAEHENBUEHL <1987), para efeito de comparação. 

Verifica-se uma boa concordância dos dados experimentais, 

para as composições como para a temperatura de equilíbrio 

tanto 

O ponto de azeotropia foi determinado graficamente como sen-

do localizado na fração molar de etanol de 0,897, a uma tempera

tura de 351,25 K, enquanto que os encontrados por KRAEHENBUEHL 

(1987) foram de 0,915 e 351.15, respectivamente. 
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As figuras 8.9 e 8.10 apresentam os grâficos dos coeficien-

tes de atividade e In( Yt/ A2> para o sistema acima, em função da 

composição da fase líquida. 

Para testar a consistência destes dados optou-se pela utili-

2ação da equação 3.47, termodinamicamente correta, uma vez que se 

encontram no literatura dados de entalpia de excesso para este 

sistema (LARKIN, 1975), sob a forma de uma série de poténcia em 

função da concentracão x1 e da temperatura. O termo do lado es-

querdo da equação 3.47 apresenta o seguinte valor: 

J1 
In ----- = 0,00183 <a l 

'{2 

A integração do lado direito da equação 3.47 é dificultado pelo 

fato de a entalpia de excesso ser função da temperatura e da com-

posição da fase líquida. Entretanto, A temperatura da solu~ão é 

fun~ão da composi~ão, conforme o diagrama de equilíbrio, e por-

tanto é possível expressar a entalpia de excesso em fun~ão de uma 

única variável, a temperatura. A integra~ão numérica forneceu o 

valor de: 

dT = 0,000130 ( b ) 
R T2 

Este valor é aparentemente pequeno se for levada em considera~ão 

a não idealidade do sistema etanol/água. Entretanto, a análise do 

comportamento da entalpia de excesso em fun~ão da composi~ão 

<LARKIN, 19750), mostra uma região com ~Hex negativa, e uma re-

gião com ~Hex positiva, de forma que na integra~ão ocorre uma 

compensa~ão da área, 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 calab. <1972) utilizaram o método acima para ave

rificação da consistência de dados para os sistemas etanol/n-hep

tano e metanol/n-he~ano, obtendo discrepâncias maiores que neste 

trabalho, 

sistentes 

e mesmo assim considerando os sistemas como sendo con-

A aplicação do critério de Herington leva um valor de D-J de 

6,738, e portanto os dados são considerados consistentes. 

8.6.2 Análise dos resultados - sistemas salinos 

Os dados de equilíbrio para os sistema salino eta-

nol/água/acetato de potássio são apresentados no apêndice C, ta

belas C.7 a C.11. As figuras 8.12 a 8.19 mostram o comportamento 

do sistema, comparado com dados de SCHMITT (1979). Uma compara~âo 

é possível para as concentrações de sal de 0,025, 0,050 e 0,085, 

pois estes valores estâo muito próximos das concentra~ões salinas 

utilizadas por Schmitt (0,027, 0,053 e 0,085). 

Verifica-se ~ue para os dadas de equilíbrio em geral, as 

composições da fase vapor dos dados de Schmitt apresentam um va-

lar superior aos dados obtidos neste trabalho. O mesmo 

ocorre relacionado com a temperatura de equilíbrio. 

Para o sistema com fra~ão molar de sal de 0,025 

fenômeno 

<figuras 

8.12 e 8.13), é verificado uma boa concordância entre os valores 

da composi~ão de ambas as fases, apesar de a concentração salina 

de Schmitt ser 0,002 acima da deste trabalho. Para o acaso da 

temperatura de equilíbrio, os valores de Schmitt se situam em mé-
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dia 1 a 3 K ac1ma que os obtidos experimentalmente. 

Para a concentra~ão salina de 0,050 em fra~ão molar (figuras 

8.14 e 8.15), as composições da fase vapor de Schmitt possuem um 

valor mais elevado que 05 deste trabalho. Este desvio e~iste em 

toda a faixa de composição dos solventes e corresponde a aproxi

madamente 0,0ê (fração molar). Um desvio sistemático análogo pode 

ser identificado para a temperatura de equilibrio, que se situa 

de 2 a 4 K acima da medida experimentalmente. As figuras 8.16 e 

8.17 ainda apresentam os dados experimentais para a concentração 

salina de 0,066 (fração molar), comparados com os dados de Sch

mitt para concentração salina de 0,050. 

As figuras 8.18 e 8.19 mostram os dados do sistema com 0.085 

fra~ão molar de acetato de potássio. De acordo com o observado 

para os sistemas com concentra~Ões molares menores que 0,085, pa

ra esta concentração os valores de Schmitt para composição da fa

se vapor tambem apresentam um valor superior aos encontrados nes

te trabalho. Para o caso da temperatura de equilíbrio, esta apre

senta um desvio em toda a faixa, alcançando um valor máximo de 

aproximadamente 6 K. 

Os resultados para o sistema com uma fra~ão molar de 0,150 

são apresentados nas figuras 8.20 e 8.21. Uma vez que Schmitt não 

estudou o sistema com esta concentração salina, é feita uma com

paração dos resultados experimentais a 0,150 com os dados de Sch-

mitt para 0,102 fração molar. Nota-se que para ambos os resulta-

dos as curvas de composição e~tão .bem próximas, o que, conside-

rando que a composição salina apresenta uma diferença de 50X, le

va a concluir que os dados de Schmitt apresentam uma composição 

na fase vapor superior que os deste trabalho. O mesmo raciocínio 

pode ser aplicado para o diagrama da temperatura de equilíbrio. 
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Neste caso, apesar da concentração salina de Schmitt ser me

nor que a deste trabalho, as temperaturas medidas por Schmitt são 

na sua quase totalidade maiores que as deste trabalho. Devido a 

problemas de saturação, os dados para este sistema abragem a fai

xa de 0,00 a 0,85, fra~ão molar de etanol em base livre de sal. 

É interessante notar que em todos os sistemas, a diferença 

de temperatura entre a medida por Schmitt e a deste trabalho, é 

ma~or para a região rica em água, e menor Para a região rica em 

etano) De forma generalizada, a temperatura de equilíbrio obtida 

por Schmitt se localiza acima da temperatura medida neste traba-

lho. A explicação provável para tal fenômeno é o fato de SCHHITT 

(1979) ter utilizado um ebuliômetro de Othmer, que conforme foi 

visto em capítulos anteriores, apresenta a desvantâgem de promo

ver o suPeraquecimento da fase vapor, levando a leituras incorre

tas da temperatura de equilíbrio. 

Os coeficientes de atividade para os solventes foram calcu

lados para os dados experimentais, e são apresentados nas tabelas 

C.12 a C.16 do apêndice C. Como ilustra~ão, são apresentados gra

ficamente os coeficientes de atividade calculados, para o sistema 

com concentra~ão salina de 0,66 fra~ão molar, nas figuras 8.22 e 

8.23. Os coeficientes de atividade foram calculados de duas for

mas distintas. A primeira for~a utiliza a equação 3.40, conside

rando a fração molar do solvente como sendo em base livre de sal, 

isto é, a composi~ão de sal não é considerada. Este método foi 

empregado por COSTA NOVELLA (1952), e SCHHITT (1979). A outra 

forma considera a presen'a do sal, e ainda leva em conta a disso

ciação deste em íons, conforme comentado no capítulo 3. Este mé

todo foi utilizado por BARBA e colaboradores (1985> e SANDERS e 
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colaborador~s (1986) 

Na figura 8 22, os coeficientes foram calculados sem consi

derar o sal, enguanto que na figura 8.23 0 sal, como também a sua 

dissociação, foram considerados. Em ambos os casos verifica-se 

uma diminuição dos coeficientes de atividade dos solventes, 

quando estes estão em concentrações elevadas (prÓximos ao extre

mos da curva>, quando comparados aos coeficientes de atividade 

obtidos para a solução sem sal. Para a região rica em etanol, am

bos os coeficientes de atividade diminuem com o aumento da con

centração de sal. Ambas as observaçÕes estão em cor.cordância com 

os resultados obtidos por COSTA NOVELLA (1952), quanto ao compor

tamento dos coeficientes de atividade. Entretanto, para a região 

rica em água, Costa Novella verifica uma diminui~ão dos coefi

cientes de atividade para ambos os solventes, fenômeno que não 

foi totalmente verificado para o etano] neste trabalho. 

O decréscimo do coeficiente de atividade da água é em toda a 

faiwa maior que o da.etanol, o que explica o aumento da fra~ão 

molar de etanol na fase vapor. 

Os coeficientes de atividade calculados baseados na presen~a 

do sal apresentam valores mais baiwos, uma vez que a composi~ão 

dos solventes é menor que no outro caso. 

Para verificar a influência da adicão de um sal sobre o 

equilíbrio liquido-vapor, foi calculada a volatilidade relativa 

do etanol em relacão à água pãra a solucão contendo o sal, pela 

equação 3.43, utilizando as frações molares dos solventes em base 

livre de sal. Para tanto, as dados do sistema etanol/água foram 

ajustados ao modelo semi-empirico de Wilson <PRAUSNITZ, 1986), e 

calculados os valores necessários da composição da fase vapor pa

ra a correspondente composicão da fase líquida. O aumento da vo-
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latilidade relativa devido à presença do sal pode ser mostrado 

através da relação vol r e] da soluç~o salina/ vol. rel. da 

solução sem sal, K (equacio 3.44). Os resultados est~o apresenta

dos no apêndice C, tabelas C.17 a C.21. As figuras 8.24 e 8.25 

apresentam os diagramas típicos obtidos. O comportamento da vola

tilidade relativa do etanol em relação à água é similar ao apre

sentado por Costa Novella. Entretanto, para o aumento da volati

lidade relativa, a curva apresentada Por FURTER e MERANDA <1966) 

não apresenta o mesmo comportamento que a obtida neste trabalho, 

possuindo um ponto de máximo por volta de 0,5 (fração molar de 

etanol}, enquanto que neste trabalho o comportamento se mostrou 

ser de forma inversa. Uma vez que Furter e Meranda não apresentam 

os ponto~ eHperimentai~, mas somente a curva, torna-se difícil 

concluir a respeito desta diferença. Os valores elevados obtidos 

na região rica em água são decorrentes da imprecisão dos dados de 

equilíbrio líquido-vapor, aliada ao erro inerente do ajuste efe-

tuado, um vez que o diagrama de equilÍbrio apresenta uma inclina

ção muito grande nesta faiHa, permitindo que um pequeno erro na 

composição leve a um erro muito grande no cálculo da volatilidade 

relativa. A comparação do fator K obtido para as diferentes con-

centraçÕes de sal mostra um aumento da volatilidae relativa do 

sistema salino com o aumento da concentração salina. 



133 

8.5 Comportamento do ebuliômetro 

Durante os experimentos com soluçÕes salinas, o ebuliômetro 

mostrou um bom desempenho, sendo a sua operação similar a de sis

temas n~o salinos. Este fato era esperado, uma vez que as concen

traçÕes de sal utilizadas eram baixas, provocando poucas altera

ções na solução. 

Verificou-se a necessidade de um cuidado maior na agitação 

da solução dentro do frasco de ebulição, com o intuito de impedir 

uma eventual falta de homogeneidade. Devido à presença de sal na 

solução, o aquecimento necessário para provocar uma ebulição con

tínua é maior, e portanto necessita de um controle mais cuidado

so. Não foi verificada a deposição de sal dentro do ebuliômetro, 

nem no sistema de alimenta,ão ou sistema de retirada de so1u,ão. 

8.6 Análise das incertezas e progressão dos erros 

A análise das incertezas e propaga~ão de erros para os sis

temas salinos é realizada da mesma forma que apresentada no capi

tulo VII, levando em considera~ão as peculiaridades destes siste

mas. A diferença reside na determina,ão da composição da fase lí

quida, pois neste caso esta apresenta na sua composi,ão um sal, e 

portanto 05 erros associados a determina,ão da quantidade deste 

devem ser considerados. 
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8.6 I Incertezas na determina~ão da quantidade de solventes 

no sistema sem sal 

O procedimento para a determina~ão destas incertezas é o 

mesmo adotado no capítulo 7 para o sistema ciclohexano/tolueno, 

com a resalva de que, uma vez que o sistema etanol/água apresenta 

um ponto de máximo no seu diagrama de índice de refração em fun-

ção da composição, é necessário considerar o processo de dilui-

dia. Assim: 

onde m1, m2 =massas de solventes utilizados para determinação 

das curvas de calibração 

m5 = massa da amostra 

ma = massa de água adicionada Para diluir a amostra 

Os termos da equação 7.2 para este caso foram calculados de forma 

numérica, obtendo-se: 

é)" I 
4,2713 Bar-1 ------ = 

CJP 

a"' 0,6344 .-1 ------ = 
ê)m1 

a"' -0,6344 .-1 ------ = 
CJm2 
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a Xj 
-0,4132 g-1 ------ = 

é)ms 

éYx1 
-0,3263 g-1 ------ = 

é) ma 

ê)x1 
20,711 ------ = 

é)7J 

Considerando para as incertezas os valores utilizados no ca-

pÍtulo VII, e ainda considerando que 

~m 5 = + 0,00005 g 

~ma = ± 0,00005 g 

obtém-se como valor da incerteza para a determ1nação da composi-

,ão da solução sem sal: 

~Xf = ± 0,003572 

É necessário considerar o erro devido á interpolação da cur-

va de calibra~ão do índice de refracão, que foi estimado como 

sendo. 

O valor final para a incerteza na determinação da fracão mo-

lar de etanol em uma amostra do sistema sem sal é então: 

~Xj = ± 0,004572 ou 
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X1 = ( X1 ± 0,005 ) 

8.6.2 Incertezas na determinação da quantidade de acetato 

de potássio na solução 

Uma vez que a quantidade de sal na amostra é determinada a 

partir de pesagens, tem-se que: 

onde ms ~ massa do resíduo final mais massa do frasco 

ma = massa da amostra mais massa do frasco 

IDf = massa do frasco utilizado nas pesagens 

Assim, 

onde ' L::,. ms = ± 0,00005 g 

L::,. ma = ± 0,00005 g 

L::,. m f = ± 0,00005 g 

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

àxsal -

-1 -------- = 50,5 g 

êJms 

ê)xsa1 
-1 -------- = 49,75 g 

êJm• 
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axsal 
= 49,75 9-j_ 

Desta forma, a incerte2a na determina~ão da composi~ão da sal na 

amostra é (equação 7.2), em fração mássica: 

/':, X5 a 1 = 0, 00075 ou 

Xsal = ( Xsal ! 0,0008 ) 

A incerteza para esta grandeza, quando expressa em fração 

molar, se torna inferior a 0,0002. 

8.6.3 Incerteza na determinação da composição molar dos 

solventes na solução salina 

Para esta caso, deve ser considerada a incerteza da determi-

nac:ã.o da fração mássica do acetato de potássio, Xsal• que foi 

calculado (Ítem 8.8.2) como sendo igual a 0,0008. 

A derivada da frac:ão molar de etanol em função da fra~;ão 

mássica de sal é dada por: 

= -1,922 

Somando este termo ao calculado no item 8.8.1, o valor da in-

certeza se torna: 

/':, Xj = f 0,006092, ou 
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~1 = ( ><t ± 0,006 ) 

O valor acima inclui a incerteza estimada para a interpola

ção das curvas de calibração. 

Este valor para a incerteza é comparável ao obtido por 

SCHMITT (1979), que foi de 0,003 para ambas as fases, uma vez que 

este utilizou técnicas cromatográficas para a determina,ão das 

composii;::Ões. 

É entretanto necessário ressaltar que os valores calculados 

para as incertezas das composições de ambas as fases foram calcu

ladas utilizando um ponto experimental arbitrário, e desta forma 

não há garantias de que este valor de incerteza seja constante ao 

longo de toda a faixa de composi,ões e igual para todos os pontos 

experimentais. 

Este fato explica os elevados valores de K ( O.sa]/0.12) ob

tidos na região rica em água. 

8./ Conclusões 

Os resultados experimentais mostram claramente uma diferen'a 

entre os dados de equilíbrio nbtidos com o ebuli6metro proposto, 

quando comparados com os dados de outros autores. Entretanto, a 

repetida referência encontrada na literatura de que o ebuliômetro 

de Othmer possui inconvenientes quanto ~ determina,~o correta das 

condiçÕes de equilíbrio, permite concluir que o equipamento pro

posto possui as qualidades para ser utilizado no estudo do efeito 

salino. 
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9 DISCUSSÃO E CONCLUSÕES 

No capítulo 2 foram apresentados os diferentes equipamentos 

Para determina~ão do equilíbrio líquido-vapor de sistemas salino 

normalmente utilizados. A discussão apresentada mostrou que da 

maioria destes equipamentos são inadequados para a determinação 

correta das condiçÕes de equilíbrio de sistemas salinos, notada

mente a temperatura de equilíbrio, justificando portanto o desen

volvimento de um novo ebuliômetro. 

O equipamento proposto tem como característica possibilitar 

a medição exata das grandezas envolvidas no equilíbrio de fases. 

A inovação mais marcante é a presença de uma bomba Cottrell, dis

positivo normalmente não encontrado em ebuliômetros utilizados 

para sistemas salinos. Tal dispositivo permite a recircula~ão de 

ambas as fases, e portanto uma determina~ão exata de todas as 

grandezas termodin~micas envolvidas (temperatura, pressão e com

posi~Ões). Desta forma espera-se a obten~ão de dados termodinami-

camente mais corretos. A bomba Cottrell apresentou um funciona-

menta de acordo com o previsto, podendo as suas dimensões serem 

consideradas adequadas. 

Dados de equilíbrio líquido-vapor 

Os testes efetuados com o ebuliômetro proposto, utilizando o 

sistema ciclohexano/tolueno, mostraram a funcionabilidade deste 

equipamento. A dispersão dos pontos experimentais, especialmente 

dos coeficientes de atividade, é principalmente devido à falta de 

precisão maior nos instrumentos de medição e análise, notadamente 
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o termômetro e o método de determinação das compos1ções. 

Para sistemas salinos, o ebuliômetro também apresentou um 

desempenho satisfatório, levadas em consideração as dificuldades 

de análise das composiçÕes da fase líquida. Sob o ponto de vista 

de operacionabilidade do ~buliômetro, as soluções salinas se com

portam como se fossem uma solucão sem sal, ocorrendo entretanto 

um aumento da viscosidade e da temperatura de ebulição, necessl

tando de maior atenção do operador durante os ensaios. 

A comparação dos dados de equilíbrio de solucãos salinas en

tre diferentes autores, conforme feito no capítulo 8, mostra cla

ramente as discrepâncias existentes. O mesmo ocorre para os dados 

obtidos neste tiabalho, o que entretanto é justificado pela uti-

liza~ão de um equipamento de recirculação de ambas as fases, ca

racterística não encontrada em outros ebuliômetros utilizados pa

ra estudos de sistemas salinos. 

Para o sistema estudado, etanol/água/acetato de potássio, 

nota-se o aumento da composi~ão do solvente mais volátil (etano}) 

na fase vapor, com consequente eliminação do ponto de azeotropia 

a partir de determinada concentração de acetato de potássio 

(0,066 em fração molar). Também foi verificado o aumento da tem

peratura de ebulição da solução salina, porém não de forma tão 

intensa como medida por outros autores 

Modificações no equipamento 

Verifica-se a possibilidade de promover modificaçÕes no ebu-

liômetro proposto, com o intuito de tornar o equipamento mais 

adequado para o estudo de comportamento de equilíbrio de fases. O 
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frasco de ebulição se mostrou como possuindo um volume de solução 

muito grande, o que porém não afetou o funcionamento do ebuliôme-

tro, mas leva a um consumo considerável de solventes. Um sistema 

de aquecimento mais potente e a utilização de agitação mais in

tensa também seriam desejáveis, possibiliando desta forma o estu

do de sistemas com concentrações de sal mais elevadas e viscosi

Uades maiores. Ao contrário do ebuliômetro de Furter, o equipa

mento proposto não possibilita a saturação da solução em ebulição 

no interior do frasco de ebulição, através da adicão de sal, Pois 

o mesmo não apresenta uma abertura para tal Desta forma, o equi-

pamento não pode ser utilizado para o estudo de soluções satura

das. 

A possibilidade de estudar o equilíbrio líquido-vapor de 

sistemas salinos não saturados em ebuliômetros de recircula~ão de 

ambas as fases é um passo na dire~ão de uma maior utilização do 

efeito sal1no em processos de separação, uma vez que isto somente 

é possível com a existência de dados experimentais de qualidade. 

Entretanto, para comprovar melhor o desempenho do equipamen

to proposto, torna-se necessário estudar outros sistemas salinos, 

e realizar as respectivas comparaçÕes com dados da literatura. A 

utilização de equipamentos mais preci~os para a medição da tempe

ratura (termômetros com precisão de± 0,01°C, por exemplo), e mé

todos mais adequados para a determinação das composições das fa

ses em equilíbrio tornariam estes resultados mais confiáveis. 
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APÊNDICE A 

Propriedades termodinâmicas dos solventes puros <*> 

etano] agua ciclohexano 

Te < K ) 516,2 647,3 557,4 

Pc ( At m > 63,0 221,2 40,2 

Zc 0,248 0,229 0,273 

w 0,635 0,344 0,218 

M ( g ) 46,07 18,02 84,16 

ZRackett<**> 0,25c0 0,2380 0,2729 

Eq. de Tsonopoulos<***> 

A 0,0878 0,0279 0,0 

B 0,0560 0,0229 0,0 

Pressão de vapor<****> 

A 18,9119 18,3036 15,7527 

B < K ) 3803,98 3816,44 2766,63 

c < K ) -41.68 -46,13 

ANTE 
Pvap<mmHg) = exp CANTA - --------------) 

T <K> + ANTC 

Fontes: <*> 
<**> 
<***> 
<****> 

REID e colab., 1987 
PRAUSNITZ e colab 
PRAUSNITZ e colab. 
ONKEN e GMEHLING, 

1980 
1986 

1977 

-50,50 

171 

tolueno 

591.7 

40,6 

0,264 

0,257 

92,14 

0,2646 

0,0 

0,0 

16,0137 

3096,52 

-53,67 



172 

APÊNDICE B 

Correção da pressao em função da temperatura 

A pressão indicada em um manSmetro em ··u·· deve ser corrigida 

em função de densidade do mercúrio, aceleração local da gravidade 

e efeito de capilar1dade nos tubos. A densidade e função da tem-

peratura, e portanto esta deve ser conhecida. 

A equação que relaciona estas correções e dada por CMACIEL, 

1985) 

1 9Joca1 
p = ---------- --------- B. 1 

1 + {3 Tm 9padrão 

onde 91oca1 =aceleração da gravidade local, cmts2 

9padrão = aceleração da gravidade local, cm/s2 

PJ = pressão lida, mmHg 

C c = fator d~ correc:ão do efeito capilar, mmHg 

Tm = Temperatura do f1 ui do manométrico, o c 

fJ = coeficiente de expansão volumétrico do 

mercúr1o, oc-1 

- Correcão da altura em função da densidade 

O coeficiente de expansão volumétrico do mercúrio e: 

fJ = 1,818 10-4 oc-1 
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- Correcão da acelerac~o da gravidade 

O valor da acelaração da gravidade local 9}oca1 e função da 

latitude do local, como também da altitude 

9Jocal = 978,039 (1 + 0,005294 sen2 ~- 0,000007 sen2 <2·~)) 

-0,0003086 H 

8.2 

onde~= latitude do local 

H= altitude do local 

Para a cidade de Campinas, 0 e H possuem os valores de 520 

5~ 2~ e 693m, respectivamente. Para a determinação da aceleração 

da gravidade padrão, utiliza-se a equação 5.2, considerando a ai-

titude nula. 

Desta forma se obtém 

9}oca1 = 981,1116 cm/s2 

9padrão = 981,3254 cm/s2 

-Correção do efeito de capilaridade nos tubos 

O efeito da capilaridade pode ser corrlgido pela seguinte 

equacão: 

c os WM TA-M T8-M 
C c = 2·-------- ------- - -------- 8.3 

WM r A r8 
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onde ~M ~ ângulo de contato entre o mercúrio e o vidro 

TA-M• Ta-M = coeficiente de tensão superficial do mercúrio 

em relação ao vácuo <A), e nitrogênio gasoso 

(B)_ Os valores sao 470 e 480 d~na/cm, res-

pectivamente 

=raio dos tubos do manômetro (0,5 em) 

A substituição da equação e valores acima na equação B 1 

fornece a expressão da correção da pressão lida no manômetro en 

função da temperatura da coluna, considerando ainda o efeito ca-

pilar. 

0,99978 
p = 

1 + 1,818 10-4 Tm 41,4170 

onde as pressões P, e P1 são dadas em mmHg 
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APêNDICE C 

Resultados experimentais e calculados 



Tabela C 1 

Dados de pressão de vapor do etanol 

P (Bar) 

0,1240 
0,1368 
0,1518 
0,1603 
0,1722 
0' 1818 
0' 1928 
0,2048 
0,2201 
0,2354 
0,2652 
0,3134 
0,3717 
0,4514 
0,4768 
0,5259 
0,5810 
0,6389 
0,6628 
0,7160 
0,7246 
0,7848 
0,8532 
0,8901 
0,9344 
0,9619 
0,9900 
0,9983 
1,0089 
1,0182 
1,0673 
1,0872 
1,1250 
1.1260 
1,1921 
1,2290 
1,2960 
1,3301 
1,3952 

T ( K l 

306' 15 
307,65 
309,75 
310,95 
312.15 
313,35 
314,45 
315,55 
316,95 
318,25 
320,65 
323,75 
327,95 
332,05 
333' 15 
335,45 
337,75 
339,95 
341,05 
342,75 
342,95 
344,45 
346,85 
347,85 
349,05 
349,75 
350,25 

350,75 
350,95 
351,15 
352,35 
353,35 
354,05 
353,65 
355,75 
356,55 
357,95 
358,55 
359,95 

177 
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Tabela C.2 

Dados de índice de refração em função fração molar de ciclohexa

no<1) para o sistema ciclohexano/tolueno a 20°C 

"1 I R 

0,0000 1,4965 

0,0513 1,4922 

0' 1028 1,4880 

0,1510 1,4846 

0,2022 1,4802 

0,2444 1,4778 

0,2935 1,4732 

0,3472 1,4692 

0,4031 1,4655 

0,4519 1,4615 

0,4984 1,4590 

0,5535 1,4551 

0,6107 1,4509 

0,6469 1,4480 

0,6965 1,4448 

0,7494 1,4409 

0,7899 1,4392 

0,8401 1,4351 

0,8966 1,4315 

0,9458 1 '4288 

1,0000 1,4264 



Tabela C 3 

Dados de equilíbrio líquido-vapor para o sistema 

cic1ohexano(1) / tolueno(2) a 323,15 K <50,0 °C) 

"1 "1 p C Bar) 11 /2 ln J1/J2 

0,000 0,000 0' 1235 

0,058 0,191 0' 1467 1,3433 1,0242 0,2712 

0,066 0,230 0,1o26 1,4843 1,0220 0,3732 

0,087 0,274 0' 1568 1,3765 1,0127 0,3069 

0' 108 0,322 0,1624 1,3556 1,0020 0,3022 

0,141 0,370 0,1718 1,2587 1,0223 0,2080 

0' 157 0,391 0,1777 1,2374 1,0416 0' 1723 

0' 185 0,437 0,1861 1,2260 1,0426 0,1621 

0,206 0, 479 0' 1935 1,2564 1,0283 0,2004 

0,246 0,516 0,2033 1,1867 1,0576 0,1152 

0,293 0,574 0,2166 1,1837 1,0554 0,1147 

0,329 0,615 0,2269 1,1810 1,0539 0,1138 

0,339 0,631 0,2312 1' 1954 1. 0458 0' 1337 

0,392 0,665 0,2444 1,1517 1,0906 0,0546 

0, 459 0,711 0,2591 1, 1139 1,1200 -0,0055 

0,525 0,749 0,2713 1,0740 1,1591 -0,0762 

0,564 0,783 0,2807 1,0791 1,1317 -0.0476 

0,610 0,808 0,2921 1,0707 1' 1648 -0,0842 

0,647 0,827 0,2973 1,0520 1,1794 -0,1143 

0,679 0,839 0,3020 1,0328 1,2227 -0' 1688 

0,720 0,867 0,3106 1,0345 1' 1944 -0,1437 

0,805 0,909 0,3284 1,0254 1,2337 -0,1849 

0,875 0,939 0,3408 1. 0104 1,3367 -0,2799 

0,904 0,954 0,3464 1,0092 1,3339 -0,2790 

0,949 0,975 0,3536 1,0020 1,4167 -0,3464 

1,000 1,000 0,3638 

179 



Tabela C.4 

Dados de equilíbrio lÍquido~vapor para o sistema 

cic1ohexano<1) / to1ueno(2) a 1,0133 Bar 

"1 "1 T C K > /1 12 ln /1112 

0,000 0,000 383,65 

0,031 0,081 381,85 1,2468 1,0005 0,2201 

0,071 0,165 379,85 1' 1888 1,0017 0,1713 

0,090 0,203 378,85 1,1744 1,0041 0' 1567 

0' 101 0,222 378,35 1' 1589 1,0068 0,1407 

0,112 0,242 377,75 1,1568 1,0100 0' 1357 

0,149 0,309 375,95 1,1559 1,0126 0' 1324 

0' 174 0,349 374,85 1,1523 1,0145 0,1274 

0,215 0,410 373,05 1,1464 1, 0197 0,1172 

0,265 0,478 371,05 1,1360 1,0240 0,1038 

0,296 0,515 369,95 1,1279 1,0267 0,0940 

0,345 0,564 368,35 1,1056 1,0402 0,0610 

0,400 0,609 366,65 1,0740 1,0751 -0,0010 

0,465 0,669 364,85 1,0650 1,0790 -0,0131 

0,515 0,711 363,35 1,0625 1,0911 -0,0266 

0,574 0,749 361,95 1,0414 1,1307 -0,0823 

0,606 0,767 361,05 1,0363 1,1651 -0,1172 

0,658 0,800 359,85 1,0279 1,2006 -0,1554 

0,749 0,860 357,85 1,0266 1,2207 -0,1732 

0,825 0,901 356,65 1,0092 1,2936 -0,2483 

0,912 0,952 355,35 1,0011 1,2959 -0,2581 

0,965 0,981 354,45 1,0001 1,3265 -0,2824 

1 '000 1,000 353,45 

180 
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Tabela C 5 

Dados de Índice de refra~ão (!.R.> para o sistema etanol/água/ 

acetato de potássio CKAc) e para o sistema etanol/água 

XKAc I. R XKAc I. R. XKAc I. R 

Xetanol = 0,0000 Xetanol = 0,0423 Xetanol = 0,0946 

0,0000 1,3330 0,0000 1,3354 0,0000 1,3388 

0,0512 1. 3391 0,0624 1,3440 0,0465 1,3448 

0. 1093 1,3458 0,0934 1,3468 0. 1245 1. 3531 

0. 1502 1,3498 0. 1527 1,3539 0,1419 1,3565 

0,2047 1,3562 0,1930 1,3584 0,2005 1.3625 

0,2310 1.3591 0,2424 1,3642 0,2647 1,3700 

0,3025 1,3690 0,3205 1,3741 0,2926 1,3733 

0,3596 1 '37 48 0,3585 1,3791 0,3575 1,3809 

0,4107 1,3821 0,3745 1, 3806 0,4163 1,3872 

0,4512 1,3869 0,4338 1,3878 

Xetanol = 0. 1509 Xetanol = 0,2161 Xetanol = 0,3232 

0,0000 1 • 3428 0,0000 1,3474 0,0000 1,3538 

0,0515 1,3483 0,0457 1,3520 0,0692 1,3602 

0,0946 1,3518 0. 0951 1,3572 0,0912 1.3623 

0,1403 1.3569 0. 1546 1,3632 0,1634 1,3686 

0,2094 1. 3676 0. 1949 1,3675 0,2035 1,3721 

0,2462 1,3702 0,2451 1,3722 0,2539 1. 3765 

0,2813 1,3741 0,3066 1,3782 0,2989 1,3804 

0,3585 1.3828 0,3457 1,3830 0,3015 1,3807 

0,3808 1,3859 0,3874 1,3870 0,3593 1 • 3862 

0,4393 1. 3920 0. 4638 1,3890 

0,5024 1,3981 
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Tabela C.5 (continuação> 

XKAc I. R. XKAc I. R. XKAc = 0,000 

Xetanol = 0,4940 XE>tanol = 0,6025 Xetanol I R 

0,0000 1,3603 0,0000 1,3635 0,0000 1,3330 

0,0501 1,3645 0,0471 1,3670 0,0502 1,3360 

0,0987 1,3677 0' 1072 1,3698 0' 1000 1,3391 

0,1032 1,3682 0,1518 1,3736 0' 1501 1,3427 

0' 1503 1, 3715 0,2087 1,3773 0,2125 1,3472 

0,2013 1,3758 0,2612 1,3805 0,2855 1,3518 

0,2498 1' 3797 0,3028 1,3842 0,3500 1,3552 

0,3088 1,3837 0,3518 1,3868 0,4202 1,3578 

0,3533 1,3875 0,4153 1,3929 0,4899 1,3607 

0,4245 1,3928 0' 4836 1,3635 0,5602 1,3624 

0,4842 1' 3972 0,6284 1,3640 

0,7003 1,3648 



Tabela C 6 

Dados de equilíbrio liquido-vapor para o sistema 

etano1(1) / água(2) a 1,0133 Bar 

X1 "1 T C K ) /1 d2 J n /11/2 

0,000 0,000 373,15 

0,014 0,086 370,05 3. 2015 1,0341 1,1301 

0,023 0,200 366.55 5. 0941 1,0365 1,5921 

0,042 0,289 364. 15 4 .3733 1,0267 1,4491 

0,073 0,399 360,45 3.9527 1 '0315 1,3433 

0,138 0,493 358. 05 2.8127 1,0274 1,0070 

0, 147 0,509 357. 55 2. 7757 1,0255 0,9957 

0,164 0,521 357 .05 2 .5932 1,0410 0,9127 

0,209 0,566 356. 25 2.2748 1,0295 0,7928 

0,238 0,562 355.75 2.0208 1,0996 0,6085 

0,295 0,587 354.95 1,7535 1,1572 0,4156 

0,377 0,614 354.15 1, 4781 1,2641 0,1564 

0,437 0,627 353.65 1,3266 1,3793 -0,0389 

0,490 0,640 353.25 1,2257 1,4937 -0' 1977 

0,536 0,669 352.95 1,1840 1,5292 -0,2558 

0,611 0,710 352.35 1,1269 1,6393 -0,3747 

0,718 0,761 351,75 1,0508 1,9129 -0,5990 

0,773 0,798 351,65 1,0270 2.0198 -0,6763 

0,816 0,831 351,55 1, 0166 2.0962 -0,7236 

0,869 0,882 351,45 1,0167 2.0691 -0,7105 

0,897 0,897 351,25 1,0093 2.3174 -0,8311 

0,924 0,921 351,35 1,0020 2 .4020 -0,8742 

0,936 0,930 351,35 0,9988 2 5286 -0,9288 

0,951 0,943 351,35 0,9968 2 6911 -0,9931 

0,975 0,972 351,45 0,9982 2.5845 -0,9512 

0,992 0,984 351,45 0,9932 4 .6182 -1,5367 

1,000 1,000 351,45 
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Tabela C 7 

Dados de eguilÍbrio 1Íguido-vapor para o sistema etano1(1) / 

água(2) /acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar (x3 = 0,025> 

X1 "1 '3 T<Kl 

0,000 0,000 0,025 373,35 

0,009 0,145 0,026 370,25 

0,019 0,213 0,025 366,55 

0,041 0,328 0,024 364' 15 

0,051 0,388 0,024 362,55 

0,088 0,465 0,025 360,05 

0' 131 0,504 0,024 358,65 

0' 153 0,528 0,025 357,65 

0,208 0,556 0,024 356,75 

0,255 0,578 0,024 356,05 

0,289 0,606 0,025 355,65 

0,324 0,602 0,024 354,95 

0,437 0,655 0,025 353,95 

0,495 0,676 0,025 353,55 

0,525 0,689 0,024 353,35 

0,566 0,704 0,024 353,05 

0,599 0,715 0,023 352,85 

0,630 0,746 0,023 352,65 

0,675 0,764 0,023 352,45 

0,730 0,799 0,023 352,25 

0,759 0,820 0,023 351,95 

0,809 0,845 0,024 351,75 

0,848 0,865 0,024 351,55 

0,898 0,912 0,023 351,45 

0,905 0,923 0,024 351,55 

0,916 0,924 0,024 351,55 

0,958 0,962 0,024 351,55 

0,977 0,975 0,024 351,55 

0,986 0,983 0,024 351,55 

1,000 1,000 0,025 351,55 
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Tabela C.8 

Dados d~ ~quilíbrio liquido-vapor para o sistema etano1(1) 1 

água(2) I acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar <w3 = 0,050) 

I 
X1 "1 X3 T<Kl 

0,000 0,000 0,050 374,25 

0,011 0,069 0,050 372,85 

0,015 0,242 0,050 369,35 

0,027 0,345 0,051 366,95 

0,046 0,451 0,052 362,35 

0' 114 0,503 0,051 360' 15 

0' 161 0,549 0,051 358,25 

0,255 0,598 0,052 356,55 

0,319 0,620 0,052 355,75 

0,362 0,637 0,052 354,65 

0,447 0,669 0,051 354' 15 

0,529 0,705 0,051 353,55 

0,558 0,718 0,050 353,25 

0,599 0,744 0,051 353,15 

0,683 0,795 0,050 352,65 

0,743 0,817 0,050 352,45 

0,803 0,852 0,049 352,35 

0,852 0,887 0,050 352,25 

0,891 0,917 0,052 :152' 15 

0,941 0,950 0,049 352,15 

0,989 0,990 0,050 352,15 

185 



Tabela C.9 

Dados de equilíbrio líquldo-vapor para o sistema etano1(1) 1 

água(2) I acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar Cx3 = 0,066) 

\ T ( K) X1 "1 X3 

0,000 0,000 0,067 376,35 

0,039 0,427 0,066 363,55 

0,055 0,495 0,066 361,75 

0,119 0,541 0,070 358,25 

0,138 0,557 0,070 356,35 

0' 151 0,568 0,068 355,65 

0,203 0,593 0,067 354,65 

0,220 0,607 0,066 353,85 

0,313 0,658 0,069 353,65 

0,331 0,659 0,068 353,35 

0,386 0,671 0,068 353,15 

0,437 0,693 0,068 352,95 

0.451 0,694 0,068 352,45 

0,469 0,702 0,067 352,55 

0,561 0,740 0,069 352,35 

0,610 0' 762 0,067 352,35 

0,617 0,768 0,067 352,35 

0,669 0,781 0,067 352,25 

0,734 0,824 0,067 352,35 

0.797 0,881 0,067 352,35 

0,851 0,895 0,067 352,35 

0,887 0,924 0,066 352,35 

0,899 0,929 0,066 352,35 

0.935 0,953 0,067 352,35 

0,968 0,987 0,067 352,35 

1,000 1,000 0,067 352,35 
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Tabela C.10 

Dados de equilíbrio líquido-vapor para o sistema etano](!) 1 

água(2) I acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar (x3 = 0,085) 

I 
X1 "1 X3 T( K) 

0,000 0,000 0,085 375' 15 

0,023 0,377 0,085 372,25 

0,065 0,521 0,085 366,35 

0' 166 0,592 0,086 360,85 

0,215 0,622 0,084 358,45 

0,323 0,668 0,085 356,65 

0,351 0,685 0,085 356,05 

0,427 0,714 0,085 355,05 

0,457 0,728 0,086 354,55 

0,518 0,743 0,086 353,95 

0,600 0,782 0,085 353,65 

0,670 0,806 0,085 353,45 

0,732 0,844 0,085 353,25 

0,836 0,909 0,085 352,95 

0,878 0,935 0,085 352,75 

0,925 0,963 0,085 352,65 

1,000 1,000 0,085 352,65 
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Tabela C 11 

Dados de equilíbrio líquido-vapor para o sistema etano1C1> I 

água<2> I acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar Cx3 = 0,150) 

I 
"1 "1 X3 T(K) 

0,000 0,000 0,151 379,45 

0,032 0,473 0,150 373,35 

0,116 0,608 0' 151 367,45 

0' 171 0,653 0, 151 362,25 

0,278 0,704 0,149 358,35 

0,366 0, 735 0,149 356,65 

0,554 0,799 0' 148 355,15 

0,584 0,811 0' 148 354,05 

0,688 0,844 0,148 353,65 
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Tabela C 12 

Coeficientes de at1v1dade para o sistema etano1(1) I água(2) 1 

acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar <x3 = 0,025) 

' ri X1 "3 ré "1 d1 /2 

0,009 0,026 8,324 0,956 0,009 8,769 1,007 

0,019 0,025 6,565 1,016 0,018 6,902 1,068 

0,041 0,024 5,079 0,970 0,039 5,329 1,018 

0,051 0,024 5' 104 0,948 0,049 5,355 0,995 

0,088 0,025 3,871 0,949 0,084 4,069 0,998 

0' 131 0,024 2,963 0,975 0,125 3, 108 1,023 

0,153 0,025 2,755 0,989 0,146 2,896 1,040 

0,208 0,024 2,205 1,031 0' 198 2,313 1,082 

0,255 0,024 1,918 1,072 0,243 2,0.:i.2 1,124 

0,289 0,025 1 '800 1,066 0,275 1,892 1,120 

0,324 0,024 1,637 1,164 0,309 1,717 1,221 

0,437 0,025 1,370 1,262 0,416 1,440 1' 327 

0,495 0,025 1,266 1,343 0,471 1,331 1,412 

0,525 0,024 1,226 1,382 0,500 1,286 1,450 

0,566 0,024 1,175 1,458 0,539 1,233 1,530 

0,599 0,023 1,136 1,532 0,572 1' 189 1 '604 
0,630 0,023 1,135 1,494 0,602 1,188 1,564 

0,675 0,023 1,093 1,594 0,645 1,144 1,669 

0,730 0,023 1,064 1,650 0,697 1,114 1,727 

0,759 0,023 1,062 1,677 0,725 1' 112 1,756 

0,809 0,024 1,035 1,839 0,771 1,086 1,929 

0,848 0,024 1,018 2,030 0,808 1,068 2' 130 
0,898 0,023 1,017 1,985 0,858 1,065 2,078 

0,905 0,024 1,018 1 '858 0,863 1,068 1,950 

0,916 0,024 1,006 2,074 0,873 1,056 2,176 

0,958 0,024 1,002 2,078 0,913 1, 051 2' 181 
0,977 0,024 0,996 2,499 0,931 1,045 2,621 

0,986 0,024 0,995 2,792 0,940 1,043 2,930 



Tabela C 13 

Co~ficient~s de atividad~ para o sistema etano1(1) I água(2) I 

acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar <x 3 = 0,050> 

' 1'1 r2 'j! /2 "1 "3 X1 

0,011 0,050 2,976 0,951 0,010 3,289 1,052 

0,015 0,050 8,571 0,881 0,014 9,473 0,974 

0,027 0,051 7,352 0,841 0,024 8,143 0,932 

0,046 0,052 6,614 0,853 0,041 7,340 0,947 

0,114 0,051 3,218 0,905 0,103 3,563 1,002 

0' 161 0,051 2,662 0,933 0' 145 2,948 1,033 

0,255 0,052 1,947 1,002 0,230 2,160 1,112 

0,319 0,052 1,661 1,069 0,287 1,844 1,187 

0,362 0,052 1,567 1,139 0,326 1,739 1,264 

0,447 0,051 1,357 1,223 0,404 1,503 1,355 

0,529 0,051 1,235 1,313 0,478 1,368 1,454 

0,558 0,050 1,206 1,354 0,505 1,333 1,496 

0,599 0,051 1,168 1,362 0,541 1,294 1' 508 

0,683 0,050 1' 115 1,410 0,618 1,232 1,558 

0,743 0,050 1,061 1,566 0,672 1,173 1,731 

0,803 0,049 1,027 1,662 0,728 1' 133 1,833 

0,852 0,050 1,012 1,699 0,771 1,118 1,877 

0,891 0,052 1 '004 1,703 0,803 1,114 1 '890 

0,941 0,049 0,984 1,899 0,853 1,086 2,095 

0,989 0,050 0,976 2,041 0,895 1,079 2,256 

0,989 0,050 0,976 2,041 0,895 1,079 2,256 
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Tabela C 14 

Coeficientes de atividade para o s1stema etano1<1> I água(2) 1 

acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar <x3 = 0,066) 

' r; t~ 11 12 "1 "3 "1 

0,039 0,066 6,159 0,730 0,034 7,029 0,833 

0,055 0,066 5,381 0,699 0,048 6,141 0,798 

0, 119 0,070 3,072 0,777 0,103 3,534 0,894 

0,138 0,070 2,816 0,793 0' 120 3,240 0,912 

0,151 0,068 2,690 0,806 0,132 3,083 0,924 

0,203 0,067 2' 181 0,848 0,178 2' 494 0,969 

0,220 0,066 2' 120 0,863 0,193 2,420 0,985 

0,313 0,069 1,803 0,959 0,273 2,070 1,101 

0,331 0,068 1,726 0,994 0,289 1,978 1,138 

0,386 0,068 1,518 1,053 0,337 1,740 1,207 

0,437 0,068 1,390 1,077 0,381 1,592 1' 234 

0,451 0,068 1,364 1' 114 0,394 1,563 1,276 

0,469 0,067 1,341 1,135 0,410 1,534 1,298 

0,561 0,069 1,204 1,223 0,489 1,382 1,405 

0,610 0,067 1,157 1,282 0,533 1,323 1,466 

0,617 0,067 1,157 1,278 0,540 1,323 1,461 

0,669 0,067 1,089 1,402 0,585 1,246 1,603 

0,734 0,067 1,051 1, 410 0,642 1,202 1,613 

0,797 0,067 1,046 1,268 0,697 1,196 1,450 

0,851 0,067 1,003 1,537 0,744 1,147 1,758 

0,887 0,066 0,993 1,469 0,777 1,133 1,677 

0,899 0,066 0,989 1,542 0,788 1,129 1,760 

0,935 0,067 0,979 1,595 0,818 1,120 1,824 

0,968 0,067 0,983 0,901 0,846 1,124 1,031 
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Tabela C 15 

Coefic1entes de atividade para o sistema etano1(1) I água(2) I 

acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar <x3 = 0,085) 

' r'! 1k J! J2 "1 "3 "1 

0,023 0,085 7,869 0,660 0,019 9,332 0,782 

0,065 0,085 4,691 0,656 0,055 5,562 0,778 

0' 166 0,086 2,531 0,770 0' 140 3,008 0,915 

0,215 0,084 2,239 0,831 0,182 2,649 0,984 

0,323 0,085 1,708 0,909 0,272 2,026 1,078 

0,351 0,085 1,648 0,921 0,296 1,954 1,092 

0,427 0,085 1,465 0,986 0,360 1,737 1,169 

0,457 0,086 1,422 1,010 0,385 1,689 1,200 

0,518 0,086 1,309 1, 102 0,436 1,555 1,309 

0,600 0,085 1,202 1,141 0,506 1,426 1,353 

0,670 0,085 1,118 1,242 0,565 1,325 1,473 

0,732 0,085 1,079 1,242 0,617 1,280 1,472 

0,836 0,085 1,029 1,202 0,705 1,220 1,425 

0,878 0,085 1,015 1' 164 0,740 1,204 1,381 

0,925 0,085 0,996 1,084 0,780 1,181 1,286 



Tabela C 16 

Coeficientes de atividade para o sistema etanol(1) I água(2) I 

acetato de potássio(3) a 1,0133 Bar (x3 = 0,150> 

I ' ' 
"1 "3 di Õ2 "1 J1 d2 

0,032 0,150 6,829 0,543 0,024 9,239 0,734 

0,116 0' 151 2,949 0,547 0,086 3,998 0,741 

0' 171 0,151 2,575 0,626 0,126 3,492 0,849 

0,278 0,149 1,964 0,712 0,206 2,652 0,962 

0,366 0,149 1,657 0,776 0,271 2,238 1,048 

0,554 0,148 1,257 0,890 0,411 1, 694 1' 199 

0,584 0,148 1,261 0,937 0,433 1,700 1,263 

0,688 0' 148 1,131 1,050 0,511 1,524 1,414 
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Tabela C 17 

Volatilidade relat1va ( O.sal> e efeito salino K para o sistema 

etanolCU I água(2) I acetato de potássio <3) a 1,0133 Bar 

(><3 = 0,025) 

' .. 
d.sa 1 ti 12 X1 "1 "1 K 

0,009 0,145 0,073 18,674 8,707 2,145 

0,019 0,213 0' 152 13,974 9,235 1,513 

0,041 0,328 0,284 11.417 9,286 1,229 

0,051 0,388 0,329 11,797 9,113 1,295 

0,088 0,465 0,431 9,008 7,865 1,145 

0' 131 0,504 0,487 6,741 6,300 1,070 

0' 153 0,528 0,511 6,193 5,779 1,072 

0,208 0,556 0,557 4,768 4,785 0,996 

0,255 0,578 0,576 4,002 3,971 1,008 

0,289 0,606 0,586 3,784 3,477 1,088 

0,324 0,602 0,595 3,156 3,062 1' 031 

0,437 0,655 0,630 2,446 2,195 1,114 

0,495 0,676 0,653 2' 129 1,922 1,108 

0,525 0,689 0,666 2,004 1,803 1' 111 

0,566 0,704 0,684 1,824 1,662 1,097 

0,599 0,715 0,700 1,679 1,562 1,075 

0,630 0,746 0,716 L 725 1,478 1,167 

0,675 0,764 0,740 1,559 1,370 1,137 

0,730 0,799 0,773 1,470 1,258 1' 169 

0,759 0.820 0,792 1,446 1,206 1,200 

0,809 0,845 0,827 1,287 1,125 1,144 

0,848 0,865 0,856 1,148 1,068 1,075 

0,898 0,912 0,898 1,177 0,999 1,178 

0,905 0,923 0,904 1 '258 0,989 1,272 

0,916 0,924 0,914 1' 115 0,973 1,146 

0,958 0,962 0,953 1,110 0,897 1,237 

0,977 0,975 0,972 0,918 0,827 1' 100 
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TabE'la C.18 

Volatilidade relativa ( O.sal) e efeito salino K para o sistema 

etano1(1) I água(2) I acetato de potássio (3) a 1,0133 Bar 

(><3 = 0,050) 

' ... 
a. sal d 12 K "1 "1 "1 

0,011 0,069 0,090 6,664 8,889 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 0,451 0,308 17,037 9,212 1,850 

0,114 0,503 0,468 7,866 6,836 1,151 

0' 161 0,549 0,520 6,344 5,642 1,124 

0,255 0,598 0,576 4,346 3,971 1,094 

0,319 0,620 0,593 3,483 3,1~6 1,118 

0,362 0,637 0,606 3,093 2,710 1, 141 

0,447 0,669 0,633 2,500 2' 132 1,173 

0,529 0,705 0,668 2' 128 1,789 1' 190 

0,558 0,718 0,681 2,017 1,688 1' 195 

0,599 0,744 0,700 1,946 1,562 1,246 

0,683 0,795 0,745 1,800 1,353 1,330 

0,743 0,817 0,781 1,544 1,234 1,251 

0,803 0,852 0,822 1,412 1,134 1,245 

0,852 0,887 0,859 1,364 1,062 1,283 

0,891 0,917 0,892 1,352 1,009 1,340 
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Tabela C.19 

Volatilidade relativa < nsal> e efeito salino K para o sistema 

etanol(1) I água(2) I acetato de potássio (3) a 1,0133 Bar 

()(3 = 0,066) 

' ~ a sal a12 K "1 "1 "1 

0,039 0,427 0,274 18,363 9,309 1,973 

0,055 0,495 0,344 16,842 9,018 1,867 

0,119 0,541 0,474 8, 726 6,661 1,310 

0' 138 0,557 0,495 7,854 6,134 1,280 

0' 151 0,568 0,508 7,393 5,812 1,272 

0,203 0,593 0,554 5,720 4,877 1' 173 

0,220 0,607 0,563 5,476 4,567 1' 199 

0,313 0,658 0,592 4,223 3,182 1,327 

0,331 0,659 0,597 3,906 2,990 1,306 

0,386 0,671 0,614 3,244 2,527 1,284 

0,437 0,693 0,630 2,908 2' 195 1,325 

0,451 0,694 0,634 2,761 2' 107 1,310 

0,469 0,702 0,637 2,667 1,990 1,340 

0,561 0,740 0,682 2,227 1,678 1,327 

0,610 0,762 0,705 2,047 1,531 1,337 

0,617 0,768 0,709 2,055 1,512 1,359 

0,669 0!761 0,737 1,764 1,384 1,275 

0,734 0,824 0,775 1,697 1,251 1,357 

0,797 0,881 0,818 1,886 1' 143 1,649 

0,851 0,895 0,859 1,492 1,064 1,403 

0,887 0,924 0,888 1,549 1,014 1,527 

0,899 0,929 0,899 1,470 0,998 1,474 

0,935 0,953 0,931 1,410 0!943 1,494 
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Tabela C.21 

Volatilidade relat1va ( Q 5 at> e efeito salino K para o sistema 

etanol (i) I água(2) I acetato de potássio (3) a 1,0133 Bar 

(X3 = 0,150) 

' • "1 "1 ~ 1 a sal ((12 K 

0,032 0,473 0,236 27. 150 9,352 2.903 

0,116 0,608 0,470 11,820 6,765 1,747 

0,171 0,653 0,530 9,123 5,466 1,669 

0,278 0,704 0,583 6,177 3.627 1.703 

0,366 0, 735 0,607 4,805 2,677 1,795 

0,554 0,799 0,679 3,200 1,701 1,881 
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