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RESUMO

Este trabalho apresenta o desenvolvimento de um ebu
bulioscopio de circﬁlagao para o estudo de sistemas envolvendo
equilibrios liquido-vapor. O aparelho permite a circulacao e a-
mostragem das fases liquidas e vapor, usando para este fim uh
sistema Cottrell. O desenho do instrumento & simples e possibi
lita estudos de sistemas com variagoes de presséo.entre normal
e 10mm Hg obtendo-se medidas com boa precisao.

Para testar o deéempenho do aparelho, o equilibrio
ligquido-vapor do sistema ciclohexano-tolueno fpi determinado a
pressao de 713 mmHg. Calculamos os coeficientes de atividade e
comparamos com os valores da literatura, havendo boa concordan-
cia entre os dados. Calculamos ainda a energia livre molar de
excesso de Gibbs e observamos que este sistema apresentou um des
vio positivo em relagao a4 lei de Raoult.

A aplicagao da instrumentacdo foi feita na determi-
nagao de equilibrio liquido-vapor de sistemas binarios envolven
do seis pares formados por agua, monoetanolamina, dietanolamina
e trietanclamina sendo derivadas as energias livres molares de
excesso de Gibbs. Os dados experimentais foram ajustados & equa
gac de Wilson sendo obtidos os parametros de Wilson e determina
das as energias de interacao entre os pares dos sistemas estuda
dos. A ordem de grandeza encoitrada para as energias de intera-
¢ao entre os pares parece ser razoavel, pois fatores de intera .

cao inter e intra moleculares indicam a mesma tendéncia.
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ABSTRACT

The design and construction of a circulating
ebulliometer for thé study of vapor-liquid equilibria is
described. The apparatus enables the circulation and sampling
of both liguid and vapour phases, and works with the help of
a Cottrell pump. The design is simple agd permits measurements
with good precision in the range of pressure from normal to
10mmHg.

In order to test the performance of the apparatus,
the vapour-liquid equilibrium of the system cyclohexane~toluene
was determined at the pressure of 713mmig. Activity coefficients
were obtained and showed good agreement with literature data.
Molar excess Gibbs free energies were calculated and indicated
positive deviations with respect to Racult's law.

The apparatus was used for the determination of
the vapour-liquid equilibria of the six pairs formed by water,
monoethanolamine, diethanolamine and triethanclamine. Molar
excess Gibbs free energies were calculated and the data were
fitted to the Wilson eguation, giving the values of the para-
meters of this equation, and the interation energies of the
molecules in the systems. The magnitudes of the interaction
energies appear to be reasonable in view of other factors which

indicate the same tendency.



cariTunLo I

OBJETIVOS

O propdsito principal do presente trabalho con-
sistiu em desenvolver um ebulioscOpio de circulag¢ao para a
determinacac de equilibiro liquido—vapof de sistemas forma-
dos por liguidos voldteis e com pontos de ebulicao bem dife
rentes, O aparelho que se pretendia desenvolver deveria ser
de construgdo simples, ser de f&cil manutengdo e possibili-
tar medidas em nivel de precisac suficiente.

vma vez desenvolvido o aparelhc, este deveria
sar testado com compostos péra os quais ha dados na litera-
tura. As fungoes termodinamicas de interesse, mormente  0Os
coeficientes de atividade e as energias livres de excesso
deveriam ser determinadas para se avaliar a confiabilidade
do aparelho.

Em seguida pretendia-se usar este egquipanento
na determinacdo do equilibrio liquido-vapor de misturas for
madas por etanolaminas e agua, sistemas que apresentan inte
resse para a indlstria petroquimica. Os trabalhos relaciona
dos com esta aplicagdo pratica do aparelho foram desenvolvi
dos dentro de um proijeto especial - Projeto UNICAMP-CODETEC

n® TA 011/72.



CAPTTULO II

INTRODUCAO AC EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

As informacoes obtidas do equilibrio ligquido-
vapor, convenientemente trabalhadas, apresentam grande uti
lidade especialmente sob dois aspectos: determinagao de
grandezas termodinldmicas dos constituintes do sistema e a-
plicagao em processos industriais de separagao de misturas.

Estudos de equilibrio liquido-vavnor dependem da
natureza dos componentes preéentes, das suas concetracoes
em ambas as fases, da temperatura e da pressao do sistema.
Fstes estudos podem envolver tanto experiencias isobaricas
como isotérmicas.

As grandezas termodinidmicas fundamentais sao o
coeficiente de atividade da fase ligquida e a energia livre
de excesso molar de Gibbs. Graficos de coeficiente de ati-
vidade, ‘de energia livre de excesso molar de Gibbs, ou da
temperatura em funcac da fragao nolar da fase liguida sao
importantes para caracterizar ¢ sistema, E precisc determi
nar, também, a consisténcia termodinamica dos dados.

Estas grandezas termodinamicas citadas, princi
palmente o coeficiente de atividade, tem muito significado
na resolugao de problemas referentes & separacio de mistu-
ras em processos lndustriais.

Existem varios modelos propostos para represen
tar o coeficiente de atividade de cada componente em uma
mistura formada por varios compostos. O objetiwo destes mo

delos & possibilitar a previsaoc do comportamento do sistema



a partir de um minimo de dados experimentais.

Discute~se a seguir os aspectos termodinamicos
fundamentais para o estudo do equilibrioc liquido-vapor. A
énfase e a extensao da abordagem visam também propiciar um

material de referéncia para consultas ulteriores.

2.1, Conceitos Gerais

O tratamento termodinamico de equilibrio ligqui-
do vapor considera varias fungdes, cuja concentracao & Gtil
destacar. Assim, o fator de compressibilidade, %2, & defini-

do, por mol, pela equagao:

<<
-

RT RT/P

onde V' & o volume molar dado pela lei do gas ideal (PV' =

RT), V & o volume molar real, P & a pressdo, T & a tempera-
tura absoluta e R @ a constante de gases. Diversas quantida
des sao usadas para representar a diferencga entre a proprie
dade que poderia ser obtida se a equacio do gis ideal fosse
valida e a propriedade verdadeira. Estas fungées sdao chama-

das residuais. Entao, temos

Volume Residual : AV = V' - vy (2)
Entalpia Residual: AH = H' - H (3)
Entropia Residual: AS'= §' - § (4)

Fungdo de Gibbs Residual; AG' = G' -G (5}



onde H', $', G', sac a entalpia, entropia e a energia 1li -
vre de Gibbs, respectivamente, para sistemas ideais. Estas
fungoes residuais dependem da interacdc entre as moléculas
e nao das caracteristicas das moléculas individuais. Desde
que o gas ideal presume a auséncia de interacgdes molecula-
res, desvios da idealidade sao medidos pela fungdes resi -

duais.

2.1.1. Fugacidade

H& tres fugacidades: para um componente puro ,
fi, para uma mistura ou solucao f, e aguela para um compo-
nente na solugao fi. As relagdes entre a fungio de Gibbs e

estas fugacidades sao:

Para a fugacidade do puro i

d Gi = RTIn fi (Tcte.) (6)
lim fi = 1 (7)
P~Q 24

Para a fugacidade da mistura

d G = RTIn £ (T cte) (8)
lim £ = 1 (9)
Pp~0 P

Para a fugacidade de i na solugao




d Gi = RTIn Ei (Tcte.) {10}
lim %i = 1 (11)
P+0 xiP

Em condigbes nas guais a lei do gas ideal & uma
equacao de estado apropriada, as fugacidades tornam-se iguais

ds pressoOes, a saber,

f torna-se igual & pressao da mistura .
£i torna-se igual a P, pressao do componente purc 1 -

i torna-se igual a xiP, a pressao parcial do componente

puro i na mistura gasosa de fragado molar xi em i.

A integracdo da equagdo (8) de um estado de gas
ideal hipotético a um estado real a T,P e x constante, segui
da da sua diferenciacao com respeito a T, mantendo P e x

constantes, onde x indica todas as fragoes molares, fornece

3inf \ = [a(c/m)} - B(G’/RT}J (12)
3T ; 3T

P,x T P,x P,x

A comparacdo da eguacao (12) com a equagao  de
Gibbs InIe]_mot:z:L permite obtermos a derivada parcial da fuga-

cidade em relacao a temperatura:



(Blnf = - §H + ®B = 4§ (13)
37 / P,x RTZ Ry 2 2

A integragao da equagac (8) como acima, a sua
diferenciacao com respeito a P, mantendo T e x constantes
e comparando com a relagao termodinamica a T e x constantes

4G = Vgar

permite escrever:

alnf = v (14)
op /T,x RT

sendo que todas as grandezas termodin@micas escritas nas e-

quagdes (13) e {14) ja foram definidas.
. - 2
Particularizando a relagao geral para uma gran
deza termodinamica em um sistema homogéneo em estado de e -

gquilibrio, podemos escrever, com relagao a 1nf,

d{nlnf) = n <31nf) AT+ n(alnf)dP +§(}n§idni> .
3 /P, x 3P /7T,x xi p,T

A substituicao das derivadas parciais das equa-

¢bes (13) € (14) na eguagao acima resulta:

d{nlnf) = nAH' + n V dP + I | Infidni {15%)
RT RT xi

Esta equagao geral para a fugacidade serd parti

cularizada no estado de equilibrio liquido-vapor para ambas



as fases, liquida e vapor. Da forma geral da equacao de

GibwaDuhemz, pode-se escrever, baseado na equagao (15)

pH' AT + v dp - I xidlngi] = 0 (16)
RT? RT '{ xi

Considerando que
I (xi dlnxi) = 0 '

a equacao (16) pode ser reescrita da sequinte forma

AH' 4T +
-7

v dp - ¥ (xidlnti)
RT RT

it
[
—
-~

que & a equacao de Gibbs-Duhem escrita em termos de fugacie

dade de i na solugao.

2.2, Solucoes Ideais

Uma solugdo ideal &, por definigao, aguela para

a qual a fugacidade de cada componente na solucao & dada por
titd = xif% (18)

a todas as pressoes, temperatliras e composigoes. A eguagao
(18) mostra que fi para uma solugao ideal & diretamente pro
porcional a xi. A constante de pr0porciana1ida@e & foi, a
fugacidade do estado padrzo do puro i & temperatura da solu
cdo, a qual depende da escolha do estado padrzo. A equagao

(18) implica em que para um dado estado padrac e para T e P



2.2.1. Lei de Raoult

Particularizando as condig¢gdbes gerais mencionadas
acima, isto &, para um sistema ideal constituido de 2 fases
1iquido-vapor em equilibrio, podemos escrever de acordo com
a equacao (18) para um constituinte da fase liquida a equa-

cao
(19)

onde xi & a fragado molar deste constituinte na fase liquida,
denotada pela letra 1. Como ambas as fases estao em equili-~
brio o potencial gquimico e consequentemente a fugacidade de

um constituinte & a mesma na fase liquida e na do vapor,
(F1)1 = (filg - (20)

substituindo~se a equacac (20) na equagdo (19)
e considerando-se, para baixas pressoes, (fi)g = Pi (pressao
parcial do puro i) e (£°1)1 = PY1i (pressadc de vapor do puro

i) obtemos:
Pi = xi . PJ . | (21)
Esta equacao foli enmpiricamente encontrada por
Raoult?'%om dados de pressdao de vapor dos constituintes pu-
ros e dados experimentais da fracgao molar, pode-se calcular

as pressdes parciais dos componentes no equilibrio.

2.2.2, Sistema Binadrio a Temperatura Constante




fixos, fi depende sOmente de xi.

Para uma solucdo ideal um grafico de fi versus
xi & uma linha reta, partindo da origem e terminando guan-
do Fi = foi, isto &, xi = 1. Claramente uma linha reta di-
ferente resulta para cada diferente escolha de £91,

Duas escolhas de estado padrao tem mostrado de
utilidade e elas estio baseadas no comportamento de um com
ponente numa solugao real a duas concentragoes extremas,

xi » 1 e xi » 0 , onde a regra de Lewis e Randa113 e a lei
de Henry4, respectivamente tornam-se validas. As duas fuga-
cidades do estado padrao, resultantes das consideragoes
feitas acima, sao mostradas na Figura 1, represgentando - um
sistema binArio; & suposto gque a fase (liguida ou gasosa )
sob considerac@o & estivel mna faixa inteira de composicao
para um dado T e P.

A reta da lei de Henry representa um comporta-
mento ideal somente quando x1 - 0 e o valor de £° & hipo-
+3tico e depende da natureza do outro componente.

A outra reta que representa a regra de Lewls e
Randall mostra um comportamento ideal diferente do anterior
e & observado realmente quando x1 + 1.

Para este caso f? & a fugacidade do componente
puro 1, comumente representada nos capitulos anteriores
por fl e seu valor nao depende da natureza do outro com
ponente,

Desde que os estados padroes sao relacionados
s solucdes observadas a T e P fixos, a pressao do estado

padrdo &, em ambos os casos, a pressao da solugao.
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Considerando~se um sistema com dois constituin-
tes 1 e 2 e considerando-se que a pressao total, de acordo
com a lei de Dalton, & a soma das pressdes parciais, podemos

reescrever a eguagdo (21) como:

A equagado (22) mostra que a pressao total sobre
uma solucdo ideal &, & temperatura constante, uma fungao 1i
near da composicao. Esta relagao & mostrada graficamente pe
la isoterma da figura 2.

A razido entre a equacao (21) e a equagdo que re
presenta a lei de Dalton, para a fase de vapor e para dois

conatituintes 1 e 2 resulta em:

O
S NS S s U SR A (23)
Yol %, X (1= %) P)

onde yy € Yy & a fracao molar de 1 e 2 para a fase de vapor;
o & uma constante, independente da composicao, para solugoes
ideais e & chamada volatilidade relativa.

A equagdo (23) mostra que a razao das fracdes mo
lares dos constituintes 1 e 2 na fase de vapor dividida pela
correspondente razao na fase 1iquida & constante. Pode-se en
contrar uma relacao expressanéo a dependéncia da pressao to-

tal pela composigao da fase de vapor, a3 temperatura constan-

te, isto &, isotermicamente , como abaixo:
o
p = P1 (24)
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0 .
T e P constantes fl ~ Tei de

Henry A

A
<

yd £] ~ Regra de
’/f Lewis—Randalil

xl
Figura 1 - Fracao Molar da Fase Liquida (x1) em Funcac da Fugaci-
dade de um Componente Puro (fl) para uma Soluggo Tdeal.

Lei de Henry e Regra de Lewis-Randail.
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0] x1 1

Figura 2 - Isoterma da Fracao Molar de um Componente Puro na Fa-
se Liquida (x1) em Fungﬁo da Pressaoc Total da mistura

(P) e das Pressoes Parciais dos Componentes Puros (Pl

e P2} em um Sistema Ideal.



13

Esta dependencia & mostrada na Figura 3 que re-
trata um equilibrio isotérmico entre as fases liquida=-vanor

de um sistema bindrio ideal.

2.2.3., Sistema Binario a Pressao Constante

A partir da equacgao (22) pode~se escrever:

mostrando que & necessidrio conhecer a dependéncia da pres -
sio de vapor do constituinte puroc i em relacao a temperatus=
ra. Uma equagdo gue representa esta dependéncia & a equa -

- N
cac de Antoine

o
o+ cl

1 o =

og P, = A, - B, r (27)
t +C,

onde A, B, C, sdo constantes empiricas para cada componente
puro. Substituindo as equagoes (26) e (27) na equagao (25)
resulta:

Bl B

2
e ) Lo10P2. 10 F TSl (28

A equacdo (28) mostra a dependéncia da tempera-
tura de ebulicdo em relacdao & composicdo da fase liguida em

uma solucao binaria ideal.
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P
atm
(L)
(W)~ (g)
¥ N
PM = PN e cummbow s ouse e (é‘;)
* |
i
| |
| |
| |
| |
|
|
i i
j
| |
| |
I |
l |
G XM : YN X,¥

Figura 3 - Isoterma das Fragoes M6lares da Fase Liquida (x) e da
Fase de Vapor Condensada (y) em Fungao da Pressdo To-

tal (P} em um Sistema Ideal.
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A figura 4 mostra um equilibrio isobarico entre

as fases llguida e vapor de um sistema binario ideal.

2.3. Equilibrio Liguido-Vapor em Misturas Reais

0 tratamento do equilibrio de fases com multicom
ponentes, como introduzido por J.W. GibbsS, & baseado no con
ceito de potencial cquimico. Uma fase liguida e uma fase va-
por estao em eguilibrio termodinamico quando a temperatura
de cada fase & igual Aquela da outra e quando o potencial
quimico de cada espécie molecular presente & 0 mesmo em am-—
bas as fases. G.N, Lewisgmostrou que uma guantidade fisica
mente mals significativa, equivalente ao potencial gquimico
poderia ser obtida por uma simples transformagao; o resulta
do desta transformacao & uma grandeza, ja tratada em seu as
pecto geral na secdo 2.1.l., chamada fugacidade. Fisicamen-
te convelm considerar a fugacidade comc uma pressao termodin
nanica desde gue em uma mistura de gases ideais a fugacida-
de de cada componente & igual d sua pressao parcial.

Fm misturas reails a fugacidade pode ser conside
rada como uma pressao parcial a qual & corrigida para o com
pertamento nao ideal. Para um sistema contendo duas fasges ,
i mesma temperatura, a condicao de equilibrio para cada com

.= 10
ponente i, & expressa por
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K TL

4

Figura 4 -

x£,¥

Fracao Molar da Fase Liquida (x) e fase de Vapor
Condensada (y) em Fungao da Temperatura (T) em

um Sistema Tdeal.
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fases gasosa e lliguida, respectivamente.

A equacao (29) torna-se pratica se relacionamos
as fugacidades &s guantidades acessivels experimentalmente
como x, v, T e P, onde ¥ & a fracao molar da fase liguida ,
y & a fracao molar da fase vapor, T a temperatura absoluta

e P a pressao total assumida ser a mesma em ambas as fases.

O relacionamento entre as fugacidades e as quantidades aces
siveis experimentalmente & facilitado por duas fungdes auxi
liares. A primeira, o coeficiente de fugacidade §, relacio-
na a fugacidade da fase vapor, fz d fragcao molar, yi, e a

pressao total P, ou seja,

iV . ' (30)
viF

o,
et
i

A segunda, o coeficiente de atividade 7y, relaciona a fugaci

dade da fase liquida f? i fracao molar xi e ao estado padrao

de fugacidade sz; ele & definido por

Das equagoes (29}, (30) e (31), a eguacao de equilibrioc 13i -

quido-vapor, para gqualguer componente i torna—sell

vi P o= vyi xi sz . (32)

=}
-
g
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2.3.1. Convencao Simétrica e Assimétrica para a Norma

lizacao do Coeficiente de Atividade

A normalizacao do coeficiente de atividade t2

significa a eSpecifiéaqao do estado onde o coeficiente de a-
tividade @ unidade. Para componentes condensaveis (subcriti-
cos), isto &, aqueles cuja temperatura critica estd acima da temperatu
ra de equilibrio da solucac, normaliza-se o coeficiente de atividade
como segue

yi » 1 c¢quando xi =~» 1 -

Para tais componentes , a fugacidade torna-se igual 4 fra -
cao molar vezes a fugacidade do estado liguido quando a
composigac da mistura se aproxima do liguido puro i; neste
caso,a a fugacidade do estado padrao para o componente i &
a fugacidade do liquido puro i e a normalizagao do coefici-
ente de atividade segue a convegao simétrica.

Contudo, se a mistura liguida contém componentes
supercriticos (Hz, N, 4 temperatura ambiente), a extrapola -
cdo das propriedades do liquido puro as condigoes de equili-
bric perde toda a significacgao fisica.

Para um componente nao condensavel & conveniente

usar uma normalizacao diferente da anterior; em seu lugar nds

usamos
Yi* - 1 guando xi =+ 0
0 propdsito do asterisco & chamar a atencao para a diferen-

¢a na normalizagao.

A normalizacao mostrada acima torna a fugacidade
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do componente i igual a fracao molar vezes a fugacidade do
estado padrdo do componente i cguando este estd a diluicao
infinita. A regiao de concentragéo.énde o coeficiente de a
tividade de um componente diluido & igual & unidade & chama
da de solugac diluida ideal ou regidao da lei de Henry (ver
segao 2.2). A constante caracteristica para uma solugaoc ide

al & a constante de Henry H definida por

xi+0 xi

Em uma solucdo liquida binaria contendo um com-
ponente nac condensdvel e um canponente condensavel, costu-
ma-se referir o primeirc como soluto e o sequndo como sol -
vente. Usa-se o primeiro crit@rio de normalizacao citado pa
ra o coeficiente de atividade do solvente. Como as normali-
zacbes para os dois componentes ndo sao as mesmas, O siste-
ma segue uma convencac assimétrica. A fugacidade do estado
padrao do solvente & a fugacidade do ligquido puro i e a fu-

gacidade do estado padrao do soluto & a constante de Henry.

0 uso da constante de Henry para a fugacidade
do estado padrao significa que esta, para um componente nac
condensavel, depende nao somente da temperatura mas também
da natureza do salvente.

Em uma mistura de solventes, convém definir a
fugacidade do estado padrao do componente nao condensavel
como a constante de Henry e um solvente puro servindo como

refereéncia (r). Para um sistema multicomponente, cada compo
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nente condensavel segue a seguinte normalizacao:

vyi =+~ 1 quande =xi -~ 1 e
fOL _ . - . .
i = fugacidade do ligquido purc i -

para um componente nao condensavel,

yi* + 1 cguando xi -+ 0 e
fgL = Hi {no puro r) e
xr -+ 1

onde
Hi (no puro r) = I1im fiL

xi+ 0 xi

xr+ 1

2.4, A Fase de Vapor

Nos cadlculos de equilibrio liguido-vapor & ne -
cessario calcular separadamente a fugacidade de cada compo-
nente em cada uma das duas fases.

Qaundo um sistema se apresenta distante das con
dicdes criticas, a fase vapor & caracterizada por densida -
des relativamente baixa, isto &, as moléculas estao distan-
tes e interagem umas com as outras menos frequentemente do

gque as moléculas na fase liguida.
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£ comum assumirmos gue, nos casos de equilibrio liguido~va-

por, a fase liguida seja tratada como nao ideal e a fase va

por, com uma hoa aproximacgao, seja tratada come gas ideal.

Com o uso da computacao na resolucac de proble-
mas envolvendo equilibrio ligquido-vapor, & conveniente um
tratamento naa ideal para a fase de vapor pols, em multos
casos, mesmo a baixas ou moderadas pressoes, a naoc idealida
de da fase vapor ndo & negligenciavel.

Algumas equacdes de natureza empirica tem sido
proposta para o estudo das leis dos gases. O proposito de
tais equacdbes & encontrar relagbes PVI (pressaoc, volume,tem
peratura) gue sirvam para todos os gases, mas cue permitam
a identificacao de diferencas entre estes, atraves de valo-
res de constantes incluidas nas equagoes.

Uma das melhores eguagOes, com base na teoria

- , - ~ . 13
da mecAnica estatistica, & a expansao virial dos gases

<. lw
< 10
i

Nesta equagao as constantes B, C, D, etc... sao conhecidas
como segundo, terceiro, quarto, etc... coeficientes viriais
respectivamente e saoc fungoes da temperatura e da composi -
cao mas nao da pressao; cada termo subsequente na expansao
virial abrange uma correcac de mais alta ordem para a lei
do gas ideal, onde Zz = 1. Estes termos surgem da teoria de
interacdes envolvendo duas, tres, quatro, etc..., moléculas

regpectivamente.
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No limite, guando P + 0 e V » « , a ecuacao {(33)
se reduz A4 lei do gis ideal; & pressoes finitas as intera coes
bimoleculares e trimoleculares sao importantes e os dois pri
ﬁéirOS termos devem ser incluidos. Paréwgfessaes mals altas
os termos de ordem maior tornam-se importantes e devem ser
incluidos, havendo entﬁo, uma relacao entre a faixa de pres

sio trabalhada e o niimeroc de termos requerido ha expansao.

Dados do 29 coeficiente virial sao relativamente
ficeis de se avaliar usando-se correlacgoes existentes, como
as que discutiremos adiante,porém, pouco se conhece acerca do
terceiro, guarto e mais altos coeficientes viriais. Para pro-
positos praticos, o uso da ecquacao virial & limitada a faixas
de pressdo para as quais a equagdo, truncada depois do 39 ter
mo fornece uma boa aproximacao e isto geralmente significa u-
ma pressao limite correspondente d& densidade proximamente i-
gual & densidade critica.

Uma forma alternativa da equagao virial apresenta
a expansao de Z como uma série de poténcias em P como abalxo:

Z:1+B'P+C‘P2+D'P3+.... (34)

Uma série infinita desta expansdo & inteiramente equivalen-
te 3 série infinita da equacao (33) e os coeficientes desta

duas séries sao rigorosamente relacionados pelas egquagoes



etc...

A equagao (35) & usada com a equagao (34) truncada depois do

29 termo para dar:

BP
RT

sendo esta equacao muito usada a baixas pressoes nas aplica-
¢Ges e resolucdes de problemas de equilibrio. A equagao (34)
& mais precisa do que a equagao (33), se truncada depois do
2¢ termo, e apresenta a conveniéncia de poder ser resolvida
explicitamente para volume. Quando truncada em trés termos a
expansao 1/V & superior aquela em P. Para pressoes malores
do gue as mencionadas acima outras equacoes tem sido usadas,
tais como, a equagao de Redlich and I{wong14 que tem sido con
siderada favordvel na representacao de dados para a fase de
vapor.

A questdo da dependéncia da composig¢ac das cons-
tantes nas eqguagOes de estado nao tem sido satisfatdriamente
resolvida, exceto para os coeficientes viriais, cuja exata
dependéncia da composicao & fornecida pela mecanica estatis-
tica. Por outro lado, a dependéncia da temperatura dos coefi
cientes viriais nao & avaliada pela teoria, e para isto ex -
pressoes empiricas sao usadas.

0 segundo coeficiente virial para misturas gaso-
sas & relacionado a composicao pela equacgao:

B = £ ¢ (yiyj Bii) (38)
i3
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onde y representa a fracao molar na mistura gasosa e 0s indi
ces i e j identificam os constituintes e ambos se aplicam a
todos os componentes da mistura. Bij representa um coefici
ente virial caracteristico de interacoes bimoleculares entre
uma molécula i e uma molécula j. Uma aplicacdo s misturas

bindrias mostra um exemplo do uso da equacao (38), ou seja

B = y> BIL + 2yjy, B12 + vi B22 (39)

onde Bll e B22 sdo os coeficientes viriais dos constituintes
puros 1 e 2 5 enquanto que B12 & o coeficiente virial cruzado
com significado apenas na mistura. Os valores de Bij saoc fun

coes somente da temperatura.

2.5. Coeficiente de Fugacidade da Fase de Vapor

t conveniente trabalhar com a razao da fugacida-
de pela pressao ao invés da fugacidade somente e esta razao,
denominada coeficiente de fugacidade, estd mostrada nas equa
coes abaixo:

para uma mistura: p = £/P

para um material puro: pi= f£1/P

para um constituinte na mistura: pi= Ti/viP

~a

para um gas ideal e para um gas real gquando P » 0 tocdos os

trés coeficientes de fugacidade tendem & unidade.
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Substraindo-se a equacao

d {(nlnp) = n dP + I (1nPdni) {(40)

da equacao (15) e substituindo-se: £/P por p; Fi/yiP por Hi;

V - RT por AV' (negativo do volume residual) resulta em:

P

(nlnp) = n AH' dt =~ n AV' dP + I (Inpidni} ; (41)
RT2 RT

d

pelo mesmo caminho usado na deducao da eguacao (17), podemos
chegar a uma eguacao geral de coeficiente de fucacidade para
misturas gasosas, escrevendo-se a partir da equagéo (41):

AH' 4T - AV' dP - I {xidlnpi) = 0 (42)
§T2 RT

2.5.1. Determinacao do Coeficiente de Fugacidade em

Misturas Gasosas

A deducao abaixo, utilizando aloumas eguacoes an-

teriores, visa alcancar a importéncia cque o coeficiente de

fugacidade para migturas gascsas tem no tratamento geral de

equilibrio liguido-vapor.

Pela ecuacao (42), a T constante, podemos escrever

dp (43)

RT

sendo Vi o volume parcial molar de i na mistura gasosa. Com
a substituicao de Vi por ZiRT/P e de V' por RT/P e integran-

do a equagéo resultante de P »+ 0 a P, com T e Y constante,
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obtemos:

i = (F (Fi-1) ap (42)

A diferenciacao da eaquacdo (37), aplicada para o
nimero total de moles na mistura, em relacdo ao nimero de

moles do componente i conduz a

[a(nm] _ Zi=1+7P l:a (nB)J ; (43)
8 nidT,P,n3 RT L9 ni JT,nj
desde que nB ndo & fungdo de P, a equacao (42) torna-se:
lnpi = P [a-'('nB} } (44)
RT 2 ni T,nj

A diferenciacdo da equagao (38) e a substituigao na equacgao
(44) fornece, depois de simplificada, o segundo coeficiente
virial B como fungdo do coeficiente de fugacidade para a fa

se de vapor:

1n pi = [2 . (yk Bik) - B P } (45)
RT

e

onde K varia sobre todos os constituintes e i identifica u-
ma espécie particular. Quando tomamos Bik = 1 (Bii + Bkk),

Z
esta eguacao se reduz ao caso de solucao ideal, para a cual

31 = pi . Para um sistema binario de constituintes 1 e 2

a equacdo (45) se transforma em:



27

In p1 = (BIL + yo,f12) P (46)
RT
In 32 = (B22 + ygg{’l2) p (47)
RT
onde
L 12 = 2 Bl2 - B11l - B22 (48)

Uma ecuagdo de estado dando 2 como uma funcao ex-

plicita de V, reauer um caminho diferente deste abordado.

Uma relagdo termodinamica rigorosa mostrando a dependéncia

de Z em relacao a V & dada por Beattiels.

2.6 Correlacdo para o Seqgundeo Coeficiente Virial

Para obtermos valores precisos de Bii e Bjj & ne-
cessario termos dados volumétricos precisos para os gases pu
ros i e 3 ; para valores de boa confiabilidade de Bij & ne -
cessario termos dados Volumétricos precisos para misturas ga
sosasde 1 e j. Tais dados sdoc usualmente disponiveis e &, en
tio, necessafPio estimar as correlacoes para o segundo coefi-
ciente virial.

Estas correlagbes variam consideravelmente em sua
preeisdo; em geral, & possivel estimar o segundo coeficiente
virial de gases puros nao polares com uma boa precisao e O
segundo ceoeficiente virial cruzado Blj para misturas de ga -
ses nac polares também com boa precisao, se os componentes i
e j tem tamanho molecular e volatilidade semelhantes.

0 segundo coeficiente virial para gases puros po-

lJares pode ser estimado com menos precisao, especialmente se
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o gas tem uma tendéncia a se associar (por exemplo com forma
c3o de fonte de hidrogénio). O segundo coeficiente virial
cruzado pode ser estimado apenas aproximadamente se i ou j
(ou ambos) sao Polares.

Os sistemas de equilibrio liguido-vapor a pressoes
normais nao sdoc muito sensiveis aos coeficientes de fugacida
de e, entdo, os coeficientes viriais de precisao limitada,
nio introduzem erros acentuados nos calculos de equilibrio.
Contudo, & melhor utilizar valores aproximados do segundo co
eficiente virial do gue assumir um comportamento ideal da fa
se gasosda.

Para gases nao polares uma excelente correlacao

16,17 basgeada na teoria

para Bii & mostrada por Pitzer e Curl
dos trés - parametros dos estados correspondentes. As equa -

cBes que fornecem as correlagoes serao mostradas adiante.

2.7 A rase Liquida

O problema principal pertinente ao estudo de equi
1ibrio & relacionar as propriedades da mistura aquelas de
seus componentes com um minime de informacOes experimentais
da mistura.

0O caminho final almejado & predizer as proprieda
des da mistura usando=-se somente dados dos componentes puros
Muitos progressos tem sido feitos neste sentido e para alguns
tipos de mistura & possivel fazer boas estimativas das suas

propriedades usando teorias aproximadas das solugﬁes%SJB'mhzl

2.7.1 A Fugacidade da Fase Liquida
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A fugacidade de qualquer componente 1 na fase 11
quida f? & relacionada a xi, sua fracao molar nesta fase pe

la equagaolo
EF = vi xi sz (49)

onde yi & o coeficiente de atividade de i e £91 & a fugaci-

dade de i no estado de reterencia (para simplificar, despre

zamos o subscrito L das equagoes, a partir daqui). O coeficj
ente de atividade depende da composicao, temperatura e pres-
sdao da mistura ligquida e também do estado de referéncia esco
lhido. O propdsito do coeficiente de atividade & relacionar

a fugacidade de i na mistura (Ii) ao seu valor no estado pa-
drao ou referéncia (foi).

Os estados de refer@ucia mais comuns sao aqueles
discutidos no item 2.2, baseados na regra de Lewis and Ran-
dall e na lei de Henry. Em ambos o0s casos £91 & a fugacida-
de do licquido puro i & temperatura e pressao do sistema,
sendo deste modo, conveniente considerar £941 proximo a fi.

A partir das consideragoes feitas acima, para um
mol de um liguido puro i, a T constante, a equagao (17) pode
ser reescrita da seguinte forma:

dainti = vi® ar (50)

RT

onde ViY¥ & o volume molar do liguido puro i. A integragac
da equacao (50) de uma pressdo de vapor do liguido puro i &

pressaco de vapor do sistema, fornece:



sat . Vi

In 1 - 1n £
1

{ P - Pi
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sat) (51)

Lo . : =
onde a grandeza Vi~ e assumida ser independente da pressao.

O valor de 1n fis t

fisat P

In Pi = 1In . sat
Pi

Bii Pi '

dado pela equagao:

sat
{52)
RT

substituindo esta expressao na equagao (51) e assumindo Infi

.0
= 1Infi~, podemos escrever:

., , sat . L
1n £i0 = BELPET T g pgsat VA (p _ piSaty. (53
RT RT
, . . : .sat
particularizando para dois componentes e escrevendo Pl =
Pio, resulta;
in £1° = B11 p1° + 1npP1° + vi¥ (p - P1%) e (54)
RT RT
in £2° = 822 p2° + 1np2° + w2 (P - P29 (55)
RT RT

Estas equacoes representam as fugacidades do esta
do de referencia, relacionados a valores experimentais e per-
feitamente avaliaveis.

2.7.2. A Equacao do Coeficiente de Atividade para  um

Sistema Binario

A substituicac das equacoes (46}, (47) e (54) ,
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(55) na equagao (32), escrita para componentes 1 e 2 como

i

51 y1 P vl x1 £1°

it

e f2 y2 p v2 x2 £2°

resulta nas duas equacgoes abaixo para os coeficentes de ati

vidade de sistemas binarios 22,23 :
1n vl = In z;_g_g + (Bl - V1Y) (p-P1%) + P12 yg (56)
x1 Pl RT RT
L o 2
In v2 = 1In y2 P + (B22 - V27 ) (P-P2°) + BPL2 V3 (57)

x2 p2° RT RT

onde P1° e P2° sdo as pressoes parciais dos componentes 1l e 2
na temperatura T; v1¥ e v2¥ s3o os volumes molares do ligui
do; a fungao S12 foi definida pela eguagac (48); P & a pres
sao total; R @ a constante dos gases. As outras grandezas
das equagoes acima foram definidas anteriormente.

Para a avaliagao dos coeficientes viriais Bll e

B22 sao usadas as seguintes equagoes

Bii = R Tci (£°2 + Wi £ ) (58)
Pci
Wi = -log (Pi° ) - 1,000 (59)
Pci TR = 0,7
£2 = 0,145 - 0,330 - 0,1385 - 0,0121 (60)

TR TR TR 3
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fl = 0,073 4+ 0,460 + 0,460 - 0,097 - 0,0093 {(61)
TR TR2 TR3 TR8
sendo TR = 7T
Tei

onde Tci e Pci sao a temperatura e a pressao criticas do
componente i; Wi o fator de acentricidade; pi® a pressaoc
parcial do componente i gquando TR = 0,7: Os valores das cons
tantes criticas (Tci, Pci e Veci) para os varios compostos PO
dem ser calculados usando-se o método de Lydersen, de acordo
com Reid e SherwoodZ4. Para o calculo do segundo coeficiente

virial cruzado, Bl2, sao usadas as seguintes equagoes:

B12 = R Tel2  (£° + wi2 £5) (62)
PC12
rel2 = (Tel . Te2 )i/2 (63)
Wiz = 1/2 (Wl + W2 ) (64)
/bcl . Vel + Pc2 . Vcé)
pel2 = 4 Tel2 Tel T2 (65)

(VC11/3 + V021/3> 3

onde Vci representa o volume critico.

2.8. As Propriedades de Excesso das Solucoes

O uso destas propriedades representa a melhor e

mais sensivel medida do comportamento da mistura em relacao
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as dos componentes puros. A mais usual destas fungoes € a e
. E 'y
nergia livre molar de excesso de Gibbs (G7). Um grafico de

E ~ ) ' - o
G~ versus a fragao molar apresenta um maximo, gue indica a

magnitude do desvio ﬁa idealidade. Como 25
¢t _ oz E‘i —g——iE] (66)
RT RT
e
In yi = @it (67)
RT
podemos escrever:
B \
G- _ L ( x1 1n~vyi ) {68)
RT

gque & a equagao que relaciona a fungao de excesso de Gibbs
com o coeficiente de atividade da fase liguida. Através dos
dados de xi e yi aplicados na equagao (68), pode-se verifi -
car graficamente a magnitude dos desvios da idealidade para
os sistemas estudados e conhecer 6 comportamento da fungao
termodinamica GE, que foi originalmente introduzida poY

Scatchard26.

2.9. Propriedades das Solucoes Envolvendo Sistemas Multicom

ponentes

Técnicas para o calculo de propriedades das solu-

coes de sistemas com multicomponentes foram descritas ha al-
27 . 1128

guns anos por Van Laar e em termos mais modernos por Wohl™,

Algumas modificagoes do mé&todo de woh1?® tem sido apresenta-
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dos por Black29'30, van Laar

Hamer 33 e Benedict et al 34.

27’31, MargulesBz, Scatchard and

O procedimento de W&hl28 expressa ¢ como uma sé&-
rie polimonial de fracgoes molares { ou fragoes volumetricas)
dos componentes nha mistura. Os termos da segunda poténcia nes
tas séries representam desvios do comportamento ideal devido
a interacoes entre duas moléculas; os de terceira potencia ,
aqueles devido a interacd@o entre trés moléculas e assim por
diante.

Uma das desvantagens desta aproximagao & quenao &

possivel predizer as propriedades de multicomponentes a par-
tir de dados binaArios pois termos de mais alta ordem neces -
siriamente incluem interagoes entre tres ou mais componentes
dissimilares.
Virios procedimentos semi empiricos tem sido for-

. R 28 C o=
necidos para se resolver esta dificuldade e sua eficacia

. . . o 35 ~ .
varia de uma mistura liIquida para outra ~ . As equagoes mails

representativas serao descritas a seguir.

2.9.1. As Equacdes de Wohl, Marqules, Van-Laar e

Scatchard-Hamer

No artigo original de thl28 a equagao escrita
foi especifica para misturas binarias e ternédrias. Recente-
mente foi estendida formalmente por Hougen, Watson e Ragat236
para inéluir misturas compostas de qualquer numero de
componentes. Para misturas bindrias, a equagao que cont&m 4

parametros €& dada por
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Gt _ % 7i 23 aij + & 2i Zj Zkaijk -+
RT (glxl + g2x2) ij ijk
+ £ Zi zj Zk Zl a (69)
L3kl Bk
onde
aij aijkl = constantes do tipo aij = aji; qgl, g2 =

constantes que podem ser consideradas como uma medida dos

volumes molares dos componentes 1 e 2 puros:

21 = nlgl . 72 = n2q?2 .
nlgl+n2g?2 nigl+n2qg?2

Relacionando os coeficientes de atividade ao
primeiro somatério do lado direito da equagao (69), a expres
s3o resultante & chamada uma equacac de dois parametros (i,])
e ela representa a interagao de duas moléculas em grupos de
duas; se o primeiro e o segundo somatdrio sao empregados, a
equacao chama-se de trés-par (i, j, k,) e representa a inte-
racdo entre duas moléculas em grupos de trés. Os valores de
q podem ser relacionados a volumes molares dos componentes
pur0333. Contudo, como o valor de g pode também ser relacio-
nado como constantes arbitrarias, Z pode ser chamado de "fa-
tor " como sugerido por Wohlzs.

Pela equagao (69), particularizada para dois com

ponentes, podemos escrever, utilizando o coeficiente de ati-

vidade:
| y
Inyl = Ez A+ 2 |Bgl - A Zﬂ- (70)
q?2




lny2 = %l B + 2 [éﬂ% - B} Zé] {71)
. al
onde
A=qgl (2al2 + 3 al22)
B=g2 (2al2 + 3 al22) ;
se gqgl/g2 = 1 , as equacoes (70) e (71) se reduzem as equa-

¢coes de Margulis32; para gl/g2 = 1 , segue da definicao de

71 e Z2 que 21 = xi e %2 = x2, entao:

I
b

Inyl

H
b

Iny2

que representam as equagoes de Margules para um sistema biné
rio. |

A equacao de dois parametros para uma mistura bi
niria consiste na expansao de somente o primeirc somatdrio
do lado direito da equagao (69); segundo aproximagao semelﬁa&
te aquela mostrada gquando chegamos nas equacgoes (72) e (73),
isto &, tomando-se gql/q2 = A/B obtemos as equagoes de Van

Laar27'31

A x2 A

[x2+{A/B)x{]2} ) E+(A/B) (xl/x2)]2

Inyl {74)

na forma sugerida por Carlson e Colburn37.
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Se o relacionamento ql/g2 = v1/v2 & suposto e-

xistir, as equagoes (70) e (71) se reduzem as de Scatchard
33

e Hamer™~, como segue:
Inyl = 222{}A+ é {Bvl/v2 - A) Zﬂ (75}
lny2 = 212 [B + 2 (Bv2/vl - B) 22 (76)
sendo
71 = nlvl . 72 = n2v2
nlvl + n2v2 nlvl + n2v2

2.9.2. Comparacao das Equacoes de Wohl, Marqules,

Van Laar e Scatchard—Hamer@3

Tomando-se por base a existéncia de um relacio-
namento entre a constante e os volumes molares dos componen
tes puros, as quantidades tomadas de gl/q2 = 1 significa di
zer que os volumes molares dos componentes puros sao aproxi
madamente iguais. Para misturas com baixo grau de similari-
dade, as equagoOes de Van Laar sao esperadas ser levemente
superiores as de Marqules. Em geral, a escolha de gl/gq2 =
vl/v2 contida nas equacoes de Scatchard~Hamer pode ser con-
siderada superior & escolha gl/g2 = 1 , na qual as equagoes
de Margules sao baseadas. A forma mais geral das equacoes
de Woh128 é aquela representada pelas eguacoes (70) e (7l)e
sd0 mais precisas que as suas derivadas.

Para extendermos a equacgao (69) para um sistema

multicomponente & s6 substituirmos o termo (xlgl + x2g2) por
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ZC
h=1

ma mistura. Também o denominador de cada Z definido abaixo

xhgh onde C & igual ao nimero total de componentes em u-

da equacgao (69) & substituido por £C nhgh.

Observando as equagaeshai Van Laar, Margules e
Scatchard-Hamer constatamos que somente os dois valores de ¥y
e os respectivos valores de x sao requeridos para determinar
mos os valores das constantes. Se diversos dados sao disponi
vels, eles podem ser usados para encontrarmos os melhores va
lores das constantes pelo uso de um procedimento grafico, tal
como o método dos minimos quadrados. As expressoes dadas para
vl e y2contém as mesmas constanteé e, entao, dois conjuntos
de valores de constantes podem ser obtidos pelo uso do mesmo
conjunto de dados experimentais; podemos obter entao, qma me

dia significativa que represénta og diferentes valores de vy

2 X.

2.9.3. A Egquacao de Wilson

Uma expressao para a energia livre de excesso de
Gibbs completamente diferente das anteriores fol proposta por
Wilson38, gue escreve GE como uma funcgao logaritmica da com-
posigdo liquida. A equagao de Wilson tem uma base semi tedri
ca erequer somente dois parametros para uma mistura binéria;
A extensao do modelo de Wilson para misturas constendo mais
do gue dois componentes nao requer informagoes adicionais a-
quelas usadas nos tratamentos anteriores. A equacao de Wil -
son foi testada para uma variedade de sistemas binarios e
multicomponentes, mostrando fornecer uma excelente base para
o calculo de equilibrio liguido-~vapor em sistemas multicompo

nentes usando-se somente dados experimentais de misturas bi-
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narias. As qualidades e caracteristicas desta equagao sao
descritas pormenorizadamente por Orye e Prausnitz39.

A energia livre de excesso de Gibbs consiste de
duas partes, uma a entalpia de excesso e a outra a entropia

de excesso, de acordo com a equagao
G = H - 1T5 ' {77)

sendo gue , a mais simples consideracao a cerca de GE e

tornd-la igual a zero levando-nos 3s equagoes de solugoes i
. . ~ E E .

deais. Uma outra consideracdo & tornar $ ou H igual a ze-

ro. A maioria das equagoes para a energia livre de excesso
. . . E

de Gibbs foram derivadas assumindo-se S~ = 0 e escrevendo -
B ~ . ; ~ - ,

se H® como uma expansaoc polinomial das fragoes volumetricas

40 . ; ~
ou molares ~. Esta condicao conduz ao conceito de solugoes

26 32,34

2 .
regulares e Van Laar 7, Scatchard e outros tem assumi

do esta condicdo. A condigao H® = 0 conduz ao cohbeito de
solugOes atérmicas desenvolvido por Flory4le Hugqins42. Ae
quagdo de Wilson & uma extensao semiempirica da equagao ted
rica de Floryél e Huggins42, porém} Wilson considera gue as
misturas de moléculas diferem nao somente em tamanho mas
também em suas forcas intermoleculares.

A equacao de Flory-Huggins para misturas atérmi

cas e:

N
G z xi 1n &1 {78)
i=1 ®xi

onde ¢ & a fracido volumétrica de i e xi a fragao molar de i;

estas duas grandezas sao relacionadas por
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i
{79)

onde ViL & o volume liguido molar do componente puro 1. Pa
ra misturas onde todos os componentes tem O mesmo volume
iiquido molar, ¢ = xi, a equagao de Flory-Huggins prediz o
comportamento ideal.

rPara derivar a equagao de Wiison consideremos u
ma solugao binadria de componentes 1 e 2. Se cohservamos uma
molécula central do tipo 1, a probabilidade de encontrar u
ma molécula do tipo 2 comparada dquela de encontrar uma mo
lécula do tipo 1 ao redor desta molécula central & defini-

da por:

x12 _ X2 exp. - [x12/RT] (80)

x11 xl exp. - [211/RT]

A equacac (80) mostra que a taxa das guantidades das molé-
culas 1 e 2 ao redor de uma molécula central 1 & igual &
razao das fragoes molares dos componentes 2 e 1 balancea -
das estatisticamente por fatores de Boltzmann; Atz e All
sio respectivamente, proporcionais as energias de interacgao
entre as moléculas 1 - 2 e L - 1. De forma andloga & equa-
cao (80), a probabilidade de encontrar uma molécula do ti-
po 1 comparada a probabilidade de encontrar uma molécula

do tipo 2 ao redor de uma molécula central 2 & dada por:

x21 _ X1 exp. - B.12/RT]
x22 xl exp. - @22/Rﬂ]
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Usando as definigdes empregadas nas equagoes (80)
e (81), Wilson tem empiricamente redefinidc as fragoes volu
métricas da equacgao de Flory-Huggins em termos das fragdes

volumeétricas locais El e Ez; ou seja,
i

P x1 v1Y exp - [All/RT] (82)
! x1 vi¥ exp.- [A11/RT + x2v2" exp - A12/RT]
=]
 x2 v2© exp - [122/RT] (83)
ty 7 L L
x2 V27 exp -~ [222/RT + x1Vl™ exp - A22/Rf]

Se definirmos

alzZ

vol vt exp - E A12 - All) /RT] . (84)

A2l

vit vl exp - [} \12 - A22) /RT] , (85)

onde Al2 e A2l sio as constantes binadrias de Wilson, e subg
tituimos as fracgoes volumétricasllocais £1 @ &5 por @l e o,
na equagaoc (78), obtemos a equagao de Wilson para uma solu=-
¢do binaria e envolvendo a energia livre de excesso de Gibbs:

cE - _x1 In (x1 + AlL2 x2) - %2 1ln (A21xl + x2) (86);

A generalizacao deste resultado para uma solugao contendo

qualquer nimero de membros desejados &

o N N
G /RT ==1 xiln[ ) %7 Ai{] (87)
i=1 j=1



42

onde
. .L L - .
Aij = Vi /ViT exp - [( Aij -~ kll)/RT] (88)
e
- Lo, o Lk - .
Aji = Vi~ /Vi"T exp - [( Aji - Aj})/R%] (89)
sendo que Aij = Aiji e Aij # Aji. O resultado das equacoes
(86), (87) e (88), escritas para YK sao mostradas abaixo:

N N
InyX = ~In & [%j Akj:] + 1= xi Aik
j=1 i

=1 N o (90)
L xj Aij
J=1
e para um sistema binario,
Inyl = -1n (x1+Al2x2) + x2 [ al2 _ A2l ] (91)
wl+Al2x2 AZlxl+x?2
e
Iny2 = ~in {(x2+A21x1l) + x1 [__;&L%ﬂ__ - Azl ]'(92)
x1+A12x2 A2]x14x2

2.9.3.1. Vantagens da Equacdo de Wilson

Com uma boa aproximagao nds podemos considerar
as guantidades (Aij =~ Xii) e (Aij = XAj3j} independentes da
temperatura; isto significa que os parametros obtidos de da

dos experimentais a uma temperatura podem ser usados com ra
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zodvel confianga para predizer coeficientes de atividade a

alguma outra temperatura ndo muito distante. Esta & uma im-
portante vantagem em sistemas de destilagac isobarica onde
a temperatura varia de prato a prato.

Uma outra vantagem do modelo de Wilson estd na
resolucdo de problemas envolvendo solugoes multicomponentes,
onde para © modelo de Wilson se requer parametros obtidos
somente de dados bindrios. Este fato & de grande importéncia
econdmica, pois a guantidade de trabalho experimental reque
rido para caracterizar uma solugac multicomponente torna-se
menor.

Para uma mistura de componentes i, j os dois pa
rametros Aij e Aji podem ser obtidos de dados binarios de e
quilibrio liguido-vapor. Em principio somente um ponto expe
rimental (x, y, T e P) & necessdrio, e algumas vezes & pos-
sivel obter uma boa estimativa dos parametros meramente da
composicido azeotrdpica e ponto de ebuligao. Em geral, no en
tanto, obtém-se uma série de dados isotérmicos ou isobari -
cos.

Tem~se calculado os parametros de Wilson para
muitos sistemas binArios, tais como: hidrocarbonetos, alco-
ois, esters, eteres, cetona, agua, etc...; em todos os ca -
sos encontrou-se gue a equagao de Wilson serve muito bem na
representacdo dos dados experimentais. Quando comparada a a
bilidade da equagado de Wilson com a equagac de Van Laar ou
com a de Margules, concluiu-se que a equagao de Wilson foi
sempre tdc boa guanto as outras e em muitos casos muito me-
lhor. Entre alguns sistemas estudados podemos citar: Etanol
-Hexano, sistema isobéricoé3; Nitro-Metano-Tetra~cloreto de
Carbono, sistema isotérmico44; Acetona-Agua, sistema isoba-

. 45
rico .
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2.9.3.2. Significacdao dos Parametros

Embora a diferenga de energia Aij - Alii da equa
¢do de Wilson ndo tem uma definigdo rigorosa e nao pode ser
calculada a priori, & possivel avaliar a tendéncia desta
quantidade de forma qualitativa. Os Parametros Aij e Aii 3o
sempre negativos porgue na fase liquida a energia potencial
& sempre menor Go gue aguela do gas ideal cujé en;rgi; po*;
tencial & zero. Quando rij - Aii < 0 , entd@o [rij| > [xii|
sendo mais forte a energia de interacgao intramolecular e
gquando Aij - Aii > 0 , entao |Aij! < | »ii| sendo mais for-
te a energia de interag¢ao intermolecular.

As constantes de Wilson Aij e Aji indicam a mag
nitude dos desvios da idealidade. Para solugoes ideails Alj
= Aji 2 1; sendo ambos Aij e Aji maiores do que 1, a solugdo
apresenta desvios negativos da idealidade, isto e, GE<i 0.

46-51

Sao varios os trabalhos onde a equagao de Wilson e os

seus parametros sac discutidos em detalhes.

2.10. Programas de Calculo

Com a disponibilidade de computadores de gran-
de velocidade e de programas nao lineares de ajustes de cur-
vas, tem tido muito incremento, mais recentemente, a realiza
cao de calculos envolvendo o équilibrio liquido-vapor de mis
turas multi~componentes. O propdsito do uso da computagao &
propiciar a obtencao de informagoes acerca das propriedades
de um sistema a partir de um minimo de informacoes experimen

tais.

Métodos detalhados de computacao para o calculo
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dos parametros necessarios a avaliagao do coeficiente de a-

tividade sao apresentados por Hanson52, Hollané53 e Praus -

nitzlz. Um programa geral multiparamétrico de ajuste de cur

vas em linguagem "basic", muito Util no estudo de equilibrio
liguido-vapor, foi desenvolvido por Meite554.

Relacionamos a seguir algumas etapas auxiliares,
geralmente usadas junto ao programa de calculo dos coefici-
entes de atividade: cilculo dos coeficientes viriais a par-
tir das correlagdes para o segundo coeficiente virial, cal-
culo do volume liquido molar a partir dos dados de densida-
de, calculos relacionados & equacgac de Antoine. Todos os
programas de c@lculo de pardmetros usam o método de ajuste
de curvas, isto &, procuram os valores dos parametros gue

produzem menor desvio em relagao acs dados experimentais.

2.11. Determinacio Experimental do Equilibrio Liquido-

Vapor

Um grande nimero de sistemas industrialmente im
portantes, cujas relacoes de equilibrio nao podem ser calcu
ladas por consideracoes puramenté tedricas, devem ser estu-
dados por determinacao experimental direta. A determinacgao
experimental de eguilibrio liquido~vaporlo significa a sepa
racao de amostras da fase liquida e da fase de vapor, que
estao em equilibiro estacionario, para determinar suas con-
centragoes analiticamente.

As curvas de eguilibrio podem ser obtidas a T
ou P constante. Para cdlcéulos de destilacio os dados isobari
¢os sao especialmente importantes e sua determinagao & tam-

bém mais simples. Para se obter boa precisao nas nedidas e
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necessario haver um controle da temperatura e pressao, po -
dendo ocorrer inconsisténcia nos dados dependendo dos cuida
dos nas medidas das propriedades do sistemass.

A construgao do instrumental de trabalho pode a
carretar erros, sendo que, a influéncia desses erros varia
com a natureza do sistema estudado (volatilidade relativa ,
calor de vaporizacdo, etc...). Embora nao seja possivel a
construgdo de um aparelho que atenda satisfatOriamente a to
dos os sistemas que podem ser determinados & possivel cons-
truir equipamentos com uma precisao suficiente para possibl
litar os cdlculos necessdrios em problemas de destilagao.

0s métodos para determinacao direta de dados de
equilibrio podem ser classificados em: 1- Método de Destila
cao; 2= Método da Circulacgao; 3- Método Estético; 4- Método

do Fluxo Continuo.

2.11.1. Método de Destilacao

Neste método, destila-se uma pequena guantidade
de liquido do frasco de destilagéé, gque contém uma grande
guantidade de carga56 . £ um método muito simples mas que
apresenta algumas desvantagens: requer grande guantidade de
amostra liquida e permite a retirada de amostras somente da
fase condensada, pois a composicao da fase ligquida deve per
manecer praticamente constante. Grandes erros podem ser cau
sados por condensag¢ao do vapor nas paredes frias do frasco
de destilagao no comego da experiéncia57. E um método rara-
mente usado, pois novas técnicas mais precisas foram elabo-

radas.
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2.11.2. Método de Circulacao

Este método & amplamente usado, sendo mais con-
veniente sua utilizacao na regiao de média e baixa pressao.
Apesar dos aparelhos de circulagao diferirem em detalhes,
todos apresentam um esguema geralss. Estes aparelhos podem
ser classificados em dois grupos distintos:

(a) aparelhos com circulacao da fase de vapor;

(b) aparelhos com circulacao das fases ligquida

e vapor.

2.11.2.1. Aparelhos com Circulacao da Fase de Vapor

Os primeiros aparelhos com circulagao da fase
de vapor foram propostos por Jamaguch159 e por Sameshimaﬁq

mas o primeiro aparelho de equilibrio gue funcionou satis-
fatdriamente foi construido por OthmerGl. Uma grande parte
dos dados de equilibrio publicados tem sido obtidos com o
aparelho de Othmer ou uma de suas mbdificag&as. Uma gvalia
¢cao estatistica destes dados obtidos mostra as divexs@sfe@-
tes de erro deste método, sendo a principal delas uma inade
quada mistura do liquido no recipiente de ebulicdo. No re: -
torno, o condensado € mais rico no constituinte mais volé -
til, sendoque a sua mistura com o liguido em ebuligac pode
ocasionar uma mistura imperfeita, causando gradientes de
concentracgdo e uma evaporagao do condensado com ponto de e-
buligao mais baixo.

Jones e colaboradores62 procuraram eliminar es
te problema introduzindo na instrumentac¢ao um misturador do

vapor condensado com o liquido em fervura.
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2.11.2.2, Aparelhos com Circulacao das Faseg Liguidas

e Vapor

£ imprecisa a medida do ponto de ebulicgao nos a
parelhos tendo uma circulagao somente da fase vapor, pois es
ta ndo corresponde ao verdadeiro ponto de ebuligao da mistu-
ra. Este erro & eliminado nos instrumentos contendo a bomba

de Cottre1163’64’65’66

, gue permite a presenca de ambas as
fases em contato com as paredes do reservatério do terméme -
tro, através de um bombeamento constante do liquido em.fervg
ra. As condigoes assim obtidas permitem um perfeito equili -
brio entre as fases liquidas e vapor.

O primeiro instrumento deste tipo fornecendo
bons resultados foi proposto por Gillespie67 que, posterior-
mente, observou uma série de erros em seu aparelho. A princi
pal incerteza era relacionada a retirada das amostras do 1i-
quido através do frasco de ebuligao; a amostra assim retirar
da nao correspondia ao liguido gue estava em verdadeiro equi
1ibrio com o vapor, isto &, a composigdae do liquido no fras-
co em ebulicdo diferia da composigdo do liguido em eguilibrio
com a fase de vapor. Simples modificagodes foram propostas
por Fowler68 e por Fowler e Morrisﬁg; modificagoes posterio-
res foram feitas por Otsuki e Williams70. A principal dife -
renca entre o original de Gillespie e estes estd no coletor
especial colocado no retorno do liguido ao frasco de ebuli -
cAo; & este coletor que vai permitir a retirada de amostras

da fase liguida para analises.

2.11.3. O Método Estatico
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Neste método a solugao & carregada dentro de um
cilindro evacuado e este & colocado em um termostato. O ci-
lindro & agitado até que se estabele¢a o equilibrio entre o
1iquido e seu vapor,. quando entdo as amostras sao removidas
de ambas as fases para analises.

Apesar daaparente simplicidade do nétodo, a re-
mogao da amostra gasosa para analise causa grande dificulda
de. A baixas pressoes, a quantidade de vapor requerida para
anilises & da mesma ordem que a quantidade de vapor em equi
l1ibrio no sistema, de modo que a remogao da amostra causa
pertubacoes no equilibrio. Por isto, o método estatico nio
& fregquentemente usado a médias e baixas pressSes.

Recentemente Scatchard, Wilson and Saﬁdgwicz7l
desenvolveram um método sintético para faixas de normal e
baixas pressdes e para sistemas com grande diferengas entre
as composicoes do liguido e do vapor. Wichterle and Héla72
desenvolveram um método rapido, semi-micro, baseado na amos
tragem de pequenos volumes da fase de vapor, analisados por
cromatografia gasosa; cerca de 2 ml da amostra ligquida sS40
necessarios para a determinagao de um ponto experimental. A
composicao da fase liguida e'determinada sinteticamente pela
adicao de componentes puros, individuais, ao sistema tarado.

. n . _ 2
Maiores detalhes serao encontrados no artigo or1g1nal7 .

2.11.4. O Método do Fluxo Continuo

Para sistemas de miscibilidade limitada da fase
1igquida, desenvolveu-se o método do fluxo continuo. Neste
método, ao contrario da circulacao, alimenta-se o comparti-

mento de equilibrio com uma corrente de composigao constan-
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te, que pode ser a fase liquida ou a fase de vapor, ou ain-

da a combinacao das duas fases.

Varios aparelhos utilizando este método foram

desenvolvidos por Colburn73, C:;u:lr*u';ila74 e Vilim et. al.75.
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CAPITULO III

INSTRUMENTACAO

A determinagdo experimental dos equilibrios 131

gquido~-vapor foi realizada utilizando-se o método dinamico.

0 aparelho usado foi um ebulidmetro de circulacdo descrito

neste capitulo. No projeto e construcao de tais aparelhos-

5a0 necessarios cuidados para evitar fendmenos indesejaveis,
tais como, superaquecimento, falso estado de equilibrio,gra
dientes de concentragéo,letc.. que podem causar resultados-
impreciosos. Um bom nimero de aparelhos tém sido descritos
na literatura 1677 ' sendo.a maioria deles de dificil cons
trucao, principlamente para laboratdrios de limitados recug

s0s. O nosso objetivo foi desenvolver um aparelho simples,

que permitisse a obtencao de medidas precidas de equilibrios.

3.1. Descriclo da Instrumentacao Usada

A instrumentacdc usada esta mostrada no diagrama de
bloco da figura 5. O ebulidmetro de circulagao (A) estd 1i
gado diretamente a um sistema de aquecimento (C), a um iso
lamento térmico (D), a um condensador (E) e & linha de va-
cuo (B).

Para o sistema de aquecimento (C) foi usada -

uma modificagao de uma manta de aquecimento- modelo Fisatom



Figura 5 -

Diagrama de Bloco da Instrumentacao Usada.

(A)-Ebuliometro de circulaggo; {(B)-Linha de
vacuo; (C)-Sistema de aquecimento; (D)-Sis~
tema de isolamento; (E)Condensador; (F)-Ba-
130 de 200 1; (C)~Bomba de sucgao; (H)Mano-
metro; (I)-Autotransfermador variavel; (J)-

Catetometro.
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de 180 W - construida em nosso laboratérico (ver Figura 6).
Esta modificac@o permitiu que o sistema de aquecimento (C)
fosse reentrante no ebulidmetro, de modo a evitar formagao
indevida de bolhas de vapor. Ligado ao sistema de aqueci -~
mento (C) estd o autbtransformador varidvel (I}, modelo da
sociedade Técnica Paulista S.A., que permite uma variagao=-
de 0-130 volts.Podemos, com este instrumento, alterar a -~
quantidade de calor fornecida ao sistema.

0 isolamento té&rmico (D) & constituido por fio de
asbestos enrolado em todo o ebulidmetro, seguido de um en-
volvimento com 13 de vidro e finalmente peg¢as de poliuretama
£ fundamental um completo isolamento de todo o gsistema ebu
lioscdpico para que nao haja trocas de calor com o ambien-
te, pois isto acarretaria falsos estados de equilibrioc e

dificuldades em atinfi-lo.

0 condensador (E)}, acoplado ao ebuliometro, tem
a funcao de condensar todo O vapor proveniente da mistura em
fervura. Foi usado dgua de torneira eruma refigeragao a tem
peratura ambiente.

A linha de vacuo (B) (figura 7), tem como funcao
permitir a realizagao de experiéncias a média e baixa pressao,
sendo a ela acoplado um balaoc vazio de 2001, (F), uma bomba
de sucgdo (G) modelo MEB (60 HZ, 1,4 Ccv,1740 RPM) e um mand -
metro (H). O baldo de 2001. (F) tem a fungao de amortecer -
bruscas variagoes de pressao proveniente da mistura em ebuli-
cdo. Auxilia, também, a manutengao da pressao desejada na ex-
periéncia, sendo desnecessario a utilizagdo da bomba de seggao
(¢) durante toda a experiéncia.

0 mandmetro (H) (figura 8) tem a funcac de medir

a pressdo do sistema e detectar variagoes na pressao que -
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Figura 6 - Sistema de Aquecimento Reentrante

(1) capa protetora de fios de amianto;
(2) Fios de resistencia encapados; (3)
Funil de porcelana; (4) Capa protetora
de metal; (5) Camada de gesso; (6) To-

mada.
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Figura 7 - Linha de Vacuo

(1) Conexao com o ebuliometro; (2) Torneira de alto
vacuo; (3) Conexao de borracha de silicone; (4) Co-
nexao com o manometro; (5) Conexao com a bomba de

sucgdo a vacuo; (6) Trapp de Seguranga; (7) Conexao

com o balao de 200:1; (8) Tubo de secagem da linha.
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Figura 8 - Manometro
(1) Vacuo devido ao processo de degassamento
(2) Torneira para alto vacuo; (3) Jungﬁo de
borracha para alto vacuo; (4) Conexao com a
linha de vacue; (5) Tubo em U; (6) Coluna de
mercurio; (7) Suporte de madeira; (8) Estrei
tamento do manometro; (9) Base de sustentagao

do manometro.
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possam ocorrer durante as experiéncias. A leitura da pressao
foi efetuada por um catetdmetro, modelo Gaertner, que possi-
pilita leituras de 0,1 mmHg de precisao. Este mandmetro ( H),
construido na vidraria do Instituto, & constituido de um tu-
bo de vidro U, cde pdrede reforcada, com 0,6 cm d.i.e lcm d.e.,
uma torneira de alto vacuo, um suporte de madeira e mercurio,
usado como liquido interno. O tubo em U foi submetido a uma -
temperatura de 560°C para evitar tensdes no material. Existe
um estrangulamento no manometro, mostradé na figura 8, cuja -
funcdo & amortecer variagoes bruscas de pressao gue possam —
ocorrer durante as experiencias. O mercirio utilizado & limpo
e isento de ar. Elimina-se o ar do manometro aguecendo-se le=-
vemente o tubo com merclrio e evacuando-o. NOS proximos itens
vamos descrever o desenvolvimento e funcionamento do ebulid -

metro utilizado.

3,2. Desenvolvimento do Ebul iOometro

Iniciamos nossos trabalhos procurando desenvolver
um instrumento gue permitisse a circulacao das fases liguida -
e vapor. Este tipo de aparelho conté&m uma bomba de COttrell63’66
dispositivo simples, gue permite um bombeamento do liguido
em fervura para o reservatdrio do termdmetro. Obtem-se assim,-—
medidas precisas da temperatura em ebulicao da mistura.
No primeiro modelo construido o sistema Cottrell
era constituido por um funil invertido dentro do ebulidor, vi-
cando canalisar a mistura em fervura e bombed-la até o reser -

vatdrio do termémetro. Na base do ebulidor existia uma superfi-

cie de vidro ativada, que teria a fungae de catalizar a formagao
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de bolhas para a bomba de Cottrell.

Houve um funcionamento irregular da bomba e do -
sistema de aquecimento. Observamos "escape" das bolhas pelas

laterais do frasco de ebulicao, ocasionando dificuldades na-

estabilizacdo do sistema. Observamos também, que o aquecimen
to se fazia por todo o frasco de ebuligao e nao somente na
regiac ativada como-seria desejavel. Por isso, bolhas de ar
se formavam por todo o ebulidor, tanto interna como externa

mente & bomba de Cottrell.

No segundo modelo, construimos uma manta que se
introduzia no frasco de ebuligao, s6 estava em contato com as
paredes externas da superficie ativada do ebulidor. Desta for
ma, eliminamos a formagao indevida de bolhas, canalizando-as
para a bomba de Cottrell, ja modificada e simplificada.

O principal problema encontrado neste instrumento
foi a ocorré@ncia de "pumps" durante as experiéncias, isto &,
superaquecimento seguido de uma violenta ebuligio da mistura
liguida. Este fendmeno ocorria, principalmente, devido & mistu
ra entre o liquido em fervura e o condensado resfridado quando
retornavam ao ebulidor. Esta mistura se dava bem proxima ao fras
co de ebulicao. Isto acontecia mais frequentemente nos sistemas
onde os pontos de ebuli¢aodos componentes diferiamconsideravel-

mente.

3.3. Descricao e Funcionamento do Ebulidmetro Desenvolvido

O instrumento finalmente desenvolvido e utilizado em

nosso trabalho & mostrado na figura 9, apresentando circulacao

de ambas as fases, liquida e vapor. Sua operacgao envolve as se-
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guintes etapas: ebuligdo da mistura ligquida e medida de sua

temperatura de equilibrio; condensagao do vapor; amostragem -
de ambas as fases, separadamente; mistura do condensado de -
vapor e do.liquido no retorno ao ebulidor.

0 frasco.de.ebuligéo K (capacidade de 160 ml) &
aquecido por uma manta de agquecimento externaM(FIGURA 6), que
esti em contato com a superficie de vidro ativada, colocada -
internamente com a fungao de homogeneizar e canalizar a forma
gao de bolhas. A superficie ativada L foi preparada com uma
fina camada de vidro sinterizado { 20 a 60 mesh )} -
sendo aderida ao frasco de ebuliééo por um processo de "colagem"
através da temperatura, o minimo possivel que evitasse fusao das
peguenas particulas em agregados maiores.

A quantidade de calor necessaria para ¢ aguecimen-
to da manta varia com a natureza do gitema gquimico estudado e
& escolhida em funcdo da vazao do condensado e do liquido
observada nos orificios de amostragem ¥ e G. O frasco de ebuli
cdo utiliza uma bomba de Cottrell I (7mm de d.i. ) e tem uma-
pequena abertura J (4mm d.i.) gue auxilia nas operagoes de lim
peza e carga; este orificio & fechado com um material de sili
cone, circular; protejide com teflon e pressionado com uma pe-
¢a circular de vidro.

A medida da temperatura de equilibrio & feita quan
do a corrente do liquido em ebuligaochoca-se Ccom uma eépiral -
de vidro aderida & "bainha" do termdmetro B . A parte superior
do tubo de Cotthell e a "bainha" do termdmetro estao protejidos
contra perdas de calor por uma "camisa" de vacuo D. O isolamen-
to tdrmico do aparelho & de grande importancia e as partes prin
cipais a serem protejidas s3o frascos de ebulicao, bomba de

Cottrell e "camisa" de vAcuo. Primeramente isolamos com corda
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de amianto de la de vidro. Apds, com pecas de poliuretano.

A mistura em fervura & bombeada do frasco de e-
buligao e choca-~se com as paredes internas da "bainha" do tér
ndmetro separando-se em vapor e liquido descendente.Q vapor
flue para um condensador de agua fria(&zsendo completamente
condensado. Qualguer vapor proveniente do liguido em ebuligao
& condensado emC; A pressao de equilibrio do sistema & obti-
da através do tubo E que também auxilia na carga e limpeza do
aparelho. As amostras do condensado e dé’liquido sao tiradas
com uma seringa, introduzida no material de silicone ate atin
gir a amostra. A instrumentacao analitica usada nas analises
das amostras tem sido cromatografia e indice de refragao.0 vo
lume das amostras requerido €& pequeno ( ao redor de 0,7 ml) e
o liquido e vapor condensado, logo que passam pelos orificios
de amostragem sao misturadoé e retornam ao frasco de ebuligé@,
através de tubo H(gmm d.i.}. Quando trabalhamos com misturas
de compostos tendo grandes diferengas nos pontos de ebuligao
> l?OOC), foi necessario a introdugao, no tubo B, de uma vél
vula de seguranca , com a func¢ao de prevegir contaminacgao das
amostras devido a "bumps" ocasionals, aparentemente causados
por mistura de um condensado frio com um liguido em ebuligao

muito quente. Em A o aparelhe & unido a linha de vacuo.

3.4. Medidas da Temperatura de Ebulicao

As temperaturas de equilibrios foram determinadas -

- _ Do 0 :
com termometro de mercurio com uma precidao de + o,05°C. Para
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Figura 9 =

0 EbuliOmetro de Circulacao

(A) Conexzo com a linha de vacuo; (B) Bainha do termome-
tro; (C1) Condensador do liquido em ebuligao; (C,) Con -
densador da fase de vapor; (D) Camisa de vacuo; (E) Tubo
de controle da pressao do sistema; (F) Amostragem da fa-
se liquida; (G) Amostragem da fase de vapor condensada;
(H) Retorno do liquido e vapor condensado; (I) Bomba de
Cottrell; (J) Introdug&o e retirada de amostras; {K)
Frasco de ebulicao; (L) Superficie ativada; (M) Local pa

ra introdugao da manta de aguecimento.
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a otimizacdo do contato entre o termdmetro e o licuido enm
circulac¢do usamos uma solucdo de contato (o0leo vegetal)entre
bulbo do termometro e as paredes do ebulidmetro. Foram feitas
as correcoes devido & escala emertente78 e os valores experi-

mentais foram corrigidos obedecendo a equacgao.

Te= To+ £f.1 ( To = Tm )

onde Tc & a temperatura corrigida para a escala emergente;
To a temperatura observada; f & o coeficiente de dilatacao
do vidro; 1 & a parte do termdmetro que nao recebe o conta
to do liquido em circulagao; Tm & a temperatura média entre

7o e Ta (temperatura ambiente}. A seguir mostraremos um

cilculo tipico de correcao da temperatura envolvendo o par-

ciclohexano-tolueno (capitulo 4).

O O 2 g S O
To = 80,00°C ; £ = 0,00016; Ta = 25,00°C; 1 # (T0 - 5)=75,00°C;
™ = 80.00-25,00

2
Tc = 80,00 "+ 0,00016,75,00 80,00 - (80,00 - 25,00)

)

Te = 80,30°C.

0 cilculo tipico feito acima mostra uma diferenca

o] .
de 0,3°C entre a temperatura observada e a temperatura corri-

gida. Esta correcao é significativa, pois a temperatura de ebu
licdo do sistema & uma varidvel importante na avaliagao das -

pressoes de vapor dos componentes puros, conforme mostram
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as equacoes (26} e (27) .

3.5. Medidas da Pressao do Sistema.

A pressac fol medida com um manometro em U cons

truido no laboratdrio e testado com um padrac (Fig.8.). Fo-
- . 19,80 -
ram feitas correcoes da pressdo devido & latitude ,

altitude e temperatura locais, O critério usado em todos os

gsistemas estudados & mostrado na tabelagll.

Para testar todo o sistema foram, preliminarmen-

te,feitos testes, usando-se aqua destilada e observando- se

bom funcionamento da aparelhagem. Testes definitivos e avalia

¢do do desempelho do aparelho foram feitos usando-se o siste-

ma tolueno-ciclohexano.

Tabela 1.COrregoes para a Pressdo nos Sistemas Estudados devido d Altitu~
de, Latitude e Temperatura nas condigoes lLocais.

vValores Médios Para Campinas

Correcdes da Pressao/mmHg

Altitude - 693m

Substracao do valor experi

mental: 0,16

] 1]
Latitude - 5295320

Adicao ao valor experimen-—

tal: 0,3

Temperaturaw250c

Subtracao do valor experi-

mental: 2,9
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CAPITULO IV

0 ENUILIBRIO LIQUIDO ~VAPOR DE CICLO HEXANO- TOLUENG

A verificacdo do funcionamento  de nosso
sistema ebulioscdpico de circulacao foi feita estudando- se
o par tolueno-ciclo hexano. Os motivos.gue nos devaram a
escolha deste par foram: facilidade em sua purificacao, dis
ponibilidade em nossos laboratdrios, relativamente ampla fai
xa de temperatura entre os dois pontos de ebulicao, facilida
de de anilise pelo Indice de refracao, dados disponiveis na
literatura para comparacao e curvas de equilibrio liquido-va-

por ndao complicadas (desvio tradicional da lei de Raoult).

4.1, Parte Experimental

0 ciclo hexano e tolueno foram purificados por -

destilacdo utilizando-se uma porcentagem de 40 a 90% do mate-

rial destilado.Os valores do ifdice de refragao (wpy) @ 20°¢
para os compostos purificados foram 1,4969 e 1,4262 respectl
vamente para tolueno e ciclo hexano., As experiéncias foram
realizadas no sistema ebulioscdpico ja descrito (fig.9.) com
medidas isobaricas (pressao média de 713 mmHg), anotando-se

a temperatura e os indices de refragéo dos componentes nas f
fases liguidas e gasosa. As determinacoOes de composig¢ao foram
feitas através da medida do Indice de refragao, em banho ter-

mostatizado a 20,00C, com uma precisac de 1.10“4,usando—se
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uma curva padrao do indice de refrag¢ao versus com posigdo em

volume (fig.1l0). Usou~se um refratdmetro modelo Zeéiss.

A quantidade de calor necessidrfa para que o
sistema Cottrell funcionasse foi pequena (ponto n® 30 no
autotransformador variavél),tendo sido necessarios aproxi -
madamente 40 minutos para que o sistema alcancasse © equili
brio.

Quando alterava-se a composig¢do, com o sistema em
equilibrio,requeria~se somente 10 minutos para que se atin -
gisse um novo equilibrio. Todos os cuidados necessirios com
o isolamento té&rmico do ebuliOmetrico foram tomados, apesar .
da maxima temperatura trabalhada ter sido relativamente baixa
{ao redor de 110,000 ) .

A linha de vacuo trabalhou somente 3 pressao nor-

mal, tendo com principal fungdao manter o sistema livre de umi

dade.

4.2. Resultados e Discussao

Realizamos quatorze experi@ncias isobaricas (pressao
média de 713 mmHg ) variando a composigao e consequentemente a

temperatura para cada experiéncia. As tabelas 2 e 3 mostram
o conjunto dos dados experimentais obtidos no estudo deste-
sistema. Através dos Indices de refracao obtivemos os volu-
mes da fase ligquida (Tabela 2 ) e da fase vapor condensado
(Tabela 3.) utilizando a curva padrao mostradana figura 10. As
condigdes de medida para a construgao da curva padrao foram

as mesmas utilizadas para a medida dos Iindices de refracao-

nas experiéncias (banho termostalizado a 20%¢ ;, purifi -
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Figura 10 - Curva Padrao do Indice de Refragao (i ZOOC) em

Fungao do Volume (ml) de Ciclohexano (1).
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reagentes, etc).
Com os valores dos volumes obtidos experimen -
podemos calcular as fragOes molares do ciclo exa

do tolueno (X2) para a fase liguida utilizando as

equacoes:
ml-= 41 vi (94)
Temperaturas(T), Indices de Refragao (), Volume (V)

e Fragdes Molares da Fase Liquida (xi) do Ciclohexa
no (1).

7/°C JLDZO’OOC V/ml Xl |Experiéncias
80, 3 1,4325 | 0,912 0,910 1
81,8 1,4380 0,833 0,830 2
82,4 1,4402 0,803 0,800 3
83,7 1,4445 0,742 0,738 4
84,8 1,4485 0,679 0,675 5
85,9 1,4528 0,618 0,615 6
88, 0 1,4592 0,529 0,525 7
90,4 1,4650 0,446 0,442 8
92,5 1,4700 0,374 0,370 9
96,0 1,4777 0,269 0,265 10
99,4 1,4837 0,178 0,175 11
101,2 1,4869 0,132 0,130 12
103,2 1,4898 0,0913 0,0900.! 13
105, 8 11,4935 0,0417 0,0410 | 14
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Tabela 3- Temperaturas (T) Indice de Refragao (44}, Volume
(V) e Pragdes Molares da Fase Vapor Condensada -

(yi) do Ciclohexano (1).

T/OC AlDZO;OOC V/ml vl Experiéncias
80,3 1,42655 0,955 0,954 1
81,8 174325 0,912 0,910 p)
82,4 1,4337 0,895 0,893 3
83,7 1,4360 0,862 0,860 4
84,8 1,4387 0,827 0,825 5
85,9 1,4410 0,788 0,785 6
88,0 1,4450 0,730 0,727 7
90, 4 1,4498 0,665 0,661 8
92,5 1,4553 0,599 0,595 9
96,0 1,4620 0,489 0,485 10
99,4 1,4709 0,364 0,360 11

101, 2 1,4792 0,243 0,290 12
103,5 1,4810 0,218 0,215 13
105,8 1,4885 0,109 0,107 14

m2 = d2 V2,

sendo ml e m2 as massas, em gramas, obtidas dos volumes

vl e V2, em ml, para o ciclohexano e tolueno respectivamen

te (para a curva padrao mostréda na Figura 10 Vi+V2=1 ml).

As grandezas dl e d2 sio as densidades do CiclHexano e Tolu
20OC

eno respectivamente, e valem8, dl = G,7789g/Cm3‘

dz2 = 0,8669g/cm3. A seguir, calcula-se o nimero de moles,
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nl = ml/ML : {96)
e
n2 = m2/M2 (97)

sendo nl e n2 o nimero de moles do ciclohexano ¢ do tolue-

L s Bl +
nd; Ml e M2 as massas molares. Por ultimo, calculamos as fra
¢oes molares.

xl = _nl (98)
ril+n2
x2 = l-xl (99)

Para as fracoes molares do ciclo hexano e tolueno
na fase do vapor condensado (yl e y2) as equagoes Sao as mes-—
mas porém, sao outros os valores para o volume, para as massas,

para o nimero de moles e para as fragoes molares.

A figura 11 mostra o comportamento do sistema estu
dado. Este sistema nao forma um azeotrd@ico, porém, a curva nao
apresenta uma perfeita simetria em toda a sua extensao, ocorren
do a tendéncia 3 formagdo de um azeotrdpico na regiao onde xl+l.
Os pontos de ebulicdo dos componentes, a 713 mnmHg, sao de 78,6 e
1¢8,4 °c pafé o &iclo hexano e ;olueno respectivamente e formam
os pontos geradores da curva. O calculo destes valores foi feito
usando~se a equagao de Amxﬁne?. Os outros pontos foram encontra
dos experimentalmente. A equacao de Antoine, ~ pode ser escrista

cOomao :

ti = B ~-C (100)
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108,4

100,0

T/°%C

90,0

N 78,6

78, 0L
0,0 1,0
x1

Figura 11 - Curva de Equilibrio Liquido-Vapor Isobarica do Sis~

tema Ciclohexano (1) - Tolueno (2).
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sendo ti a temperatura do componente puro i d pressao do sis
tema; A,B,C saoc as constantes ‘e valem7 6,84941;1206,001 e
223,148 respectivamente para o ciclo hexano e 6,95805; 1346,
773 e 219,693 respectivamente para o tolueno.

Os valores de densidade (D1 e D2) (tabela 4) ,

- , ~ 83,
sao calculados usando-se as seguintes equagoes !

tolueno dt-= |0, 88412 + 10

—

3. 9

(~0,92248) t+10"0(0,0152) £2+10™ (—4,223)gﬂ(101):

ciclohexanadt=| 0, 79707+10

3 6 2

(~0,8879) £+10™° (~0,972)£%+107°(1,55) t{] (102)

Este conjunto de valores permite o calculo de volume molar (VlLe VZL}
e sao usados para o calculo de coeficiente de atividade. Os valo-
res de pressao de vapor dos componentes puros (Ploe PZO) {(tabela
4) sao calculados pela equagéd de Antoine7 conforme mostrado na
discussao da figura 11.

A tabela 5 mostra os coeficientes de atividade ob -
tidos experimentalmente. As equagoes {(56) e (57) relacionam os da
dos experimentais e og parametros dos componentes do sistema ao
coeficiente de atividade. Estes parametros sao calculados pelas
eguagoes (58) (59)....(65). O programa ACTCOE (apéndice 1) contem
todas as equagoes usadas para o calculo dos coeficientes de ati -
vidade. O apéndice 2 contém um calculo tipico para este sistema.

A tabela 6 relaciona dados de fragao molar e o loga
ritmo da razao das fragoes molares usados na construcgar da figura
12. A andlise desta figura permite-nos obter importantes conclusoces
a respeito da consisténcia termodinimical’ deste sistema. As equa -

¢oes utilizadas nos calculos foram:
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10,0 - ! ! * ' i
8,0 b~ _
6,0 -
4,0 e o
2,0 o oy
+
T s
rogg1 -0 -
Y2
(102)
l 2,0 b _
4,0 |- _
o 2
6 B = 6,5x 10 = 35,8 cm
,0 > -
8,0 b -
10,0 T -
L i | | |
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
*1
Figura 12 - (Consisténcia Termodinamica dos Dadoes

Experimentais.
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Tabela 4~ Temperatura (T) ,Densidades (D}, Pressoes de Vapor

(p®) do Ciclohexano {1) e Tolueno (2).
/¢ Dl/g,cm“3 D2/g.cm“3 p1°/atm. PZO/atm.
80,3 0,7203 0,8080 0,9868 0,3871
81,8 0,7188 0,8065 1,032 0,4076
82,4 0,7182 0,8058 1,051 0,4181
83,7 0,7169 0,8045 1,092 0,4347
84,8 0,7157 0,8034 1,128 0,4511
85,9 0,7146 0,8023 1,165 0,4679
88,0 0,7125 0,8002 1,238 0,5014
90,4 0,7100 0,7977 1,325 0,5421
92,5 0,7078 0,7956 1,405 0,5799
96,0 0,7042 0,7920 1,549 0,6474
99,4 0,7007 0,7884 1,697 0,7188
101, 2 0,6989 0,7865 1,780 0,7591
103,2 0,6968 0,7844 1,876 0,8059
105,8 0,6941 a,7817 2,007 0,8701
1
‘L log vyl/vy2 dx1 = I, (103}

sendo a integral acima a soma das areas A e B mostradas na

figura 14;

L = /A + /B/, {104)

sendo ¥ a soma dos valores absolutos das areas;

D= 100. /I/ ., (105)

z
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Tabela 5- Fragbes Molares (xi) do Ciclohexano(l), Coefi-
cientes de Atividade (“YL) do Ciclohexano (1) e
do Tolueno (2).

%1 . Y1 : Y2
0,910 0,9964 1,255
0,830 0,9970 1,224
0,800 1,000 1,173
0,738 1,001 1,163
0,675 1,017 1,123
0,615 1,030 1,118
0,525 1,051 1,079
0,442 1,069 1,045
0,370 1,086 1,029
0,265 1,109 1,021
0,175 1,167 1,002
0,130 1,210 1,000
0,080 1,233 00,9983
0,041 1,264 1,000

sendo D um desvio relativo entre © valor encontrado na re-

lagdo (103) e (104), multiplicado por um fator 100;

6 = 2713 - 1713, (106)

I o]
sendo & a diferenca entre as temperaturas de ebuligac em C

dos componentes puros do sistema & bressao do sistema;

Jg = 150.6 ; (107)

Tmin.
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Tabela 6- Fragoes Molares (xi) do Ciclohexano (1) e loga-
ritimo da Razdo entre os Coeficientes de Ativi-
dade (y1) do Ciclohexano (1) e Tolueno (2)

X1l | logyl/y2 (102)
0,910 - 10,02
0,830 - 8,92
0,800 - 6,92
0,738 - 6,25
0,675 - 4,28
0,615 - 3,57
0,525 - 1,14
0,440 - 0,969
0,370 2,34
0,265 3,61
0,175 6,63
0,130 8,27
0,090 9,19
0,041 10,15

sendo J um desvio relativo entre o valor encontrado na rela-

cdo (106) e Tmin. em K (valor de T1713) multiplicado por um

fator 150. Para que os dados sejam consistentes termodinami-

camente & necessario que D seja menor que J(D< J }. Nos cél-

2 713
culos obtivemos: I# -4,3 cmz; L= 110,0 em”; D= 6,4; tl =

713 _

78,6 °c; t2' 7= 108,4; © = 29,8 ©

c; J=12,7. Como D<g

o8 dados deste sistema sao termodinamicamente consistentes.
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A fdgnra 13 mostra os coeficientes de ativida
de determinados com a presente instrumentacdo e compara -
dos com os valores encontrados na literatura84. A incerte-
za destes valores nao foi mostrada mas & possivel concluir
que a concordancia é mﬁito boa na faixa inteira de concen-
tragao.0 sistema apresenta um desvio positivo da lei de
Raoult, pois os coeficientes de atividade variam tanto pa-
ra o ciclohexano como para o tolueno na faixa de 1 a 1,3
aproximadamente,

A tabela 7 mostra os valores de energia livre
molar de excesso de 7ibbs como fungao da fragao molar do
ciclohexano' calculados usando a equacao 68. Uma vizualiza-
¢ao.da disposicao grafica dos pontos pode ser vista na figu
ra 14 que mostra um maximo ao redor da fragao molar 0,5 e
valores minimos proximos as fracoes molares 0 e 1. Isto re—
flete a quase inexisténcia de desvio da idealidade quando a
concentragao de um dos componentes & bem mais alta do gque a

do &utro.

A tabela 8 mostra a precisdo da eguagao de Wilson
para representar os coeficientes de atividade conforme as equa
cdes (91) e (92). Os parametros da equacao de Wilson (Al2 e A2l)

foram calculados usando-se um programa geral multiparametrico

de ajuste de curvas 4. Os apéndices 3, 4 e 5 mostram uma lista

gem deste programa e calculos tipicos dos parametros de Wilson
( Al2 e A21) calculados a partir de yl e-de v2 respectivamente.

= : ; ametros de Wilson , -
Como sdo dois conjuntos de valores para ©S Par

conforme evidenciam as equagobes (91) e (92), utilizamos a media
destes valores no programa de calculo dos coeficientes de ativi-

dade. Uma listagem e um cdlculo tipico deste programa, encontram
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Figura 13 ~ Coeficientes de Atividade (yi) do Ciclo-

hexano (A) e do Tolueno (0) como Fungao
da Fragao Molar do Ciclohexano na Fase
Liquida (x1). As linhas seccionadas re-
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presentam valores da literatura .
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Tabela 7- Fragdes Molares (xi) do Ciclohexano (1) e Ener -

gia Livre Molar de Excesso de Gibbs (GE)

X1 " /xj-mor™*
0,910 0,0504
0,830 0,0943
0,800 0,0965
0,738 0,120
0,675 0,148
0,615 0,183
0,525 0,187
0.440 0,165
0,370 0,150
0,265 0,132
0,175 0,0905
0,130 0,0784
0,09 0,0544
0,041 0,0332

se nos apéndices 6 e 7 respectivamente.
A Tabela 9 mostra os desvios percentuais de ¥l e

Y2 o o desvio percentual médio entre +vl-ey2 . O calculo do des
vio percentual foi feito tomando-se a razao entre o valor médio
de vy eXperimental~y calculado e a mddia do valor dey’experimenw
tal. Os valores encontrados foram de boa precisao para yl (0,64%)
€ impreciso para w2 (14,5%). Parece razoavel supor que o modelo
teorico de Wilson38 nao representa satisfatoriamente sistemas cu-

jos componentes apresentam caragteristicas estruturais, funcionais,
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0,20~ ” -

GE_l '
Kjmol O
0,15 ]

0,10}~ ‘ O -

0,05~ -

| | i e
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
X1
Figura 14 - Visualizagao Grafica dos Dados Referentes a Tabela 7.

0,0

Energia Livre Molar de Excesso de Gibbs (GE) em Fun-

¢ao da Fragao Molar do Ciclohexano na Fase Liquida (1).
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etc.. muitos prdximas, tais como os componentes deste sis-
tema. Conforme mostra o relatdrio final do projeto UNICAMP-
CODETEC N? TA 011/78 , o modelo de Wilson38 foi bem preciso
em todos os sistemas estudados, cujos componentes diferiam
em suas propriedades gerais. Provavelmente os modelos de -
vVan Laar27, Margules 32, etc.. representam mais satisfato-
riamente sistemas desta natureza. O desvio percentual médio
entre vyl e y2 foi de 7,5%, resultado considerado satisfato=~
rio para fins industriais, pois o cidlculos de coeficientes
de atividade com este percentual de desvio, provavelmene -

nio altera consideravelmente calculos de engenharia para co

lunas de destilacao.

Tabela 8 - Coeficientes da Atividade (y i ) do Ciclohexano
' (1) e do Tolueno (2), Experimentais e Calculados.
Diferenca entfe os Coeficientes de Atividade (yi)

Experimentais e Calculados.

| s i v i
; bi ferenga l B . 'Dife:auxgau N
¥l  Experimental Calculado . (Fxp ~Cale,) Experimontal  Calculade (Exp — Cale.)
0,900 | 0,996 1,002 | -0,006 Ol aass nem Qd:éﬁéiwd
0,830 | 0,997 L 1,006 f ~0,009 ‘ 1,224 181 030
0,800 71, b6 [, Gos g -G, 008 ; 1,173 : '1;§ab"“'i"m"“;6jaé7'“"
’“ﬁ;ﬁjﬁ""“1;déi"'”"”g'_““1?514 'g -o,014 7 1,183 ©o1,4320 0T ap,z68
0,675 | L0171 1023 f -0, 006 j 1,123 y38 | 0,25
0,615 , 1,0 | 1,03 % -0,002 é 1,118 'j a0 loyes
i‘sgiég o511 1,051 f 0 E '*1mﬁ§"";“iﬁ§€w”V7thjﬁf‘
:—5:570‘E~ 1,086 | 1,094 ? -0,008 V"g 1,02 3,327 0,008
0,265 0 1,000 T 1 f 0,005 . 100 “h0700 | 0,049
D075 T LeE T T T -0 1,082 1,033 | 0,031
0,130 = 1,210 L7260 0,010 , 1,000 1,0188 5 -0,019
0,690 © 1,223 | 1,203 ; 0,010 . 0,998 1,000 -0,011 ;
0,041 | 1,264 1,25 j ~6, 009 E 1,000 1,002 -0,002 ;
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—

Desvio Percentual dos Coeficientes
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(2).
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Desvio Percentual médio entre
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capITULO V

ESTUDO DE SISTEMAS ENVOLVENDO ETANOLAMINAS E AGUA

Informacdes termodinadmicas a cerca de equili-
brios liquido-vapor envolvendo agua e etanolaminas sao -
necessarias no planejamento e otimizacdo de importantes
processos industriais. Este conhecimento & também usual -
nas investigacdes de alguns fendmenos tais como conversao
térmica das etanolaminas ou suas reacdes de complexa® -
com metais.

Investigagdes fisico-quimicas envolvendo solu
cdes aquosas de etanolaminas s3o escassas e algumas vezes
contraditdrias na literatura, Tem sido formulado85 oue o
sistema dietanolamina - agua obedece a lei de Raoult. Con
tudo, existem estudong indicando desvio do comportamento
ideal para este sistema.

O propdsito do presente estudo foi determinar
os coeficientes de atividade, a energia livre molar de
excesso de Gibbs dos sistemas formados por agua e etamola-
minas. A maioria dos dados obtidos neste estudo estao con

tidos no relatdrio final do projeto UNICAMP ~CODETEL NOTA

011/78.

5.1. Parte Experimental

As etanolaminas foram purificadas vor destila-
cao sob pressdo reduzida. Os pontos de fusao dos compostos

puros foram 10,4; 27,8 e 20,4OC respectivamente para manoe
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tanolaminas, dietanolaminas e trietanolaminas.

As experiencias foram realizadas no aparelho de
talhadamente descritc no Capitulo 3. A analise das amostras
foram realizadas com medidas de indice de refracao, exceto
para © par dietnolamina-trietanolamina cuja analise foi cro
matogréfica87 ( cromat/ gasosa). A anidlise deste par atra
vés do indice de refracdo acarretaria resultados imprecisos
pela proximidade entre os indices dos componentes puros.

Medidas isobaricas de equilibrio 11quidq~vapor -

foram obtidos para seis pares bindrios formados por agua e

as trés etanolaminas. As pressdes escolhidas para a obtengdo
dos dados para cada par binario foram variaveis devido & cén

veniénecias experimentais e foram ao redor de 90mmHg.

5.2. Resultados e Discussao

Os coeficientes de atividade foram calculades de
dados experimentais de acordo com procedimentos fornecidos em
. . . 22 .
capiftulos anteriores e mostrado na literatura ; @ foram uti

- - 83 \
lizados para propositos especificos . Os Valores de energia

E

livre de excesso molar de Gibbs, G-, foram obtidos pela equa ¥

cao (68), especificada para dois céomponentes.

As figuras 15 e 16 mostram o comportamento de GE
como funcao da composicgao e indicam o desvio negativo da idea-
lidade para todos os sistemas estudados. O desvio da ideali-
dade & duas vezes maior para as solugoes aquosas-fig. 15. Os

valores de G® foram ajustados & equagdo (86), com o auxilio

. 54 , ~
de ajustes de curvas~ . Os desvios padroes entre os valores
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0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
xi ( fracao molar de agua)
Figura 15 - Energia Livre de Excesso Molar de
Gibbs dos sistemas agua-monoetano
lamina (), agua~dietanolamina

() e agua-trietanolamina {[T]).
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0,0 0,2 0,4 a,6 0,8 1,0

xi ( fragao molar de monoetanolamina)

Figura 16 -~ Energia livre de excesso molar de Gibbs
dos sistemas monoetanolamina-dietanola-
minz( Q) ), monoetanolamina~trietanolami~

na () e dietanolamina-trietanolamina

(W)
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calculados pela eq. (86) e os valores experimentais foram
de 5%, exceto para os pares dietanolamina —agua e trietas
nolamina-agua aonde desvios levemente superiores foram -
observados. Este fato pode ser ekplicado pela grande dife
renca entre os pontos de ebuli¢ao e solubilidade dos com
postos destes pares, acarretando, também frandes dificulda

des experimentais no estudo destes dois sistemas.

0 termo energia ( Aij -Aiil f da equacao (88)
estd proximamente relacionado a diferenga na energia -
coesiva entre o par i - j e o par i - i. Este termo pode
ser considerado independente da temperatura, em uma modes
ta faixa de variagao.

Os paradmetros Xij e Aii sao negativos porque
na fase liquida a energia Qotencial & sempre menor do que
aquela na fase gasosd, cuja energia potencial & zero. Os
valores destes paramétros podem ser interpretados em ter-
mos das magnitudes relativos das energias de interacao en
tre os vArios pares de moléculas.

Um diagrama representando estas magnitudes re
lativas sio mostradas na figura 17. Podemos concluir que
as interacdes entre as moléculas de &gua sio as mais for-
tes destes sistemas, enguanto cue a energia coesiva entre
a trietanolamina & a mais fraca. Também as energias inte-
moleculares nas soluqées agquosas de etanolaminas (212,113,
214,) sao mais fortes do que aguelas encontradas para solu-
¢Oes bindrias incluindo somente etanolaminas ( 223, A24,334).
Este fato pode ser explicado pela formacao de poﬁtes de hi -

drogénio entre a agua e moléculas de etanolamina. A precisao



M4 trietanolamina — trietanolamina

- 234 dietanolamina — trietanolamina

- 233 dietanolamina - dietanolamina

L A24 monoetanolamina - trietanolamina
L 223 monoetanolamina - dietanolamina

L 222 monoetanolamina -~ monoetanclamina

> 314 agua - trietanolamina
Al2 agua - monoetanolamina
A13 agua - dietanolamina

All dgua - agua

Figura 17 - Magnitudes Relativas das Energias de Interagao

entre os varios Pares de Moleculas.



88

dos dados nao assegura uma coclugao definitiva a cerca das
magnitudes das energias de interacgdo nas solugdes das dife
rentes etanolaminas. Contudo, a ordem dada na figura 17 pa

rece ser razoavel.
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Apéndice 1- Listagem do Programa ACTCCE Usado para o Calculo dos Coe

ficientes de Atividade vy (i)
LLGT

ALTROE 08145 1600779

10 PRINT "NUMBER OF DATA POINTS = 3

20 INFUT N

30 PRINT "FRESSURE OF EXPERIMENTS =¥;

40, INFUT P

500 PRINT

40 FRINT "GIVE INFORMATION AROUT THE TWO COMPOUNDS®

70, FRINT ‘ '

100 FRINT "MOLECULAR WEIGHTS OF CPUS 1 AND 2 ARE3"

110 INFUT M1yM2 ‘

120 PRINT *CRITICAL Ty P AND U OF CPIONE ARES®

130 INPUT TisP1sV1 .

{i @(‘} . }.4}.,: 1\%‘%«,\{ J{;; H,l,f I{:ﬁlw ]’ P P Mi‘] W!V{U}u {:{-J Ii . }"W(] M‘(‘,H-': : . TP —————_——
150 INPUT T2eP2sV2 :
Pen PRINT "ACENTRIC FACTOR OF CPOS 1 AND 2 ARES®

17O INFUT Wi W !

180 LET R=832,057

190 FRINT

195 DIM TO2%) e X1 (2% » YL CRE) p DL CR5) s DR CR5 ) y PEHCR5) o P& (2%5)

200 PRINT

210 PRINT

CERINT "TEME i Y1 At Al
FOR T=1 TO N

FU“AN T(l }yK1 Ty e L CDy e A QD DRCLY e FECL Yoo 0T

*J?K(XL\L)*IH(!)))
AUREEPSCEY )

"_ﬂ\_f-w_?

-"_::::‘{f'fj_

LT AT2

Fam0, L44%- o 33/RL -0, L3N/ CR1IKEZ ) -0, Q1217 (RIS

w0y o LAQT  BRACE -0 LARR/ CR2EK2 -0 QL1 CR2RERE D

Bl1m0 OFE+0. 48 /R ~0. 57 (RIKKD )~ 0, 097/ LRI ~0 0072/ (R1ERE)
Gm) s OFF40, 46 /R0 5/ (R2ZKKD) 0. 097/ (R2KKF -0, 0072/ (REHKED
dwm CCRRT Ly AR LR (FLHWIXREGL)

Fa{ (RAT2 ) AP R (2 HWE2RER)

1= {RL-VE IR {F- IU(?)))f(hk¥}

COR2-VEIKRE-FHLI) ) ) A CRRT)

SURARCTIHTSE)

=T/7T3

FﬁwQ¢IQ4U Ooﬁﬁfhﬁ Qe!{ﬂ%/(ﬂ%%*“} 0 OI“f/EKK%&%}

Zm(wléw’)f%

‘5ﬂ{QKT3$(F1$U1/T1+PQ*URKTE))f((U1$$(1f3)+UR$*(IKEJ}$$33
= {RETIIAFZ IR (FEHWERGE)

ARBI-BIL R

CPAQR Oy 2%ek2 )/ CTHRID

CPORQIE O LR ) 0/ CTkRD

& EXF(IT{ﬁ1%FT?

dmb XK (LR HAZE02

T I(l)le(l)inkl)rﬁivKR

&40 @fﬂ
FOO DATA 803y 00910 0 982y 072303 0.8080y O, “huhy GOKSTI

Y S R AR T = o T & TR 20 B o+ 1 SUTUR S N e WU S A ) N kS it T A A




Apéndice 1- Continuacdo

R0
730
740
50
260
770
780
790
B00
310

nate
DAaTA
DATH
DATA
HATA
naTH
It o
naTa
naTa
AT
820 DATA
830 DATA
1000 END

RE&DY

B2ady
B3.7y
D48y
880y
SOy
';)3:,} + [.i ¥
PhHely
G Ay

TOLa 2y
103,32y

10%. 8y

G.800y
0,738y
Q&7
Q.61
0520
0,440y
0,370

0260y

L
G LEGY
Q090
.04

17%

O, HPR
Q. 855y
Q. 830y
G. 780y
0730y
0,50y
DU
0,475y
043460
Q2P0
O:215y

Qo107

G2 183y
O 71 a%y
Q.7 LEFy
Q71 Aby
071230y
07100
Q. 7078y
0. 7042
(e FQO7y
O, HPEYy
Q6968
QedHPALy

f

- .
¢ }'\Géf e r\}

0. B0y
0. 8304%5
O BOBAy
O BORZy
0 BO0L
07977y
SRV ST Y
07920y
G 7084y
0786k
07844y
Q7817

éﬂﬁﬁi

1.0y
1092y
T.128y
1168y
1288y
L3250y
1.a0%,
1549y
1 e bP7 e
1o 30y
14878y
2007y

“Oeath L

(e ARAT
D451
O, 4679
0.5014
O.G4a2l
0. GTRY
O¢é4?4
0,7188
07591
0. HO5Y
0.8701
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Apérdice 2- Calculo Tipico Usando o Programa ACTCOE.

FLIN

AT COE 0141

NUMBER OF DATA POINTS =

FRESSURE OF EXPERIMENTE =
GTUE INFORMATION ARGQUT THE

MOLECULAR WEIGHTS OF CPOS

T4 1699215

CRITICAL Te F aND U OF OO ONE aRE?

PESI 4540, 4,311

CRITICAL Ty B AND Y OF CRD

THPL 7294162314
AGCENTRIC FACTOR OF CFOS 1
FOAB6 0,252

TEMF X1
80.3 Q.91
#1.8 0. 83
8.4 0.8
83.7 0,738
#4.8 Qb7
BE.9 0.415
88 0,523
0.4 Qs
P2l 0.3
P& 0,285
Qe 4 Q. 175
L1 .2 .13
o322 0.09
105,48 4. 1000082

TiMEr 0.3 SE0S.

READY \

1500729

Ti4

THLP3B

TWO COMPOUNDS

1 AanND 2 AaRES

TWO ARE:

AND 32 ARESR

Y1
0,952
0.907
0.893
Q. 855
0. 82
0.78
Q72
D D

0592

0,475
Q.34
0,29
0.215

Q. 107

Al

Q.998417
QL.9P7039
L0008

L«QO0131

101744
1 O30R%
1.OU1EE
1.046944
1.008699
. 10982
L. 16804
L.21049
e 2337

1.26464
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1. 2EELE
1o RRANY
1.17374
Leld37s
1+ 12351
Lel1879
L Qweay
1. 04534
oo Qo
Leplan
1 e QORSL
1L Q0056
0998549
1. 00098
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o dos Para-

~

Apéndice 3 - Listagem do Programa FRIA Usado para a obt

metros de Wilson (Al2 e A2l).
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Apéndice 3 — Continuagao
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Apéndice 4~ Calculo Tipico Usando o Programa FRIA Para os Parametros de
Wilson Calculados a partir dos Coeficientes da Atividade (yi)
do Ciclo Hexano (1}.
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Apendice 5~ Calculo Tipico Usando-se o Programa FRIA para os Pardmetros

de Wilson Calculados a Partir dos Coeficientes de Atividade
(y i)do Tolueno (2).
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Apéndice 6 - Listagem Programa COECAI: Usado para o Calculo dos Coefi
cientes de Atividade (y i) a Partir da Média Arit mética
dos Valores dos Parametros de Wilson ( Al2 e A2l1)

Vb DRSS DOE PARaMETRGE 3a0T

AN

PR
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Apéndice 7 - Cilculo Tipico Usando o Programa COECAL




