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RESUMO

Os alcoois superiores sao provenientes, em sua maior parte, de transformacodes
de aminodacidos durante o processo de fermentacdo. Sao alcoois com numeros de
atomos de carbono entre trés e cinco, como o alcool propilico, alcool amilico e
seus isdmeros, responsaveis pelo odor de algumas bebidas alcodlicas. Eles estao
presentes na composicao do 6leo fusel, que é a fracdo alcodlica menos volatil
obtida durante a destilagcdo do etanol. Embora o 6leo fusel seja um dos principais
subprodutos da destilacdo do alcool, ndo é devidamente aproveitado pelas
industrias. Devido a presenca desses alcoois superiores no processo de
destilacdo do etanol, este trabalho tem como objetivo estudar o equilibrio liquido-
vapor (ELV) desses componentes. O estudo foi feito com sistemas isobaricos a
pressdes de 760 e 560 mmHg, formados pelos alcoois superiores 2-propanol, 2-
metil-1-propanol e 3-metil-1-butanol. O equipamento empregado na obtencéo dos
dados de equilibrio (P—-T—x—1vy) foi um ebulibmetro FISCHER ® e a
composicao das fases em equilibrio (liquida e vapor condensado) foi determinada
utilizando cromatografia gasosa. Os sistemas estudados foram os binarios 3-metil-
1-butanol + 2-metil-1-propanol a 760 mmHg, 2-propanol + 3-metil-1-butanol a 760
mmHg e 560 mmHg e o ternario 2-propanol + 3-metil-1-butanol + 2-metil-1-
propanol a 760 mmHg e 560 mmHg, procurando cobrir toda a faixa de
composi¢do, incluindo os compostos puros. Os dados de ELV obtidos
experimentalmente foram submetidos ao teste de consisténcia termodinamica.
Outra contribuicdo consistiu na obtencdo dos parametros de interacdo binaria de
modelos de coeficientes de atividade da fase liquida como as equagdes de Wilson,
UNIQUAC e NRTL. Estas equacdes sdao comumente usados em simuladores de
processos. Para o ajuste de parametros e o teste de consisténcia foi utilizado o
simulador Aspen Plus ®. Os testes de consisténcia termodinamica confirmaram a
boa qualidade dos dados obtidos pelo ebulibmetro FISCHER ® para os sistemas
bindrios estudados. Os modelos de Wilson, NRTL e UNIQUAC mostraram-se
adequados na representacao do ELV de todos os sistemas estudados, binarios e
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ternarios, obtendo-se desvios de temperatura e de composicdo da fase vapor
muito préximos para todos os modelos utilizados.

Palavras-chave: 6éleo fusel, equilibrio liquido-vapor, pressdo de vapor, alcoois
superiores, bioetanol.
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ABSTRACT

The higher alcohols are derived, mainly, from the amino acids changes during the
fermentation process. These are alcohols with carbon numbers between three and
five, such as propyl alcohol, amyl alcohol and their isomers, responsible for the
odor of most alcoholic beverages. They are present in the composition of fusel oil,
which is the least volatile alcoholic fraction obtained during the ethanol distillation.
Although the fusel oil is one of the main by-products of alcohol distillation, it is not
properly harnessed by industry. Due to the presence of higher alcohols in the
ethanol distillation process, this work aims at studying the vapor-liquid equilibrium
(VLE) of these components. The study was developed with isobaric systems at
pressures of 760 and 560 mmHg, formed by higher alcohols 2-propanol, 2-methyl-
1-butanol and 3-methyl-1-butanol. The equipment used in obtaining the equilibrium
data (P — T — x — y) was an ebuliometer FISCHER and the composition of the
equilibrium phases (liquid and condensed steam) was determined using gas
chromatography. The studied systems were the binary 3-methyl-1-butanol + 2-
methyl-1-propanol at 760 mmHg, 2-propanol + 3-methyl-1-butanol at 760 mmHg
and 560 mmHg and the ternary 2-propanol + 3 - methyl-1-butanol + 2-methyl-1-
propanol at 760 mmHg and 560 mmHg, always trying to cover the entire
composition range including the pure compounds. The VLE data obtained were
experimentally tested for thermodynamic consistency. Another contribution was the
binary interaction parameters obtained by adjusting the activity coefficient models
of the liquid phase (Wilson, NRTL and UNIQUAC) to the experimental data. These
equations are commonly used in process simulators. The Aspen Plus simulator
was used to adjust the parameters and to test the consistency of the experimental
data. The thermodynamic consistency tests confirmed the good data quality
obtained by the FISCHER ebuliometer for the binary systems studied. The models
Wilson, NRTL and UNIQUAC proved to be adequate for representing the VLE of all
studied systems, binary and ternary ones, and the temperature and vapor
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composition deviations between experimental and calculated data were low for all

the models used.

Keywords: Fusel oil, vapor-liquid equilibrium, vapor pressure, higher alcohols,
bietanol.
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CAPITULO 1. INTRODUGCAO

Segundo a Companhia Nacional de Abastecimento (CONAB, 2011), érgao
ligado ao Ministério da Agricultura, a projecdo para a safra de cana de 2010/2011
€ de uma colheita recorde, com a industria sucroalcooleira processando um
montante de 624,99 milhdes de toneladas de cana de acucar. O volume
representa um aumento de 3,4 % quando comparado ao obtido na safra passada
(2009/2010), ou seja, um adicional de 20,48 milhdes de toneladas adicionais de
produto. Os dados sdo do terceiro levantamento da safra 2010/2011, realizado
pela CONAB em janeiro de 2011. A previsao é de que do total da cana esmagada,
288,75 milhdes de toneladas (46,2 %) serao destinadas a producao de acucar, as
quais devem produzir 38,68 milhdes de toneladas do produto. O restante 336,24
milhdes de toneladas (53,8 %), sera destinado a producéao de etanol.

Nesta safra, para os principais produtos derivados da cana-de-aglcar, o
acucar e o etanol, observa-se a tendéncia de expansdo mais acentuada para o
acucar. Para o etanol, o estudo indica um crescimento em torno de 7,52 %,
devendo atingir uma produgéo de aproximadamente 27,7 bilhdes de litros, sendo
que deste total, 8,1 bilhdes de litros serao de alcool anidro e 19,6 bilhdes de litros
serdo de alcool hidratado. (CONAB, 2011).

No Brasil a cana-de-agucar € largamente utilizada para producéao de etanol
combustivel ou de uso industrial (industrias quimicas, farmacéuticas e de
bebidas). A producdo de etanol é acompanhada pela formacdo de compostos
contaminantes, como glicerol, acido succinico e alcoois superiores. Os alcoois
superiores apresentam um comportamento caracteristico de componentes de
volatilidade intermediaria, tornando-se volateis quando diluidos em uma solucao
rica em agua (por exemplo, no caso das misturas com teor de etanol menor que o
vinho) e pesados em solugdes ricas em etanol. Desta forma eles dificultam a
destilacdo alcodlica, ja que ndo saem como produto de fundo, nem de topo. Se
nao forem retirados a partir de uma regido intermediaria dos equipamentos de

destilacdo, eles tendem a aumentar a volatiidade da agua e a prejudicar a
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separacao etanol/agua. Por outro lado, no caso de etanol de melhor padréo de
qualidade, para aplicagdes, por exemplo, em industrias de cosméticos,
farmacéutica e alimenticia, estes alcoois sdo considerados contaminantes e seu
teor deve ser reduzido. Porém a sua remocao sempre sera acompanhada por
fracGes de etanol, que tera que ser reprocessado (GARCIA, 2008). No caso das
bebidas alcodlicas, os alcodis superiores desempenham papel importante no
aroma (RANKINE, 1967; SUOMALAINEN, 1971).

E devido & presenca desses alcoois superiores nos produtos obtidos da
destilacdo e de sua importancia industrial que este trabalho determinou dados de
equilibrio liquido-vapor de sistemas binarios e ternarios, formados por alcoodis
superiores, e curvas de pressao de vapor dos compostos puros, em ambos 0s
casos pelo método dindmico usando ebulibmetro de recirculagcdo FISCHER.
Também foi feito o ajuste dos parametros de interagdo binaria de modelos de
coeficiente de atividade da fase liquida. Na literatura sdo encontrados poucos
dados experimentais para estes sistemas, como os sistemas estudados por Arce
et al.,, 1998; Li et al., 2000; Resa et al, 2004; Resa et al, 2005; Resa et al, 2006.
Para os sistemas estudados neste trabalho somente o binario 2-metil-1-propanol /
3-metil-1-butanol a 760 mmHg estava descrito na literatura (RESA & GOENAGA,
2006), sendo que no caso dos outros sistemas (2-propanol / 3-metil-1-butanol a
560 mmHg e 760 mmHg e 2-propanol / 2-metil-1-propanol / 3-metil-1-butanol a
560 mmHg e 760 mmHg) tratam-se de dados inéditos. Desta forma tem-se a
necessidade de determinar tais dados em diferentes condicbes de presséo e
temperatura. Dados de equilibrio liquido-vapor confiaveis sdo essenciais para a
elaboragao de diagrama de fases dos sistemas envolvidos, fornecendo nao so6 as
informacgdes primarias ao engenheiro para o projeto e operagdao de unidades de
separacdo, mas também para desenvolver novos métodos de correlagdo e
predicdo de propriedades termodinamicas, para testar as teorias de misturas e

para aplicagdes em simuladores de processo.



CAPITULO 2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Producao de Etanol

O etanol (CH3CH>OH), também chamado alcool etilico e, na linguagem
popular, simplesmente alcool, € o mais comum dos alcoois, e caracteriza-se por
ser um composto organico obtido através da fermentacdo de substancias
amilaceas ou acucaradas, como a sacarose existente no caldo-de-cana, e também
mediante processos sintéticos. E um liquido incolor, volatil, inflamavel, soltvel em
agua, com cheiro e sabor caracteristicos (SOLOMONS & FRYHLE, 2009).

Existem diversas utilizacbes para o alcool etilico, como: producdo de
bebidas alcodlicas, aplicacdes na industria quimica e farmacéutica, combustivel
veicular e a producao de energia. Como combustivel para automoéveis, o etanol
tem a vantagem de ser uma fonte de energia renovavel e menos poluidora do que
os derivados do petréleo.

Existem basicamente dois tipos de alcoois: o anidro, caracterizado pelo teor
alcodlico minimo de 99,3 GL, sendo composto de etanol ou alcool etilico, é
utiizado como combustivel para veiculos e matéria-prima na industria de tintas,
solventes e vernizes, e o hidratado, mistura hidroalcodlica com teor alcodlico
minimo de 92,6 a 93,8 GL, composto por alcool etilico ou etanol e agua, é
empregado nas industrias farmacéutica, alcoolquimica, de bebidas e também
utilizado como combustivel para veiculos e em produtos para limpeza (fixado pela
Portaria ANP n.? 126/02).

2.2 Producao de Cachaca

A cachaga, considerada uma bebida genuinamente brasileira,
historicamente ocupa posicado de destaque no cenario socio-econémico do pais.
Segundo o IBRAC, Instituto Brasileiro da Cachaga, o Brasil possui uma
capacidade instalada de producéo de cachaca de aproximadamente 1,2 bilhdo de



litros, sendo que atualmente, sdo mais de 40 mil produtores (4 mil marcas).
Produzida em todas as regides brasileiras, envolve expressivo contingente de
mao-de-obra diversificada em sua cadeia produtiva, gerando mais de 600 mil
empregos, diretos e indiretos.

Com o aumento da demanda por cachacas de qualidade e o mercado de
exportacdo em alta, todo o processo de fabricacdo deve ser baseado em praticas
criteriosamente determinadas visando obter um produto padronizado e com
qualidade comprovada nos aspectos fisico-quimicos e sensoriais, propiciando
seguranca e fidelidade de consumo.

A producao da cachaca implica na obtencédo do caldo da cana com auxilio
de moendas, seguido de filtracdo e decantacdo para a retirada das impurezas.
Este é entdo, levado para fermentar na presenca do fermento, ou “pé-de-cuba”.
Depois de terminada a fermentacao do mosto, que é todo liquido agucarado apto a
fermentar, o caldo é chamado de vinho, que ap6s sedimentacdo do fermento é
destilado (CARDOSO, 2006).

Durante a fermentacao alcodlica ocorre o desdobramento dos acglcares do
caldo de cana, com formacao de dois produtos principais: alcool etilico e didxido
de carbono. Os principais componentes das bebidas destiladas sdo o etanol e a
agua, além de uma série de outros compostos volateis, que destilam juntos. Além
desses, ha normalmente a formacdo de pequenas quantidades de outros
componentes, 0s quais recebem a denominagao de “compostos secundarios”
(MASSON, 2005). Apesar de representarem porcentagem bem menor do que 0s
dois componentes majoritarios, esses compostos conferem as diferentes cachacas
suas caracteristicas peculiares, como aroma e sabor, 0s quais, juntamente com os
componentes majoritarios, irdo definir e caracterizar o chamado flavour da bebida
(FARIA, 1989; MAIA, 1994). Os componentes volateis do vinho possuem
diferentes graus de volatilidade, sendo possivel a separacdo por processo de
destilacdo (SCHWAN & CASTRO, 2001).



Os principais componentes secundarios formados sdo: aldeido acético,
acido aceético e ésteres desses 4&cidos, furfural e alcoois superiores, como 0

amilico, isoamilico, butilico, isobutilico, propilico e isopropilico (LIMA, 2001).

2.3 Alcoois Superiores

Segundo Galhiane (1998), os alcoois superiores sao provenientes, em sua
maior parte, da transformacao dos aminoacidos durante o processo fermentativo.
Eles sdo alco6is com mais de dois atomos de carbono, formados durante o
processo de oxidacdo. como destaque temos o alcool propilico, alcool amilico e
seus isbmeros, com até cinco atomos de carbonos, responsaveis pelo odor da
bebida; eles tradicionalmente compdem o “buquet”.

O aroma modifica-se substancialmente e os alcoois tornam-se oleosos com
o0 aumento do numero de carbonos; alguns deles lembram fortemente aroma de
flores. Em excesso sdo chamados de éleo fusel, o qual diminui o valor comercial e
a qualidade da cachaca (MAIA, 1994).

O dleo fusel é a fragdo menos volatil obtida durante a destilagdo do alcool.
A produgé@o média deste subproduto é estimada em 2,5 litros para cada 1000 litros
de alcool. No Brasil uma industria de porte médio produz aproximadamente 1,5
milhdes de litros de &lcool por dia (PEREZ et al., 2001). Entretanto, apesar de o
oleo fusel constituir um dos principais subprodutos da destilacao do alcool, ainda
nao € devidamente aproveitado pelas usinas.

A composicdo do o6leo fusel varia conforme as condicbes e materiais
utilizados na fermentacdo, segundo PEREZ et al. (2001), os principais
componentes do 6leo fusel sado: alcool metilico, alcool etilico, alcool n-propilico,
alcool isoamilico, alcool isobutilico, acetato de metila, acetato de amila, 3-
pentanol, alcool n-butilico, acetato de hexila, n-octanol, n-decanol, alcool n-
amilico, formiato de etila, alcool 2-butilico, benzoato de metila, acetaldeido e
propionaldeido, sendo que os alcoois constituem 77 + 8 % da massa média de um



litro de dleo fusel e o alcool isoamilico apresenta a maior contribuicdo a esta

porcentagem.

2.4 Equilibrio Liquido — Vapor (ELV)

O equilibrio liquido-vapor para um sistema isolado é caracterizado pela
igualdade dos potenciais mecéanicos, térmicos e quimicos nas duas fases. As
quantidades intensivas observadas em um sistema liquido-vapor para caracterizar
0 equilibrio sdo a pressao, a temperatura e as composicdées molares das fases
liquida e vapor.

O ponto inicial para todos os calculos do equilibrio liquido-vapor é o critério
da igualdade dos potenciais quimicos dos componentes distribuidos entre as suas
fases, o qual pode ser redefinido, como indicado em Prausnitz et al. (1980), em
termos da igualdade de fugacidades, sendo que ambas as fases estdo a mesma

temperatura e pressao, entao:

7= f (i=12..N) (2.1)
f'=f TP x)
£ = F@Py)

sendo,

fiv = Fugacidade do componente i na fase vapor;

fil = Fugacidade do componente i na fase liquida;

Para o caso especifico de um sistema em equilibrio liquido-vapor, seguindo

a abordagem y — @ e de acordo com Prausnitz et al. (1980), chega-se a:

AV

]Ci = (,p\lv y1P (l = 1; 2; '";N) (22)



£l = vaf? (=12 ..,N) (2.3)

sendo que.

®,” = Coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor;

y; = Fracdo molar do componente i na fase vapor;

P = Presso total do sistema;

x; = Fragdo molar do componente i na fase liquida;

y; = Goeficiente de atividade do componente i na fase liquida;

:° = Fugacidade do componente i no estado padrdo, geralmente igual a

fugacidade de um liquido puro contendo somente moléculas do componente i a
temperatura e presséo do sistema;

Seguindo ainda os procedimentos de Prausnitz et al. (1986), partindo da
expressao utilizada para calcular tanto a fugacidade da fase vapor como a de um
liguido puro, chega-se a:

L p_p¥P
fio = Pivp(pl.vpexp [MJ

RT

sendo,
P’ = Pressao de vapor do componente i;
@;"P = Coeficiente de fugacidade do componente i na P?;
V% = Volume molar do componente i;
R = Constante universal dos gases ideais;

T = Temperatura

Substituindo as Equacgdes (2.2), (2.3) e (2.4) em (2.1), chega-se a equacao
de ELV:



" vit (P-PP)
Yi¢:"P = x;7, PP p;"Pexp [T]

O termo exponencial é conhecido como fator de Poynting. Em geral, para
sistemas estudados a baixas e médias pressdes, essa correcao & desprezivel. O
termo @;” leva em conta os desvios do vapor saturado em relagdo ao
comportamento de gas ideal. Em condigbes de baixas e médias pressdes, todas
estas correcoes sao quase sempre negligenciaveis. Se a temperatura é tal que a
presséo de saturagdo P’" ¢ baixa, entdo ¢;” é muito préximo da unidade (¢;" =
1). Excecdes sdo observadas, como por exemplo com substancias que tém uma

forte tendéncia a associar-se, entre outras.

Fazendo todas essas consideracdes a Equacgado que possibilita o calculo do

ELV, a baixas pressodes, pode ser representada por:
yiP = x;3,P"" ¢;*? (i=1,2,..,N) (2.6)

2.5 Calculo da Pressao de Vapor

Existem na literatura varios tipos de correlacao para calculo de pressao de
vapor em funcdo da temperatura, como pode ser visto em Reid et al. (1987).
Algumas correlagdes sao a DIPPR, Antoine e Antoine estendido.

A equacado de Antoine, embora ndo seja tdo precisa fora das faixas dos
valores experimentais utilizados no ajuste dos parametros, € a mais utilizada nos
programas de calculo de ELV e uma das mais simples. Ela possui a seguinte

forma:

B
T+C

ou logh” =A——— (2.7)

InPP =A-



sendo,
P"? = Pressao de vapor do componente i em mmHg;

T = Temperatura de vapor em T;

A, B, C = As constantes que dependem da substancia;

A extensdo da equacao de Antoine € comumente usada em softwares de
simulacédo, como o caso do Aspen Plus ®, que foi usado neste trabalho. Sendo

representada por:
InP” =A———4+DT+EInT + FTC (2.8)
T+C

sendo,
P’? = Pressdo vapor do componente i em mmHg;
T = Temperatura de vapor em TC;
A,B,C,D,E,F e G =As constantes que dependem da substancia e estao

presentes no banco de dados do simulador;

A equacao DIPPR permite representar faixas de temperatura maiores, bem
como permite extrapolacdes mais seguras. Ela possui a forma:

mPP=A+24cinT +DTE 2.9
L T

sendo,
P’ = Pressao vapor do componente i em Pascal;

T = Temperatura de vapor em Kelvin;

A,B,C,D e E = As constantes que dependem da substancia;



2.6 Calculo do coeficiente de fugacidade

Segundo Sandler (1986), o coeficiente de fugacidade de um componente de
uma mistura de gases e/ou vapor pode ser calculado utilizando-se os seguintes
procedimentos: relagcdo P-V-T, principios de estados correspondentes, regra de
Lewis-Randall e modelo de mistura de gas ideal.

Dentre todas as propostas, a que geralmente fornece uma maior exatidao é
a das relacbes P-V-T. A equacéo virial truncada no segundo termo representa
bem a nao idealidade da fase vapor a baixas e médias pressbées. De acordo com

as definicoes apresentadas por Prausnitz et al. (1986):

~v _ P[[d(n2) 1 )ap
sendo,

Z = Fator de compressibilidade;

n = Numero total de moles na solugao;

n; = Nimero de moles do componente i na solugao;

A equacéo virial truncada no segundo termo toma a forma:

z="=142 (2.11)
sendo,

P = Presséo total,

V' =Volume molar;

T = Temperatura absoluta;

B = O segundo coeficiente virial, funcdo da temperatura e composicao, e

independente da pressao e densidade;
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O coeficiente B esta relacionado com a composicao da solucao através da

relacao:
B =%;2;yiyjBij (2.12)

sendo B;; o segundo coeficiente virial cruzado, caracteristico de interagtes

moleculares.

Substituindo a Equacéo (2.11) na equacéo (2.12) e em (2.10), chega-se a:
N P (on
zn<in=E(zj yjBij — B) (2.13)

Quando temos sistemas para os quais a fase vapor pode ser considerada
ideal, ou seja, em sistemas a baixas pressoes, baixas temperaturas e formados
por compostos que possuem baixa interacdo, o calculo do coeficiente de
fugacidade pode ser excluido do calculo do ELV, uma vez que o mesmo é muito
préximo da unidade. Em muitos casos, mesmo a pressdées moderadas e
temperaturas ndo muito elevadas, varios sistemas apresentam um forte desvio da
idealidade na fase vapor. Isso ocorre quando compostos fortemente polares
(acidos organicos, alcoois e aldeidos) e capazes de formar pontes de hidrogénio,
estao presentes na mistura. Essas pontes de hidrogénio estabelecidas fazem com
qgue novas espécies sejam formadas, acarretando o desvio da idealidade. Nesses
casos, € necessario envolver a Teoria quimica no calculo do equilibrio da fase
vapor.

Como o sistema estudado é formado por alcoois, o desvio da idealidade da
fase vapor pode ser significativo, sendo recomendado quantificar este desvio.
Empregou-se para isto a Equacéo do Virial juntamente com o procedimento de
Hayden e O Connell (1975), que desenvolveram uma correlacées para célculo do

11



segundo coeficiente virial considerando separadamente as interacdes fisicas e as
quimicas, como pontes de hidrogénio

2.7 Calculo do coeficiente de atividade

Os coeficientes de atividade da fase liquida podem ser expressos a partir
de dados experimentais, seguindo procedimento adotado por Prausnitz et al.

(1986), isolando o termo y na Equagao (2.5), obtendo-se dessa forma um

coeficiente “experimental”, dado por:

yiP @" vik (p-pP/P)
Ty = g P [— TJ (2.14)

Esses valores de coeficiente de atividade sdo utilizados para auxiliar na
estimativa de parametros de modelos que os descrevem.

A equacao para o coeficiente de atividade em fungdo da temperatura T e
fracdo molar x; é geralmente obtida a partir de um modelo para a energia livre de

Gibbs em excesso através da expressao:

iny =+ (%) (2.15)

oni/rpn je1

Modelos para a energia livre de Gibbs podem ser encontrados na literatura
(REID et al.,, 1987). Muitos deles sao empiricos, mas possuidores de certo
embasamento tedrico. A uma dada temperatura, a energia livre de Gibbs em
excesso de uma mistura é dependente da composicao e, em um menor grau, da
pressdao do sistema. A baixas e médias pressdes é aceitavel desprezar a
dependéncia da energia de Gibbs em excesso em relacdo a pressao, ja que o
efeito é suficientemente pequeno. Dessa forma, os modelos adotados para a
representacdo do coeficiente de atividade da fase liquida também ficam como
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funcdo da temperatura e composicdo. Estes modelos levam em consideracédo a
energia de interacdo entre as moléculas, expressa na forma de parametros de
interacao binarios.

No presente trabalho, adotaram-se trés modelos para a representacéo dos
coeficientes de atividade da fase liquida nos calculos do equilibrio liquido-vapor:
os modelos de Wilson, UNIQUAC e NRTL. Suas expressdes derivadas foram

retiradas de Gmehling (1977) e sdo mostradas na Tabela 2-1.

Tabela 2.1: Modelos de coeficientes de atividade para fase liquida

Modelo Parametro Iny, =
Wilson Ajj . Zx Z XAy
VL AU _A]l ) Z] 1x]/1k]
= =7 exp —]
l. RT
Aii - A” - 1
— .. m
NRTL Tj; = —(gﬁ 9i) Lje1 TGy X;Gij _ <T..
RT 2121 Gllxl j:l 2{11 Gl]xl l
Gji = exp(—a;;Tj;) "
o= 7. =0 _ Zn:lxnjrniGni>
" Zﬁ1 Gux,
Gii = G]] = 1
Ui; — U C R
UNIQUAC T = exp [_ ﬂRT l]] Iny*+ Iny,
R my=m@is Zom2iy 0N 4
T =15 =1 n}/"_nxi qu'n(pi T .xjj
j
ll - _(rl qi) - (rl - 1)
ln}/iR = (q; 1-— ln Zﬁil’]’i
m
. ﬁiTji
= Zk 119ka]
z=10
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sendo,

KLl, = Volume molar do componente i liquido;

Aij = Energia de interagéo entre os componentes i e j, 4;; = 4;;;
gij = Parametro de interagédo entre os componentes i e j, g;; = gji;
a;; = Parametro ndo randémico; a;; = aj;;

q; = Parametro de area do componente i;

r; = Parametro volumétrico do componente i;

u;; = Parametro de interagéo entre os componentes i e j; u;; = uj;

z = Numero de coordenacao;

_ _qixi F 3 A .
. = ——— = Fracdo de area;
boZja ¢
X ~
@; = Z%—L = Fragéo de volume;
j7i%j

2.8 Testes de consisténcia termodinamica de dados de
equilibrio

A Termodindmica fornece relagdes exatas que podem ser empregadas em
testes para se verificar a consisténcia dos dados de ELV. Basicamente todos os
testes originaram-se da equacao de Gibbs-Duhem e suas mais diversas formas

derivadas. Partindo da equacao de Gibbs-Duhem a P e T constantes:

(5 =0 (i=1,2..,N) (2.16)

0x; T,P,x]'¢i

No caso de um sistema binario, a equacao fica reduzida a:

X (alnyl) — (alnyz)
1 6x1 TP 2 6x1

(2.17)

T,P
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Seguindo a definicdo de energia livre de Gibbs relacionada com o
coeficiente de atividade, pode-se manipular matematicamente a Equacao (2.17)

até chegar a:

I ln%dxl =0 (2.18)

Neste trabalho, os dois testes serdao aplicados: o teste da area segundo
Herington (1951) e o de Van Ness modificado por Fredenslund et al. (1977),

procurando seguir a analise proposta por Wilsak et al. (1995).

2.8.1 Teste da Area

Para a verificacdo da consisténcia de dados ELV e apoiado nas relacdes de
Gibbs-Duhem, Herington (1947) propds o teste integral ou teste de area. Supondo
que o vapor possa ser tratado como gas ideal e que o volume molar liquido seja
negligenciavel, observou-se que a seguinte condi¢do deve ser satisfeita:

[ln a;, — In (i:jii)]

In (7—) (2.19)

Dessa forma pode-se expressar a Equacéao (2-18) da seguinte forma:

1 )2) sat
/5 [ln a, —In (#)] dx; =0 (2.20)
sendo,
a;, =222 = yolatilidade relativa
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De maneira analoga, Redlich e Kister (1948), sugeriram a integracdo da
equacao (2.18) para a representagdao dos coeficientes de atividade. Os autores
desenvolveram modelos baseados em série de poténcias, cujos parametros
podem ser estimados a partir da regressdo dos coeficientes de atividade
“experimentais”, como os calculados pela Equacéao (2.14). O valor do modulo da
integral € dado pela area sob a curva 1“(Y1/Vz) contra x.

O calculo da area dado pela Equacao (2.20), embora ndo seja uma
condigao, é sugerido por Prausnitz et al. (1986) como critério para considerar

dados consistentes:

A1—Ap
Ai1+A;

D =[%22].100 < 2% (2.21)

sendo,

A; e A, = a area acima e a &rea abaixo da curva In(y, /y,) contra xi,

respectivamente;

Devido as simplificacées necessarias para o desenvolvimento dos testes,
estes ficaram restritos a dados obtidos em condicoes isotérmicas. Pensando
nisso, Herington (1951) generalizou este procedimento para incluir dados
isobaricos. O autor definiu a seguinte grandeza:

J = 150 2max (2.22)

min

sendo,

AT« = Diferenca entre a maior e a menor temperatura de ebulicdo
observada no sistema, em Kelvin, a pressao de operagao do sistema;

Tmin = Menor temperatura de ebulicdo observada no sistema, em Kelvin, a

pressao de operacao;
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Baseado na andlise de um certo numero de dados experimentais, Herington
(1951) estipulou um critério de consisténcia baseada na diferenca entre o valor de

D calculado pelo teste da area e o valor de J, observadas as seguintes condicoes:

(D —J) < 10 os dados podem ser consistentes;

(D —J) > 10 os dados possivelmente sdo inconsistentes;

Entretanto, Wisniak (1994), revalidando o método de Herington (1951) para
uma gama maior de sistemas binarios, encontrou desvios além dos anunciados
como esperados no desenvolvimento da técnica. O autor empregou a correlacao
de Herington (1951) com os parametros empiricos corrigidos, o que acarretou
numa alteragdo do valor da constante, originalmente definida como sendo 150,
para o valor de 96, dependendo do sistema em anadlise. Também pode-se utilizar
um modelo de coeficiente de atividade, como Wilson (1964), através da relacédo
termodinamica entre a energia de Gibbs em excesso e a entalpia de mistura, o
que resulta na Equagéao (2.23):

AH = x;x, [A12(l12—l11) /121(112—/122)]

X1+x2112 X2+x1421

(2.23)

Emprega-se a Equacgéo (2.17) diretamente na relagao obtida por Herington
(1951), representada pela inequacgao (2.24), dispensando-se o uso da constante

empirica:

1, vy AHp |T1°-T5°
fO lny—:dxl < # (2.24)
sendo,

T,° = temperatura de ebulicdo do componente 1 & press&o do sistema;

T,° = temperatura de ebulicdo do componente 2 & pressédo do sistema;

17



AH,, = entalpia da mistura;

Caso os resultados encontrados obedecam a inequacao ou desigualdade
(2.24), os dados podem ser considerados consistentes.

Testes como os mostrados sdo conhecidos como “globais” por analisarem
toda uma faixa de composicao, de x = 0 até x = 1. Bourne (1964), analizando este
tipo de teste, verificou que nessa integracdo pode haver compensacao de erros ao
longo de todo o caminho, o que poderia fornecer resultados falsos.

2.8.2 Teste de Van Ness — Fredenslund

Van Ness (1959), ao desenvolver as formas exatas da equacao de Gibbs-
Duhem, mostrou que a integracéo poderia ser efetivada ao longo de um caminho
especifico para o qual os dados fossem disponiveis. Essa premissa serviu de base
para os testes “locais” de area, nos quais a integracdao pode ser feita em faixas
restritas, detectando-se inconsisténcias locais.

Van Ness et al. (1973) observou que nem todas as variaveis medidas sao
necessariamente utilizadas. Devido a relacdo entre os coeficientes de atividade, o
termo de presséao total, P, € negligenciado. Um fato também notado € que regides
préximas a altas diluicdes, isto €, x - 0 e x - 1, influenciam grandemente os
coeficientes de atividade, y;, podendo alterar os resultados finais.

Van Ness et al. (1973) analisaram o uso da pressdo de vapor nos testes
que, em grande parte, ndao sao obtidos juntamente com os dados de ELV,
podendo influenciar fortemente os resultados. O que se avalia, segundo os
autores, é se a razao entre as pressdes de vapor € compativel com os dados
X1 = V1-

Podendo fazer uso de todas as variaveis medidas, P—-T—x—y, €
baseado no fato de que a termodinamica fornece relagbes exatas entre essas
variaveis, Van Ness et al. (1973) propdem seis maneiras diferentes de se testar a

consisténcia termodinamica de dados isotérmicos utilizando resultados P — x;, P —
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Yy, € x; —y;. Valores de y;,x; ou P sdo calculados, plotados graficamente contra
x; € 0 espelho dos resultados em torno do zero é utilizado como parametro para
avaliacdo da consisténcia. Dados espelhados aleatoriamente podem ser
consistentes, enquanto que se observada uma tendéncia ha a indicacdo de
inconsisténcia. Devido a maior incerteza experimental da variavely,, é
recomendado que o teste se baseie na andlise desta varidvel. Um dos
procedimentos propostos pelos autores é bastante utilizado em trabalhos
publicados (GINER et al, 2009; JANGA et al, 2010; MEJIA et al, 2008), e consiste
na integracdo da equacéao de Gibbs-Duhem, considerando a fase vapor ideal, na

forma:

d d
P =x,P,"Pexp (g + x, d—fl) + x,P,"Pexp (g — X d—fl) (2.25)

sendo, g E%—i. A relacédo entre g e x; é estabelecida numericamente pelo
procedimento proposto por Mixon (1965). Os y's sdo estimados ou calculados
pelas relacdes de equilibrio, tomando a presséao total, P, calculada pela equacgéao
(2.25).

Fredenslund et al. (1977) estenderam o método de Van Ness et al. (1973) a
sistemas isobaricos, considerando a fase vapor ndo ideal. A equacgao
desenvolvida é praticamente a mesma que a Equagéo (2.25). O termo “g” foi
representado por polindmios de Legendre de até 62 ordem, cujos coeficientes sao
calculados por regressao de minimos quadrados, na qual a soma das diferencas
ao quadrado das pressbdes experimentais e calculadas é minimizada, o que
equivale ao método de Barker (1953), também conhecido como método da
Pressédo Total. Os autores adotam como critério de consisténcia, o valor médio da
diferencas entre os y experimentais e os y calculados sob a seguinte forma:

|yi(Cal) - Yi(exp)| < 6x; + 6y; (2.26)
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sendo dx; e &y; as incertezas experimentais nas fragbes molares do liquido e
vapor, Fredenslund et al. (1977), estabeleceram 0,01 como valor aceitavel para
éx; + 8y;, ndo sendo o mesmo utilizado de forma absoluta, podendo variar de
acordo com o sistema. Os resultados que obedecem a inequagéo (2.26) podem
ser considerados consistentes. Caso contrario duas observacdes podem ser
feitas: os dados sdo inconsistentes ou os métodos para o calculo das fugacidades,
entalpias ou volumes molares sao inadequados.

2.8.3 Consideracoes quanto a escolha do teste

Wilsak & Philip (1995) avaliaram 4 tipos de teste de consisténcia para
sistemas isotérmicos, entre eles o0 da area segundo Herington (1951) e o de Van
Ness et al. (1973) e chegaram as conclusdes apresentadas abaixo. Suas andlises
foram ilustradas comparando a eficiéncia da aplicacao de modelos de coeficiente
de fugacidade da fase vapor e da atividade da fase liquida adequados e nao
adequados a determinados sistemas, além da influéncia do emprego de dados
obtidos em regides proximas a de diluicao infinita. Os autores revelam que:

. O uso de pontos préoximos a regiao diluida influencia os testes de
consisténcia de modo aprecidvel, mas nem sempre favoravel.

. Deve-se levar em consideracdo a identidade das fases, evitando
simplificacdes e adotando sempre modelos apropriados aos sistemas em estudo.

. O teste da area, por si s, ndo garante a consisténcia de dados, sendo uma
condicao necessaria, mas nao suficiente.

Dois testes foram utilizados neste trabalho: o teste da area segundo
Herington (1951) e o de Van Ness et al. (1973) modificado por Fredenslund et al.
(1977), procurando seguir a analise proposta por Wilsak et al. (1995).
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2.9 Métodos para a determinacao experimental de dados de ELV

A determinacao de curvas de equilibrio liquido-vapor pode ser feita tanto
isobaricamente quanto isotermicamente. Existem varios métodos e a escolha de
qual deles deve ser usado depende do sistema a ser determinado.

Segundo Hala et al. (1967), citado por Krahenblhl (1987), os métodos sao
divididos, de acordo com suas técnicas experimentais, em cinco grupos principais:

— método da destilacao;

— método estatico;

— método do ponto de bolha e orvalho;

— método de fluxo;

— método de recirculacao;

Cada um deles apresenta vantagens e desvantagens, de acordo com 0s
sistemas cujos dados de ELV se deseja determinar. Os métodos de recirculagéo e
estatico sdo os mais utilizados. Especificamente neste trabalho adotou-se o
método da recirculacao, que é discutido no item 2.9.1.

A Tabela 2.2 mostra as caracteristicas e faixas de aplicabilidade dos
diversos métodos para a obtencédo de dados de equilibrio liquido-vapor.
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Tabela 2.2: Comparacao entre os métodos de obtencédo de dados de ELV.

. Faix Faix
Método axa Eje aixa de Vantagens Desvantagens
Pressdo | Temperatura
L Bai implici de . =
Destilagédo Pequena axas Simp |C|dad~e Baixa Exatidao
temperaturas construgao
Dificuldade na
retirada de
Estatico Ampla Ampla Grande exatidao amostras e
medida da
pressao total
Pequena
Ponto de Baixas quantidade de Construcao e
bolha e Ampla amostra; nao alimentacao
temperaturas . e
orvalho requer analise dificeis
quimica das fases
Tempo reduzi .
. empo reduzido Exige grande
Baixas para
Fluxo Ampla . controle do
temperaturas | estabelecimento do
. processo
equilibrio
P n . . . Uso de solugdes
. - eque a Baixas Atinge rapidamente n ue
Recirculagédo | (baixas e e homogéneas e
. temperaturas o equilibrio - )
médias) nao reativas

2.9.1 Método de recirculacao

O método de recirculagao consiste na determinacao de dados de equilibrio
de fases liquido-vapor (T,P,x,y) sob condigcdes de regime estacionario, para o
qual as variaveis no interior do equipamento ndo mais variam com o tempo. O
método de recirculagdo € bastante utilizado em regides de baixas e médias
pressoes. Neste método se promove a recirculacdo continua de uma ou duas

fases até que se atinja o estado de equilibrio, e a composicao de ambas as fases
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€ entdo determinada analiticamente. Este método pode ser classificado, de acordo

com a fase de recirculacéo, em:

— método de recirculacao da fase vapor;
— método de recirculacao das fases liquida e vapor;

O equipamento empregado para a obtencdo de dados equilibrio liquido-
vapor foi um ebulibmetro FISCHER, que emprega um sistema de recirculacao das
duas fases, possibilitando amostragens das mesmas. As caracteristicas deste
equipamento estdo descritas no item 3.
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CAPITULO 3. MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo estdo descritos o0s materiais, dispositivos e métodos
experimentais para a obtencao de dados de equilibrio liquido-vapor dos sistemas
através da determinacdo das composicbes das fases liquida e vapor por
cromatografia gasosa.

O equipamento empregado na obtencdao dos dados de equilibrio liquido-
vapor foi um ebulibmetro FISCHER ® modelo 602. Este estava acoplado a um
controlador “M101” que controla o sistema de aquecimento da mistura e bomba de
vacuo munida de um regulador de pressao; para a regulagem da pressao utilizou-
se N2> como gas inerte. Este conjunto possibilita as leituras das temperaturas das
fases liquida e vapor. Na determinacado das composicoes das fases em equilibrio
(liquida e vapor condensado) foi utilizado um cromatdgrafo gasoso (Shimadzu GC
—17A).

Os equipamentos utilizados neste trabalho para a determinacao
experimental dos dados de ELV pertencem ao Laboratério de Extracao,
Termodinamica Aplicada e Equilibrio (EXTRAE) da Faculdade de Engenharia de
Alimentos da UNICAMP.

Os sistemas foram estudados nas pressbées de 560 mmHg e 760 mmHg,
valores escolhidos devido em grande parte ao fato de os processos industriais de
destilacdo alcodlica ocorrerem prdéximos a pressdo atmosférica. As pressdes
abaixo da atmosférica foram sugeridas ja que um leve vacuo é facil de ser
implantado, possui baixo custo e diminui o custo energético por diminuir a
temperatura necessaria na destilacdo. Ja pressées acima da atmosférica nao
foram estudadas, pois ndo despertam interesse para o processo industrial. Os
sistemas determinados foram os binarios 3-metil-1-butanol + 2-metil-1-propanol, 2-
propanol + 3-metil-1-butanol e o ternario 2-propanol + 3-metil-1-butanol + 2-metil-
1-propanol, procurando-se sempre cobrir toda a faixa de composicao, incluindo os

compostos puros.
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Os dados de ELV obtidos experimentalmente foram submetidos ao teste de
consisténcia termodinamica. Outra contribuicdo consistiu na obtencdo dos
parametros de interacao dos coeficientes de atividade da fase liquida, adotando-se
os modelos Wilson, UNIQUAC e NRTL. Enquanto que para a fase vapor o
coeficiente de fugacidade foi calculado pela abordagem de Hayden e O’Connell
(1975). Estas equacbes sdo comumente usadas em simuladores de processos.
Todas as modelagens realizadas nesse trabalho foram feitas com auxilio do
simulador comercial Aspen Plus ® 12.1 da Aspen Technology, Inc.

No momento da retirada dos pontos experimentais, foram feitas
aproximadamente 30 leituras da pressdo e temperatura para se determinar as
incertezas ou erros experimentais.. J& para a determinacdo da composicao das
fases (vapor e liquida) em cada experimento, trés pontos (inicio, meio e fim do
diagrama) foram analisados cinco vezes no cromatégrafo. Maiores detalhes sao
apresentados no Apéndice A.

Todas as substancias fornecidas pelo fabricante eram designadas como do
tipo para analise (P.A) e foram utilizadas sem nenhum tratamento de purificagao
adicional. No Apéndice B, Tabela B.1 se encontra a especificacdo dos reagentes e
suas propriedades. Uma analise feita em laboratério com todas as substancias,
através de cromatografia gasosa, ndo demonstrou nenhum pico extra nos
cromatograma, indicando, a priori, que 0s componentes estavam com uma

concentragao de impurezas abaixo da reconhecivel pelo sistema de detecgao.

3.1 Equipamentos
3.1.1 Ebuliometro FISCHER

O equipamento empregado para a obtencdo de dados de equilibrio liquido-
vapor foi um ebulibmetro (vide Figura 3.1), da marca FISCHER, modelo 602-D,
acoplado a um controlador “M101”, bomba de vacuo, controlador de pressao e
banho termostatico. Trata-se de um sistema de recirculacdo das duas fases
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possibilitando amostragens das mesmas, obtendo-se desta forma dados de
equilibrio na forma de valores de pressao, temperatura e composi¢des das fases
(P—T—x—1y).

O ebulibmetro opera com a recirculacao das fases liquida e vapor, mantidas
em contato até que se atinja o estado de equilibrio. Apds a mistura liquida ser
colocada no frasco de mistura (1), ela € entdo aquecida até entrar em ebulicdo na
camara (2), com a formacgao de vapor que arrasta goticulas de liquido. Ambas as
fases (vapor + goticulas do liquido) sobem juntas através do tubo (3), denominado
“Tubo de Cottrell”. Durante o percurso pelo tubo, ha o contato entre o vapor e as
goticulas de liquido, promovendo as trocas de energia e massa, necessarias para
a caracterizacdo do estado de equilibrio. A mistura de liquido e vapor entra em
contato com um termdémetro (4), localizado no final do “Tubo de Cottrell”, que
registra a temperatura de equilibrio naguele momento, entdo se separa em uma
corrente ascendente de vapor e descendente de liquido. O vapor continua a subir
e, posteriormente, atravessa o condensador (5) e retorna ao frasco de mistura (1)
na forma de vapor condensado (liquido). As goticulas de liquido retornam ao
frasco de mistura (1).

Apo6s algum tempo, quando ambas as fases estiverem recirculando
continuamente e ndo houver mais variagdao sensivel na temperatura de equilibrio,
tem-se o equilibrio de fases. A partir dai, sdo retiradas amostras simultaneamente
tanto da fase vapor condensado (6), quanto da fase liquida (7), através do
acionamento das valvulas (8) e (9), respectivamente, ou através de seringas nos
pontos (11) e (12), respectivamente. Deve-se considerar que ao se acionar as
valvulas para amostragem, o sistema que esta em equilibrio sofre uma pequena
perturbacdo. Para que nao sejam retiradas amostras do sistema perturbado, deve-
se tentar obter, 0 mais rapido possivel, amostras de ambas as fases praticamente
ao mesmo tempo. Para tanto, é extremamente necessario que a fase vapor e,
principalmente, a fase liquida, estejam recirculando com um fluxo constante. Estas
amostras foram analisadas para a determinagao de suas composicoes através de
cromatografia gasosa. Desta maneira, temos as propriedades necessarias para a

26



caracterizacao do sistema: pressao e temperatura de equilibrio e as composicdes
das fases liquida e vapor.

Visando impedir a formacéao de gradientes de temperatura e composicao, o
que nao garantira a perfeita mistura entre as fases que retornardo ao frasco de
ebulicao, utiliza-se durante todo o processo um agitador (10) no frasco de mistura
(1). Aléem disso, a agitagdo facilita a formagdo continua das bolhas de vapor,
diminuindo o superaquecimento do liquido. A intensidade de agitacdo é
fundamental; se for insuficiente dificultara a recirculacdo da fase liquida, caso

contrario formara um vortice que dificultara o alcance do equilibrio.
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Figura 3.1: Esquema do Ebuliébmetro Fischer
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Legenda da Figura 4.1:

1 = Frasco de ebulicao;

2 = Camara de aquecimento;

3 = Tubo de Cottrell;

4 = Sensor de temperatura;

5 = Condensador da fase vapor;

6 = Ponto de amostragem da fase vapor condensado;

7 = Ponto para a amostragem da fase liquida;

8 = Valvula solendide para retirar a fase vapor condensado;

9 = Valvula solendide para retirar a fase liquida;

10 = Agitador magnético;

11 = Ponto de retirada de vapor por seringas;

12 = Ponto de retirada de liquido por seringas;

13 = Conexdes do condensador para colocar as mangueiras de agua (entrada);
14 = Opgao para operagao com pressao ou VAcuo;

15 = Conexdes do condensador para colocar as mangueiras de agua (saida);

As vantagens desse equipamento consistem em garantir uma boa
circulacdo das fases, possuir um sistema de coleta automatizado e em poder ser
acoplado a um controlador, o qual permite um completo acompanhamento do
experimento; contudo tem a desvantagem de ter um custo bastante elevado.

3.1.2 Cromatografo Gasoso

Nesta secdo serdo apresentados as condicdes operacionais e
procedimentos para utilizacdo do cromatégrafo a gas (CG). Os compostos foram
identificados e quantificados por cromatografia gasosa no cromatégrafo Shimadzu
GC — 17 A, injecao automatica (Shimadzu AOC - 20i), detector de ionizacado de
chama (FID), coluna DB-WAX, fase estacionaria polietileno glicol (30 m x 0,25 mm
x 0,25 um). As condigcdes de operacao do cromatégrafo foram as seguintes:
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temperatura de injecdo de 250 C e temperatura de deteccdo de 320 C. O
programa de temperatura utilizado na coluna foi de 40 <C por 5,3 min, de 40 para
150 € a uma taxa de 60 C/min, permanecendo a 150 < por 5 min, de 150 €
para 200 € a uma taxa de 75 C/min, permanecendo a 200 € por 3 min e 200 €
para 40 € a uma taxa de -50 C/min. O volume de am ostra injetado foi de 1,0 pL.
Os gases utilizados foram: o hélio para arraste o hidrogénio para a formacao de
chama; o fluxo de coluna foi de 2,38266 mL/min, a pressédo 242 KPa, a velocidade
linear foi de 35,05 cm/s e um split de 100. O tempo total da corrida foi de 19 min.

3.2 Procedimentos Experimentais
3.2.1 Teste do Equipamento

Com o intuito de se verificar a qualidade dos dados obtidos no
equipamento, o funcionamento do ebulibmetro, o sistema de medicdo da
temperatura e da pressdo, e também como treinamento para operar o
equipamento, foi realizado um experimento com um sistema ja identificado na
literatura (RESA & GOENAGA, 2006), testando-se assim a reprodutibilidade dos
dados.

O sistema utilizado para realizacao do teste do equipamento foi o sistema
binario 3-metil-1-butanol e 2-metil-1-propanol, e também a curva de pressao de
vapor dos componentes puros, utilizando-se a metodologia descrita.

3.2.2 Técnica Experimental

Inicialmente um total de aproximadamente 100 mL de um dos compostos
da mistura a ser estudada foi introduzido no frasco de mistura e a pressao foi

ajustada para o valor desejado com auxilio do compressor de ar e/ou bomba de
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vacuo, através de uma valvula reguladora de pressao conectada a linha. Iniciou-se
a agitacao, o aquecimento e a recirculacao das fases.

Na determinacdo das pressdes de vapor para cada ponto experimental,
uma vez atingido a temperatura de equilibrio, esperou-se cerca de 1 hora antes de
proceder a leitura da presséo e da temperatura do sistema. Para o primeiro ponto
de leitura, amostras da fase liquida e vapor condensado foram coletados. As
amostras coletadas foram diluidas em metanol e analisadas por cromatografia
gasosa para garantir que os compostos estavam puros.

Ja para os dados de equilibrio liquido-vapor, para cada ponto experimental,
depois de atingido a temperatura de equilibrio, esperou-se cerca de 1 hora antes
de proceder a leitura da pressao, da temperatura e a coleta das fases liquidas e
vapor condensado em equilibrio, sendo que apos a coleta do ponto retirou-se um
certo volume de composto e/ou mistura no frasco e adicionou-se 0 mesmo volume
retirado do segundo composto. Estas retiradas foram feitas repetidamente até
cobrir toda a faixa de composicdo da mistura. As amostras coletadas foram
acondicionadas, ja diluidas em metanol, em frascos adequados e submetidas a
refrigeracdo Com isto evitavam-se perdas de seus constituintes, que
posteriormente foram analisadas por cromatografia gasosa para a determinacao
das composicdes das fases liquida e vapor. A identificacdo dos alcoois foi
realizada comparando-se os tempos de retencdo dos componentes das amostras
com os padroes dos alcoois e a quantificacdo foi efetuada por padronizagéo
externa, obtendo-se as massas das amostras através da curva de calibracdo. As
curvas foram construidas plotando-se a area do cromatograma versus a
concentracdo da solucdo e ajuste de curva de regressao; as curvas utilizadas e
seus R? podem ser encontradas no Apéndice C.
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CAPITULO 4. RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo sdo apresentados os resultados dos experimentos realizados
neste trabalho. Inicia-se com os resultados obtidos na determinacéo das curvas de
pressao de vapor dos componentes puros, e posteriormente a determinacédo dos
dados de equilibrio liquido-vapor de sistemas binarios contendo 2-metil-1-propanol
+ 3-metil-1-butanol a 760 mmHg, 2-propanol + 3-metil-1-butanol a 560 mmHg e
760 mmHg; e por fim, os sistemas ternarios contendo 2-metil-1-propanol + 2-
propanol + 3-metil-1-butanol a 560 mmHg e 760 mmHg.

Os experimentos de pressao de vapor e de dados de equilibrio liquido-
vapor do sistema binario 2-metil-1-propanol/3-metil-1-butanol a 760 mmHg tiveram
a finalidade de aperfeicoar a técnica empregada e também treinar o operador no
uso dos equipamentos empregados na analise.

4.1 Pressao de Vapor dos componentes puros

Os dados de pressdo de vapor dos componentes puros serviram como
testes do dispositivo e método experimental aplicado, e também para estimar as
constantes de Antoine e DIPPR através do programa Regress, disponivel no
Laboratério de Propriedades Termodinamicas, Faculdade de Engenharia Quimica
da UNICAMP e as constantes de Antoine estendida foram obtidas do simulador
Aspen Plus ®. Todas as constantes se encontram no Apéndice B, Tabelas B.2,
B.3eB4.

O programa Regress utiliza um arquivo de entrada que contem as seguintes
informacdes: o nome da substancia, o0 modelo usado na regressdo, unidades de
pressao e temperatura, numero de pontos experimentais e os pares de dados de
pressao de vapor e temperatura.

As pressoes de vapor PP em funcao da temperatura T para as substancias
puras (2-propanol e 2-metil-1-propanol) foram determinadas experimentalmente
neste trabalho com o ebulibmetro Fischer ®, as quais estdo apresentadas nas

31



Tabelas D.1 e D.2, encontradas no Apéndice D, e graficamente nas Figuras 4.1 e
4.2.
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200 -+ < DDBST (2010)
x  Dados experimentais
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Figura 4.1: Curva de pressao de vapor do 2-propanol.
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Figura 4.2: Curva de pressao de vapor do 2-metil-1-propanol.
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Para os compostos estudados os dados de pressado de vapor experimentais
apresentaram uma boa concordancia com os modelos e com dados obtidos na
literatura (Figuras 4.1 e 4.2). Os dois modelos (Antoine e DIPPR) utilizados neste
trabalho estimaram muito bem os valores de pressdao de vapor, apresentando
desvios (Tabela 4.1) com valores préximos para o 2-propanol (0,0007 para
Antoine e 0,0006 para DIPPR) e 2-metil-1-propanol (0,0026 para Antoine e 0,0025
para DIPPR), sendo que o modelo Antoine estendido teve um desvio um pouco
maior (0,0057 para o 2-propanol e 0,0058 para o 2-metil-1-propanol), o que pode
ser explicado pelo fato de as constantes utilizadas serem do banco de dados do
simulador Aspen Plus ® e ndo constantes ajustadas aos dados experimentais
como as dos modelos Antoine e DIPPR.

Para o composto 3-metil-1-butanol, n&do foi realizado o experimento para a
curva de pressdao de vapor. Os dados utilizados para este composto foram
retirados do trabalho de Cepeda (2010), que estd apresentado na Tabela D.3,

encontrado no Apéndice D, e representado graficamente na Figura 4.3.

1100

1000 -

900

800

700

600

P (mmHg)

500

400 -

300

Antoine
Antoine estendido
DIPPR
Bejarano et al. (2009)
- Cepeda (2010)
O T T T T T T T T

60 70 80 90 100 110 120 130 140 150

T (C)

200 ~

100 ~

xoOD o

Figura 4.3: Curva de pressao de vapor do 3-metil-1-butanol
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Para o composto 3-metil-1-butanol, os dados da literatura também
apresentaram uma boa concordancia com os modelos (Figura 4.3). Os desvios
observados apresentaram o mesmo comportamento de que dos outros compostos
(Tabela 4.1), mas estes desvios foram maiores para os trés modelos quando
comparado com os desvios para o 2-propanol e 2-metil-1-butanol, o que em parte,
deve ser consequéncia da maior faixa de temperatura empregada na

determinacao destes dados oriundos da literatura.

Tabela 4.1: Desvios médios relativos para pressao de vapor calculado pelos
modelos de Antoine, Antoine estendido e DIPPR em relacao aos dados

experimentais.

Compostos 2-propanol 2-metil-1-propanol 3-metil-1-butanol
Antoine 0,0007 0,0026 0,0186*
Antoine estendido 0,0057 0,0058 0,0237*
DIPPR 0,0006 0,0025 0,0211*

* Desvios calculados pela comparagao entre dados obtidos da literatura (CEPEDA, 2010) e
calculados utilizando os modelos de Antoine, Antoine estendido e DIPPR.

4.2 Dados de Equilibrio Liquido-Vapor e Consisténcia
Termodinamica

Uma vez determinadas as composicoes da fase vapor e liquida, e
confrmada a consisténcia termodindmica dos dados de ELV obtidos
experimentalmente, diagramas T —x—y e x—y foram construidos para os
sistemas estudados.

Neste trabalho a qualidade dos dados experimentais obtidos com o
ebulibmetro FISCHER ® foi testada utilizando o simulador Aspen Plus para
realizar o teste da area. Os dados foram considerados consistentes para valores
menores que 10 %. Além deste teste também foi aplicado o teste de Van Ness
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modificado por Fredenslund et al. (1977), no qual os dados sdo considerados
consistentes para valores de Ay <0,01. Este teste foi aplicado através do
programa  Thertest.for, disponivel no Laboratério de Propriedades
Termodindmicas, Faculdade de Engenharia Quimica, UNICAMP, . Estes dois
testes estdo descritos no Item 2.8.

O programa Thertest foi elaborado na linguagem FORTRAN77. Para utiliza-
lo, basta modificar o arquivo de entrada que o acompanha (consist.dat) com os
seus dados experimentais. Os dados necessarios para o programa Sa0 as
propriedades dos compostos (temperatura critica, pressao critica, raio de giragao,
parametro de associagdo e solvatacdo, fator de compressibilidade critico,
momento dipolar e as constantes de Antoine) e os dados do sistema (pressao do
sistema, niumero de pontos experimentais, € os dados x —y —T). O programa ira
gerar um arquivo de nome consist.out com o resultado do teste de consisténcia
termodinamica. Neste arquivo deve-se observar os valores indicados em MEAN
DEV IN Y. Serao considerados termodinamicamente consistentes aqueles dados

cujos resultados apresentem valor menor do que 0,01.

4.2.1 Sistema 2-metil-1-propanol + 3-metil-1-butanol a 760mmHg

As medidas do equilibrio liquido-vapor para o sistema 2-metil-1-propanol (1)
+ 3-metil-1-butanol (2) foram realizadas a pressao constante de 760 mmHg. Os
valores dos dados experimentais estao apresentados na Tabela 4.2. Nas Figuras
4.4 e 4.5 é ilustrado o comportamento dos dados experimentais obtidos neste
trabalho e os dados obtidos por Resa e Goenaga (2006). As curvas apresentadas
nestas figuras sdo linhas suavizadas obtidas pelo ajuste de um polinémio de 52
ordem, que tem como objetivo apenas ilustrar a tendéncia média dos dados
experimentais, sendo que os resultados obtidos pelos ajustes dos modelos serdo
apresentados no item 4.3
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Tabela 4.2: Dados experimentais de ELV para o sistema 2-metil-1-propanol (1) +
3-metil-1-butanol (2) a 760 mmHg

T (C) X 1 V1 Xo y2

107,58 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000
109,66 0,8847 0,9378 0,1153 0,0622
111,22 0,7892 0,8952 0,2108 0,1048
112,69 0,7146 0,8477 0,2854 0,1523
115,51 0,5666 0,7488 0,4334 0,2512
116,54 0,5080 0,7113 0,4920 0,2887
118,43 0,4355 0,6408 0,5645 0,3592
119,45 0,3892 0,5964 0,6108 0,4036
123,41 0,2163 0,4107 0,7837 0,5893
124,81 0,1822 0,3527 0,8178 0,6473
126,07 0,1404 0,2861 0,8596 0,7139
127,05 0,1034 0,2235 0,8966 0,7765
130,02 0,0295 0,0692 0,9705 0,9308
131,56 0,0000 0,0000 1,0000 1,0000
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Figura 4.4: Diagrama T-x-y para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-
butanol (2) a 760 mmHg. Dados experimentais e literatura.
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Figura 4.5: Diagrama x-y para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-butanol

(2) a 760 mmHg. Dados experimentais e literatura.
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Para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2), o valor para o
teste de area foi de 6,26 %, logo o sistema estudado pode ser considerado
consistente. E para o teste de Van Ness modificado por Fredenslund et al. (1977),
obteve-se Ay = 0,00439. Como os dados sdo considerados consistentes para
valores de Ay < 0,01, os dados obtidos para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-
metil-1-butanol (2) também apresentaram consisténcia.

Resa & Goenaga (2006) verificou a consisténcia termodinamica dos seus
dados por meio do teste do Dechema, e obteve Ay = 0,008; os quais foram
considerados consistentes. Aplicando o teste de area, o valor foi de 90,85 %, e
portanto os dados ndo foram considerados consistentes. Para o teste de Van Ness
modificado por Fredenslund et al. (1977), obteve-se Ay = 0,00410 e os dados
foram considerados consistentes.

Como os dados experimentais deste trabalho e os de Resa e Goenaga
(2006) nao foram determinados nas mesmas composi¢cdes, empregou-se o
programa Thertest.for, baseado na equacdo de Van Ness modificado por
Fredenslund et al. (1977), para calcular valores de composi¢cdo da fase vapor
associado aos valores da composicdo da fase liquida. Por fim calculou-se os
desvios entre os y obtidos experimentalmente e os calculados. Na Figura 4.6 esta
representada a distribuicdo dos desvios entre os valores de y experimentais e 0s
calculados em fungédo de x4, para os dados experimentais e para os de Resa &
Goenaga (2006). Tanto os desvios obtidos neste trabalho, quanto os obtidos por
Resa e Goenaga (2006) se encontram variando na mesma faixa (0,0003 a
0,0149).
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Figura 4.6: Desvios absolutos na composicao da fase vapor obtidos pelo método
de Van Ness modificado por Fredenslund para o sistema 2-metil-1-propanol (1) +
3-metil-1-butanol (2) a 760 mmHg

4.2.2 Sistema 2-propanol + 3-metil-1-butanol a 760 mmHg

Os dados experimentais de ELV obtidos para o sistema 2-propanol (1) + 3-
metil-1-butanol (2) na pressdo de 760 mmHg s&o apresentados na Tabela 4.3 e
nas Figuras 4.7 e 4.8 é ilustrado o comportamento dos dados experimentais
obtidos.
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Tabela 4.3: Dados experimentais de ELV para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-
1-butanol (2) a 760 mmHg

T (C) X 1 Y1 X2 Yo

131,55 0,0000 0,0000 1,0000 1,0000
130,56 0,0095 0,0452 0,9905 0,9548
128,52 0,0222 0,1172 0,9778 0,8828
122,18 0,0840 0,3202 0,9160 0,6798
118,10 0,1275 0,429 0,8725 0,5710
112,10 0,2082 0,5627 0,7918 0,4373
108,99 0,2621 0,6583 0,7379 0,3417
105,80 0,3358 0,7277 0,6642 0,2723
101,00 0,4497 0,8053 0,5503 0,1947
94,57 0,5578 0,8739 0,4422 0,1261
88,61 0,7394 0,9555 0,2606 0,0445
86,16 0,8218 0,9739 0,1782 0,0261
83,97 0,9131 0,9861 0,0869 0,0139
82,22 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000
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Figura 4.7: Diagrama T-x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a

760 mmHg obtidos experimentalmente neste trabalho.
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Figura 4.8: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a

760 mmHg obtido experimentalmente neste trabalho.
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Para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2), o valor para o teste
de area foi de 1,38 %, logo o sistema estudado pode ser considerado consistente.
Para o teste de Van Ness modificado por Fredenslund et al. (1977), obteve-se
Ay = 0,01076. Como os dados sdo considerados consistentes para valores de
Ay < 0,01, o resultado obtido foi muito proximo deste valor, ainda que pouco

acima, os dados podem ser considerados consistentes.

4.2.3 Sistema 2-propanol + 3-metil-1-butanol a 560mmHg

Os dados experimentais de ELV obtidos para o sistema 2-propanol (1) + 3-
metil-1-butanol (2) na pressdo de 560 mmHg s&o apresentados na Tabela 4.4 e
nas Figuras 4.9 e 4.10 é ilustrado o comportamento dos dados experimentais
obtidos.

Tabela 4.4: Dados experimentais de ELV para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-
1-butanol (2) a 560 mmHg

T (C) X 1 Vi Xo y2

74,71 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000
75,71 0,9500 0,9911 0,0500 0,0089
82,86 0,6651 0,9410 0,3349 0,0590
85,68 0,5799 0,9124 0,4201 0,0876
89,65 0,4745 0,8650 0,5255 0,1350
94,45 0,3660 0,7972 0,6340 0,2028
99,83 0,2723 0,7078 0,7277 0,2922
109,58 0,1232 0,4340 0,8768 0,5660
113,57 0,0825 0,3329 0,9175 0,6671
117,45 0,0443 0,1997 0,9557 0,8003
118,91 0,0297 0,1433 0,9703 0,8567
121,45 0,0133 0,0574 0,9867 0,9426
122,53 0,0000 0,0000 1,0000 1,0000
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Figura 4.9: Diagrama T-x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a
560 mmHg obtidos experimentalmente neste trabalho.
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Figura 4.10: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a
560 mmHg obtidos experimentalmente neste trabalho.
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Aplicando-se o teste de consisténcia para o sistema 2-propanol (1) + 3-
metil-1-butanol (2) a 560 mmHg, obteve-se 7,87 % para o teste de area e Ay =
0,00736 para Van Ness modificado por Fredenslund et al. (1977), logo o sistema

estudado pode ser considerado consistente nos dois testes aplicados.

4.2.4 Sistema 2-propanol + 2-metil-1-propanol + 3-metil-1-butanol
a 760 mmHg

Os dados experimentais de ELV coletados para o sistema 2-propanol (1) +
2-metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3) na pressdo de 760 mmHg sao
apresentados na Tabela 4.5. Na Figura 4.11 € ilustrado o comportamento dos

dados experimentais obtidos.

Tabela 4.5: Dados experimentais de ELV para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-
1-propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3) a 760 mmHg

T (C) X1 X2 X3 Y1 Yo Y3

82,22 1,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000
83,07 0,8951 0,0571 0,0478 0,9574 0,0272 0,0154
84,84 0,8052 0,0986 0,0962 0,9309 0,0471 0,0220
86,71 0,7101 0,1445 0,1454 0,8950 0,0730 0,0320
88,41 0,6331 0,1857 0,1812 0,8564 0,1026 0,0410
90,62 0,5431 0,2204 0,2365 0,8134 0,1308 0,0558
94,37 0,4360 0,2677 0,2963 0,7251 0,1900 0,0849
98,11 0,3432 0,3053 0,3515 0,6334 0,2485 0,1181
101.,4 0,2738 0,3321 0,3941 0,5499 0,2995 0,1506
105,13 0,1986 0,3592 0,4422 0,4440 0,3643 0,1917
107,05 0,0558 0,7853 0,1589 0,1246 0,7984 0,0770
107,19 0,0365 0,9151 0,0484 0,0429 0,9317 0,0254
107,24 0,0436 0,8617 0,0947 0,0814 0,8674 0,0512
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Continuacao da Tabela 4.5

T (C) X1 X2 X3 Y1 y2 Y3

107,58 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000
109,78 0,0602 0,6237 0,3161 0,1435 0,7035 0,1530
111,04 0,0711 0,5157 0,4132 0,1822 0,5990 0,2188
111,85 0,0835 0,4254 0,4911 0,2215 0,5046 0,2739
112,41 0,1039 0,3332 0,5629 0,2784 0,3940 0,3276
113,72 0,1090 0,2542 0,6368 0,3025 0,3194 0,3781
118,36 0,0874 0,1805 0,7321 0,2560 0,2442 0,4998
123,53 0,0501 0,0759 0,8740 0,1396 0,1365 0,7239
125,2 0,0393 0,0412 0,9195 0,1140 0,0655 0,8205
125,81 0,0503 0,0564 0,8933 0,1135 0,0867 0,7998
131,55 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 1,0000

0,1 —e— Fase liquida
—O— Fase vapor

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

2-propanol
Figura 4.11: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol (2) +
3-metil-1-butanol (3) a 760 mmHg obtidos experimentalmente neste trabalho.



Como pode ser observado na Figura 4.11 e Tabela 4.5, a fase vapor
apresenta-se sempre com composi¢cdes mais elevadas para o 2-propanol, ja que
este € o composto de maior volatilidade no sistema em questdo. No caso do
composto menos volatil (3-metil-1-butanol), nota-se que as composicdes de fase
vapor sdo sempre menores que a correspondente na fase liquida. Ja para o
componente de volatilidade intermediaria (2-metil-1-propanol), observa-se casos
em que a composicao da fase vapor € maior do que a da fase liquida,
principalmente nos casos em que o composto menos volatil (3-metil-1-butanol)
esta presente em maior quantidade na mistura (regido inferior e a esquerda da
Figura 4.11) ou entdo quando o proprio composto de volatilidade intermediaria tem
maior quantidade no sistema (lado esquerdo e superior da Figura 4.11)

Nas Figuras 4.12 e 4.13 estao representadas a constante de equilibrio e a
volatilidade relativa dos compostos, sendo que seus valores encontram-se no

Apéndice E e foram calculados pelas Equagdes (4.1 € 4.2):
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Figura 4.12: Diagrama K;— x4 para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol
(2) + 3-metil-1-butanol (3) a 760 mmHg obtidos experimentalmente neste trabalho.
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K, =% (4.1)

_ yi/xl-

sendo,

i = composto 1,2 ou 3;

A Figura 4.12 reafirma o mencionado acima quanto a maior quantidade de
2-propanol na fase vapor, ja que os valores da constante de equilibrio sdo sempre
maiores do que 1. No caso do 3-metil-1-butanol estes valores sdo sempre
menores do que 1, enquanto para o componente de volatilidade intermediaria a
constante de equilibrio apresenta valores maiores do que 1 para as solugdes com

maior quantidade deste composto.
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Figura 4.13: Diagrama aj3 — Xy para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol
(2) + 3-metil-1-butanol (3) a 760 mmHg obtidos experimentalmente neste trabalho.
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A Figura 4.13 somente confirma que 2-propanol é o componente mais
volatil, com 2-metil-1-propanol apresentando volatilidade intermediaria, e o 3-metil-

1-butanol sendo o menos volatil.

4.2.5 Sistema 2-propanol + 2-metil-1-propanol + 3-metil-1-butanol
a 560 mmHg

Os dados experimentais de ELV obtidos para o sistema 2-propanol (1) + 2-
metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3) na pressdo de 560 mmHg sé&o
apresentados na Tabelas 4.6. Na Figura 4.14 € ilustrado o comportamento dos
dados experimentais obtidos.

Tabela 4.6: Dados experimentais para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-
propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3) a 560 mmHg

T (C) X1 X2 X3 Y1 Yo Y3

74,71 1,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000
75,86 0,9434 0,0310 0,0256 0,9889 0,0091 0,0020
77,00 0,8838 0,0618 0,0544 0,9765 0,0191 0,0045
80,10 0,7356 0,1396 0,1247 0,9299 0,0565 0,0135
82,16 0,6500 0,1847 0,1654 0,8913 0,0866 0,0221
93,81 0,2867 0,3519 0,3614 0,6112 0,2845 0,1043
94,48 0,2332 0,4767 0,2901 0,5105 0,4007 0,0887
95,24 0,1878 0,5767 0,2355 0,4252 0,5034 0,0714
95,98 0,1374 0,6924 0,1702 0,3342 0,6134 0,0524
97,07 0,0824 0,8264 0,0912 0,2094 0,7626 0,0280
98,76 0,1816 0,3688 0,4496 0,4733 0,3624 0,1643
99,41 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000
102,05 0,1823 0,1768 0,6410 0,5142 0,1949 0,2910
102,39 0,1016 0,4325 0,4660 0,3061 0,4886 0,2053
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Continuacao da Tabela 4.6

T (C) X1 X2 X3 Y1 y2 Y3

104,37 0,1575 0,1414 0,7011 0,4819 0,1698 0,3484
105,01 0,1589 0,1216 0,7196 0,4756 0,1504 0,3740
106,33 0,1402 0,1071 0,7527 0,4523 0,1382 0,4096
108,56 0,1177 0,0861 0,7962 0,4125 0,1202 0,4673
112,90 0,0702 0,0506 0,8792 0,3014 0,0855 0,6131
113,92 0,0603 0,0444 0,8954 0,2690 0,0778 0,6532
114,84 0,0534 0,0392 0,9074 0,2470 0,0720 0,6810
115,92 0,0422 0,0316 0,9261 0,2114 0,0620 0,7266
117,16 0,0335 0,0246 0,9419 0,1797 0,0514 0,7690
122,53 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 1,0000

0,0

—e— Fase Liquida
—O— Fase Vapor

. 0,6
3-metil-1-butanol 2-metil-1-propanol

0,0
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
2-propanol
Figura 4.14: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol (2) +

3-metil-1-butanol (3) a 560 mmHg obtidos experimentalmente neste trabalho.
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Na Figura 4.14 e Tabela 4.6 pode-se observar que para o 2-propanol
(composto mais volatil) a fase vapor apresenta-se sempre com composi¢ao mais
elevada do que a fase liquida. Ja para o 3-metil-1-butanol (composto menos
volatil), nota-se o inverso: as composicoes da fase vapor sdo sempre menores que
da fase liquida. No caso do 2-metil-1-propanol (composto de volatilidade
intermediaria), observa-se casos em que a composi¢cao da fase vapor € menor do
que a da fase liquida, principalmente nos casos em que o composto mais volatil
(2-propanol) esta presente em menor quantidade no sistema.

Nas Figuras 4.15 e 4.16 estdo representadas a constante de equilibrio e a
volatilidade relativa dos compostos, sendo que seus valores encontram-se no

Apéndice E e foram calculados pelas Equacbes (4.1) e (4.2) apresentadas

anteriormente.
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Figura 4. 15: Diagrama K; — x4 para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol
(2) + 3-metil-1-butanol (3) a 560 mmHg obtido experimentalmente neste trabalho.
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Através da Figura 4.15 podemos comprovar que a composicdo de 2-
propanol na fase vapor € sempre maior que a da fase liquida, ja que os valores da
constante de equilibrio sdo sempre maiores do que 1; enquanto que para o 3-
metil-1-butanol observa-se o contrario: a composicao da fase vapor € menor que
da fase liquida, pois os valores da constante sdo sempre menores do que 1. Ja
para o componente 2-metil-1-propanol a constante de equilibrio apresenta valores

maiores e menores do que 1.
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Figura 4.16: Diagrama a;z — x4 para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol
(2) + 3-metil-1-butanol (3) a 560 mmHg obtido experimentalmente neste trabalho.

Na Figura 4.16 observa-se que o 3-metil-1-butanol € o composto menos

volétil, sendo que o 2-propanol € o mais volatil, e que o 2-metil-1-propanol tem

volatilidade intermediaria.
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4.3 Modelagem Termodinamica: Ajuste dos parametros de
interacao termodinamica NRTL, Wilson e UNIQUAC

Como explicado anteriormente (Item 2.6), o sistema estudado é formado
por alcoois e ndo pode simplesmente ser considerado como ideal, ou seja, o
desvio da idealidade da fase vapor pode ser representativo. Dessa forma, a partir
de dados ELV experimentais, foi testada a equacdo de estado de Hayden e
O’Connell (1975), que leva em consideragdo a chamada “Teoria Quimica” para a
determinacao do coeficiente de fugacidade da fase vapor. Esta teoria considera a
hip6tese de dimerizacdo na fase vapor e apresenta boas predicoes nos casos que
envolvem mistura que podem associar-se fortemente por pontes de hidrogénio
bastante estaveis, fazendo com que desvios significativos da idealidade possam
acontecer na fase vapor mesmo a pressoes baixas

No programa Thertestfor, que se baseia na equagdo da coexisténcia
(FREDENSLUND et al.,, 1977), os valores das constantes de Antoine dos
compostos, a pressao, as temperaturas e as composicoes da fase liquida e vapor
sao inseridos como dados de entrada, juntamente com os parametros de
solvatacdo e dissociacao destes compostos, além dos dados P—T —x—y
obtidos experimentalmente. Os coeficientes de fugacidade para cada ponto
experimental obtido neste programa mostram que o desvio da idealidade deve ser
levado em consideracao (Tabelas F.1, F.2 e F.3 do Apéndice F).

A partir disto, os modelos de energia de Gibbs em excesso como NRTL,
Wilson e UNIQUAC foram utilizados na determinacao dos parametros de interacao
binaria com o auxilio do simulador Aspen Plus ®, considerando a nao-idealidade
da fase vapor segundo Hayden e O’Connell (1975). Para os sistemas binarios os
trés modelos foram ajustados aos dados experimentais. JA no caso dos sistemas
ternarios abordou-se a questdo de duas formas diferentes: em primeiro lugar
empregou-se 0s parametros ajustados exclusivamente ao dados binarios para a
predicdo do sistema multicomponente e, posteriormente, os modelos foram

ajustados diretamente aos dados ternarios experimentais.
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No Apéndice G (Tabelas G.1, G.2 e G.3), sdo apresentados os valores dos
parametros de interacdo obtidos para cada ajuste. Para a escolha do modelo que
melhor correlaciona os dados, foram comparados os desvios médios absolutos
entre os valores calculados pelo simulador e 0os experimentais para cada modelo,
através da equacéo (4.4):

|[Experimental—Calculadol|
Agbsotuto= > (43)
Z Agbsoluto
I (44
sendo

n = numero de pontos experimentais do sistema

4.3.1 Modelagem para o sistema 2-Metil-1-Propanol + 3-metil-1-
butanol a 760mmHg

Os resultados obtidos com os modelos NRTL, Wilson e UNIQUAC e sua
comparacdo com os valores experimentais podem ser vistos nas Figuras 4.17,
4.18 e 4.19 para os dados de sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-butanol
(2). A 760 mmHg. Estas Figuras mostram um bom ajuste, com baixos desvios

entre os valores experimentais e os calculados com o auxilio dos modelos.
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X Dados Experimentais
x —— Ajuste NRTL
130 ~

125 ~

120 ~

T(C)

115 -

110 ~

105 T T T T T T T T T 1

SERS
Figura 4.17: Diagrama T-x-y para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-
butanol (2). Dados experimentais e calculados pelo modelo NRTL a 760 mmHg.
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0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

SER A
Figura 4.18: Diagrama T-x-y para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-
butanol (2). Dados experimentais e calculados pelo modelo de Wilson a 760

mmHg.
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Figura 4.19: Diagrama T-x-y para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-

butanol (2). Dados experimentais e calculados pelo modelo UNIQUAC a 760

mmHg.

Para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) os dados
calculados pelo modelo apresentaram uma boa concordancia com os dados
experimentais conforme apresentado na Tabela 4.7. Os trés modelos utilizados
neste trabalho calcularam muito bem os dados experimentais, apresentando os

mesmos desvios (Tabela 4.7).

Tabela 4.7: Desvios médios absolutos para os modelos NRTL, Wilson e UNIQUAC
para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a 760 mmHg.

Desvio Médioem T Desvio Médio em yj
NRTL 0,06 0,0023
Wilson 0,06 0,0023
UNIQUAC 0,06 0,0023
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4.3.2 Modelagem para o sistema 2-propanol + 3-metil-1-butanol a
760mmHg

Os resultados obtidos com os modelos NRTL, Wilson e UNIQUAC e sua
comparacado com os valores experimentais podem ser vistos nas Figuras 4.20,
4.21 e 4.22 para os dados de sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2). Estas
Figuras mostram um bom ajuste, com baixos desvios entre os valores

experimentais e os calculados com o auxilio dos modelos

140

X Dados Experimentais
—— Ajuste NRTL

130

120 +

110

T(C)

100 +

90

80 T T T T T T T T T 1
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

X1 Y4

Figura 4.20: Diagrama T-x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2).
Dados experimentais e calculados pelo modelo NRTL a 760 mmHg.
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Figura 4.21: Diagrama T-x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2).
Dados experimentais e calculados pelo modelo de Wilson a 760 mmHg.
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Figura 4.22: Diagrama T-x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2).
Dados experimentais e calculados pelo modelo UNIQUAC a 760 mmHg.
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Para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a 760 mmHg os dados
calculados apresentaram uma boa concordancia com os dados experimentais,
conforme apresentado na Tabela 4.8. Os trés modelos utilizados neste trabalho
calcularam muito bem aos dados experimentais. O modelo de Wilson apresentou
valor menor de desvio médio na temperatura (T), enquanto que para a
composicao da fase vapor (y) apresentou maior desvio, apesar destes serem

praticamente os mesmos para os trés modelos (Tabela 4.8).

Tabela 4.8: Desvios médios absolutos para os modelos NRTL, Wilson e UNIQUAC

para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a 760 mmHg.

Desvios Médiosem T Desvios Médios em y;

NRTL 0,18 0,0050
Wilson 0,17 0,0051
UNIQUAC 0,18 0,0050

4.3.3 Modelagem para o sistema 2-propanol + 3-metil-1-butanol a
560 mmHg

Os resultados obtidos com os modelos NRTL, Wilson e UNIQUAC e sua
comparacdo com os valores experimentais podem ser vistos nas Figuras 4.23,
4.24 e 4.25 para os dados de sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a 560
mmHg. Estas Figuras mostram um bom ajuste, com baixos desvios entre 0s

valores experimentais e os calculados com o auxilio dos modelos
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Figura 4.23: Diagrama T-x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2).
Dados experimentais e calculados pelo modelo NRTL a 560 mmHg.
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Figura 4.24: Diagrama T-x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2).
Dados experimentais e calculados pelo modelo de Wilson a 560 mmHg.
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Figura 4.25: Diagrama T-x-y para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2).
Dados experimentais e calculados pelo modelo UNIQUAC a 560 mmHg.

Para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a 560 mmHg, os
dados calculados apresentaram uma boa concordancia com os modelos conforme
apresentados na Tabela 4.9. Os trés modelos descreveram muito bem aos dados
experimentais, porém o modelo de NRTL apresentou valor menor de desvio médio
(0,0016) na composicdo da fase vapor (y), enquanto que o modelo de Wilson
apresentou maior desvio (0,0018). Para os desvios na temperatura (T) os trés

modelos apresentaram desvios iguais (0,09).

Tabela 4.9: Desvios médios absolutos para os modelos NRTL, Wilson e UNIQUAC

para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2) a 560 mmHg.

Desvios Médios em T Desvios Médios em y;

NRTL 0,09 0,0016
Wilson 0,09 0,0018
UNIQUAC 0,09 0,0017
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4.3.4 Modelagem para o sistema 2-propanol + 2-metil-1-propanol +
3-metil-1-butanol a 760 mmHg

Os resultados obtidos com os modelos NRTL, Wilson e UNIQUAC e sua
comparacado com os valores experimentais podem ser vistos nas Figuras 4.26,
4.27, 4.28, 4.29, 4.30 e 4.31 para os dados de sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-
propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3) a 760 mmHg. Estas Figuras mostram um bom
ajuste, com baixos desvios entre os valores experimentais e os calculados com o

auxilio dos modelos

® Fase Liquida
0,1 O  Fase Vapor
0,9 Ajuste NRTL

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

2-propanol

Figura 4.26: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +
3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e ajuste NRTL a 760 mmHg.
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2-propanol

Figura 4.27: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) +2-metil-1-butanol (2) +

3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e predicdo NRTL a 760 mmHg.
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0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
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Figura 4.28: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +

3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e ajuste Wilson a 760 mmHg.
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0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
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Figura 4.29: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +

3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e predicao Wilson a 760 mmHg.
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0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

2-propanol
Figura 4.30: Diagrama x-y. para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +

3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e ajuste UNIQUAC a 760 mmHg.
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Figura 4.31: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +

3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e predicdo UNIQUAC a 760 mmHg.

Para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-butanol
(3) a 760 mmHg, os dados experimentais tiveram uma boa concordancia com o0s
modelos ajustados e preditos conforme apresentados na Tabela 4.10. Os trés
modelos utilizados neste trabalho descrevem muito bem aos dados experimentais.
Como podemos observar na Tabela 4.10 tanto para os desvios na temperatura
(T), quanto para a composicdo na fase vapor (y), em geral os dados para o
modelo predito tiveram desvios menores quando comparados aos dados do
modelo ajustado. Para o ajuste aos dados ternarios o modelo de NRTL apresentou
valor menor de desvio na temperatura (T) (0,16) e os modelos Wilson e UNIQUAC
apresentaram praticamente os mesmos desvios (~0,36). Ja para os desvios na
composicao da fase vapor (yj) o modelo NRTL apresentou desvios menores para
y1 € maiores para y» em relagdo aos desvios para Wilson e UNIQUAC, sendo que,
para yi, 0s desvios foram iguais para estes dois modelos; e para y» 0 modelo
UNIQUAC apresentou menor desvio. Ja para os dados preditos, os trés modelos
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apresentaram praticamente os mesmos desvios para Temperatura (T) e

composicao da fase vapor (yi) (Tabela 4.10).

Tabela 4.10: Desvios médios absolutos para os modelos NRTL, Wilson e
UNIQUAC para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-
butanol (3) a 760 mmHg

Desvio Médio Desvio Médio Desvio Médio
emT em yjy emys
NRTL 0,16 0,0075 0,0043
Ajuste Wilson 0,35 0,0079 0,0039
UNIQUAC 0,36 0,0079 0,0034
NRTL 0,23 0,0058 0,0035
Predicao Wilson 0,24 0,0059 0,0035
UNIQUAC 0,24 0,0059 0,0036

4.3.5 Modelagem para o sistema 2-propanol + 2-metil-1-propanol
+ 3-metil-1-butanol a 560 mmHg

Os resultados obtidos com os modelos NRTL, Wilson e UNIQUAC e sua
comparacdo com os valores experimentais podem ser vistos nas Figuras 4.32,
4.33, 4.34, 4.35, 4.36 e 4.37 para os dados de sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-
propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3) a 560 mmHg. Estas Figuras mostram um bom
ajuste, com baixos desvios entre os valores experimentais e os calculados com o

auxilio dos modelos
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Figura 4.32: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +
3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e ajuste NRTL a 560 mmHg.
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Figura 4.33: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +
3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e predicdo NRTL a 560 mmHg.
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Figura 4.34: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +
3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e ajuste Wilson a 560 mmHg.
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Figura 4.35: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +
3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e predicdo Wilson a 560 mmHg.
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Figura 4.36: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +
3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e ajuste UNIQUAC a 560 mmHg.
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Figura 4.37: Diagrama x-y para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-butanol (2) +

3-metil-1-butanol (3). Dados experimentais e predicdo UNIQUAC a 560 mmHg.
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Para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-butanol
(3) a 560 mmHg, os dados experimentais tiveram uma boa concordancia com o0s
modelos ajustados e preditos conforme apresentados na Tabela 4.11. Os trés
modelos utilizados neste trabalho descrevem muito bem aos dados experimentais.
Os modelos ajustados tiveram maiores desvios para a temperatura (T) e
composicao da fase vapor (y2), ja a composicao da fase vapor (yi1) 0s desvios
foram menores quando comparado aos desvios observados no modelo predito.
Para o modelo ajustado, Wilson forneceu os menores desvios para temperatura
(T) e y1, enquanto que para y» os desvios foram maiores do que os obtidos com
NRTL e UNIQUAC. Para y> o modelo NRTL apresentou o menor desvio (0,0016).
Ja para os modelos preditos, os desvios obtidos para a temperatura e composicao
da fase vapor foram praticamente os mesmos (Tabela 4.11).

Tabela 4.11: Desvios médios absolutos para os modelos NRTL, Wilson e
UNIQUAC para o sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-
butanol (3) a 560 mmHg

Desvio Médio Desvio Médio Desvio Médio

emT em yi emyo

NRTL 0,17 0,0054 0,0016

Ajuste Wilson 0,09 0,0046 0,0027
UNIQUAC 0,11 0,0047 0,0021

NRTL 0,10 0,0053 0,0016

Predigcéo Wilson 0,09 0,0054 0,0016
UNIQUAC 0,10 0,0056 0,0015
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CAPITULO 5. CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS
FUTUROS

Para cada componente puro 2-propanol, 2-metil-1-propanol e 3-metil-1-
butanol, as pressdes de vapor experimentais foram correlacionadas através do
uso da equacao de Antoine, Antoine estendido e DIPPR.

Os dados medidos foram do tipo P—T —x—y, sendo a fase vapor
calculada através do método de Hayden e O’Connell (1975) para a determinacao
dos coeficientes de fugacidade. Estes coeficientes apresentaram desvios do
comportamento ideal, o que descarta a hipotese de que @, = 1.

O sistema 2-metil-1-propanol(1) / 3-metil-1-butanol(2) apresentou boa
concordancia com dados de Resa e Goenaga (2006), além de ter sua consisténcia
termodinamica confirmada através dos dois testes aplicados. Assim verificou-se
que a qualidade dos dados obtidos através do ebulibmetro FISCHER sao
confiadveis, podendo-se ser utilizado para determinacao de bons dados de ELV.

Os testes de consisténcia termodinamica utilizados (método de Van Ness-
Fredeslund e o teste de area) para os sistemas binarios estudados confirmam a
boa qualidade dos dados obtidos pelo ebulibmetro FISCHER.

Os modelos NRTL, Wilson e UNIQUAC mostraram-se adequados na
representacdo do ELV de todos os sistemas binarios e ternarios determinados,
apresentando baixos desvios da temperatura e da composicdo da fase vapor em
cada sistema.

Como propostas que poderiam ser desenvolvidas para trabalhos futuros
tem-se a questao referente a taxa de aquecimento do ebulibmetro. Este parametro
precisa ser explorado através de um planejamento experimental, pois ndo se sabe
ao certo o quanto esta taxa pode influenciar nos dados de ELV, uma vez que nao
foram testados em diferentes taxas. Propde-se também a aplicacdo de outros

testes de consisténcia termodindmica em trabalhos posteriores, para uma melhor
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verificacdo da consisténcia dos resultados e que a curva de pressao de vapor para
o composto 3-metil-1-butanol seja determinada experimentalmente.

Além disso, deve-se considerar o resultado deste trabalho com outros da
literatura (ARCE et al., 1998; LI et al., 2000; GMEHLING & ONKEN, 1977; RESA
et al, 2004; RESA et al, 2005; RESA & GOENAGA, 2006; RESA et al, 2006) para
auxiliar a capacidade de descrever adequadamente o equilibrio liquido-vapor em

Oleo fusel.
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Apéndice A

Incertezas experimentais
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Em todas as medidas realizadas as incertezas experimentais estdo
presentes e tem-se a necessidade de serem contabilizadas. Uma analise do valor
mais representativo e das incertezas numa experiéncia permite concluir sobre a
precisdo e a exatiddo dos resultados medidos e esses resultados devem ser

apresentados na forma:
X; T 51' (A1)

sendo
x; = valor da variavel medida

§; = incerteza experimental

Os erros podem ser classificados quanto a sua origem em sistematicos ou
aleatorios. No primeiro caso, podem ser eliminados ou, pelo menos, quantificados,
por calibracdo dos aparelhos de medida. No ultimo caso, € possivel estimar o seu
valor a partir de medicdes sucessivas da mesma grandeza.

Para se conseguir um valor mais préximo da realidade a solugéo é repetir
varias vezes a medicdo. A repeticdo de uma medida da variavel x, nas mesmas
condigbes experimentais conduz a uma distribuicao aleatoria de resultados em
torno de um valor médio que pode ser considerado como o melhor valor obtido
nesta medida. Em um grande numero de situagdes, esta repeticdo realizada N
vezes nas mesmas condicdes experimentais conduz a um valor médio que se
aproxima do “verdadeiro”.

O desvio padrdao pode ser calculado para exprimir a dispersdao dos

resultados, pela expressao:

S, = /% (A. 2)

sendo

S, = desvio padrao;
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x = valor médio;

N = nUmero de amostras;

O resultado final (numero elevado de determinagdes nas mesmas

condicdes experimentais) pode apresentar-se como:

x+ Sy (A. 4)

Neste trabalho os desvios observados foram:

Temperatura (T): x + 0,0649

Pressdo (mmHgQ): x + 0,3556

Composigéo da fase vapor e liquida: x + 0,000924
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Apéndice B

Propriedades estimadas, obtidas na literatura
e informadas pelo fabricante para os
componentes utilizados nos sistemas

determinados
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Tabela B.1: Propriedades e especificacdes dos componentes puros

Nome 2-propanol 2-metil-1-propanol 3-metil-1-butanol
Fabricante SIGMA-ALDRICH SIGMA-ALDRICH SIGMA-ALDRICH
CAS 67.63-0° 78.83-1°2 123.51-3°
Pureza >99,50% 2 >99,50% 2 >99,00% °

M (g/mol) 60.0950 2 74.1216° 88.1482 2
Férmula CsHgO 2 C4H10 2 CsH120 2

p (g/ml) 0,785%%)a 0,803%)a 0.809®%)a

T. (K) 508,4 ° 5477 ° 577,2"

P. (bar) 47,0° 42,4 ° 39,3

Rd x 107"° (m) 2,726° 3,140° 3,684 ¢
Nassociagdo 1,32° 1,90 ° 1,559

m 1,66° 1,64° 1,80

Zc 0,248° 0,257 ° 0,268 '

V. (cm¥mol) 220,0 ° 273,0° 330,0 ¢

Tb (K) 355,4 ° 381,0° 4052 °

w 0,665 ° 0,592 ° 0,556 ¢

r (UNIQUAC) 2,7792" 3,4535 41279

q =q (UNIQUAC) 2,5080 ' 3,0480° 3,5880 '

MV (m®Kmol) 0,083108 0,10256 ' 0,12246

r]solvatagéo

2-metil-1-propanol + 3-metil-1-butanol

2-propanol + 3-metil-1-butanol

1,55

1,65
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# Informado pelo fabricante;
® Fredenslund et al (1977);
° Reid et al (1987);

4 Cepeda (2010);

®Li et al. (2000);

"Banco de dados do simulador Aspen Plus;

Tabela B.2: Constantes da equacao de Antoine estendida

Constantes de Antoine estendida ~
Componente A B C D E F G Validade (K)
2-propanol 64,9171 -7607,00 0 0 -7,40860 | 0,43986E-17 6,0 185,28 — 508,30
2-metil-1-propanol 110,267 -10504,0 0 0 -13,9210 | 0,16898E-16 6,0 165,15 — 547,80
3-metil-1-butanol 95,5071 -10237,0 0 0 -11,6950 | 0,68003E-17 6,0 155,95 - 577,20
Etanol 61,7911 -7122,30 0 0 -7,14240 | 0,28853E-05 2,0 159,05 - 514,00

Banco de dados do simulador Aspen Plus;

Tabela B.3: Constantes da equacao de Antoine

Constantes de Antoine ~
Componente A B C Validade ()
2-propanol 7,47809 1223,02 183,856 52,05 — 83,41
2-metil-1-butanol ® 7,76703 1496,91 198,682 74,69 — 109,10
3-metil-1-butanol ® 7,76177 1615,03 199,524 63,20 — 139,90

4 Dados experimentais obtidos neste trabalho;

84




® Dados experimentais obtidos de Cepeda (2010);

" Constantes ajustadas a dados experimentais — Equagao de Antoine: log P(mmHg) = A —

B .
T(°C)+C’

Tabela B.4: Constantes da equacéao de DIPPR

Constantes de DIPPR’

Componente A B C D E Validade (K)

2-propanol ? 101,35 -8889,30 -11,049 6,2661E-07 2,0 325,2 — 356,56
2-metil-1-butanol ? -90,336 -1794,80 18,734 -3,2747E-05 2,0 347,84 — 382,25
3-metil-1-butanol ° -427,10 1161,00 70,645 -8,6344E-05 2,0 336,35 -413,05

4 Dados experimentais obtidos neste trabalho;

® Dados experimentais obtidos de Cepeda (2010)

" Constantes ajustadas a dados experimentais — Equagao de DIPPR: in P (Pa) = A + % +CInT(K) + DT(K)*
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Apéndice C

Curvas de calibracao para quantificacao dos

componentes por cromatografia gasosa
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— Sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2)

(1)  y=1,183610"x + 4,1237 10*
R? = 0,9995

2) y=1,171310"x +5,2359 10*
R?=0,9995

— Sistema 2-propanol (1) +3-metil-1-butanol (2)
(1)  y=1,224310"x +2,091510*
R? = 0,9996
(2) y=9,234110%x-3,6351 10*
R? = 0,9994

— Sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3)

(1) y=1,2212010"x - 1,3245 10®

R? = 0,9954

(2) y=1,221210"x-1,324510°
R? = 0,9954

(3) y=1,212610"x-1,333310°
R? = 0,9946

(1) y=1,6339107"x

R? = 0,9982

2)  y=1,198410"x
R? = 0,9974

(3) y=1,201310"x
R? = 0,9969
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sendo,
x = Area do cromatograma;

y = Composicao do composto (0,0004 <y < 0,1000);
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Apéndice D

Dados de pressao de vapor
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Tabela D.: Pressédo de Vapor do 2-propanol

Experimental Antoine Antoine estendida DIPPR

TC P (mmHg) P (mmHg) Aretativo P (mmHg) Arerativo P(mmHg)  Areiativo
52,05 196,5912 196,6695 -0,0004 199,5558 -0,0151 195,6534 0,0048
54,85 226,4811 226,2293 -0,0011 228,7292 -0,0099 225,0025 0,0065
62,58 327,4394 327,5366 0,0003 328,5772 -0,0035 325,6921 0,0053
65,73 378,2861 378,3513 0,0002 378,6309 -0,0009 376,2361 0,0054
70,84 474,3315 474,4698 0,0003 473,3172 0,0021 471,8722 0,0052
74,10 545,5724 545,6245 0,0001 543,4386 0,0039 542,6720 0,0053
74,71 559,9510 559,8596 -0,0002 557,4707 0,0044 556,8348 0,0056
76,83 611,9678 611,7097 -0,0004 608,5935 0,0055 608,4152 0,0058
79,69 688,5716 687,7934 -0,0011 683,6455 0,0072 684,0780 0,0065
82,22 759,8350 761,3489 0,0020 756,2459 0,0047 757,1893 0,0035
83,41 798,9357 798,0859 -0,0011 792,5217 0,0080 793,6882 0,0066

Apgdio 0,0006 0,0058 0,0006

Arorative= Pexperimental~Pealcutadal A, i = relative

Pexperimental
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Tabela D.1: Presséo de Vapor do 2-metil-1-propanol

Experimental Antoine Antoine estendida DIPPR

T (T) P (mmHg) P (mmHg) Aretativo P (mmHg) Arerativo P (mmHg) Arerativo
74,69 196,5162 195,5708 0,00481 191,9404 0,0233 195,5440 0,0049
77,92 226,4361 226,5929 -0,0007 223,1965 0,0143 226,4426 0,00003
86,39 327,5144 328,1251 -0,0019 325,6732 0,0056 327,8130 -0,0009
89,84 378,3836 379,1647 -0,0021 377,2000 0,0031 378,8597 -0,0013
95,41 474,4290 475,4340 -0,0021 474,2854 0,0003 475,2029 -0,0016
98,94 545,5424 546,3364 -0,0015 545,6529 -0,0002 546,1542 -0,0011
99,41 559,9961 556,4039 0,0064 555,7753 0,0075 556,2257 0,0067
101,91 611,9078 612,5684 -0,0011 612,1898 -0,0005 612,3911 -0,0008
105,04 688,5416 689,4049 -0,0013 689,2063 -0,0010 689,1521 -0,0009
107,58 759,9700 757,4421 0,0033 757,2376 0,0036 757,0267 0,0039
109,10 798,8382 800,7325 -0,0024 800,4408 -0,0020 800,1584 -0,0017

Apsaio 0,0026 0,0056 0,0025

Arorative= Pexperimentat~Peatcutadal A, i = relative

Pexperimental
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Tabela D.2: Pressao de Vapor do 3-metil-1-butanol

Cepeda (2010) Antoine Antoine estendida DIPPR

T(T) P (mmHg) P (mmHg) Arelativo P (mmHg) Aretativo P (mmHg)  Areativo
63,20 39,5283 41,1643 -0,0414 38,7935 0,0186 43,3429 -0,0965
73,75 69,3807 71,0953 -0,0247 68,3525 0,0148 72,1047 -0,0393
81,05 97,2080 101,2992 -0,0421 98,5832 -0,0141 101,2046 -0,0411
81,15 99,3082 101,7787 -0,0249 99,0653 0,0024 101,6678 -0,0238
83,15 111,2341 111,7812 -0,0049 109,1362 0,0189 111,3399 -0,0010
83,70 128,1855 114,6737 0,1054 112,0527 0,1259 114,1402 0,1096
86,60 132,0859 130,9964 0,0082 128,5428 0,0268 129,9714 0,0160
87,50 150,9874 136,4452 0,0963 134,0583 0,1121 135,2668 0,1041

90,90 156,0878 158,7931 -0,0173 156,7264 -0,0041 157,0385 -0,0061
92,30 164,8636 168,8533 -0,0242 166,9519 -0,0127 166,8660 -0,0121
95,15 188,8655 191,0009 -0,0113 189,5006 -0,0034 188,5545 0,0016
96,35 196,8162 201,0315 -0,0214 199,7272 -0,0148 198,3996 -0,0080
98,35 214,8177 218,7327 -0,0182 217,7926 -0,0138 215,8045 -0,0046
107,50 312,4007 317,3198 -0,0157 318,6775 -0,0201 313,2968 -0,0029
108,40 327,3269 328,7547 -0,0044 330,3962 -0,0094 324,6490 0,0082
116,45 446,8868 447,1930 -0,0007 451,8204 -0,0110 4424816 0,0099
118,20 482,2897 477,1419 0,0107 482,5169 -0,0005 472,3029 0,0207
119,50 499,3911 500,4502 -0,0021 506,4005 -0,0140 495,5072 0,0078
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Continuacao da Tabela D.3

Cepeda (2010) Antoine Antoine estendido DIPPR

T(T) P (mmHg) P (mmHg) Arelativo P (mmHg) Aretativo P (mmHg)  Areativo
122,40 556,4708 555,8592 0,0011 563,1464 -0,0120 550,6302 0,0105
123,75 581,0728 583,3310 -0,0039 591,2621 -0,0175 577,9300 0,0054
125,10 611,0002 611,9151 -0,0015 620,5009 -0,0155 606,3071 0,0077
129,90 721,6343 723,0735 -0,0020 734,0377 -0,0172 716,3072 0,0074
130,60 749,9867 740,5902 0,0125 751,9027 -0,0026 733,5802 0,0219
131,40 760,0375 761,0352 -0,0013 772,7444 -0,0167 753,7167 0,0083
132,00 776,0138 776,6714 -0,0008 788,6769 -0,0163 769,0990 0,0089
134,90 857,0205 856,0151 0,0012 869,4251 -0,0145 846,8951 0,0118
137,80 942,9775 941,8878 0,0012 956,6249 -0,0145 930,5596 0,0132
139,90 1004,0326 1008,3723 -0,0043 1023,9947 -0,0199 9949177 0,0091

Amedio 0,0176 0,0218 0,0208

Arorative = Pexperimentat~Pealcutadal A, i = relative

Pexperimental
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Apéndice E

Volatilidade relativa e constante de equilibrio
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Tabela E.1: Dados da Constante de Equilibrio e Volatilidade Relativa para o

sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3). Dados

experimentais a 760 mmHg.

T (C) K Ka Ks a1 023

83,07 1,0696 0,4764 0,3222 3,3199 1,4786
84,84 1,1561 0,4777 0,2287 5,0554 2,0888
86,71 1,2604 0,5052 0,2201 5,7269 2,2955
88,41 1,3527 0,5525 0,2263 5,9783 2,4418
90,62 1,4977 0,5935 0,2359 6,3478 2,5153
94,37 1,6631 0,7097 0,2865 5,8041 2,4770
98,11 1,8456 0,8140 0,3360 5,4930 2,4226
101,40 2,0084 0,9018 0,3821 5,2557 2,3600
105,13 2,2356 1,0142 0,4335 5,1570 2,3395
107,05 2,2330 1,0167 0,4846 4,6080 2,0981
107,19 1,1753 1,0181 0,5248 2,2396 1,9401
107,24 1,8670 1,0066 0,5407 3,4532 1,8618
109,78 2,3837 1,1279 0,4840 4,9248 2,3304
111,04 2,5626 1,1615 0,5295 4,8394 2,1935
111,85 2,6527 1,1862 0,5577 4,7563 2,1268
112,41 2,6795 1,1825 0,5820 4,6041 2,0318
113,72 2,7752 1,2565 0,5938 4,6741 2,1162
118,36 2,9291 1,3529 0,6827 4,2904 1,9817
123,53 2,7864 1,7984 0,8283 3,3642 2,1713
125,20 2,9008 1,5898 0,8923 3,2508 1,7816
125,81 2,2565 1,5372 0,8953 2,5203 1,7169
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Tabela E.2: Dados da Constante de Equilibrio e Volatilidade Relativa para o

sistema 2-propanol (1) + 2-metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3). Dados

experimentais a 560 mmHg.

T K Kz Ks O13 023
75,86 1,0483 0,2925 0,0795 13,1816 3,6779
77,00 1,1048 0,3086 0,0819 13,4932 3,7690
80,10 1,2641 0,4049 0,1086 11,6404 3,7284
82,16 1,3713 0,4687 0,1337 10,2561 3,5055
93,81 2,1318 0,8086 0,2885 7,3887 2,8025
94,48 2,1893 0,8406 0,3059 7,1570 2,7480
95,24 2,2642 0,8728 0,3031 7,4693 2,8794
95,98 2,4319 0,8859 0,3081 7,8932 2,8753
97,07 2,5414 0,9227 0,3073 8,2714 3,0032
98,76 2,6057 0,9827 0,3654 7,1302 2,6890
102,05 2,8209 1,1023 0,4540 6,2135 2,4281
102,39 3,0139 1,1299 0,4405 6,8414 2,5648
104,37 3,0596 1,2003 0,4969 6,1573 2,4156
105,01 2,9934 1,2374 0,5198 5,7592 2,3807
106,33 3,2252 1,2896 0,5442 5,9265 2,3697
108,56 3,5045 1,3968 0,5868 5,9718 2,3803
112,90 4,2956 1,6881 0,6973 6,1601 2,4209
113,92 4,4648 1,7527 0,7295 6,1200 2,4025
114,84 4,6218 1,8368 0,7505 6,1579 2,4473
115,92 5,0044 1,9594 0,7846 6,3783 2,4973
117,16 5,3678 2,0864 0,8164 6,5751 2,5557
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Apéndice F

Calculo do coeficiente de fugacidade
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Tabela F.1: Dados dos coeficientes de fugacidade e composicao da fase vapor calculados pela equagéao da
coexisténcia com o auxilio do programa Thertest.for. Dados para o sistema 2-metil-1-propanol (1) + 3-metil-1-

butanol (2). Dados experimentais e calculados a 760 mmHg.

T (T) X1 eXp y1 exp y1 cal P1 ?2

131,56 0,0000 0,0000 0,0000 0,9764 0,9676
130,02 0,0295 0,0692 0,0678 0,9756 09671
127,05 0,1034 0,2235 0,2158 0,9741 0,9661
126,07 0,1404 0,2861 0,2800 0,9735 0,9658
124,81 0,1822 0,3527 0,3461 0,9728 0,9655
123,41 0,2163 0,4107 0,3958 0,9721 0,9650
119,45 0,3892 0,5964 0,5990 0,9699 0,9642
118,43 0,4355 0,6408 0,6432 0,9694 0,9640
116,54 0,5080 0,7113 0,7060 0,9684 0,9635
115,51 0,5666 0,7488 0,7516 0,9679 0,9634
112,69 0,7146 0,8477 0,8514 0,9664 0,9629
111,22 0,7892 0,8952 0,8949 0,9656 0,9626
109,66 0,8847 0,9378 0,9454 0,9648 0,9625
107,58 1,0000 1,0000 1,0000 0,9636 0,9622
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Tabela F.2: Dados dos coeficientes de fugacidade e composicao da fase vapor calculados pela equagéo da
coexisténcia com o auxilio do programa Thertest.for. Dados para o sistema 2-propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2).

Dados experimentais e calculados a 760 mmHg.

T (T) X1 eXp y1 exp y1 cal P1 ?2

82,22 0,0000 0,0000 0,0000 0,9821 0,9676
83,97 0,0095 0,0452 0,0515 0,9817 0,9672
86,16 0,0222 0,1172 0,1150 0,9810 0,9665
88,61 0,0840 0,3202 0,3477 0,9788 0,9643
94,57 0,1275 0,4290 0,4585 0,9775 0,9628
101,00 0,2082 0,5627 0,5984 0,9755 0,9603
105,80 0,2621 0,6583 0,6646 0,9745 0,9589
108,99 0,3358 0,7277 0,7360 0,9734 0,9574
112,10 0,4497 0,8053 0,8233 0,9717 0,9549
118,10 0,5578 0,8739 0,8886 0,9693 0,9509
122,18 0,7394 0,9555 0,9557 0,9668 0,9467
128,52 0,8218 0,9739 0,9732 0,9656 0,9448
130,56 0,9131 0,9861 0,9872 0,9646 0,9430
131,55 1,0000 1,0000 1,0000 0,9637 0,9414
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Tabela F.3: Dados dos coeficientes de fugacidade e composicao da fase vapor calculados pela equacgéo da
coexisténcia com o auxilio do programa Thertest.for. Dados para o sistema 2- propanol (1) + 3-metil-1-butanol (2).

Dados experimentais e calculados a 560 mmHg.

T (T) X1 exp Y1 exp y: cal on ?2

122,53 0,0000 0,0000 0,0000 0,9852 0,9735
121,45 0,0133 0,0574 0,0703 0,9848 0,9732
118,91 0,0297 0,1433 0,1483 0,9841 0,9724
117,45 0,0443 0,1997 0,2100 0,9837 0,9720
113,57 0,0825 0,3329 0,3453 0,9826 0,9708
109,58 0,1232 0,4340 0,4577 0,9815 0,9695
99,83 0,2723 0,708 0,7042 0,9788 0,9658
94,45 0,3660 0,7972 0,7915 0,9773 0,9634
89,65 0,4745 0,8650 0,8594 0,9757 0,9609
85,68 0,5799 0,9124 0,9054 0,9744 0,9586
82,86 0,6651 0,941 0,9334 0,9734 0,9569
75,71 0,9500 0,9911 0,9929 0,9706 0,9518
74,71 1,0000 1,0000 1,0000 0,9701 0,9510
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Apéndice G

Parametros de interacao
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Tabela G.1: Parametros de interacdo binaria para sistema 2-metil-1-propanol (1) +
3-metil-1-butanol (2)

Modelo Parametro obtidos pelo simulador Aspen Plus ®
A2 -0,8394565
Aoy 2,13753227
NRTL Bi2 330,664906
Ba1 -798,36834
Ci2= Co1 0,3
Ao -0,6126316
Aoy -0,6932789
Wilson
B2 216,279185
Bos 254,488909
A1z 0,36439109
Aoy -0,8338317
UNIQUAC
B2 -105,13624
Bo1 272,417573
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Tabela G.2: Parametros de interagdo binaria para sistema 2-propanol (1) + 3-metil-
1-butanol (2)

Modelo Parametro obtidos pelo simulador Aspen Plus ®
Ao -6,3511905
Aoy 3,14157757
NRTL Bi2 3008,46119
Bo1 -1575,024
Ci2= Gz 0,3
Ao -1,2139609
Az 4,03320594
Wilson
B2 787,678269
Ba1 -2229,9871
Ao -1,2412009
Aoy 0,40858751
UNIQUAC
Bi2 90,7133228
Ba1 79,3970408
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Tabela G.3: Parametros de interacdo para o sistema ternario 2-propanol (1) + 2-

metil-1-propanol (2) + 3-metil-1-butanol (3)

Modelo Parametro obtidos pelo Predicao Ajuste
simulador Aspen Plus ®

A+ 20,647555 1,42011102
Az -24,218218 2,66764076
Bz -7517,8066 -721,60804
Bo; 8676,85549 -790,23759
A+ -1,2139609 -0,9499296
Wilson Az 4,03320594 -4,0789468
Bis 787,678269 695,253068
B -2229,9871 784,378291
Ao -0,6126316 -3,3535707
Az -0,6932789 -3,2974272

Bos 216,279185 1682,9453
Bso 254,488909 -462,47642
A+ -15,171086 0,96069494
Az 12,4272622 0,51181508

Bi2 5421,44278 -330,2775

Bo1 -4480,1277 -192,546
A1 -1,2412009 -3,7238675
UNIQUAC Az 0,40858751 0,33394761
Bis 90,7133228 870,36706
Ba1 79,3970408 159,915619
Ao 0,36439109 -1,0822508

Az -0,8338317 -0,593005
Bas -105,13624 -85,629487
Bao 272,417573 511,894506
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Continuacéao da Tabela G.3

Modelo Parametro obtidos pelo Predicao Ajuste
simulador Aspen Plus ®
A1z 27,6356364 3,91419914
Az -27,114223 -25,428943
B2 -10000 -1843,7268
B 9926,60985 10000
C12 0,3 0,3
Ass -6,3511905 30,0968225
Azt 3,14157757 -0,9415145
NRTL Bis 3008,46119 -10000
B -1575,024 -118,68736
Cis 0,3 0,3
Az -0,8394565 -24,704953
Az 2,13753227 12,4893635
Bas 330,664906 10000
Bso -798,36834 -5111,6623
Cos 0,3 0,3
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