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Resumo

O estudo dos fendmenos fisico-quimicos presentes nos processos quimicos industriais é
de extrema relevéncia, desde o projeto até a operacdo das unidades que compdem a
planta. Dentre as etapas do processo, a separagio e purificacdo costumam concentrar
os maiores custos do projeto. Um importante segmento da indtstria petroquimica é a
produgao de fenol, empregado na fabricacio de resinas. Nesse processo duas colunas de
destilagao e um decantador sdo responséaveis pela purificacdo do fenol e recuperacio da
matéria—prima (cumeno). O equilibrio de fases &€ um dos fendmenos mais importantes
dessas unidades, havendo a possibilidade de ocorrer em alguns pratos o equilibrio trifa-
sico (LLV). Embora termodinamicamente possivel, as tentativas de descrever essa forma
de equilibrio, utilizando dados exclusivemente bifasicos (LL e/ou LV), ndo apresentam
bons resultados. Este trabalho teve como objetivo o estudo termodinamico do equilibrio
liquido-liquido e liquido-vapor na regido proxima ao equilibrio liquido-lquido-vapor de
sistemas que compoem as etapas de separacdo do processo de produgdo de fenol (4gua,
acetona, a—metil estireno, cumeno e fenol), de forma a contribuir com o estudo do equi-
librio trifasico, presente nesse processo. Foram obtidos dados isotérmicos de equilibrio
liquido-liquido a 50 e 60 °C e dados isobaricos de equilibrio liquido—vapor & 760 mmHg,.
Pelo fato das células de equilibrio liquido-liquido, empregadas neste trabalho, serem fe-
chadas, nao fol possivel obter dados nas regites ricas em acetona, devido ao aumento
da pressdo interna provocada pela formagdo do vapor. Nas demais regides, os resulta-
dos foram satisfatorios. A modelagem termodinamica apresentou excelente concordancia
com o5 dados experimentais, & exce¢do do sistema 4gua + acetona + fenol, devido ao
efeito associativo presente. A utilizacdo do ebulidmetro para o levantamento da curva
de equilibrio liquido—vapor ndo apresentou bons resultados devido as dificuldades expe-
rimentais referentes 4 amostragem da fase liquida e recirculagdo das fases. Além dos
bons resultados de equilibrio liquido-liquido, este trabalho contribuiu para a consolida-
¢do das metodologias experimentais empregadas no equilibrio LL e LV de sistemas com
tendéncia a apresentar equilibrio LLV, contribuindo com trabalhos futuros interessados
na modelagem do equilibrio trifasico.

Palavras—Chave: Equilibrio de fases, Dados experimentais, Termodinamica, Modela-

gem, Fenol.



Abstract

Studies concerning physical and chemical phenomena are very important for the chemi-
cal industry, from the early stages of design up to full plant operation. Among the many
units that make up a chemical plant, the last steps of separation and purification stands
as the most expensive. Phenol, used to produce resins as well as other products, is an
important feedstock to petrochemical industries. Two distillations columns and one de-
canter are used to purify phenol and separate cumene in the phenol production process,
in which phase equilibrium plays an important role. In a tray distillation tower, one may
find two liquid phases and one vapor phase in equilibrium (VLLE). Although possible,
attempts to describe this equilibrium condition from two phase equilibrium conditions,
either liquid-liquid (LLE) or vapor-liquid (VLE), haven’t succeed. The objective of this
work was to study the LLE and VLE of systems comprising components of the phenol
production process, i.e., water, acetone, cumene, phenol and a-methyl styrene, at con-
ditions close to the liquid-liquid-vapor equilibrium. Equilibrium data were successfully
obtained at 50 °C and 60 °C and at 760 mmHg for a variety of compositions. Unfor-
tunately data at high acetone contents could not be obtained due to the high pressure
generated in the experimental apparatus. The thermodynamic modelling showed good
agreement with all experimental results but the water-acetone-phenol due to the asso-
ciative effect. The use of an ebulliometer to obtain phase equilibrium data exhibited
problems to collect liquid samples and to recirculate the phases. Besides the good ex-
perimental data obtained, this investigation contributed to consolidate the experimental
methodology used in the LLE and VLE regarding systems in which VLLE occurs, and
contributed to model it.

Key-Words: phase equilibrium, Experimental data, Thermodynamic, Modeling, Phe-

nol.
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Nomenclatura

Letras Latinas

B - segundo coeficiente virial

Cp - capacidade calorifica & pressio constante

Cv - capacidade calorifica & volume constante

f - fugacidade

F A - fator resposta

FO - funcdo objetivo

G - energia livre de Gibbs

G¥ - energia livre de Gibbs de excesso

gi; - parametro da equagio de Wilson

95 - pardmetro da equacgéo de Wilson

m - niimero de componentes da equacio do virial
P - pressdo

R - constante dos gases ideais

T - temperatura

V - volume

V - volume molar da mistura

y - composi¢ao molar do componente na fase vapor
x - composi¢io molar do componente na fase liquida

Z - fator de compressibilidade
Letras Gregas

« - identifica as fases

3 - identifica as fases

¢ - coeficiente de fugacidade
v - coeficiente de atividade

1 - potencial quimico
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& - desvio padrao

Aij, Aji - parametro da equacao de Wilson
Siglas

AMES - a—metil estireno

CG - cromatografia gasosa

CLAE - cromatografia liquida de alta eficiéncia
ddp - diferenca de potencial

DPM - desvic padrao médio

FID - do inglés "flame ionization detector"

LL - liguido-liquido

LLV - liquido-liquido-vapor

LV - liquido-vapor

NRTL - do inglés "nonrandom, two-liguid"
TCD - do inglés "thermal conductivity detector"

UNIQUAC - do inglés "quasi-chemical approximation"
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Capitulo 1

Introducao

Unidades de processamento quimico t&m sido projetadas a cada dia com mais eficiéncia e
seguranca, gragas ac empenho de cientistas e engenheiros responséaveis pela compreensio
dos fenémenos fisico-quimicos, presentes em todas as etapas do processo, e pela modela-
gem das operagdes. Soma-se a isso o grande desenvolvimento computacional das tltimas
décadas que vem permeando tanto as etapas de projeto quanto de operacdo, reduzindo

custos e riscos.

No projeto de uma indastria quimica, cerca de 70% dos custos estdo relacionados
com as unidades de separagdo e purificacdo. O principio de operacdo destas unidades,
de forma geral, estd fundamentado no particionamento diferenciado de cada componente
entre as fases em equilfbrio. O comportamento do estado de equilibrio é objeto de estudo
da termodinémica, a qual visa estabelecer a dependéncia dos estados de equilibrio de

fases com varidveis mensuradveis como temperatura, pressio e composicio.

Na indastria petroquimica, a produ¢do de fenol representa um segmento impor-
tante, principalmente para a produgfo de resinas. O fenol é produzido através da oxi-
dagdo do cumeno em fase liquida gerando hidroperéxido de cumeno. O agente oxidante
& o proprio ar. Na sequéncia, o hidropertxido de cumeno sofre uma decomposicio ca-

talitica produzindo fenol e acetona. A 4gua e 0 a—metil estireno sdo subprodutos desse
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Figura 1.1: Indiistria de fenol - unidades de separacao.

processo. O a-~metil estireno pode ser convertido em cumeno através de um processo
de hidrogenacao. Apés o processo reativo, a mistura de agua, acetona, cumeno, fenol e
a—-metil estireno passam por um processo de separagdo composto por duas torres de des-
tilagio e um decantador localizado na base da segunda torre (Fig. 1.1). Estas unidades
sdo caracterizadas pela presenca do equilibrio liquido-liquido (LL), liquido-vapor (LV) e
lquido-liquido—vapor (LLV). Estas formas de equilibrio de fases sdo decorrentes da alta
volatilidade da acetona e da miscibilidade parcial entre a agua e os demais orgénicos
(a-metil estireno, cumeno e fenol). Conhecer o comportamento das fases em equilibrio
nas colunas de destilagio é essencial para evitar o transbordamento da coluna. Além
disso, a formacao de equilibrio trifasico no interior das colunas dificulta a transferéncia

de massa enire as fases.

E desejavel nesse tipo de processo a representacio de todas as formas de equilibrio
de fases através de um 1nico conjunto de dados experimentais. Embora termodinami-
camente isso seja possivel, na pritica os resultados nao sio bons, quer pela deficiéncia
dos modelos termodinimicos, quer pela qualidade dos dados experimentais. Quando da

utilizacdo de um Gnico conjunto de dados, a preferéncia é por dados de equilibrio liquido—



liquido, uma vez que este tipo de informacfo possui menor fonte de erros e menor custo

de obtencao.

No sentido de contribuir para a solu¢fio deste problema, alguns trabalhos vém sendo
realizados no campo da modelagem termodinamica e na proposi¢io de novos algoritmos

de ajuste de parametros, a fim de possibilitar a utilizagio de um tinico conjunto de dados.

No campo experimental, novos dados de equilibrio de fases vém sendo obtido,
de forma a fornecer maiores informacdes sobre esse fenémeno, melhorando com isso a

capacidade de representagido dos processos.

Neste trabalho foram obtidos os comportamentos de sistemas exclusivamente bi-
fasicos (LL e LV) e proximo & regifo trifdsica (LLV). Tradicionalmente os dados de
equilibrio liquido-liquido sdo obtidos em condi¢des de temperaturas muito distantes do
equilibrio liquido-liquido-vapor, enquanto que o equilibrio liquido—vapor é estudado ex-
clusivamente com substancias completamente misciveis. Por essa razio, é comum que
esses dados apresentem desvios elevados, quando empregados na modelagem do equilibrio
liquido-liquido—vapor. Desta forma, pretende-se que os dados obtidos possam fomentar
trabalhos interessados no estudo do equilibrio trifasico e na simulacdo de processos com

essa, caracteristica.

A abordagem do problema envolveu trés sistemas ternarios, formados pelos com-
ponentes presentes na unidade de separacio e purificagio da indistria de produgio de
fenol:

e igua - acetona + a—metil estireno;
e igua + acetona -+ cumeno;
e Agua + acetona + fenol.

As temperaturas escolhidas para o estudo do equilibrio liquido-liquido (50 e 60 °C})

sdo suficientes para garantir a proximidade do equilibrio trifasico. Ja para o equilibrio

3



liquido—vapor, pelo fato dos ternarios serem formados pela 4gua + acetona + organicos
{o-metil estireno, cumeno e fenol) existe a tendéncia de o sistema sofrer particionamento

das fases liquidas, o que caracterizaria o equilibric liquido-liquido—vapor.

O trabalho foi composto por duas etapas distintas:

e Determinacdo experimental e modelagem termodinamica de dados de equilibrio

liquido-liquido;

e Determinacao experimental e modelagem termodindmica de dados de equilibrio

liquido—vapor.

Este trabalho apresentou particularidades inerentes as condicdes dos sistemas es-
tudados. Os detalhes experimentais e teoricos estdo apresentados e discutidos ao longo

dos proximos capitulos.



Capitulo 2

Revisao Bibliografica

A revis@io de literatura deste trabalho aborda os seguintes tépicos relacionados com o

tema do trabalho:

e Fundamentaco tedrica do equilibrio de fases;

e Métodos de cbtencdo de dados de equilibrio de fases;

e Dados disponiveis na literatura dos sistemas estudados;
¢ Metodologias analiticas;

e Métodos numéricos e algoritmos empregados nos ajustes de parametros.

2.1 Fundamentagao Teérica do Equilibrio de Fases

A modelagem termodindmica dos problemas envolvendo equilibrio de fases, aqui apresen-
tada, estd baseada em SANDLER (1999) {1], SMITH et. al. (2000) [2] e PRAUSNITZ et.
al. (1999) [3], embora varias outras referéncias tratem do assunto com maior ou menor

detalhe. Estas obras foram adotadas por se tratarem de classicos da area.



Processos tais como: destilacao, extragdo e adsorcio, sdo caracterizados pelo con-
tato entre duas ou mais fases que inicialmente estdo deslocadas do equilibrio. O estado
de equilibrio é definido como sendo o estado no qual todos os potenciais capazes de
provocarem algum tipo de fluxo sdo nulos. Nos processos convencionais das indtstrias

quimicas, trés sdo os potenciais possiveis de provocarem algum tipo de fluxo:

1. Potencial térmico: Surge devido & diferenca de temperatura (7') e origina o fluxo

de calor;

2. Potencial mecanico: Surge devido & diferenca de pressdo {P) e é responsavel pelo

fluxo de trabalho de expansdo ou compressao;

3. Potencial quimico (u): Responsavel pelo trabalho exigido para que ocorra a trans-

feréncia de massa.

Por envolver propriedades mensuraveis (T e P}, 0 equilibrio térmico e mecanico de
um sistema é facilmente detectado quando a temperatura e pressio das fases séo iguais,

isto é:

7@ =T7¥ = =7 (2.1)

P@ = p) = = pm (2.2)
a,B...n - identificam as fases.

Entretanto, para que se garanta o equilibrio termodinamico de um sistema, o equili-
brio quimico também deve ser atingido, ou seja, o potencial quimico de um componente
em uma fase deve ser igual ao potencial deste mesmo componente em quaisquer das

demais fases presentes, para todos os componentes do sistema:



uE =g ==yl (2.3)

Nao é possivel averiguar facilmente o equilibrio quimico de um sistema, uma vez
que o potencial quimico é uma propriedade abstrata, ou seja, ndo mensuravel. O desafio
da termodinamica nesta 4rea € estabelecer relagdes que permitam determinar o potencial
quimico de uma substancia em funcdo de propriedades possiveis de serem medidas como
por exemplo: P,T,V,C,.... Da equagido fundamental da termodindmica em termos da
energia livre de Gibbs (Eq. 2.4) [3], tem-se que, para sistemas aberto onde a pressio e a
temperatura sao constantes, o potencial quimico é igual 4 energia livre de Gibbs parcial

molar (Eq.2.5).

dG = —8dT + VdP +Y_ mdn; (2.4}
i=1
0G;
= ( ) (25)
aﬂi T,P,nj#

Uma func¢io auxiliar denominada fugacidade (f) é proposta em termos do potencial
quimico, ou da energia livre de Gibbs. A relagéo entre G e a fugacidade (f) ¢ dada pela

Equagao 2.6 [2].

dG = RTd(In f;) (2.6)
na qual:
R - Constante universal dos gases;

T - Temperatura absoluta;

fi - fugacidade do componente i.



Desta forma, chega-se ao critério de equilibrio quimico para um sistema fechado,

baseado na isofugacidade de cada componente, ou seja:

fe=fl=.. =4 (2.7)

Portanto, a modelagem termodinamica do equilibrio de fases & representada pela
Equagdes (2.1, 2.2 e 2.7). Do critério de isofugacidade (Eq. 2.7) os equilibrios térmicos e
mecéanicos sdo caracterizados pela uniformidade da temperatura (Eq. 2.1) e da pressao

(Eq. 2.2) do sistema, respectivamente.

Embora a fugacidade seja uma propriedade abstrata na grande maioria dos casos,
duas funcdes auxiliares surgem para relacioné-la com propriedades mensuraveis (PVT):
o coeficiente de fugacidade (¢) e o coeficiente de atividade (vy), definidos pelas Equacdes

(2.8) e (2.9), respectivamente.

¢ = —— (2.8)

Y — L (29)

nas quais:

~

¢; - coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor;

v, - coeficiente de atividade do componente i na fase liquida;

;.V, f?‘ - fugacidade do componente i na fase vapor e na fase liquida, respectivamente;
f? - fugacidade do componente i puro no estado de referéncia;

y; - fracao molar do componente i na fase vapor;

z; - fracdo molar do componente i na fase liquida;



P - pressdo do sistema.

O coeficiente de fugacidade (¢;) representa o distanciamento do componente na
mistura real da fase gasosa em relagio ao gés ideal, o que é caracterizado pela Equagio
(2.10), enquanto que o coeficiente de atividade (;), mede a ndo-idealidade em relagio
a solugdo ideal, ¢ relacionado com modelos de energia livre de Gibbs de excesso (GF)

através da Equacao (2.11) {3].
2 Fre RT
Ing; = RT ;= - .
ng; =R fo (V P)dP (2.10)

G =RTInn (2.11)

Sendo que V; = (BV/an-)T,p,ﬂj ¢ o volume parcial molar do componente ¢ e G~
€ a energia livre de Gibbs de excesso parcial molar, a qual é definida como a diferenca
entre a energia livre de Gibbs do componenente 4 na solucdo real (G;) e na solucio ideal

(ﬁzded), ou seja:

G =G~ G (2.12)

2

Por defini¢do, um gés ideal ¢ aquele em que a distancia entre as suas moléculas é
suficientemente grande de forma que nio exista interagdo entre elas, fazendo com que a
energia interna deste gés seja fun¢@o apenas da temperatura. E em uma solucio ideal
as propriedades de cada substancia sdo iguais tanto no estado puro quanto em solugio,

ou seja, as interagbes entre moléculas iguais e diferentes sfo todas iguais [2].

Para sistemas de baixa e média pressio costuma-se utilizar o coeficiente de fugaci-
dade para expressar as ndo-idealidades da fase vapor e o coeficiente de atividade para as

nao-idealidades da fase liquida. Essa abordagem é também conhecida como "gama-fi".

Desta forma, aplicando-se as Equacdes (2.8) e (2.9) & solucdo de problemas de

equilibrio de fase trifésico (LLV), por exemplo, tem-se as seguintes relaces:
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Equilibrio L*-V:

oY yiP = (%‘%)LI jice (2.13)
Equilibrio L1-V:
¢y yiP = ("/z‘-’I?i)L” fz-OLH (2.14)
Equilibrio L*~L;
I 1
(’}’ixz‘ffL) = (%xz’ffL) (2.15)

A modelagem termodinamica de fases liquidas requer que se determine dentre os
modelos termodinémicos existentes o mais adequado para representar a energia livre de
Gibbs de excesso (G¥) e, assim, determinar o coeficiente de atividade de cada componente

(Eq. 2.11).

Para a fase vapor necessita-se de uma equacio de estado que seja capaz de repre-
sentar o comportamento volumétrico desta e que, consequentermente, permita calcular
o coeficiente de fugacidade (qf:) da fase vapor com o maximo de exatidio possivel (Eq.

2.10).

Sistemas a baixa pressdo ndo apresentam dificuldades na representacdo da fase
vapor, podendo estes, em alguns casos, ser considerados ideais (gas ideal). A equacdo
virial (Eq. 2.16) vem ao longo dos anos se tornando uma alternativa eficiente na descricio
de fases vapor. Fundamentada nos conceitos da termodinamica estatistica, a equagio
virial tem a forma de uma série de poténcia em termos da densidade ou do volume,
expandida a partir da hipdtese do gés ideal. Com um ntmero suficiente de coeficientes,
esta equacao consegue excelentes resultados na representacio da fase vapor. A equacio
virial tem como limitacdo o fato de ndo ser aplicavel a liquidos. Quando truncada no
segundo termo (B), como ocorre na maiorias das vezes, esta equacéio consegue representar
fases vapor com densidades baixas, normalmente limitadas a pressdes menores que 10
bar [1]. A Equacio 2.17 expressa o coeficiente de fugacidade em termos da equacio

virial, aplicada na determinagio do coeficiente de fugacidade (¢;).
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EQUACAO VIRIAL

_ PV _ BT CT)
Z_RT"“1+ v +";ifm“§m+ (2.186)
2 & L P

Ing; = =3 y;B;—~InZ (2 y;B;; + B| — (2.17)
v =z i=1 RT

na qual:

Z - fator de compressibilidade;
B - segundo coeficiente virial;

V - volume molar da mistura;

m - nimero de componentes.

Os coeficientes da equacfio virial expressam as energias de interacio entre as mo-
léculas. Para sistemas nos quais as moléculas ndo apresentam efeito associativo, uma
boa alternativa pra expressar o segundo coeficiente da equagédo virial {(B;;) é o modelo
proposto por TSONOPOULOS (1974) [4]. J4 o modelo de HAYDEN e O’CONNELL
(1975) [5], baseado na teoria quémica desenvolvida por LAMBERT e colaboradores em
1953 [6], representa melhor sistemas gasosos com efeito associativo entre as moléculas.
Uma excelente discussdo sobre o assunto pode ser encontrada em PRAUSNITZ et. al.

(1975) {3].

Se no caso do vapor o fato de se trabalhar a baixas pressdes implica em idealizactes,
no liquido isso nao ¢ verdade, pois a pressdo pouco influi nas propriedades dos liquidos,
exceto em faixas muito elevadas, como pressdes supercriticas [2]. As nio-idealidades das
fases liquidas sdo consequéncia da complexidade do sistema quanto & distribuicdo de

formas, natureza quimica e tamanho das moléculas. Assim sendo, um sistema composto
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por elementos semelhantes tanto na natureza quanto na forma e tamanho pode ser

considerado urmn sistema de baixa complexidade.

Nesse caso, modelos de GF mais simples, como Van Laar e Margules [7], podem
representar com boa precisdo as ndo-idealidades das fases liquidas. J4 sistermas mais
complexos requerem modelos como Wilson, NRTL, UNIQUAC, entre outros, que pos-
suem uma fundamentacéo tedrica baseadas em consideragdes moleculares. Dentre estes,

o modelo de Wilson foi o primeiro a surgir [8].

Na equagao de Wilson (Eq. 2.18), a energia livre de Gibbs de excesso tem como
referéncia uma solugdo ideal segundo a lei de Raoult e nos extremos de composicio
(componentes puros) GZ, tende a zero. Esse modelo foi proposto tendo como conceito
béasico a composigdo local, ou seja, a hipdtese de que as moléculas nio se acomodam
aleatoriamente e sim sdo ordenadas devido as forcas intermoleculares. A desvantagem
da equagio de Wilson & o fato de ndo possuir capacidade de prever imiscibilidades da
fase liguida, ou seja, nao pode ser aplicada em problemas de equilibrio liquido-liquido

visto que este modelo falha no teste de estabilidade [3].

WILSON
€ - fan($
e mm o — Y gln 20N (2.18)
RT i=1 j=1 e
V, Aij — Aig
Ny = Prow ()

O modelo NRTL (do inglés "nonrandom, two-liguid”) proposto por RENON e
PRAUSNITZ (1968) [9], assim como o modelo de Wilson, também esta fundamentado
no conceito de composigao local (Eq. 2.19). Entretanto, esse modelo pode ser aplicado a
sistemas parcialmente misciveis, o que ndo é possivel para a equacdo de Wilson. Outra

caracteristica desse modelo & o fato de possuir trés parametros (gi; — Giis 9 — Gi; ©
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o;), enquanto o modelo de Wilson s6 possui dois (A e Aj;). Os parametros 9ij € Asj se
equivalem. J4 o pardmetro @;; estd relacionado com a aleatoriedade da mistura. Desta,
forma, quando oy; é igual a zero a mistura é completamente randdmica e o modelo NRTL

se reduz a0 modelo de Margules com dois sufixos [3].

Se por um lado o modelo proposto por RENON e PRAUSNITZ, (1968) [9] conse-
gue representar bem diversos sistemas (simples e complexos), por outro lado exige que
os dados experimentais utilizados nos ajustes dos parametros possuam grande precisio
devido a existéncia de trés pardmetros a serem ajustados. Da mesma forma que a equa-
¢do de Wilson, o modelo UNIQUAC (Eqg. 2.20), proposto por ABRAMS e PRAUSNITZ,
em 1975 [10], estd baseado na ndo randomicidade das misturas. Além disso, esse mo-
delo tem a capacidade de representar sistemas parcialmente misciveis, como o modelo
NRTL, poi'ém possui somente dois parametros. O modelo UNIQUAC deriva da teoria
de GUGGENHEIM (1952) [11] denominada "quasi-chemical approzimation”. Original-
mente essa teoria foi aplicada a sistemas com moléculas de tamanhos iguais. ABRAMS
e PRAUZNITZ modificaram a teoria de GUGGENHEIM a fim de empregéd-las a todos
os sistemas, inclusive sistemas com moléculas de tamanhos muito diferentes. Essa nova,
teoria ficou conhecida como "universal quasi—chemical”, ou simplesmente, UNIQUAC.

Por essa teoria a equagio da energia livre de Gibbs de excesso possui duas partes:

e Termo combinatorial: relacionado a contribuigio entrépica, ou seja, da forma e

tamanho das moléculas.

» Termo residual: relacionado a contribuicio entélpica, ou seja, das forcas intermo-

leculares.

Enquanto o termo combinatorial depende ti0 somente das composigoes e das pro-
priedades dos componentes puros relacionadas a forma e tamanho da molécula, o termo
residual depende também das forgas intermoleculares, ou seja, depende do nivel de inte-
ragdo entre as moléculas. Os dois parametros do modelo UNIQUAC aparecem somente

no termo residual.
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NRTL

UNIQUAC

m m
jgl Tj’iGﬂz] Mo xGa 2;1 xn’fannj
= +Y Ty - By (2.19)
> Guxy i=t Y Gz 2. Gz
i=1 {=1 =1
- (gji — gii)
RT
= exp(—oyiTji)
= G =1
Iny = lny" +In~f {2.20)
Inyd = lnﬁ+—~gﬁnﬁ+li—%zxﬂ——j
T 27 @ i3
m m .
Inv? = ¢gl1-In (Z ﬁjfji) - Z mﬁj Tig
g=1 i=i Ek:’[?k“f'kj
o = Zir;
z 225 %57
T:q;
§; =
' 225 %45
z
L = 5(?”@—%)”(7}'“1)
. (uji - uzz)
Tii = €Ip ( BT
T = T3j=1
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2.2 Metodologias Experimentais

Nesta segdo sdo apresentados algumas das metodologias existentes para a determinacio
experimental de dados de equilibrio liquido-liquido, liquido-vapor e liquido-liquido-

Vapor.

2.2.1 Equilibrio liquido-liquido

Para o levantamento de dados de equilibrio liquido—liquido uma metodologia muito uti-
lizada s80 as células de equilibrio estatico. Geralmente o controle de temperatura &
realizado pelo encamisamento das células, possibilitando a retirada de aliquotas das fa-

ses liquidas através de pontos de amostragem protegidos por septos.

Para sistemas néo volateis, STRAGEVITCH (1997a) [12] detalha o projeto de uma
célula elaborada a partir do aprimoramento de células empregadas em diversos trabalhos
anteriores. Dentre as modificacdes realizadas destaca-se a adaptacio da célula para
receber um termopar e a amplia¢do do encamisamento a fim de melhorar o controle de
temperatura (Fig. 2.1). Para sistemas volateis, STRAGEVITCH em 1992 [13] apresenta
uma célula na qual um sistema de resfriamento por circulagio de agua acoplado a parte
superior da célula impede a perda de material por volatilizacdo (ponto 8 da Fig. 2.2).
Posteriormente, BROGLIO, em 1995 [14], utilizou também esta célula para obter dados
de equilibrio liquido-liquido do sistema agua -+ acetona -+ cumeno. O procedimento

experimental de ambas & praticamente o mesmo e sera detalhado no proximo capitulo.

2.2.2 Equilibrio liquido—vapor

O estudo do equilibrio liquido—vapor & normalmente realizado em equipamentos mantidos
a pressdo ou temperatura constante nos quais se verifica o ponto de ebuli¢do do liguido
(puro ou mistura). Esta técnica é conhecida por ebuliometria. HALA et. al. (1967)

[15] cita a escola de SWIETOSLAWSKI como a precursora dos métodos de medidas do
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Figura 2.1: Vista frontal de uma célula de ELL para sistemas n3o volateis. 1-ponto de
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Figura 2.2: Célula de ELL para sistemas volateis

ponto de ebuli¢do de liquidos. De acordo com esses autores, os métodos de ebuliometria

podem ser divididos em estaticos e din&micos.
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Nos métodos estaticos mede-se a presséo na qual o vapor & formado sobre o liquido
a uma dada temperatura. O isoteniscopio & um exemplo de ebuliometria estatica (Fig.
2.3). Neste equipamento, uma amostra previamente desgaseificada é colocada em um
banho termostitico e, através de uma valvula, a célula é aberta para um sistema de
mandmetros que registra a pressdo de equilibrio. Esta técnica é utilizada principalmente
para sistemas puros, uma vez que nfo permite a amostragem de nenhuma das fases em

equilibrio.

a7 al:

Vig [

V1B Termametro
de Leitura

Controlader de

Temperatura o
2o = W13
3 g
f -
23 5
B K H N
Coid-Trap o Resisiéncia
Poiencifimetro ;
Banho Termostatico Bomba de
Recircutagdo
et de Agua
Bomba de Mandmetro
Yacug

Figura 2.3: Bancada do Isoteniscépio

Métodos dindmicos sdo aqueles nos quais o equilibrio liquide-vapor ocorre em equi-
pamentos denominados ebulidmetros, que podem ser de recirculacio ou de fluxo. Ebulié-
metros de recirculagdo sio aqueles nos quais pelo menos uma das fases (vapor) recircula
pelo sistema. Ja nos ebulidmetros de fluxo, o equilibrio ocorre durante o escoamento da

mistura liquido-vapor sendo que, na sequéncia, as fases sfo coletadas separadamente em
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tubos anexados ao equipamento. Os ebulidmetros de fluxo sio adequados para sistemas
reativos nos quais os componentes nio podem permanecer em contato por muito tempo,
a fim de evitar a reacdo. Entretanto, apresentam resultados menos precisos em relacio
aos de recirculagéo, devido & maior dificuldade em se garantir que o sistema esteja em
equilibrio térmico. A grande vantagem dos ebulidmetros é a facilidade da amostragem
das fases em equilibrio tanto nos de recirculacio quanto nos de fluxo. HALA, et. al
(1967) [15] trazem uma minuciosa revisio dos varios equipamentos utilizados na ebuli-
ometria, tanto estatica quanto dinamica. ABBOTT (1986) [16] e MARSH (1989) [17]
complementaram o trabalho de HALA a respeito de novos métodos de medida de ELV
surgidos na literatura. Entretanto, nos dltimos anos praticamente ndo houve inovacoes
significativas nos processos de obtengdo de dados de ELV que trouxessem grande mu-
danga nos principios e equipamentos utilizados até entfio, apenas automagcio na aquisicao

de dados.

2.2.3 Equilibrio liquido-liquido~vapor

Os equipamentos encontrados na literatura para viabilizar o estudo de sistemas com equi-
librio trifasico (liquido—tiquido-vapor) sio, na sua maioria, destinados para altas pres-
soes. Um dos primeiros equipamentos desse tipo encontrado na literatura é de FLECK
e PRAUSNITZ (1968) [18]. Construido para suportar pressdes maiores que 1000 psi
(68 atm) este equipamento possufa as seguintes caracteristicas: pequeno volume, alta
resisténcia & corrosdo, controle de temperatura, bomba magnética para recircular as trés
fases, poucos pontos de estagnacio, amostragem durante o fluxo das correntes e anélise

cromatografica acoplada.

WEBER e colaboradores desenvolveram em 1984 {19] um equipamento destinado,
a principio, a determinar a solubilidade de gases em liquidos (equilibrio liquido—vapor) a
altas pressoes e baixas temperaturas. Este equipamento visava atender principalmente

as necessidades de industrias interessadas em remover CO, e H,S de misturas £as0-

18



sas provenientes da oxidagdo parcial de 6leos combustiveis e da gaseificagdo do carvao.
O equipamento possuia recirculacio somente da fase vapor. Posteriormemte ZECK e
KNAPP em 1986a [20] e 1986b [21] utilizaram esse equipamento para o estudo experi-

mental de equilibrio trifésico de sistemas em altas presses.

CONNEMANN et. al. (1990) utilizaram um método estatico para estudar sistemas
trifasicos em presses abaixo da atmosférica. Em uma célula, na qual se tem uma coluna
de retificacdo operando com refluxo total, promove-se o equilibrio de fases. A fase vapor
é coletada diminuindo-se o refluxo por um curto perfodo de tempo. As fases liquidas
sao separadas aparentemente por decantagio. Apés serem separadas e pesadas, as fases
liquidas so dissolvidas em um solvente puro (isopropanol) para previnir a separacio de

fases durante as analises.

YOON et. al. (1993a) [22] projetaram um equipamento para o estudo de equilibrio
liquido—vapor a altas pressdes com recirculaciio tanto do vapor quanto do liquido. Neste
mesmo ano, YOON e colaboradores [23] modificaram esse equipamento a fim de reali-
zar 0 estudo do equilibrio trifasico (lignido-liquido-vapor), promovendo, para tanto, a

recirculagdo do vapor e da fase liquida leve.

GREGOROWICZ et. ol (1993a,b) [24, 25] determinaram o comportamento de
fases a pressdes moderadas (5.0 e 6.4 MPa) em um equipamento com temperatura con-

trolada no qual media-se td0 somente a pressdo do sistema.

SEVER e colaboradores, em 1998 [26], propuseram um novo método para 0 es-
tudo do equilibrio liquido-liquido-vapor. Amostras previamente degaseificadas foram
colocadas em uma célula. Embora possua um sistema de instrumentacio automatizado,
controle do nivel de turbilhonamento e de detector de turbidez, este equipamento ndo
permite a amostragem das fases, sendo util t30 somente na determinagio das regides
de equilibrio e ndo das linhas de amarracdo. Assim como no isoteniscépio, este equipa-
mento considera que, devido a pressdo ser baixa, a concentracao global das fases liquidas

permanece aproximadamente constante, mesmo apés a formacao da fase vapor.
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O ebulidmetro comercial Labodest modelo 602 fabricado por Fischer Labor und
Verfahrenstechnik foi modificado por GOMIS e colaboradores em 2000 [27] para que
pudesse ser aplicado no estudo de sistemas com equilibrio liquido-liquido—vapor. GOMIS
incorporou uma sonda de ultrasom na camara de ebulicio do equipamente a fim de
promover a emulsificacdo das fases liquidas, permitindo uma recirculagdo eficiente de

todas as fases presentes.

Alguns trabalhos como TIKHONOV e TOIKKA (1996) [28] e TOIKKA et. al.(1997)
[29] utilizaram um equipamento para o estudo do equilibrio liquido—vapor e outro para,

o equilibrio liquido-liquido.

Os aparatos eficientes e préticos para o estudo do equilibrio trifasico (liquido-
liquido—vapor) sdo equipamentos complexos e dispendiosos. Equipamentos mais simples
e barato s80 normalmente caracterizados por procedimentos complexos e em alguns casos
de eficiéncia questiondvel, devido a grande manipulagfo das amostras que estes métodos
requerem e também por causa de hipGteses simplificadoras. Desta forma, a obtencio de
bons dados de equilibrio liguido-liquido ¢/ou liquido-vapor para o estudo dos sistemas
trifisicos, destaca-se como uma metodologia mais confidvel e simples. O desafio, neste
€aso, passa a ser o aprunoramento dos algoritmos e modelos para os calculos envolvidos.
Neste sentido destaca-se o trabalho de ANDRADE (1997) [30] que estudou a modelagem
terrodinamica do equilibrio liquido-liquido—vapor e a simulagdo de colunas de destilacdo

trifasicas.
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2.3 Dados Experimentais

Agua + Acetona + Cumeno

Este sistema foi estudado unicamente por BROGLIO (1995) [14]. Nesse trabalho
foram obtidos dados de equilibrio liquido—liguido & 50 e 60 °C e liquido—vapor entre 50
e 70 °C. BROGLIO empregou uma célula com condensador, que embora tenha sido de-
senvolvida para sistemas volateis, apresenta problemas de retorno do vapor condensado,

0 que provoca perturbagdes no estado de equilibrio.

Agua + Acetona + Fenol

GUTTMAN e WILCZURA obtiveram em 1997 [31] dados de equilibrio liquido-
liquido a 50, 60, 70 e 80 °C. Entretanto, nesse trabalho os dados descrevem t30 somente
as regides de equilibrio, ou seja, foram obtidas curvas binodais desse sistema, mas néo
suas linhas de amarragdo. A técnica empregada nesse caso é a titulacdo com observagio

visual do ponto de turvacgao.

Agua 4 Acetona + o-Metil-Estireno

A literatura ndo traz qualquer tipo de dados de equilibrio de fases sobre esse sis-

tema.

Misturas Binarias

Alguns dados de misturas bindrias sdo encontrados na literatura. Para o sistema
dgua + acetona, por exemplo, sdo encontrados varios dados de equilibrio liquido~vapor
132, 33, 34]. GONZALES et. ol (1986) [35] apresentaram dados de equilibrio liquido-

liquido do sistema 4gua -+ fenol entre 25 e 45 °C.
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2.4 Ajuste de Parametros

Um dos propdsitos do estudo de equilibrio de fases é o ajuste de parametros de modelos
termodindmicos, de forma que possam ser utilizados no projeto, simulacio, controle e
operacio de unidades nas quais esse fenémeno ocorra. E desejavel que o ajuste permita,
extrapolar sua aplicacdo para além das condigbes experimentais. Entretanto, esse pro-
cedimento nem sempre produz bons resultados, visto que os parametros quase sempre

sao fungbes das condicdes experimentais (pressdo, temperatura e composigio).

De uma forma geral, o ajuste dos parametros ¢é realizado através da utilizacdo de
uma fun¢do objetivo (FO) que devera ser minimizada. Segundo GMEHLING et. ol. [7],
no caso de ELV, existem duas funcdes objetivo possiveis. Quando se tem dados completos
de equilibrio liquido-vapor (T-P-x-y) utiliza-se o quadrado do desvio do coeficiente de
atividade {7y) em relacso ao seu valor experimental como fungo objetivo (Eq. 2.21). Para
0 caso em que os dados experimentais sao isotérmicos (P-x) ou isobaricos (T-x) a funcio

objetivo devera ser expressa em termos da pressio calculada e da pressio experimental

(Eq. 2.22).

FO = ;;(A%,n)z =35 (7—1’“5—"@-): (2.21)

n Vexp

FO = Z(AP)z = Z(Pwp — P )? (2.22)
nas quais:

i - componentes;
n - conjunto de dados;
rel - relativo a;

exp - experimental;
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calc - calculado.

Para o equilibrio liquido-liquido a funcdo objetivo pode ser expressa em termos da
atividade dos componentes a;, ou seja, utilizando-se da propria condi¢do de equilibrio
(Eq. 2.23). Também é possivel que a funcdo objetivo seja formada pelas diferencas entre

as concentragdes experimentais e calculadas pelo modelo (Eq. 2.24) [36].

FO = Z Z Z (az;kl - az%l)z (2.23)

i ki

FO = Z Z min Z Z (Tijrr — 53@‘1;5)2 (2.24)
Ik i

na qual:

a - atividade calculada através do modelo;
T - concentracdo experimental;

Z - concentragio obtida das linhas de amarracio tedricas mais proximas da linha de

arnarraGao experimental;
¢ - 1, 2, 3 (componentes);
7 - I, I (fases);
k - 1,2, .., M (linhas de amarraciio);

[ -1,2, .., ND (conjuntos de dados).
A desvantagem desses métodos esta no fato de nio considerarem o peso dos desvios
experimentais, além de nio se utilizar diretamente as variaveis medidas, o que pode con-

duzir a uma compensacio de erros. Ao se levar em consideraco os desvios experimentais

de cada varidvel durante o ajuste, facilita-se o trabalho de convergéncia, uma vez que a
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exigéncia requerida serd no maximo da mesma ordem de grandeza desses desvios e nio

superior.

ANDERSON et. al. (1978) [37] desenvolveram uma nova metodologia baseada no
método da méaxima verossimilhanga, a qual pode ser considerada mais eficiente do que as
relagGes apresentadas nos métodos anteriores [38]. O método da maxima verossimilhancga
busca minimizar uma fungfo objetivo composta de todas as varisveis experimentais me-
didas, bem como de seus respectivos desvios. A Equagdo 2.25 apresenta a fungio objetivo
para o caso do equilibrio liquido-vapor com dados completos {T'Pzy). Para dados de
equilibrio liquido-liquido a pressio normalmente nio é considerada e as composicoes r

e y sdo substituidas por 2% e 2P, respectivamente.
Yy
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na qual:

d - mimero de conjuntos de dados;
N - nimero de dados experimentais em cada conjunto k;
Cy - nimero de componentes em cada conjunto k;

& - desvios padrio.

Uma maior discussao sobre a utilizacio do método da mixima verossimilhanca no
ajuste de dados de equilibrio liquido-liquido pode ser encontrada em STRAGEVITCH
(1997a) [39].

No que se refere aos algoritmos utilizados na implementacdo destas funcdes, GMEH-

LING et. al. (1979) [7] sugerem o uso do método simplex [40]. O método de minimos
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quadrados, desenvolvido por BARKER em 1953 |41}, também pode ser utilizado para

este fim.

2.5 Técnicas Analiticas

As técnica analitica mais utilizadas nos trabalhos de equilibrio de fases sao a cromato-

grafia liquida de alta eficiéncia (CLAE) [42] e a cromatografia gasosa (CG) [43, 44, 45].

Em ambas modalidades, o principio de operagao esté relacionado 4 distribuico das
substancias da amostra entre uma fase movel, que pode ser liquida (CLAE) ou gasosa
(CG), e uma fase estacionéria. A fase estacionaria, independentemente da fase movel,
pode ser liquida ou sé6lida. Quando liquida, esta deve ser espalhada ou imobilizada sobre
um suporte. O contato entre esse liquido e o suporte pode ou ndo envolver ligacoes

quimicas [46].

Na cromatografia liquida de alta eficiéncia, ou simplesmente cromatografia liquida,
a fase movel (liquida) passa por uma coluna recheada com a fase estacionaria e seu
suporte. Asinteracoes entre os componentes da amostra e a fase estacioniria causam uma
distribuicdo dos componentes no interior da coluna. Aqueles que t&m pouca afinidade
com a fase estacionéria passardo mais rapidamente, enquanto que os componentes com
maior afinidade ficardo mais tempo retidos na coluna. Substincias que apresentam
niveis de intera¢do semelhantes com a fase estacionaria podem eluir a0 mesmo tempo,
provocando a sobreposicdo dos picos. Uma vez que os componentes foram separados,
basta um método de detecgdo posicionado no final da coluna para que se possa identificar
e quantificar cada elemento da amostra. A CLAE & uma técnica ideal para componentes
n&o volateis ou termodegradaveis. GUIMARAES (1997) [42] apresenta maiores detalhes

sobre a cromatografia liquida de alta eficiéncia.

A cromatografia gasosa é uma das técnicas analfticas mais utilizadas devido a sua

alta sensibilidade, podendo quantificar até mesmo tragos de substancias (ppm e ppb),
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e também por causa da sua grande capacidade, o que torna possivel analisar dezenas
de substancias em uma mesma amostra. Qutro fator que torna a cromatografia, tanto
liquida quanto gasosa, uma técnica analitica muito utilizada & o fato de se necessitar
pequenas aliquotas de amostras, caracteristica essa ligada & sua alta capacidade de de-

tecgao.

Assim como na CLAE, o principio de funcionamento da cromatografia em fase ga-
sosa esta relacionado & distribuicio das substancias da amostra entre uma fase mével,
nesse caso gasosa, € uma fase estacioniria. O gds de arraste carrega a amostra previ-
amente vaporizada. Dentro da coluna o principio é o mesmo da cromatografia Hquida.
Pardmetros operacionais como: vazao do gs de arraste e temperatura da coluna podem
ser empregadas a fim de provocar eluigbes em tempos diferentes, caso haja sobreposicao

de picos.

A coluna utilizada ¢ um dos fatores mais importante para uma boa separagdo
dos componentes e qualidade dos picos. As colunas sdo classificadas segundo o seu
diémetro interno, em empacotadas {2 a 4 mm) ou capilares (0,1 a 0,5 mm). Nas colunas
empacotadas, a fase estacionaria é depositada sobre um suporte granular e em seguida
acomodada no interior da coluna. J4 nas colunas capilares a fase estacionaria é espalhada
na prépria parede interna do tubo. Os tubos das colunas empacotadas podem ser de ago
inox, vidro, silica e teflon, enquanto que, para as capilares, esses devem ser vidro ou silica
fundida. As colunas empacotadas possuem picos mais largos do que as colunas capilares.
Por esse motivo as colunas capilares tendem a ter picos quase sem caudas, 0 que as
tornam mais precisas. A porcentagem da fase estacionaria é outro fator que contribui
sensivelmente para a separacdo dos componentes. Desta forma, picos sobrepostqs podem
ser separados utilizando uma maior porcentagem da fase estacionéaria. Entretanto, o
aspecto mais importante das colunas é a sua polaridade. Isso se deve ao fato do tempo
de retencdo de cada componente estar relacionado com as forgas de interacio entre esses
e a fase estacionaria. Segundo CIOLA (1985) [44] quando uma mistura de componentes

nao polares passa por uma coluna com fase estacionaria néo polar, as interacdes serdo
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todas da mesma ordem e nesse caso os componentes eluirdo na ordem de volatilidade,
ou seja, os componentes mais voliteis tenderdo a sair primeiro. J4 no caso de uma fase
estacionaria ndo polar ser utilizada para separar uma mistura polar, esses componentes
terdo tempos de residéncia no interior da coluna menores do que os dos componentes nao
polares com mesmo ponto de ebulicdo. Desta forma, para misturas polares a separacao

tende a ser mais eficiente quanto mais polar for a fase estacionéria.

Quanto ao método de detecgao do cromatégrafo a gas, os mais utilizados sao os de
ionizag8o de chama (do inglés "FID — Flame Ionization Detector") e os por condutividade

térmica (do inglés "TCD - Thermal Conductivity Detector").

No detector FID, o componente é queimado numa chama mantida através de gis
hidrogénio e ar sintético. A queima do componente provoca sua ionizacio, sendo entdo
esses fons coletados em um eletrodo. Essa deposicio idnica gera uma corrente elétrica

que é convertida em voltagem, sendo ampliada e registrada.

Em um detector por condutividade térmica, a eluicdo de uma substéncia provoca
alteragbes na condutividade térmica de um sistema de filamentos e resistores por onde
passa uma corrente elétrica. Essa alteracdo na condutividade térmica desequilibra o
sistema, gerando uma diferenca de potencial (ddp). Essa voltagem é entdo ampliada e
registrada. A ddp gerada é proporcional 4 quantidade do componente que passa pelos
filamentos. Um sistema de integracao registra esses sinais graficamente na forma de picos.
A qualidade dos picos, quanto a sua simetria e espalhamento, atestam a adequacdo da

técnica empregada.

A andlise quantitativa em cromatografia gasosa deve ser realizada tomando-se cui-
dado com todas as etapas envolvidas. A amostra deve ser representativa e nio pode
sofrer perdas e contaminacao ac longo das anélises. Algumas substancias podem ainda
ser adsorvidas na fase estacionaria ou no suporte, o que pode causar comprometimento

das analises e do equipamento.
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A integracdo dos sinais pode ser realizada através dos seguintes métodos: altura
do pico e area do pico. O método onde se mede a altura do pico s6 & conveniente
quando os picos apresentam boa simetria. Na medicio das 4reas dos picos um tridgngulo
é formado ao se tragar uma tangente de cada lado do pico. A 4rea do pico é dada pela
area desse tridngulo. Atualmente, existem equipamentos eletrénicos para a realizacio de

tais calculos instantaneamente.

O desafio da andlise quantitativa é converter as 4reas dos picos em concentragdes

de componentes. Neste sentido alguns métodos sdo utilizados:

1. Normalizacdo: esse é com certeza ¢ método mais simples. As areas de cada um
dos componentes sao medidas e a fracdo em area de um componente é tida como
sendo sua composigdo na amostra. Esse método requer que a resposta do detector

a todos os componentes seja a mesma, 0 que freqiientemente nio ocorre.

2. Fator resposta: algumas amostras de composigdo conhecida sdo preparadas e inje-
tadas no cromatografo. E entdo calculado um fator para cada um dos componentes
da amostra, definido como a razio entre a concentracio conhecida e a porcentagem

em area do componente {normalizagio), ou seja:

_ % de A conhecida
% de A observada

F4 (2.26)

3. Fator externo: nessa técnica varias amostras de composi¢des conhecidas séo pre-
paradas e analisadas no cromatégrafo de forma a se ter uma relacio area do com-
ponente versus concentragao. Essa relacio é entéo utilizada no calculo das compo-
sigdes das amostras analisadas. A desvantagem dessa técnica € o fato de ser muito

sensivel a variacGes no volume injetado.

4. Fator interno: no fator interno, uma massa conhecida de um padrio é adicionada
4 amostra. Na fase de padronizacfio, amostras de composicdes conhecidas sdo pre-

paradas e, a essas, adicionada uma massa conhecida de padrio, que deve ser uma

28



substancia inerte na amostra. E possivel e desejavel que esse padrdo seja um sol-
vente, evitando com isso a necessidade de um terceiro componente para solubilizar
a amostra. Analisam-se entdo tais misturas no cromatografo, construindo-se grafi-
cos relacionando-se a razdo entre as areas (4rea da substancia a ser a quantificada
/ area do padro interno) e a concentragio da substancia (ou relagio massa da
substancia / massa do padrdo). Esse método ndo sofre grande influéncia quanto

a0 volume injetado.

Neste trabalho foi adotada a cromatografia gasosa, por ser adequada aos siste-
mas estudados. Maiores detalhes sobre cromatografia gasosa podem ser encontrados em

McNAIR e BONELLI (1968) [43], CIOLA (1985) [44] ¢ BONATO (1997) [45).

Além da cromatografia, o titulacio através do Kari-Fischer também tem sido
utilizado para analisar especificamente a 4gua presente nas amostras. Entretanto esse
equipamento requer uma grande quantidade de amostras, o que nem sempre é possivel
em estudos de equilibrio de fases devido as pertubacdes que esse procedimento provoca
no equilibrio do sistema. Outras formas de titulacdo s8o empregadas em trabalhos mais

antigos. Entretanto, devido a sua baixa precisio, tem sido abandonada atualmente.

A cromatogrifia gasosa foi a técnica empregada neste trabalho, tendo o fator in-

terno como método quantitativo.
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Capitulo 3

Descricao Experimental

Este trabalho possui duas etapas experimentais: estudo do equilibrio liquido-liquido
e liquido-vapor. Os procedimentos aqui apresentados foram desenvolvidos a partir de
informacdes da literatura e de pesquisadores da &rea. Entretanto, devido &s peculia-
riedades dos sistemas e das condigbes operacionais, os procedimentos tiveram que ser
testados e revistos vérias vezes, compreendendo a etapa de desenvolvimento do procedi-
mento experimental. No caso do equilfbrio liquido-liquido, por exemplo, duas tentativas
foram realizadas antes de se chegar a metodologia final. Os detalhes de cada etapa sio

descritos a seguir.

3.1 Componentes

O etanol e a acetona utilizados eram da marca Merk com no minimo grau analitico
(99,5%). O a—metil-estireno, o cumeno e o fenol foram cedidos pela empresa Rhodia,
a qual forneceu também parte da acetona utilizada. Esses vinham com certificado de
anélise que atestavam purezas superiores a 99,5%. J4 a 4dgua utilizada foi obtida por
destilacdo seguida de um processo de deionizagfio, para garantir a sua maxima pureza.

As propriedades dos componentes se encontram no anexo A.
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Figura 3.1: Esquema do equipamento utilizado para aquisi¢do de dados de ELL. 1-ponto
de amostragem da fase leve; 2-ponto de amostragem da fase pesada; 3-célula de equilibrio;
4-termoresisténcia; 5-rolha de teflon vazada; 6-agitador magnético; 7-banho termostatico

¢ 8-controlador de temperatura do banho.

3.2 Equilibrio Liquido-Liquido

O equilibrio liquido-liquido fol o primeiro procedimento desenvolvido, juntamente com
a metodologia analitica, descrita no final desse capitulo. Optou-se por iniciar os traba-
lhos por esta etapa devido & simplicidade aparente que representava tais experimentos.
Inicialmente planejou-se utilizar uma célula aberta com condensador como descrita em
STRAGEVITCH (1992) [13], adequada justamente para sistemas volateis, como os es-
tudados neste trabalho. Entretanto, as experiéncias anteriores de outros pesquisadores
mostraram que essa célula possuia o inconveniente de apresentar refluxo do condensado
para o interior da célula, o que visivelmente prejudicava o equilibrio. Desta forma optou-
se por utilizar uma célula fechada, como as empregadas por STRAGEVITCH (1997a)

[12] em sistemas ndo volateis (Fig. 3.1).

As células foram construidas em vidro pirex com encamisamento para controle
da temperatura. O volume interior de cada célula variava de 61 a 68 ml. As células

possufam também dois pontos estrategicamente posicionados e vedados com septos de
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silicone, por onde era realizada a amostragem das fases. A temperatura do sistema foi
medida através de termoresistores do tipo PT-100, com precisdo da ordem de 0,1 °C, que
foram inseridos na célula por meio de uma rolha vazada confeccionada em teflon. Para a
leitura da temperatura utilizou-se um indicador/controlador da marca Encil. O conjunto
termoresistor e indicador foi calibrado com o auxilio de termémetros de referéncia, nos
quais a precisdo era de 0,1 °C. Para o controle de temperatura utilizou-se um banho
termostatico da marca MLW, modelo MK 70, que fornecia uma vazio regulavel de até
20 litros por minuto. Devido essa vazdo ser relativamente alta, foi possivel montar até
quatro células em série sem que houvesse gradiente de temperatura significativo (menor

que 0,1 °C) entre a primeira ¢ a Gltima célula.

O procedimento experimental era composto de ¢inco etapas: preparacdo das amos-
tras, agitacdo, decantacdo, amostragem das fases leve e pesada e analise. Na primeira
etapa (preparacdo), as células de equilibrio liquido-liquido eram preenchidas com com
concentragdes conhecidas dos sistemas a serem estudados. Essas células eram conectadas
em série ao banho termostatico com recirculagio da dgua ap6s a tltima célula. Durante
esse procedimento ligava-se o banho para que a temperatura atingisse o valor desejado.
Devido a alta volatilidade da acetona néo foi possivel preparar sistemas com concentra-

¢Oes precisas, pois durante a propria preparagio ja observava-se sua evaporacao.

Quando as células estavam preparadas e o banho na temperatura desejada, iniciava-
se a etapa de agitacdo por agitadores magnéticos. Para evitar a volatilizacdo de parte
do sistema, preenchia-se ao maximo cada célula. Entretanto, esse procedimento frequen-
temente provocava transbordamento no inicio do processo de agitacdo. Essas perdas,
somadas a volatilizacdo durante a preparaco, inviabilizavam qualquer tentativa de se
determinar uma concentracao global do sistema. Durante a agitacido observava-se um
aumento na temperatura em torno de 0,1 °C. O processo de agitacdo durava em torno

de oito horas.
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Apos esse periodo, a agitagdo era desligada e iniciava-se a etapa de decantacdo. A
decantacdo durava 12 horas, a fim de garantir a completa separacio das fases. Esses
tempos eram superiores aos indicados por BROGLIO (1995) [14], para o sistema 4gua
+ acetona + cumeno. Além disso, testes preliminares indicaram que esses tempos eram
suficientes. Esses testes consistiam em se retirar amostras em tempos diferentes de
decantacdo, a fim de verificar o estabelecimento do estado de equilibrio. Também foi

levada em consideragao a adequagio dos experimentos a uma jornada de 24 horas.

Ao final da decantacdo era realizada a amostragem das fases em equilibrio. Uma
aliquota em torno de 200 ul era retirada de cada fase utilizando-se seringas Hamilton
(série gastight), adequadas para a amostragem de gases e/ou substancias volateis. As
amostras coletadas eram entédo instantaneamente injetadas em frascos do tipo vial (em-
pregados em analisadores automaticos), preenchidos previamente com 250 pl de etanol.
Os vials tinham tampas vazadas e vedadas com septos de silicone e teflon por onde as
amostras eram injetadas, evitando a perda de amostra e de etanol. A preparacio dos
vials e as justificativas para esse procedimento esto apresentadas na se¢fio cromatografia

gasosa (Segéo 3.4).

Apéds a amostragem as amostras passavam para a etapa analitica. Detalhes sobre

a metodologia analitica sdo apresentados no final desse capitulo.

Cada bateria de células foi submetida a duas temperaturas: 50 e 60 °C. Em seguida,

as células eram esvaziadas para a formacéo de uma nova bateria.

3.3 Equilibrio Liquido-Vapor

No inicio do trabalho pretendia-se utilizar um isoteniscopio no estudo do equilibrio
liquido-vapor. Entretanto, ap6s uma andlise criteriosa dos problemas experimentais
e da qualidade dos dados obtidos optou-se por um ebuliémetro de recirculacio total

(fase liquida e vapor) da marca NORMAG. O isoteniscépio foi preterido devido as com-
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plicagbes na etapa de desgaseificagio, uma vez que o equipamento apresentava sérios
problemas de vazamentos, e por ndo permitir a amostragem de nenhuma das fases em

equilibrio, o que limitava a quantidade de informacéo obtidas.

A descrigdo do ebulidmetro e sua operacido sao baseados no trabalho de ROLEM-
BERG (1998) [38]. O ebulibmetro NORMAG ¢ totalmente construido em vidro e possui
quatro camaras: uma cimara principal, ou cimara de ebuligdo, onde era depositada
a solucdo, uma camara de equilibrio entre as fases liquida e vapor, e duas cAmaras de
coleta para cada uma das fases. O ebulidmetro possuia ainda dois pontos de medidas
de temperatura, ambos utilizando termémetros de mercirio da marca "NORMAG", for-
necidos junto com o equipamento. Em um dos pontos empregava-se um termémetro
com precisdo de 0,5 °C, que indicava a temperatura do fluido termostatico utilizado para
isolar a camara de equiltbrio do ambiente. O segundo ponto de tomada de temperatura,
era no interior da camara de equilibrio. Neste ponto encontrava-se um termémetro com
precisao de 0,05 °C. O equipamento suportava presses entre 100 a 1000 mmHg. Um

esquema do ebulidmetro NORMAG é mostrado na Fig. 3.2.

A bancada experimental do ebulibmetro consistia em conecti-lo ao sistema de
controle de pressdo através da conexfo 17. A partir deste ponto a linha passava por um
vaso estabilizador de pressdio constituido de um kitassato de 2 litros, utilizado para evitar
oscilagGes abruptas na pressdo do sistema quando ligava-se o compressor e /ou a bomba
de vacuo. O frasco continha silica-gel, para desumidificar o ar e evitar contaminacdes no

sistema.

Em seguida a linha se dividia entre o manémetro de mercirio e o manostato do
tipo cartesiano. O manostato era o equipamento regulador da pressio que controlava a
passagem do ar no sistema. O manémetro de merctrio, utilizado para medir a pressio
no equipamento era composto de um tubo de vidro em "U", contendo merctirio limpo ¢
isento de ar, com 125 cm de altura e 0,8 cm de didmetro interno. Uma das extremidades

era fechada e evacuada, enquanto a outra encontrava-se conectada ao sistema. A leitura
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Figura 3.2: Ebulidbmetro NORMAG. 1-cAmara de ebulicio; 2-agitador; 3-tubo COT-
TRELL; 4-pogo do termémetro (ponto de separagdo das fases em equilibrio); 5-junta
esmerilhada para fixacdo do termémetro de precisio; 6-anteparo; 8-camara de vapor;
8-jaqueta encamisada para circulagio de fluido termostatico; 9-conexio para circulagio
do fluido termostético; 10-condensador da fase vapor; 11-conta-gotas da fase vapor; 12
ponto para amostragem da fase vapor condensado; 13-sistema de tubos concéntricos para
troca térmica entre as fases antes do retorno ao frasco de ebulicio; 14-ponto de alimenta-
¢ao da camara de ebuligdo; 15-ponto para amostragem da fase liquida; 16-valvulas para
remogdo das amostras das fases; 17-conexdo com a linha de pressio e 18-conexdes para

a agua de refrigeracéo.



da pressao foi realizada através de um catetOmetro com precisio de 0,5 mmHg. A linha
da pressao era entdo conectada a uma bomba de vacuo, utilizada quando se desejava
operar em pressoes abaixo da ambiente, e com um compressor de ar, responsavel por

pressurizar o sistema.

O ebulidmetro possuia também um agitador magnético, que além de garantir uma
mistura perfeita na camara principal, evitava o superaquecimento da solucdo. Uma

manta de aquecimento era responsavel pelo aquecimento da camara de ebulicio.

A camara de equilibrio era isolada do melo através de uma jaqueta externa pela

qual recirculava trietilenoglicol (TEG), que suporta temperaturas acima de 180 °C.

Um esquema de toda a aparelhagem auxiliar é mostrado na Figura 3.3. Para amos-
tragem das fases foram utilizadas seringas de vidro com agulhas de aproximadamente 10
cm de comprimento. Amostras de aproximadamente 1 ml eram retiradas e em seguida
injetadas em frascos com tampas de borracha. Desse volume retirava-se com seringas
de insulina cerca de 200ul para ser injetado em um "vial"com etanol, preparados as-
sim como nos experimentos de equilfbrio liquido-liquido. Estas amostras, por fim, eram

analisadas em um cromatografo a gas.

Apoés a realizagio de cada experimento abria-se a cAmara principal para a retirada
de parte do sistema e em seguida adicionava-se um dos componentes a fim de promover
a variagdo na concentragio global. Normalmente iniciava-se com uma quantidade do
componente organico (a-metil-estireno, cumeno e fenol), ou de igua, para em seguida
adicionar-se acetona e o terceiro componente. Os sistemas eram preparados conforme a
necessidade de se cobrir certa regifio ou para fugir da regido trifasica (LLV). Entretanto,
a0 final atingia-se inevitavelmente a regifo de equilibrio liquido-liquido-vapor. Foram
realizadas tentativas de se obter dados nessa regifio, porém, a recirculagio nio era re-
presentativa, devido & separacdo de fases que ocorria no ponto de amostragem da fase

liquida.
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Figura 3.3: Esquema da aparelhagem. 1-banho termostético para a jaqueta da camara
de equilibrio; 2-potencidmetro para controle do aquecimento: 3-manta de aquecimento;
4-vaso estabilizador de pressio; 5-compressor de ar tipo odontolégico; 6-bomba de vécuo;
7-manostato de mercirio; 8-mandmetro de mercirio; 9-agitador magnético e 10-agua de

refrigeracdo para o condensador.

A operagao do ebulibmetro era claramente sensivel aos niveis de agitacio, taxa
de aquecimento da manta e tensfo superficial dos componentes. A tensio superficial,
provocada pela presenca da agua, gerava recirculacdes desuniformes, que eram corrigidas

através da agitacdo do sistema e da taxa de aquecimento.
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3.4 Cromatografia Gasosa

3.4.1 Condicoes de Operacao

Foi utilizado um cromatografo gasoso da marca Varian modelo 3400 cx com integrador
embutido no préprio equipamento. A analise quantitativa foi realizada através da padro-
nizagao interna, visto que essa metodologia néo sofre influéncia das possiveis variacdes
do volume injetado. Empregou-se uma coluna Carbowax 20M, que possui polaridade
intermediaria, a qual se mostrou adequada a todos os componentes, exceto a dgua. Um
detector de ionizagdo de chama (FID) foi utilizado, ap6s o comprometimento do detec-
tor por condutividade térmica (TCD), que sofreu entupimento irreversivel de um dos
seus canais. Como o FID néo consegue analisar a dgua, foi necessario determiné-la por

balanco de massa.

Para se obter picos bem resolvidos (simétricos) e néo sobrepostos, foi necessario
uma programacao da temperatura da coluna (rampa de aquecimento). O sistema era
mantido por cerca de dois minutos a 110 °C e em seguida a temperatura era elevada. A
taxa de aquecimento e a temperatura final eram diferentes para cada sistema. O sistema

com fenol foi o que exigiu maior temperatura, chegando a 220 °C.

Para a escolha do padréo interno, procurou-se um elemento que, além de nio ser
reativo e apresentar picos bem resolvidos (simétricos) e ndo sobrepostos aos dos outros
elementos, tivesse a capacidade de solubilizar as amostras em todas as suas faixas de
concentragOes, fosse o menos t6xico possivel e tivesse um baixo custo. Apés se testar
alguns alcoois como etanol, propanol, n-butanol e isopropanol, o que melhor atendeu a

todas essas exigéncias foi o etanol.

A prepara¢io das amostras com composigdes conhecidas exigiram alguns cuidados
especiais para evitar a perda por evaporacdo, principalmente da acetona, devido a sua
alta volatilidade. Desta forma, as amostradas foram preparadas em vials, composto por

tampa vazada e septo, garantindo assim a vedacio.
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Figura 3.4: Curva do padrio interno.

As medidas em volume s8o muito mais sujeitas a erros do que em massa. Portanto,
embora todo o procedimento de preparacio das amostras seja realizado em volume,
estes foram expressos em massa através de pesagens antes e depois de qualquer adicdo

de padrio ou amostra.

A metodologia analitica foi dividida em duas etapas: calibracio da curva do padrio
cromatografico e anilise das amostras. As préximas seces descrevem cada uma dessas

etapas.

3.4.2 Calibracao da Curva Padrao

A padroniza¢do interna requer gue se construa, para cada elemento, uma curva relacio-
nando a tazdo entre as dreas do componente e do padréo, pela razio entre a concentracio

dos mesmos, como mostra a Fig. 3.4.

Amostras com aliquotas conhecidas de cada componente e com quantidade fixa

de padrao (etanol) foram preparadas de acordo com uma sequéncia de volatilidade, de
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forma tal que o componente mais volatil era adicionado por tltimo para evitar perdas
de componente ao abrir o "vial". Alguns dos constituintes eram adicionados ao vial
através de seringas de agulhas muito finas, como seringas de insulina, de forma a evitar
a necessidade de abrir o vial toda vez que um componente era adicionado. As agulhas
finas ajudavam a preservar a integridade dos septos. O volume de padrao (etanol)
utilizado foi fixado em 250 ul e de amostra em 200 ul. Ndo era possivel se retirar muito
mais amostra, sem que com isso houvesse comprometimento do estado de equilibrio.
Ja o volume do padrdo foi estimado como sendo um valor no qual o etanol conseguiria
solubilizar qualquer composicao de amostra. Tendo a amostra sido preparada, seguindo
um planejamento que visava cobrir toda a faixa de concentracgdo, essas eram injetadas
no cromatografo para analise. Cada amostra de padrdo foi injetada cinco vezes, sendo
considerada a média destas. Foram entdo construidas as curvas de calibragio do padrio

cromatografico para cada componente em rela¢io ao padrio.

3.4.3 Anélise Quantitativa

As amostras das fases eram coletas e injetadas nos "vials"somente apés esse ser pesado
vazio e com o padrdo cromatografico. Desta forma era possivel determinar as massas
de etanol e amostra presente em cada vial. Em seguida injetava-se de 3 a 5 vezes cada
amostra no cromatégrafo. Com as curvas do padrio cromatografico de cada componente
foi possivel calcular a massa de cada componente, 4 excecio da agua que ndo era detec-
tada pelo FID. A massa de agua foi calculada por diferenca entre a massa de amostra e

a soma das massas dos demais componentes.
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Capitulo 4

Resultados e discussao

O levantamento dos dados experimentais obedeceu a seguinte sequéncia:

o Padronizagdo cromatografica.
¢ Validagao e determinacdo experimental do equilibrio liquido-liquido.
e Validacdo e determinagio experimental do equilibrio liquido—vapor.

A modelagem termodinamica dos dados experimentais foi a ultima etapa deste trabalho,

realizada ap6s o término dos experimentos.

A apresentagao dos resultados obedece a cronologia de execucio do trabalho, acom-
panbada da respectiva modelagem. A padronizagio cromatografica se mostrou um as-
pecto importante no estudo do equilibrio de fases e, portanto, é aqui apresentada em

detalhes como parte integrante dos resultados obtidos.

4.1 Padronizacao cromatografica

A padronizagao através do padrio interno foi escolhida como metodologia cromatografica

neste trabalho, principalmente por ser uma técnica que nio sofre influéneia do volume de
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amostra injetada. Como néo se dispunha de um injetor automaético, variagGes no volume

injetado poderiam causar interpretacdes erradas da anilise cromatografica.

Independentemente do componente analisado, a resposta do cromatégrafo deve
ser sempre uma funcio linear da composicio de cada substancia. Nio é aceitavel que
essa resposta apresente uma dependéncia ndo linear da composicio. Entretanto, alguns
componentes apresentam mudanga no comportamento linear em funcio da composicio.
Como a resposta cromatogréfica é fungfo das interacoes moleculares entre os componen-
tes da amostra e a fase estacionaria, é de se esperar que, em algumas situacdes, essa
relacéo interativa sofra o efeito da composigio e que ;portanto, altere a funcio resposta
do cromatégrafo. Mesmo quando isso ocorre somente a dependéncia linear é aceita para

cada regido.

Para os componentes analisados neste trabalho, somente a acetona apresentou um
mesmo comportamento em toda a faixa de concentracio, ou seja, uma tnica reta foi

necessaria para ajustar os dados em toda a faixa de concentracio estudada (Fig. 4.1).

Para os demais componentes (a—metil estireno, cumeno e fenol) duas retas foram
necessarias no ajuste dos dados. Observa-se nas Figuras 4.2 e 4.3 que 0 a—metil estireno
€ 0 cumeno, respectivamente, apresentam mudanga forte na inclinagiio das retas. Ja para
o fenol (Fig. 4.4) a variacdo na inclinacdo foi menor. A tentativa de ajustar uma Gnica
reta para o fenol apresentou um menor coeficiente de correlacfio quadratica (R?), do que

quando duas retas foram ajustadas.

Todos 0s ajustes apresentaram coeficiente de correlagio quadratica maior do que
0,9986, o que revela que o comportamento linear foi perfeitamente adequado & resposta

do cromatégrafo aos componentes analisados.
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Devido o fato de nao ser possivel analisar a 4gua pela metodologia adotada, optou-
se por guantificd-la através do balango de massa das amostras, como foi mencionado
na descricao experimental (Capitulo 3), o que limitou o uso dessa metodologia. Como
o volume de amostra era pequeno, para nio perturbar o sistema, o erro percentual
na pesagem se tornou maior do que o comparado com o erro obtido em uma amostra
de volume maior. J4 a cromatografia possui um erro percentual muito baixo, quando
comparado com o erro da pesagem. Desta forma, amostras com pequena quantidade
de &gua nao apresentaram resultados satisfatérios, o que j4 nio ocorria quando a fracdo
de agua era alta. Essa observacfo fica evidente quando se analisam os resultados de

equilibrio liquido-vapor do sistema acetona + 4gua, que sio apresentados na Secao 4.3.

A metodologia analitica, embora tenha a limitacio de ndo conseguir representar
com precisdo sistemas com baixa quantidade de &gua, teve sua validade comprovada

pelos préprios resuitados de equilibrio de fases, como é mostrado nas Secdes 4.2 e 4.3.

4.2 Equilibrio liguido-liquido

A determinagéo dos dados de equilibrio Hquido-liquido foi realizada a 50 e 60 °C. Essas
temperaturas foram escolhidas por representarem a regido de transicio entre o com-
portamento bifasico (LL) e o trifasico (LLV). Com isso pretende-se que os pardmetros
obtidos neste trabalho sejam capazes de representar com maior precisio sistemas em
equilibrio liquido-liquido~vapor ou préximo a essa situacdo, visto que, até o mormento,
dados exclusivamente bifasicos ndo tém sido capazes de representar tais sistemas com

Tigor.

Na modelagem termodindmica dos dados experimentais foi utilizado um programa
computacional elaborado durante o trabalho de doutorade de STRAGEVITCH (1997a)
[12]. Nesse programa os ajustes foram realizados em base maéssica, o que facilitou o

procedimento, uma vez que em base molar a limitagio analitica as amostras com baixa
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concentracdo de dgua é agravada, devido & baixa massa molecular da dgua em relacdo
aos demais componentes. Os dados experimentais foram utilizados para ajustar os pa-
rametros dos modelos NRTL e UNIQUAC. Além disso foi utilizado o modelo preditivo
UNIFAC para comparagdo com os dados experimentais, bem como com os demais mo-
delos ajustados. O método da méxima verossimilhanca foi empregado no ajustes dos
dados. Entretanto, para facilitar a convergéncia no ajuste, esse programa permitia que
as estimativas iniciais fossem realizadas utilizando o método simplex com funcdes obje-
tivo em termos da atividade ou da composigdo. Outra vantagem desse programa é o fato
de permitir o ajuste dos pardmetros o;; do modelo NRTL, o que nem sempre é possivel

em outros programas, sendo nesses casos fixados.

4.2.1 Sistema agua + acetona -- cumeno

A literatura apresenta varios trabalhos sobre o estudo experimental de equilibrio liquido-
liquido de sistemas ndo volateis. Entretanto, para sistemas com pelo menos um compo-
nente volatil, os dados de literatura sdo escassos. Por essa razio o trabalho de BROGLIO

(1995) [14] é aqui utilizado para validar a metodologia experimental adotada.

O sistema 4gua + acetona + cumeno a 50 °C apresenta um comportamento do tipo
1, ou seja, somente um dos binirios apresenta imiscibilidade. Quando comparado com
os dados de BROGLIO, este sistema apresenta excelente concordancia em quase toda a
regiao do diagrama de equilibrio liquido-liquido havendo inclusive linhas de amarracio

que se encontram muito proximas.

Nao foi possivel neste trabalho, representar a regifo préxima ao ponto critico do
diagrama de fases. Observa-se na Figura 4.5 que os pontos obtidos por BROGLIO se
aproximam mais da regido critica do que os deste trabalho. Nessa regifio os pontos expe-
rimentais foram todos descartados por se desviarem da tendéncia da curva de equilibrio
liquido-liquido . As dificuldades de se obterem dados nessa regifo ja sfio conhecidas,

devido a alta instabilidade na manutencio do equilibrio do sistema nessas condices.

e
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Entretanto, isso nao explica a razdo para que os dados de BROGLIO tenham conse-
guido se aproximar mais do ponto critico do que os obtidos neste trabalho. Isso se deve
a diferenca entre as metodologias adotadas. Enquanto BROGLIO utilizou uma célula
projetada para sistemas voléteis, neste trabalho foi adotada uma célula fechada. A ra-
zao por ndo se ter utilizado uma célula para sistemas volateis neste trabalho se deve ao
inconveniente que essa apresentava quanto i condensacdo do vapor formado, como ja foi
mencionado na descri¢ao experimental. Nessa regido, a concentracio de acetona é alta
e esse fato pode ter contribuido para uma possivel pressurizacio no interior das células,

devido & formagao de vapor, alterando dessa forma as condigbes de equilibrio.

Ambos os modelos (NRTL e UNIQUAC) representaram satisfatoriamente a regiao
dos pontos experimentais (Fig. 4.6). Entretanto, quando as curvas binodais previstas
pelos modelos sdo extrapoladas além da regido dos pontos experimentais, observa-se
que 0 modelo NRTL se aproxima mais da tendéncia prevista por BROGLIO. O modelo
NRTL tem a tendéncia natural de se ajustar um pouco melhor do que o UNIQUAC
devido principalmente ao parimetro adicional de nao aleatoriedade 0isj. E comum fixar
esse parametro seguindo recomendagbes da literatura. Porém, neste trabalho, o pardme-
tro ay; foi também ajustado, contribuindo possivelmente para a melhor capacidade de

extrapolacdo desse modelo.

E importante salientar que a presenca de um parametro adicional a ser ajustado
aumenta as exigéncias quanto 4 qualidade dos dados experimentais, além de exigir do
algoritmo de ajuste uma maior capacidade de convergéncia. A diferenca entre os va-
lores experimentais e os preditos pelos modelos é apresentada na Figura 4.9, em que
se observa que para essas condigdes as diferengas estdo aleatoriamente dispersas. Nio
€ possivel, nesse caso, detectar qualquer erro sistematico dos dados experimentais. O

modelo UNIQUAC previu miscibilidade total na dltima linha de aMarracao.
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Figura 4.5: ELL: dgua + acetona + cumeno a 50 °C .

—&— Este Trabaiho
—— NRTL
- = =-=UNIQUAC

= UNIFAC

0,00 . 1,0

1,00 , , , 1 _ . X 00
0,00 0,25 0,50 0,75 1,00

AGUA

Figura 4.6: Modelagem de ELL: dgua + acetona -+ cumeno a 50 °C .
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A Figura 4.6 apresenta também a curva binodal predita pelo modelo UNIFAC. Essa
curva apresenta concordéncia com os dados experimentais somente na base do diagrama,
ou seja, baixa concentragio de acetona. A medida que a frag@o de acetona aumenta, a

diferenca entre a curva predita e a experimental se evidencia.

Os dados experimentais do sistema agua + acetona -+ cumeno a 60 °C mostram
também excelente concordéncia com os dados de BROGLIO (Fig. 4.7). Observa-se que
nem toda a regido de equilibrio liquido-liquido foi coberta pelos pontos experimentais,
pois um grande niimero de linhas de amarracio foi descartado por nao apresentar con-
cordéncia minima com os demais pontos. Nessa condi¢io de temperatura a formacéo de
vapor é mais intensa do que a 50 °C. Isso pode ter contribuido para o aumento da pressao
interna da célula e consequente alteraciio das condices de equilibrio, dificultando com

isso o levantamento dos dados.

Os modelos ajustados a 60 °C apresentam praticamente o0 mesmo comportamento
do sistema a 50 °C (Fig. 4.8). Entrento, nesse caso nio se pode garantir que o modelo
NRTL tenha conseguido representar melhor a regifio critica, como a 50 °C, pois nio
existem dados que permitam tal observacio. O compormento previsto pelo modelo

UNIFAC a 60 °C & muito semelhante ao comportamento a 50 °C.

Os desvios padréio médio da composi¢io (DPM = ¥, |4£°P — z¢4¢|) para ambos os
modelos foram da mesma ordem. Para o modelo NRTL os desvios a 50 e 60 °C foram
0,0031 e 0,0026, respectivamente. O modelo UNIQUAC apresentou 0,0047 a 530 °C ¢
0,0026 a 60 °C. A Figura 4.10 mostra que os modelos NRTL e UNIQUAC apresentam
maior diferenca com relagio aos valores experimentais, 4 medida, que a composicio de
acetona aumenta. Esse desvio é resultado do aumento da pressio devido a formagio
de vapor, assim como a 50 °C. Os dados experimentais do sistema adgua + acetona -~

cumeno a 50 e 60 °C sdo apresentados na Tabela 4.1.
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Figura 4.7: ELL: 4gua -+ acetona -+ cumeno a 60 °C.
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Figura 4.8: Modelagem de ELL: 4gua + acetona -+ cumeno a 60 °C.

49



603

® NRTL
{1 & uNiQuAC
= 0,02
O
] 1 g
= 9,01
© ) . o a
() 1 & 2 4
& 000- A }
vy ) & .
O

[} A
= 0,01 o &
-
§ J
x 0,02 4
¥
x;(_m b

0,03 . . . . . T .

0,0 01 0,2 03 0,4 05

Figura 4.9: Dispersao de erros: sistema igua + acetona + cumeno a 50 °C.

6.03 & NRTL
1 4 UNIQUAC ~
= 0,024
» a
i Fa¥
X 0,014 2
@D F)
™ - n n §
- 000
] ¢ &
It )
~ 0,014
e 0,02 4
e
x;(_
-0,03 e R et
0.0 0.1 62 0.3 0,4 0.5

Figura 4.10: Dispersdo de erros: sistema agua -+ acetona + cumeno a 60 °C.

Os resultados experimentais do sistema agua + acetona -+ cumeno a 50 e 60 °C e
a sua concordancia com os dados de BROGLIO (1995) [14] demonstram que a técnica
experimental adotada, embora tenha limitacdes, é adequada para o estudo do equilibrio

Hquido-liquido de sistemas volateis. O ajuste dos modelos de G foi satisfatério na

regiao coberta pelos pontos experimentais.
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O processo de validagao da metodologia experimental comprovou sua eficicia e foi
importante para a identificacio das limitacdes inerentes da montagemn. A modelagem
termodinamica revelou que os modelos empregados sdo adequados para os sistemas com

caracteristicas similares as do sistema dgua + acetona + cumeno.

Tabela 4.1: Equilibrio liquido-liquido: dgua (1) + acetona (2) + cumeno (3).

T FASE 1 FASE 11

°C) = T3 T3 ) Ty T3

50 0,00000 0,01890 0,98110 0,97470  0,02530 0,00000
0,00000 0,06650 0,93350 0,91560 0,08430 0,00010
0,00000 0,07100 0,92900 0,90970 0,09010 0©,00020
0,00000 0,12390 0,87610 0.8487¢ 0,15110 0,00020
0,01470 0,12250 0,86280 0,85770 0,14210 0,00020
0,00330 0,17100 0,82570 0,80870 0,19080 0,00050
0,01460 0,29450 0,69090 0,70660 0,29160 0,00180
0,03770 0,43960 052270  0,59020 0,40440 0,00540

60  0.00000 0,06980 0,93020 0,91970 0,08010 0,00020
0,00000 0,07250 0,92750 0,91380 0,08600 0,00020
0,00000 0,15140 0,84860 0,83540 0,16420 0,00040
0,00000 0,13040 0,86960 0,85670 0,14300 0,00030
0,00000 0,17820 0.82180 0,81590 0,18360 0,00050
0,00000 0,17400 0,82600 0,81730 0,18210 0,00060
0,00000 0,23290 0,76710 0,76940 0,22980 0,00080

0,00000 0,23610 0,76390 0,76460 0,23450 0,00090
0,03620 0,44890 0,51490 0,59960 0,39470 0,00570
0,02640 0,45250 0,52110 0,60150 0,39300 0,00550
0,02880 0,45070 0,52050 0,60520 0,38920 0,00560
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4.2.2 Sistema Agua -+ acetona - a—metil estireno

O estudo do sistema agua + acetona + a-metil estireno foi realizado ap6s a validacéo

da metodologia. As condigbes sio as mesmas do sistema anterior (50 e 60 °C).

Esse sistema também apresenta comportamento do tipo 1. Observa-se nas Figuras
4.11 e 413 que a 4gua e 0 a-metil estireno sio totalmente imisciveis. Desta forma,
os dados experimentais na regido de baixa quantidade de acetona foram descartados
por apresentarem altos desvis experimentais. Na regifio préxima ao ponto critico, assim
COmo no sistema agua -+ acetona -+ cumeno, as linhas de amarragio se distanciam da

tendéncia dos dados.

As observagbes experimentais citadas foram reforcadas pela modelagem termo-
dindmica. Os modelos NRTL e UNIQUAC se ajustaram satisfatoriamente aos dados
experimentais selecionados, tanto a 50 °C (Fig. 4.12) quanto a 60 °C (Fig. 4.14). Esses
modelos apresentaram comportamentos praticamente iguais a 50 °C. Também a 60 °C
os modelos tiveram o mesmo comportamento, & excecio de uma leve diferenca na regido
critica. A curva prevista pelo modelo UNIFAC coincide com os modelos NRTL e UNI-
QUAC na regido de baixa quantidade de acetona. A medida que a quantidade de acetona
aumenta, ou seja, se aproxima do ponto critico do diagrama de fases, a curva calculada
se desvia das demais. Esse comportamento foi observado em ambas as temperaturas,

assim como aconteceu com o sistema agua -~ acetona — cumeno.

O modelo UNIQUAC apresentou os menores desvios padrao médio na composicio:
0,0031 a 50 °C e 0,0042 a 60 °C. Os desvios padrio do NRTL foram: 0,0066 a 50 °C e
0,0070 a 60 °C. Os gréficos de dispersdo de erro revelam que a 50 °C, os desvios tendem
a ser maiores, proximo a regido critica. Embora a 60 °C a dispersio tenha sido uniforme
ao longo de toda a faixa dos dados experimentais, nota-se que nessa temperatura a regido

coberta ¢ menor do que a 30 °C, o que explica os desvios menores.
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0,00 1.0 —@— Este Trabalho

Figura 4.11: ELL: 4gua + acetona + o—metil estireno a 50 °C.
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Figura 4.12: Modelagem de ELL: igua + acetona - a—metil estireno a 50 °C.
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Figura 4.13: ELL: 4gua + acetona + a-metil estireno a 60 °C.
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Figura 4.14: Modelagem de ELL: 4gua + acetona + a—metil estireno a 60 °C.



Nao foram utilizadas todas as linhas de amarragio no ajuste dos parametros. Esse
procedimento € necessario em algumas situagdes para facilitar o processo de ajuste. Os

dados experimentais a 50 e 60 °C sdo apresentados na Tabela 4.2.
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Figura 4.16: Dispersdo de erros: sistema agua - acetona + a—metil estireno a 60 °C



Tabela 4.2: Equilibrio liquido-liquido: sistema. dgua + acetona + a—metil estireno.

T FASE I FASE II

(°C) T Ty T3 T T T3

50 0,01070 0,24900 0,74030  0,76570 0,23310 0,00120
0,01920 0,34130 0,63950 0,69850 0,29910 0,00240
0,03720 0,34300 0,61980 0,69420 0,30310 0,00270
0,03660 0,37800 0,58540 0,66400 0,33230 0,00370
0,03340 0,39070 0,57590 0,66140 0,33470 0,00390
0,02260 0,46550 0,51190 0,59900 0,39420 0,00680
0,04660 041780 0,53560 0,62710 0,36760 0,00530
0,03390 0,49790 0,46820 0,57300 0,41760 0,00940
0,03080 0,52630 0,44290 0,54300 0,44540 0,01160

60 002310 0,25140 0,72550 0,77330 0,22530 0,00140
0,03170 0,33580 0,63250 0,71600 0,28140 0,00260
0,03050 0,39250 0,57700 0,67150 0,32420 0,00430
0,02610 0,39690 0,57700 0,66890 0,32690 0,00420
0,04910 0,44500 0,50590 0,62120 0,37190 0,00690
0,03540 0,33330 0,63130 0,71290 0,28450 0,00260
0,02800 0,38830 0,58370 0,68040 0,31570 0,00390
0,03260 0,45710 0,51030 0,61560 0,37770 0,00670
0,04060 0,43850 0,52080 0,63910 0,35520 0,00570

4.2.3 Sistema agua + acetona -+ fenol

O procedimento empregado na determinacio dos dados de equilibrio liquido-liquido do
sistema agua + acetona + fenol foi 0 mesmo utilizado nos demais. A literatura apresenta
um fnico trabalho sobre esse sistema. GUTTMAN e WILCZURA (1997) [31] obtiveram

dados a 50, 60, 70 e 80 °C. Entretanto, esses autores determinaram experimentalmente
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a curva binodal e nfo linhas de amarragio. Para processos que necessitam do comporta-~
mento de fases, visando a modelagem de etapas de separaciio, a curva binodal contribui
muito pouco. O levantamento experimental da curva binodal nio requer grandes apa-
ratos. A determinagio das composicdes é normalmente realizada através da técnica de
titulacdo, a qual ndo tem a mesma precisdo da cromatografia. Além disso, a determina-
¢do do ponto de turvagiio é quase sempre obtida por meio de observagdo visual, o que
confere ainda mais imprecisfio. A grande vantagem dessa técnica é a sua simplicidade e
rapidez na obtencao dos dados experimentais. Desta forma, é valido o levantamento da,
curva binodal como um trabalho preliminar aos experimentos envolvendo linha de amar-
racdo, pois na auséncia de dados de literatura sobre o sistema a ser estudado, a curva
binodal pode ser aplicada no processo de selecio de dados imprecisos. Quando os dados
da curva binodal coincidem com a curva obtida através das linhas de amarragio, pode-se
atribuir a esses dados uma maior confiabilidade. Porém, no caso da curva binodal nio
apresentar concordincia com as linhas de amarracdo, nfio é possivel atestar a imprecisdo

das linhas, pois como j4 foi dito, a curva binodal pode apresentar grandes desvios.

O comportamento de fase do sistema 4gua -+ acetona - fenol é um tanto diferente,
dos demais. Enquanto os bindrios 4gua -+ a-metil estireno e dgua + cumeno sio imis-
civeis, o par agua + fenol apresentam miscibilidade parcial. O comportamento de fases
e a comparacao com GUTTMAN e WILCZURA (1997) [31] a 50 e 60 °C é apresentado
nas Figuras 4.17 e 4.19, respectivamente. Observa-se que, em ambas as condigdes, os
dados experimentais apresentam apenas concordancia qualitativa com a literatura. O
fato da técnica empregada por GUTTMAN e WILCZURA ser menos precisa pode ter
contribuido para essa diferenga. Entretanto, assim como os demais sistemas estudados
neste trabalho, € possivel que a pressurizacdo no interior da célula tenha sido responsé-
vel também por tal diferenga. Esse sistema foi o 1inico para o qual nao foi necessario o

descarte de dados experimentais.
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Figura 4.17: ELL: dgua + acetona -+ fenol a 50 °C.
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Figura 4.18: Modelagem de ELL: sgua + acetona - fenol a 50 °C.
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0,00 1,0 —@— Este Trabalho

O GUTTMAN (1995)

Figura 4.19: ELL: 4gua + acetona + fenol a 60 °C.
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Figura 4.20: Modelagem de ELL: 4gua + acetona + fenol a 60 °C.
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A modelagem termodinamica desse sistema mostra que ambos os modelos (NRTL
e UNIQUAC), embora apresentem desvios padrio baixos com relacao as linhas de amar-
racdo, nao foram capazes de representar a tendéncia indicada por GUTTMAN e WIL-
CUZRA (1997) [31] e pelos proprios dados experimentais. Como foi dito na revisio de
literatura, os modelos NRTL e UNIQUAC s3o adequados para representar sistema com
distribuigdo néo aleatéria das moléculas (néo randémica). Entretanto, o sistema agua
+ acetona + fenol apresenta efeito associativo devido as pontes de hidrogénio formadas
pela presenca do grupo funcional OH da molécula de fenol. Segundo PRAUSNITZ et.
al. (1999) [3] a tendéncia do fenol formar cadeia, mesmo a baixa concentracio, contribui
para o forte desvio da idealidade. Outra caracteristica importante desse sistema é a
formag8o de diagramas de fase do tipo ilha. A 50 e 60 °C é possivel observar a tendéncia
de formacéo desse tipo de diagrama. Em GUTTMAN e WILCUZRA & possivel observar
esse comportamento a partir de 70 °C. Segundo NOVAK et. al. (1987) [47] a formacdo
do diagrama tipo itha ocorre em sistemas com desvios negativos da lei de Raoult, ou seja,
em sistemas cujas moléculas diferentes apresentam forcas de interagdo mais fortes do que

entre as moléculas iguais. Essa & uma caracteristica de sistemas com efeito associativo.

Os gréficos de dispersdo dos erros mostram que nio ha uma tendéncia clara, reve-

lando um comportamento aleatorio (Fig. 4.21 e 4.22).
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Figura 4.21: Dispersao de erros: sistema 4gua -+ acetona -+ fenol a 50 °C
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Figura 4.22: Disperséo de erros: sistema agua -+ acetona - fenol a 60 °C
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Tabela 4.3: Equilibrio liquido-liquido: 4gua + acetona -+ fenal.

T FASE I FASE 11
(°C) Tt o T3 Ty Ta T3

50 0,89670 (,01470 0,08860 0,25530 0,07820 0,66650
0,89740 0,02840 0,07420 0,20180 0,13920 0,65900
0,89920 0,03050 0,07030 0,20100 0,14720 0,65180
0,16840 0,25520 0,57640 0,87730 0,06670 0,05600
0,90050 0,03090 0,06860 0,22480 0,14690 0,62830
0,19530 0,19580 0,60890 0,89330 0,04480 0,06190
0,18960 0,20120 0,60920 0,89150 0,04600 0,06250
0,18060 0,22530 0,59410 0,88530 0,05440 0.06030
0,18050 0,27320 0,54630 0,86910 0,07760 0,05330
0,18390 0,33410 0,48200 0,83180 0,11600 0,05220
0,20610 0,34870 0,44520 0,81390 0,13450 0,05160
0,18020 0,35400 0,46580 0,81870 0,12780 0,05350

60 0,88050 0,01610 0,10340 0,27550 007370 0,65080
0,88230 0,03050 0,08720 0,22040 0,13320 0,64640
0,87650 0,03410 0,08940 0,21970 0,14270 0,63760
0,19010 0,24780 0,56210 0,86400 0,06930 0,06670
0,88270 0,03370 0,08360 0,23080 0,14560 0,62360
0,21380 0,19010 0,59610 0,87930 0,04720 0,07350
0,20130 0,21830 0,58040 0,87020 0,05800 0,07180
0,20760 0,27430 0,51810 0,85300 0,08340 0,06360
0,20680 0,33100 0,46220 0,81300 0,12270 0,06430
0,21990 0,34830 0,43180 0,79190 0,14110 0,06700
0,21540 0,34290 0,44170 0,79650 0,13500 0,06850
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4.2.4 Consideracoes finais sobre equilibrio liguido-liquido

E possivel observar que em todos os sistemas estudados, os pontos experimentais refe-
rentes 4 fase aquosa apresentaram alinhamento claro, o que nem sempre ocorria na fase
orgénica. Para sistemas em que a comparacio com dados de literatura foi possivel, a
fase aquosa sempre apresentou excelente concordancia, mesmo quando a fase orgénica
apresentava concordancia apenas qualitativa, como foi o caso do sistema, dgua + acetona
-+ fenol. Também a modelagem termodinamica apresentou desvios menores para a fase
aquosa. Esse comportamento se deve as limitacdes da técnica analitica. Como mencio-
nado no inicio desse capitulo, devido as caracteristica da metodologia analitica, ndo era
possivel determinar com precisio a concentracio das amostras com pouca quantidade de
agua, como € o caso das fases orgénicas. Observa-se que, para o caso do sistema adgua -+
acetona -+ fenol, cuja concentracio de 4gua na fase organica nio é t3o baixa quanto nos
outros sistemas, os dados experimentais apresentaram melhor qualidade em ambas as
fases, fato esse confirmando pelo aproveitamento de todas as linhas de amarragio, o que
n&0 ocorreu com Os outros sistemas, para os quais diversas linhas de amarracao foram

descartadas.

E importante salientar que as técnicas experimentais empregadas neste trabalho
foram diferentes das utilizadas em trabalhos da literatura. No trabalho de BROGLIO
(1995) [14], por exemplo, foram utilizadas células com condensador na obtengdo de dados
de equilibrio liquido-liquido do sistema agua -+ acetona - cumeno, enquanto que neste
trabalho as células empregadas eram fechadas para evitar perdas por evaporacdo. Ja
GUTTMAN e WILCUZRA (1997) [31] obteve dados de curva binodal do sistema dgua

-+ acetona + fenol e ndo linhas de amarracfio, como neste trabaltho.
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4.3 Equilibrio liquido—vapor

O estudo do equilibrio liquido-vapor foi dividido em trés etapas. Inicialmente foram
medidos dados dos sistemas binarios acetona + 4gua e acetona + cumeno, a fim de validar
o procedimento experimental. Em seguida foram obtidos dados de equilibrio do ternario
agua -+ acetona —+ cumeno a 760 mmHg. Nessa mesma condigdo foram determinados
dados do ternério 4gua + acetona - o—metil estireno, finalizando o estudo do equilibrio
liquido~vapor. Os sistemas ternarios so aqui apresentados em conjunto, para facilitar
a compreensado dos fenémenos ocorridos. O sistema agua - acetona + fenol ndo foi
abordado devido alteragbes que foram necessarias durante os primeiros experimentos, o
que acabou limitando a temperatura de operagdo do banho, impedindo com isso que se
obtivessem as temperaturas requeridas para esse sistema. Como tradicionalmente é feito,
os dados de equilibrio liquido-vapor foram apresentados em base molar, diferentemente
do equilibrio liquido-liquido, cujos dados foram apresentados em base méssica pelas

razoes ja mencionadas.

4.3.1 Sistemas Binarios

Os binarios acetona - 4gua e acetona + cumeno foram obtidos em conjunto com um
trabalbo de iniciagdo cientifica, cuja orientacdo fez parte das atividades deste traba-
Iho. Durante essa etapa foram definidas as condigbes de operacio, e identificaram-se as

limitacOes da técnica.

A pressao foi fixada em 760 mmHg. Essa condi¢io de pressio foi escolhida por faci-
lidades experimentais no controle dessa pressio. Além disso, dados a pressao atmosférica

se aproximam mais das condi¢Oes operacionais dos processos industriais.

Como o equipamento ndo suportava temperaturas muito elevadas (150 °C), devido,
principalmente, a0 comprometimento das mangueiras e & evaporacio do 6leo responsavel

pelo controle de temperatura no ebulidmetro, nao foi possivel obter dados em toda a faixa
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de concentragao para que nao fosse comprometida a integridade da prépria montagem.
Em ambos os binérios iniciou-se com acetona pura para, na sequéncia, ser adicionado
o segundo componente (Agua ou cumeno). Quando o sistema atingia aproximadamente
a composigdo equimolar esvaziava-se o ebuliémetro para preenché-lo novamente com
uma solucao rica no segundo componente (dgua ou cumeno). A regido rica em acetona
apresentava uma recirculagdo mais uniforme do que quando o sistemsa estava rico em
agua ou cumeno. Isto se deve, principalmente, a maior tensio superficial da dgua, 0 que

acaba dificultando a recirculacio.

Na Figura 4.23 observa-se que o sistema acetona -+ 4gua apresenta boa concordancia
com os dados da literatura em boa parte do diagrama. Foi utilizado para COmparacac o
trabalho de EDULJEE (1958) [34] por apresentar dados em toda a faixa de composicio.
Outros trabalhos [32, 33] apresentaram o mesmo comportamento de EDULJEE. Porém,
para a regido com baixa concentracio de acetona os dados experimentais nio sio capazes
de representar a tendéncia da curva. Essa caracteristica do sistema se deve novamente

as limitacoes da técnica analftica para amostras com pouca quantidade de agua.

Para o sistema acetona -+ cumeno (Fig. 4.24) observa-se que a diferenca entre os
pontos experimentais ¢ os dados de literatura [48] sfo pequenos em quase toda a faixa
de concentracdo. Na regido onde as diferengas foram maiores nio é possivel afirmar
que 0s dados experimentais sejam inconsisténtes, devido a auséncia de outros dados
de literatura. E possivel verificar ainda que, pOT nao possuir agua, esse sistema nao

apresenta os problemas decorrentes da técnica analitica.

Os dados obtidos confirmam a adequacédo dessa bancada para o estudo do equilibrio
liquido-vapor de sistemas binario. Além disso, esse equipamento tem sido utilizado com
sucesso hé varios anos no laboratério, onde destaca-se, mais recentemente, o trabalho de

ROLEMBERG (1998) [38].
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Figura 4.23: ELV: acetona (1) + 4gua (2) a 760 mmHg.
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Figura 4.24: ELV: acetona (1) + cumeno (2) a 760 mmHzg.
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4.3.2 Sistemas ternarios

O procedimento experimental utilizado para o estudo dos sistemas ternérios apresentou
varios inconvenientes. Além da dificuldade natural de se estabelecer uma sequéncia
de experimentos que consegui-se cobrir toda a faixa do diagrama, as caracteristicas

particulares desses sistemas dificultou bastante o levantamento de dados representativos.

Com um grau de liberdade a mais do que os sistemas bindrios, os ternarios foram
estudados seguindo um procedimento caso a caso. Era objetivo deste trabalho que se
obtivesse 0 méaximo de linhas de amarracio possivel antes que o sistema migrasse para
o equilibrio trifésico (LLV). Entretanto, j4 nos primeiros experimentos os sistemas apre-
sentavam essa tendéncia, requerendo que fosse alterada a composicao dos sistemas a fim
de forgar o sistema a voltar & condigdo de equilibrio liquido-vapor. Esse procedimento
acabou resultando em linhas de amarracio muito préximas umas das outras, sem que
fosse possivel obter uma tendéncia na forma do diagrama. Por essa razio foram suprimi-
dos deste trabalho os diagramas desses experimentos, sendo entio apresentados somente

os dados experimentais.

Outra grande dificuldade encontrada nessa etapa foi a turvacao ocorrida no ponto
de amostragem da fase liquida. Isso ocorreu devido & baixa temperatura desse ponto
provocada pelo processo de condensagio. Nessa condicdo, a fase liquida, pobre em
acetona, tendia a formacéo de equilibrio liquido-liquido, devido & imiscibilidade existente

entre a agua e os orginicos (cumeno e o—metil estireno).

A Tabela 4.4 apresenta os desvios padrio médios. Observa-se, que para ambos os
sistemas, os modelos NRTL e UNIQUAC apresentaram desvios da mesma ordem. Os
desvios padréo, principalmente da composicio, foram relativamente altos, revelando as

dificuldades experimentais dessa etapa do trabalho.

Os dados experimentais dos sistemas agua + acetona - a—metil estireno e dpgus +

acetona -+ cumeno sio apresentados nas Tabelas 4.5 e 4.6, respectivamente.
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Tabela 4.4: ELV: Desvios padrio médios.

Modelo Temperatura Pressio  Composicio

°C (mmHg) (fragdo molar)

Agua + Acetona + o—Metil Estireno

NRTL 0,33 9,18 0,0438
UNIQUAC 0,31 8,38 0,0421
Agua + Acetona + Cumeno

NRTL 0,21 3,77 0,0358
UNIQUAC 0,34 9,08 0,0327

Tabela 4.5: Equilibrio liquido-vapor: 4gua + acetona -+ o~metil estireno a 760 mmHg .

TEMP. FASE LIQUIDA FASE VAPOR

(°C) ! T2 Z3 W Y2 Ys

61,20 0,57100 0,42160 0,00740 0,30370 0,69360 0,00270
62,80 0,57600 0,40450 0,01950 0,18280 0,80730 0,00990
62,25  0,55290 0,42220 0,02490 0,27050 0,72180 0,00770
62,15  0,50600 0,46190 0,03210 0,29190 0,70020 0,00790
62,05 0,41710 0,54180 0,04110 0,16780 0,82320 0,00900
62,35 0,46820 0,48650 0,04530 0,26400 0,72720 0,00880
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Tabela 4.6: Equilibrio liquido—vapor: 4gua -+ acetona + cumeno a 760 mmHg.

TEMP. FASE LIQUIDA FASE VAPOR

(°C) I T2 Z3 51 Yo Y

60,65 0,54060 0.45140 0,00800 0,22120 0,77270 0,00610
61,25 0,49780 0,48480 0,01740 0,14560 0,84190 0,01250
61,40 0,47620 0,50110 0,02270 0,11670 0,86710 0,01620
61,85 0,47600 0,49210 0,03190 0,15210 0,82880 0,01910
61,80 0,48180 0,48380 0,03440 0,23290 0,74990 0,01720
61,75 0,45490 0,50740 0,03770 0,22650 0,75640 0,01710
62,85 0,39230 0,56000 0,04770 0,24000 0,74180 0,01820
62,00 0,34480 0,58890 0,06630 0,23570 0,74620 0,01810
62,00 0,36840 0,57000 0,06160 0,21930 0,76210 0,01860
62,10 0,34490 0,58490 0,07020 0,19930 0,78090 0,01980

4.3.3 Consideragoes finais sobre equilibrio liquido~vapor

Os problemas experimentais citados e os desvios padrio dos modelos mostram claramente
que o estudo do equilibrio liquido-vapor de sistema com miscibilidade parcial ou com
imiscibilidade utilizando o ebuliémetro deve ser revista. A grande dificuldade na opera-
¢@o do ebulidbmetro foi a turvagio que ocorreu no ponto de amostragem da fase liquida
em quase todas as amostras. SugestSes para modificagdes dessa etapa sdo apresentadas

nas conclusoes deste trabalho

69



Capitulo 5

Conclusoes e Sugestoes

O comportamento de fases de colunas azeotropicas requer dados que sejam capazes de
descrever o equilibrio liquido-liquido, liquido-vapor e liquido-liquido—vapor. Na litera-
tura dados de equilibrio trifssico sdo raros. Mesmo quando disponiveis, a aplicaciio desses
dados nem sempre conseguem melhorar a modelagem dos processos. Alguns trabalhos
tém tratado dados de equilibrio liquido-liquido e liquido~vapor, visando representar o
equilibrio trifasico (LLV). Entretanto, a modelagem de sistemas trifsicos através desses
tipos de dados nem sempre é satisfatoria. Este trabalho teve como objetivo o levanta-
mento de dados de equilibrio bifasico (LL e LV) na regido préxima ao equilibrio trifasico
(LLV), de forma a poderem ser aplicados em trabalhos que estudam o equilibrio liquido~

liquido—vapor.

5.1 Metodologia analitica

A metodologia analitica empregada se mostrou adequada para quase todas substancias
deste trabalho (acetona, a—metil estireno, cumeno e fenol). Entretanto, a impossibilidade
de se analisar a Agua por cromatografia gasosa, limitou a capacidade dessa técnica.

Amostras com baixa concentragio de dgua possufam desvios relativamente altos, quando
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comparadas com as demais. Essa limitacdo, embora tenha levado ao descarte de alguns
pontos experimentais, nao inviabilizou o estudo do equilibrio liquido-liquido e liquido-

vapor, como pdde ser observado no processo de validacdo experimental.

5.2 Equilibrio liquido—liquido

Os dados de equilibrio liquido-liquido do sistema agua + acetona + cumeno foram com-
parados com a literatura, a fim de validar a metodologia experimental dessa etapa do
trabalho. Observou-se boa concordancia em quase toda a faixa de concentracio. Entre-
tanto, em sistemas com alta concentracdo de acetona, os dados experimentais apresen-
tavam desvios elevados. O fato de a célula de equilibrio ser fechada contribuiu para a
sua pressurizagdo, o que comprometeu a determina¢io experimental na regio rica em

acetona.

O sistema &gua -+ acetona + a-metil estireno foi o que apresentou maiores difi-
culdades experimentais nos experimentos de equilibrio liquido-liquido, sendo necessario,
inclusive, o descarte de vérios pontos experimentais, por possuirem baixa concordincia
com os demais pontos. Os resultados obtidos nfio permitiram encontrar justificativas

para esse comportamento especifico.

J& o sistema agua -+ acetona + fenol apresentou o melhor comportamento no que se
refere ao aproveitamento dos dados. N&o foi necessirio a eliminaciio de qualquer ponto
experimental. Essa particularidade deve-se possivelmente & miscibilidade parcial entre
agua e fenol. Como a quantidade de agua presente na fase orginica foi maior nesse
sistema do que nos demais, as limitacdes da técnica analitica tiveram menor influéncia

nesse sistemna.

Ficou evidente neste trabalho que, embora sejam mais imprecisos, os dados de curva

binodal séo simples e répidos de serem obtidos e podem auxiliar a selecio dos dados de
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linha de amarragca@o dos sistemas, na auséncia total de dados de literatura, como ocorreu

com o sistema agua + acetona + a—metil estireno.

Quanto & modelagem termodinamica, observou-se que tanto o modelo NRTL quanto
o UNIQUAC representaram adequadamente os sisternas agua + acetona -+ cumeno e
agua -+ acetona —+ o-metil estireno. Esse comportamento comprova a hipétese de dis-
tribuicdo aleatoria das moléculas nesses sistemas, como prevé ambos os modelos. Os
desvios dos modelos foram praticamente os mesmos. Como o modelo UNIQUAC possui
um parametro a menos, os esfor¢os dispendidos durante os ajustes sdo menores do gque no
NRTL, o que faz do UNIQUAC um modelo mais vantajoso para os sistemas estudados.
Para o sistema 4gua -+ acetona + fenol, a modelagem termodinamica utilizando o NRTL
¢ 0 UNIQUAC, embora apresentando baixos desvios, nio foi capaz de representar a ten-
déncia das curvas. O efeito associativo decorrente do grupo funcional OH da molécula de
fenol nao pode ser previsto por ambos os modelos. A tendéncia desse sistema apresentar

diagrama do tipo ilha confirma o efeito associativo desse sistema.

O modelo preditive UNIFAC somente foi capaz de representar os sistemas agua +
acetona -+ cumeno e agua + acetona -+ a~metil estireno na regido de baixa concentracio
de acetona, ou seja, longe da regido critica do diagrama. A instabilidade do sistema em
manter o equilibrio na regiao critica é um fator que contribui para as dificuldades de se
representar essa regiao, principalmente com modelos preditivos. J4 para o sistema agua
+ acetona -+ fenol a curva prevista pelo UNIFAC apresentou comportamento distinto
dos dados experimentais, revelando a incapacidade desse modelo em prever sistemas com

efelto associativo.

As dificuldades de se levantar curvas de equilibrio liquido-liquido para sistemas vo-
lateis ficaram evidentes neste trabalho, principalmente devido a provével pressurizagio
que ocorre nas células de equilibrio. A utilizacio de células para sistemas volateis possui
o inconveniente do retorno de vapor condensado para o interior da célula, o que compro-

mete o estabelecimento do estado de equilibrio. A modelagem se mostrou adequada, &
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exceqao do sistema 4gua + acetona -+ fenol, devido ao efeito associativo presente nesse
sistema. Embora as dificuldades tenham sido criticas, os dados obtidos neste trabalho
foram satisfat6rios e contribuem para o desenvolvimento da técnica experimental para

esse tipo de sistema.

5.3 Equilibrio liquido—vapor

O procedimento experimental empregado no estudo do equilibrio liquido-vapor foi vali-
dado para sistemas exclusivamente bifdsicos (LV), por ndo haver dados de literatura para
sistemnas com miscibilidade parcial. Durante esse processo confirmaram-se mais uma vez
as limitacdes cromatograficas para a regido de baixa concentragio de 4gua, como fica
evidente no sistema acetona + 4gua. Para o sistema acetona -+ cumeno a tendéncia da

curva é clara e apresenta baixos desvios em quase toda a regifio do diagrama.

As dificuldades experimentais no levantamento dos dados de equilibrio liquido—
vapor dos sistemas ternarios foram relevantes. N3o foi possivel delinear as regices de
equilibrio para esses sistemas. Os dados se concentraram numa faixa restrita de tem-
peratura e composi¢ao, pois havia a necessidade de se evitar a formacio do equilibrio
trifdsico (LLV). Os experimentos ainda apresentavam problemas de recirculagio, devido
a alta tensdo superficial, principalmente, da 4gua, e também turvacio na ponto de amos-

tragem da fase liquida.

A modelagem termodinamica foi realizada através dos modelos NRTL e UNIQUAC.
Os desvios, principalmente da composicao, foram altos. Nao foi possivel avaliar o com-
portamento do diagrama de equilibrio, pois os dados experimentais ndo apresentavam

qualquer tendéncia, devido aos pontos estarem concentrados em uma mesma regiao.

Conclui-se entdo que o ebulidémetro nio deve ser utilizado para o estudo de sistemas
com miscibilidade parcial entre os componentes, devido as dificuldade experimentais

citadas.
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5.4 Sugestoes para trabalhos futuros

As dificuldades deste trabalho permitiram avaliar varios aspectos do trabalho, identifi-
cando as deficiéncias da metodologia. Embora a técnica analitica tenha sido adequada,
é importante a utilizacao de uma coluna cromatogrifica adequada a todo o sistema,
evitando que qualquer componente tenha que ser avaliado por balango de massa. A
utilizagdo do Karl-Fischer também deve ser avaliada, a fim de quantificar a quantidade

de 4gua presente nas amostras.

O levantamento da curva binodal em carater preliminar aos experimentos de equi-
librio liquido-liquido é simples e rapido, para os padrdes laboratoriais, e pode auxiliar

na selecdo das linhas de amarragio do sistema estudado.

No estudo do equilibrio liquido-vapor sugere-se o emprego do ebulidmetro tio so-

mente pra sistemas com miscibilidade total, pois nessa situagao o equipamento se mostrou

adequado.

Modelos de GF para sistemas com efeito associativo devem ser utilizados para
P

modelar dados do sistema 4gua + acetona + fenol, de forma a avaliar esse fendmeno.

Por fim, sugere-se que dados desse tipo sejam utilizados na simulacdo de processos
com equilibrio trifasico (LLV), como as colunas azeotropicas, a fim de verificar o ganho

na capacidade de simulacio do processo.
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Anexo A: Propriedades das Substancias Puras

ACETONA AMES CUMENO FENOL
Formula Molecular C3H60 C9H10 C9H12 C6HS80O
CAS'!? 7732-18-5 67-64-1 98-83-9 98-82-8  108-95-2
Massa Molecular (g/gmol) ! 58,08 118,18 120,19 94,11
Pressdo Critica (Pa) 2 22,056E+6  4,701E+6  3,360E+6 3,209E+6 6,130E-+6
Temperatura Critica (K) 2 508,20 654,00 631,00 694,25
Volume Critico (m3/kmol) 2 0,209 0,399 0,434 0,229
Fator Acéntrico 2 0,3065 0,3230 0,3274 0,4435
Z ra 2 2,4317E-1  24548E-1 2,5626E-1 2,6190E-1 2,7777E-1
Momento Dipolar (Debye) ? 2,881 0,770 0,390 1,454
Antoine A 34 16,6513 16,3308 15,9722 16,4279
Antoine B 34 2940,46 3644,30 3363,60 3490,89
Antoine C 34 -35,93 67,15 63,37 98,59
Tsonopoulos A -0,0309 0,0000 0,0000 -0,0136
Tsonopoulos B ® 0,0000 0,0000 0.0000 0,0000

1 - NIST

2 - DIPPR

3 - REID et. al.(1977) [49]

4 -1ln P(mmHg) = A — ﬁ“"‘(KL;«FE

5 - TSONOPOULOS (1974) [4]
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Anexo B: Parametros UNIQUAC /UNIFAC

MAGNUSSEN et. al.(1981) [50]

Parametro de area e volume

AGUA ACETONA AMES CUMENO FENOL

R {base molar) 0,9200 2,5735 95,0401 5,0434 3,9517
Q (base molar) 1,4000 2,3360 3,9560 3,8160 2,6800
R (base massica) 0,05105 0,04431 0,04265  0,04196  0,03774

Q (base massica) 0,07770 0,04022 0,03347 003175  0,02850

Grupos e sub—grupos envolvidos neste trabalho

Grupo principal  Sub-grupos

1 CH3; C
2 CH2=C
3 AC; ACH
8 H20

9 ACOH

Parémetros de interagio entre os grupos

Grupo 1 2 3 8 9

1 0 74,54 -1148 1300,0 22550
2 2923 0  340,7 8960 @ -

3 1565 -9478 0 8594 16490
8 3424 2206 3788 0 3445

9 -159,8 - -473,2  -595,9 0

82



Anexo C: Parametros ajustados de ELL

Sistema 4gua (1) + acetona (2) + o—metil estireno (3), 50 °C

Modelo

Parametros

NRTL

A12 = 222,99 +/- 7,5200
A13 = 3000,0 +/- 1224,1

A23 = 362,87 +/- 60,940

A21 = 297,20 + /- 18,340
A31 = 1885,4 +/- 1797,5

A32 = -388,87 +/- 23,090

o2 = 0,33108 +/- 0,2003E-1
a3 = 0,26532 -+ /- 0,2980E-2

a3 = 0,47000 +/- 0,2120E-1

UNIQUAC

Al2 = 72,988 + /- 14,680

A13 = 207,97 +/- 56,309

A23 =-113,94 +/- 10,079

A21 = 83,739 +/- 18,996
A13 = 1238,3 +/- 645,38

A32 = 214,19 + /- 22,953

Sistema agua (1) + acetona (2) + a—metil estireno (3), 60 °C

Modelo

Parametros

NRTL

A12 = 278,40 ~+ /- 7,0391
A13 = 3000,0 +/- 679,37

A23 = 390,93 +/- 52,186

A21 = 313,28 +/- 16,005
A31 = 18854 + /- 1350,1

A32 = -391,84 +/- 20,808

a1z = 0,33108 +/- 0,13802E-1
oz = 0,26532 -+/- 0,27331E-2

g = 0,47000 +/- 0,17521E-1

UNIQUAC

Al2 = 30,030 +/- 20,932
Al3 = 603,23 +/- 474,53

A23 =-115,89 +/- 8,1184

A21 = 157,21 +/- 31,699
A31 = 523,35 +/- 173,93
A32 = 219,63 +/- 20,208
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Sistema agua (1) + acetona (2) + cumeno (3), 50 °C

Modelo

Parametros

NRTL

A12 = 523,18 +/- 10,437
A13 = 28188 +/- 144,39

A23 == 556,87 +/- 11,054

A21 = 253,23 +/- 17,050
A31 = 1695,7 -+ /- 298,30

A32 = -45,153 +/- 6,9322

g = (,34110 +/- 0,34907E-2
a3 = 0,26551 + /- 0,16502E-2

a3 = 0,46999 +/- 0,12778E-1

UNIQUAC

A12 = -199,57 +/- 10,249
A13 = 403,53 +/- 60,687

A23 = 676,40 -+ /- 1937,2

A21 =-120,69 +/- 10,832
A31 = 3000,0 +/- 0,25E6

A32 = -691,31 +/- 203,53

Sistema &gua (1) + acetona (2) + cumeno (3), 60 °C

Modelo

Parametros

NRTL

A12 = 516,55 +/- 7,0286
A13 = 2560,8 +/- 136,99

A23 = 604,08 +/- 8,7764

A21 = 324,80 +/- 12,466
A31 = 2213,9 +/- 249,40

A32 = -79,483 + /- 5,2670

a2 = 0,34110 +/- 0,19551E-2
a3 = (,26551 +/- 0,14854E-2

az3 = 0,46999 + /- 0,92056E-2

UNIQUAC

Al12 = -11,880 +/- 8,3861
Al13 = 136,34 +/- 27,451

A23 = -59,880 +/- 4,6490

A21 = 255,77 +/- 18,177
A31 = 3000,0 +/- 45522

A32 = 151,39 +/- 7,5849
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Sistema agua (1) + acetona (2) + fenol (3), 50 °C

Modelo

Pariametros

NRTL

Al12 = 89164 +/- 28,248
Al13 =1254,1 +/- 12,237

A23 = -271,63 +/- 37,081

A21 = 313,65 -+/- 38,669
A31 = -101,14 +/- 4,9244

A32 = -1079,6 +/- 14,622

@12 = 0,20000 + /- 0,28274E-1
13 = 0,34783 -+ /- 0,26693E-2

a3z = 0,28950 + /- 0,95774E-2

UNIQUAC

Al12 = -1044,4 +/- 43,919
A31 = 441,63 +/- 12,224

A23 = 319,33 +/- 85,092

A21 = 3000,0 +/- 4,52E5
A13 = -221,47 +/- 4,7160

A32 = -1357,9 +/- 20,066

Sistema agua (1) + acetona (2) + fenol (3), 60 °C

Modelo

Parametros

NRTL

A12 = 128,21 +/- 27,876
A13 = 1259,8 +/- 10,701

A23 = -308,40 +/- 32,391

A21 = 257,78 +/- 36,136
A31 = -122,44 +/- 4,5902

A32 == -990,25 +/- 13,432

a2 = 0,20000 +/- 0,29591E-1
a3 = 0,34783 +/- 0,24328E-2

a23 = 0,28050 +/- 0,10099E-1

UNIQUAC

A12 = 906,73 + /- 71,686
A13 = 437,63 +/- 10,427

A23 = 219,98 -+/- 47,810

A21 = 29997 + /- 568E5
A31 = -230,21 +/- 4,0589

A32 = .1187,1 +/- 13,718
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Anexo D: Parametros ajustados de ELV

Sistema agua (1) + acetona (2) + o—metil estireno (3), 760 mmHg

Modelo

Parametros

NRTL

A12 = 18804 +/- 19297

A13 = -2296,6 -+ /- 2,.25F4

A23 = -3000,0 +/- 5,48E4

A21 = 239,39 +/- 407 40
A31 = 3000,0 +/- 3,32E4

A32 = 1460,1 +/- 1,77E4

a1z = (,33108
az = 0,26532
Qog = 0,47080

UNIQUAC

Al2 = 78548 +/- 241,14

Al3 = 2805,9 +/- 3,3E10

A23 = -1677.0 +/- 2,85E7

A21 = -60,268 + /- 45,466
Al3 = -357,64 +/- 744,43

A32 = 29625 +/- 1,28E9

Sistema agua (1) + acetona (2) + cumeno (3), 760 mmHg

Modelo

Parametros

NRTL

A12 = 666,36 +/- 15148
A13 = 1782,1 +/- 27425

A23 = 139,25 +/- 522,18

A21 = 192,18 +/- 76,684
A31 = 666,71 -+/- 6991 4

A32 = 3000,0 +/- 1,49E4

Y19 = 0,33108
a1z = (L,26532
o3 = 0,47000

UNIQUAC

A12 = -118,18 +/- 55,710
A13 = 412,55 + /- 436,68

A23 = 492,55 +/- 702,96

A21 = 489,76 +/- 131,79
A31 = 438,26 +/- 759,47

A32 = -324,70 +/- 239,95
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