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RESUMO

Este trabalho fundamenta-se na realizagao do estudo e modelagem termodinédmica do
equilibrio liquido-vapor, formado pela mistura ternaria etanol + agua + etilenoglicol,
visando a obtengdo do etanol na sua forma anidra. O estudo desta mistura torna-se
importante por consequéncia das dificuldades encontradas para efetuar a desidratagédo do
etanol, devido a formagdo de um azedtropo entre o etanol e agua em composicdes
proximas a 95 % em massa. Além da sua forma hidratada, o etanol possui ampla aplicagao
da sua forma anidra, a qual deve apresentar elevado grau de pureza, sendo este de 99%
em massa. Alguns processos alternativos a destilagdo continua simples s&o aplicados
para possibilitar adquirir tal pureza, e, entre os processos mais utilizados, estdo a
destilacdo extrativa e azeotrépica. Ambas apresentam a adicdo de um terceiro
componente para atuar como solvente modificando as caracteristicas da mistura e
quebrando a azeotropia, possibilitando obter o etanol anidro. Neste trabalho, a modelagem
deste sistema foi realizada a partir de dados experimentais dos pares binarios e ternarios,
no software EXCEL® com auxilio do suplemento termodindmico XSEOS® e ferramenta
computacional Solver, presentes no software, por meio da abordagem gamma-phi
considerando a fase vapor como ideal e a para a fase liquida aplicando modelos de
energia de Gibbs em excesso no calculo do coeficiente de atividade, como o NRTL, Wilson
e UNIQUAC, permitindo obter os parametros de interagao binario para as espécies em
estudo, para posteriormente efetuar a predicdo das condicdes de equilibrio liquido-vapor
e estudo da influéncia do etilenoglicol como solvente. A realizagdo da modelagem permitiu
evidenciar a capacidade do solvente de separar a mistura etanol + agua, quebrando o

azeotropo para composigdes superiores a 0,1 molar.

Palavras-chave: = modelagem termodinamica; equilibrio liquido-vapor; azeotropia;
XSEQOS; abordagem gamma-phi; modelos de energia de Gibbs em excesso.



ABSTRACT

This work is based on the study and thermodynamic modeling of the liquid-vapor
equilibrium, formed by the ternary mixture of ethanol + water + ethyleneglycol, aiming to
obtain ethanol in its anhydrous form. This mixture's study becomes important because the
difficulties encountered in dehydrating ethanol due to the formation of an azeotrope
between ethanol and water in compositions close to 95% by mass. In addition to its
hydrated form, ethanol has a wide application of its anhydrous form, which must have a
high degree of purity, being it 99% by mass. Some alternative processes to simple
continuous distillation are applied to make it possible to acquire such purity, and among
the most used processes are extractive and azeotropic distillation. Both have the addition
of a third component to act as a solvent modifying the characteristics of the mixture and
breaking the azeotropy, making it possible to obtain the anhydrous ethanol. In this work,
the modeling of this system was performed from experimental data of binary and ternary
pairs, in EXCEL® software with the aid of the thermodynamic supplement XSEOS® and
computational tool Solver, present in the software, through the gamma-phi approach
considering the vapor phase as ideal and, for the liquid phase, applying excess Gibbs
energy models in the calculation of the activity coefficient, such as NRTL, Wilson, and
UNIQUAC, allowing to obtain the binary interaction parameters for the species under study,
to subsequently predicting the conditions of liquid — vapor equilibrium and study the
influences of ethyleneglycol as a solvent. The realization of the modeling showed the
solvents’ ability to separate the ethanol + water mixture, breaking the azeotrope to

compositions greater than 0,1 molar.

Keywords: modeling thermodynamic; liquid-vapor equilibrium; azeotropy; XSEOS;
gamma-phi approach; excess Gibbs energy models.
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1. INTRODUGAO

Tendo em vista 0 aumento da preocupacdo com as causas ambientais em
diferentes setores, a area de Engenharia Quimica segue a mesma tendéncia. A obtengao
de fontes de energia renovaveis alternativas é a principal motivacédo de pesquisas ha
algumas décadas, para que se efetive a substituicdo da maior fonte de energia do mundo
- 0 petroleo, o qual gera poluigdo ambiental significativa, apresenta um custo de extragao
e refino crescente, além de ser uma fonte de energia ndo renovavel, passivel de chegar
ao fim em um futuro n&o tao distante assim.

O etanol obtido a partir da cana-de-agucar é produzido em larga escala no Brasil
desde meados dos anos 1970, sendo o pais um dos maiores produtores da substancia no
mundo. A busca por combustiveis de origem renovavel, assim como os sucessiveis
aumentos no valor do barril de petroleo, motivou a ampliagédo da producédo do etanol e
evidenciaram sua importancia como combustivel alternativo no cenario nacional.

O Brasil ganha destaque no mercado produtor de combustiveis renovaveis,
principalmente por ser um dos maiores produtores de cana-de-agucar no mundo, com
safras de cerca de 654 milhdes de toneladas, em uma area de plantio de
aproximadamente 8,616 milhdes de hectares. A produgao concentra-se na regiao centro-
sul, sendo responsavel por cerca de 92% da producido nacional. O estado do Parana
ganha consideravel destaque, pois é responsavel por praticamente toda a producéo de
cana-de-acucar na regidao Sul, com safras ultrapassando 34 milhdes de toneladas,
equivalente a 99,9% da producgéao da regido, além de ser o quinto estado que mais cultiva
a cana no pais (CONAB, 2021).

A producao de cana-de-agucar apresenta um faturamento em torno de 40 bilhdes
de reais, cujo valor pode variar, de acordo com a cotagao da safra, este faturamento se
divide quase que igualmente entre a producao de agucar e etanol. O mercado produtor de
etanol nacional, chegou a marca de 27 bilhées de litro na safra de 2021, sendo este
direcionado em sua maior parte ao mercado interno, ainda assim é estimado um aumento
na quantidade de etanol a ser exportado. O etanol produzido e utilizado no mercado
nacional é destinado quase que integralmente ao uso de carburantes e apenas pequena
parte é destinada para outras aplicagdes (CONAB, 2021).

A fabricagdo do etanol ocorre por meio da fermentacdo da glicose e frutose
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provenientes da cana-de-agucar, este € um processo que envolve, varias etapas desde a
recepcgao da cana até chegar na fermentacao. Efetuadas todas as etapas de fabricagao,
o etanol é obtido em concentragdes entre 7 e 10% em massa, sendo necessario realizar
a desidratagao deste produto.

Nas industrias de processamento quimico, especialmente nas usinas de alcool e
acucar, uma das principais operagdes unitarias utilizadas para a separagdo de
componentes € a destilagao. Ela permite a concentracao de solugdes e se apresenta como
uma das mais utilizadas industrialmente, pois € bem compreendida e oferece diversas
vantagens ao processamento. As operacgdes de destilagdo consistem em colunas que
variam a altura, tamanho e diametro. Estas medidas dependem do processo em questio.
A operacao de destilacdo baseia-se na separacdo de componentes por meio da formagao
de uma fase vapor a partir de uma solugao liquida, a qual ocorre pela diferenca de
volatilidade entre os compostos: o produto mais leve é retirado em maior proporgédo no
topo da coluna, enquanto o mais pesado é retirado em maior quantidade no fundo da
coluna.

O etanol anidro apresenta um elevado grau de pureza, sendo necessario atingir
cerca de 99% em massa de etanol. Esta pureza é necessaria para que ele seja empregado
como combustivel ou aditivo a gasolina. Atualmente, a adi¢ado de etanol a gasolina que é
comercializada no Brasil é obrigatoria e deve ser de 22%, podendo variar entre 18% e
27,5%, de acordo com a Lei N° 8.723, de 28 de outubro de 1993 (Redacao dada pela Lei
n° 13.033, de 2014).

Para a produgdo do etanol anidro, faz-se necessario empregar processos
alternativos a destilagcdo comum, devido ao seu elevado grau de pureza.

De acordo com o evidenciado acima, este trabalho visa realizar um estudo
referente ao equilibrio liquido-vapor (ELV) da mistura em questdo. Consequentemente,
pretende-se também realizar a modelagem termodindmica, com dados experimentais
obtidos da literatura e auxilio do software termodinamico XSEOS®. Isso se da devido a
algumas caracteristicas termodinédmicas intrigantes presentes na mistura formada por
etanol e agua, que acabam tornando o processo de desidratagdo do alcool algo mais
complexo e elaborado nas plantas industriais.
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2. OBJETIVOS
Nesta secdo apresentam-se os objetivos gerais e especificos da proposta.
2.1. Objetivo geral

O presente trabalho de concluséo do curso de engenharia quimica visa estudar o
equilibrio liquido-vapor de misturas formadas por etanol + agua + solvente, com o intuito

de avaliar a utilizagao do etilenoglicol como solvente na desidratacédo do etanol.
2.2. Objetivos especificos

Para cumprir com o objetivo geral, propdéem-se os seguintes objetivos especificos:

¢ Revisar a literatura especifica, a fim de obter trabalhos que analisaram o equilibrio
liquido-vapor para misturas binarias de etanol + agua, etanol + etilenoglicol, agua
+ etilenoglicol e misturas ternarias de etanol + agua + etilenoglicol;

e Categorizar os trabalhos considerando-os como de obtencdo de dados
experimentais ou modelagem do equilibrio liquido-vapor desses sistemas;

e Selecionar os dados experimentais, organizando-os em tipo de sistema e por
condicdes de pressao, temperatura e composicao;

e Correlacionar os dados experimentais, por meio da utilizacdo do software livre
XSEOS®, considerando a abordagem de obtencao de parametros: gamma-phi, com
a utilizacdo dos modelos de energia de Gibbs em excesso (NRTL, Wilson e
UNIQUAC);

e Predizer o ELV dos sistemas ternarios, empregando-se os parametros de sistemas
binarios e usando como referéncia dados experimentais distintos daqueles usados
na etapa anterior;

e Avaliar a efetividade de se utilizar o etilenoglicol como solvente na destilacdo

extrativa.
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3. FUNDAMENTAGAO TEORICA

Esta secdo apresenta um detalhamento do processo de producéo do etanol e um
panorama dos compostos etanol e etilenoglicol estudados no trabalho. Além disso,
abordam-se aspectos da teoria das misturas azeotropicas e do equilibrio de fases, bem
como detalham-se alguns métodos usados na industria para quebra de misturas
azeotropicas, como a destilagao extrativa e métodos mais modernos. Por fim, apresenta-
se uma breve revisdo bibliografica do estado-da-arte da modelagem termodinamica de

sistemas etanol + agua + etilenoglicol.
3.1. Processo de producao do etanol

O processo de producao do etanol envolve varias etapas até que se possa obter
o produto de interesse em questdo. Estas etapas envolvem diversas operacdes unitarias
e conceitos ligados a Engenharia Quimica, a Figura 1 apresenta um fluxograma

simplificado das etapas do processo e estas serdo detalhadas na sequéncia.

Figura 1 - Fluxograma simplificada das etapas de producio de etanol
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A primeira etapa presente neste processo € a colheita, a qual pode ser realizada
de duas formas, manual ou por meio de colheitadeiras mecanicas. A grande desvantagem
da colheita manual é devido a necessidade de realizar a queima da cana, uma vez que a
planta apresenta folhas laminadas, que podem causar danos aos trabalhadores. Ja, a
colheita por meio de colheitadeiras apresenta limitagcdes, especialmente devido aos
terrenos que possuem declives, algo que impede a substituicdo integral da colheita

manual (DIAS, 2008). Na sequéncia tem-se a recepg¢ao, etapa de suma importancia pois,
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a cana que chega na industria contém terra e algumas impurezas provenientes da colheita,
podendo prejudicar as outras etapas de produgao de agucar e etanol, como o tratamento
do caldo ou a fermentagéo, e, desta forma, a cana que chega nas usinas precisa passar
por uma etapa de limpeza. Esta limpeza pode ser efetuada por meio de lavagem com
agua, porém ao utilizar agua nesta etapa cerca de 2% dos agucares da cana podem ser
perdidos. Assim, uma alternativa para evitar estas perdas € a limpeza a seco. Este tipo de
limpeza pode ser efetuado com o uso de ventiladores promovendo a separagao das
particulas vegetais ou por meio de um sistema de agdo mecanica, o qual ira permitir a
separacao de particulas minerais com o uso de mesas com um fundo perfurado ou
separadores que irdo misturar a cana (DIAS, 2008).

Realizadas a recepcéao e limpeza efetua-se o preparo da biomassa onde a cana
limpa, ira passar por mesas distribuidoras onde serao niveladas por facas giratérias, as
células serao abertas por uma série de “martelos” giratérios executando o esmagamento
da cana, com intuito de facilitar a extracao do acucar ali presente. A etapa de extracao de
acucares nas industrias nacionais € realizada por meio de moendas. As unidades de
extragcdo apresentam duas moendas, cada uma com 6 ternos, onde cada terno apresenta
4 rolos. A cana ja desfibrada ira passar pelos rolos, onde sofrera um processo de
compressao a pressdes elevadas, permitindo a liberacdo do caldo de dentro da cana. E
utilizado agua de embebigcdo visando aumentar a extragdo do agucar nos ternos com
excecao do primeiro terno, esta agua é proveniente dos evaporadores. No ultimo terno
sao retirados o caldo cru e o bagago da cana, com um teor de aproximadamente 50% em
massa de agua. O bagago produzido pode ser utilizado como uma fonte de energia para
as caldeiras da linha de producéo (DIAS, 2008).

Dando sequéncia ao processo, € realizado o tratamento do caldo, onde o principal
intuito € uma possivel recuperacao da sacarose para executar uma boa fermentacao. Se
torna necessario obter um caldo livre de impurezas e contaminantes, ou seja, 0 mais
limpido possivel e com uma concentragdo de substrato adequado de forma a evitar a
inibicdo da levedura responsavel pelo processo fermentativo. Os processos de
tratamentos podem ser efetuados por meio de tratamentos fisicos ou quimicos, seguidos
de uma etapa de concentracdo em evaporadores de multiplos efeitos e esterilizagao para
garantir que o grau de fermentagao alcodlica ndo seja baixo (DIAS, 2008);

Por fim, é realizada a fermentacéao alcéolica. Esta € a principal etapa do processo,
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na qual o alcool sera obtido na sua forma hidratada, por meio da fermentagcéo conduzida
pela levedura Saccharomyces cerevisiae. O processo fermentativo envolve algumas
etapas que devem ser muito bem controladas, como o tratamento do caldo e do fermento,
para a posterior alimentagcdo do fermento a dorna até que se atinja um volume de
aproximadamente 25%. Em seguida o mosto é alimentado a dorna até que se atinja o
volume de trabalho da dorna, dando inicio ao processo fermentativo, com duracdo em
torno de 8 a 13 horas.

Apo6s a fermentagao, o vinho levedurado (produto da fermentacéo) € encaminhado
para centrifugas, possibilitando a recuperagao do fermento e encaminhamento do vinho
delevedurado para a destilaria com um teor alcodlico de 7 a 10% em massa. No Brasil, o
processo de fermentacio é realizado de duas formas, em biorreatores do tipo batelada
alimentada com reciclo de células ou do tipo continuo (DIAS, 2008).

A concentracao do produto da fermentacgao é realizada na destilaria, possibilitando
aumentar a quantidade de etanol e gerando um produto final com a pureza desejada.

Na unidade de destilaria sao obtidos dois tipos de etanol, o alcool etilico hidratado
carburante (AEHC) e alcool etilico anidro carburante (AEAC). O etanol hidratado
apresenta uma composigdao massica de etanol que varia entre 92,6 e 93,8% enquanto o
etanol anidro necessita de no minimo uma composicdo massica de etanol de 99,3%
(DIAS, 2008).

Porém, obter o etanol com tao alto grau de pureza, se torna uma etapa um pouco
mais complexa, devido a uma caracteristica interessante da mistura etanol e agua. O
sistema formado por etanol e agua apresenta uma particularidade: a formacéo de um
azeotropo, o que dificulta o processo de separagao dessas substancias. No entanto a sua
producdo € extremamente necessaria, uma vez que este tipo de etanol deve ser
adicionado a gasolina como um agente carburante, garantindo uma queima mais limpa e

eficiente, além de ser obrigatério por lei em nosso pais (DIAS, 2008).
3.2. Etanol e etilenoglicol

O Brasil esta consolidado como um dos maiores produtores de etanol no mundo a partir
da cana-de-agucar (BASTOS, 2005). No entanto, este mercado nacional tomou esse rumo
principalmente a partir de 2003, com o surgimento de carros flex-fuel, fazendo com que o

pais aumentasse a sua produg¢ao do combustivel. Visando a autonomia em combustiveis
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liquidos, esse aumento também esta relacionado com a queda do valor de produgao do
etanol e o aumento do precgo internacional do petréleo (LEITE; CORTEZ, 2008). Com o
surgimento dos carros flex, tornou-se possivel a mistura de um percentual de etanol na
gasolina, visando uma combustdo mais limpa e a diminuicdo do consumo de petroleo
(SUN; CHENG, 2002).

O etanol a ser utilizado como aditivo deve ser obtido em processos industriais
alternativos aos comuns devido ao seu alto teor de agua. Consequentemente, inumeros
processos foram desenvolvidos para realizar esta separagéo, como a destilagédo extrativa,
a qual utiliza de um solvente para modificar as propriedades da mistura azeotropica e
conseguir purificar o produto. Um solvente bastante utilizado na industria brasileira € o
etilenoglicol.

O etilenoglicol, € um composto classificado como um alcool que apresenta dois
grupos hidroxila (-OH) em sua estrutura e possui a seguinte férmula quimica C2HeO2. Este
composto, é obtido por meio de processos industriais a partir da reagdo do 6xido de etileno
com agua. Ademais, é altamente utilizado como anticongelante devido a suas
propriedades fisicas. Isso também desperta interesse na utilizagdo do etilenoglicol como
solvente, pois apresenta um elevado ponto de ebulicdo comparado a mistura azeotrépica,

facilitando a sua agdo como agente separador.
3.3. Misturas azeotropicas

Na termodinamica das misturas, ha a ocorréncia de fenbmenos complexos, como
a formacado de um azeodtropo, termo proveniente do grego que significa “ferver sem
alteracdo” (KORETSKY, 2004).

Uma mistura azeotrdpica € indicada pelo seu comportamento nao ideal, trazendo
consigo um desvio suficientemente grande a lei de Raoult, a qual prediz um
comportamento ideal das fases liquida e vapor em equilibrio. Esse desvio faz com que
uma mistura azeotropica apresente a mesma composi¢cdo em ambas as fases liquida e
vapor'. Além disso, na condi¢cdo de azeotropia, o ponto de ebulicdo da mistura pode ser
muito maior ou muito menor do que em relagao a ebulicdo dos compostos puros.

O desvio a lei de Raoult pode ser positivo ou negativo. Para a identificacdo do

" Mesmo apods o aquecimento, uma mistura azeotrépica forma um equilibrio de fases, no qual a fase liquida
€ vapor possuem a mesma composi¢ao. Por este motivo que o termo em grego “aleoTtpotikd” significa ferver
sem alterar. Isso inviabiliza a separagédo dos componentes.
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desvio € necessario analisar as interagcbes entre as espécies presentes no azeotropo.
Caso as moléculas similares apresentem maior atragcédo intermolecular na fase liquida do
que as espécies nao-similares, o desvio em relacéo a idealidade € positivo, formando o tipo
de azeotropo denominado de minimo ponto de ebuligdo (temperatura de ebuligdo menor
que a dos componentes puros), que pode ser observado na Figura 2. No caso de desvio
negativo, as moléculas ndo-similares irdo apresentar uma maior atracdo na fase liquida
do que as similares, formando o tipo de azedtropo denominado de maximo ponto de
ebuligdo, Figura 3. Os azedtropos que apresentam desvios positivos a lei de Raoult sao
mais comuns (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2005).

Figura 2 - Aze6tropo de minimo em temperatura
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Figura 3 - Aze6tropo de maximo em temperatura
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A ocorréncia de um azeétropo deve ser analisada por outros fatores além dos
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desvios a lei de Raoult. Levando em consideragdo as pressdes de saturagdo dos
componentes de uma mistura, a existéncia de um azedtropo é facilitada quando as
pressdes de saturagado sédo préoximas. Por conseguinte, € menos comum a existéncia de
azeotropos em misturas que apresentam grandes diferencas na pressao de saturagcao de
seus componentes. Além da pressao, pode-se realizar uma analise a partir da
temperatura. Desta forma, € mais provavel a presencga de um azeo6tropo em componentes
cujas temperaturas de ebulicdo dos componentes puros sdo proximas, e quanto maior a
diferenca entre as temperaturas de ebulicdo, mais dificil € a formagao de um azeétropo
(KORETSKY, 2004).

As misturas azeotropicas ainda podem ser identificadas de acordo com o
comportamento das fases vapor e liquido, e, caso apresentem apenas uma fase liquida em
equilibrio com a fase vapor, o azeétropo € chamado de homogéneo. Caso exista a
presenca de multiplas fases liquidas em equilibrio com a fase vapor, o azedtropo é
denominado heterogéneo (FIGUEIREDO, 2009).

O sistema formado por etanol e agua, o qual é colocado como objetivo dos estudos
deste trabalho, comporta-se como uma mistura azeotrépica homogénea, em composi¢des
de etanol préximas a 0,88 molar, como mostrado na Figura 4 (FERREIRA DA SILVA et
al., 2017).

Figura 4 - Azeétropo - Etanol - Agua
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Atingir uma pureza acima do ponto de azeotropia, torna-se uma tarefa complicada.
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A purificagado do etanol, visando obter o etanol anidro e a quebra do carater azeotropico
da mistura faz com que a destilagao fracionada seja limitada e insuficiente para realizar a

separagao dessa mistura.

3.4. Producao de etanol anidro

O etanol produzido na sua forma anidra, precisa apresentar uma composi¢cao de
cerca de 99% em massa para ser destinado ao uso como carburante de forma eficiente.
O fato de o etanol ser obtido por meio do processo de fermentagao, traz a necessidade
de efetuar a sua desidratagao para atingir esta pureza tao elevada. Esse processo nao é
realizado de forma tao simples, devido a azeotropia apresentada pela mistura, de etanol
e agua, a pressdo atmosférica em composicoes molares em fase liquida de
aproximadamente 0,88 de etanol.

A desidratacdo do etanol, para se obter o etanol na forma anidra é um
procedimento ja existente desde o final do século XIX, inicialmente com a utilizagcdo de
agentes sélidos de separagéo, como a cal, que era adicionada a mistura para absorver a
agua presente na mistura. Porém, este agente também era capaz de reter o etanal,
ocasionando perda do produto de interesse, além de ser um processo descontinuo, com
alto consumo e sem a possibilidade de recuperacéo da cal. Como forma de solucionar o
problema do processo descontinuo, passou-se a utilizar o gesso, outro agente sélido
capaz de reter agua de forma eficiente, sobretudo na fase vapor, no entanto a melhora
nesse processo se deu principalmente com a introdugéo de agentes liquidos de separagao
(SOARES, 2010).

Algumas das técnicas mais utilizadas para realizar a separagdo de misturas
azeotropicas sao a destilagao extrativa e destilacao azeotrdpica, as quais utilizam de um
solvente para quebrar a azeotropia e dar continuidade ao processo, elevando
significativamente a condicao de purificacdo do produto de interesse (SOARES, 2010).

O primeiro solvente de separacgao liquido utilizado foi o0 benzeno, o que era capaz
de realizar a separacao e a producao do etanol anidro, por meio de uma operacao de
destilacdo azeotropica. Posteriormente surgiram processos de destilacdo que faziam o
uso do glicerol. Ambos os processos foram muito utilizados, mas acabaram caindo em

desuso, o benzeno devido as suas propriedades téxicas e o glicerol devido as
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complicagdes técnicas e econdmicas (SOUZA, 2012).

Outros solventes também ja foram empregados para efetuar a desidratagcéo de
etanol, como a gasolina, o ciclohexano e alguns sais, em colunas de destilagao extrativa.

Com o surgimento de novas pesquisas, o emprego de novos solventes foi
proposto, baseando-se em uma menor toxicidade, maior eficacia e rendimento do
processo. O etilenoglicol aparece como um dos solventes mais utilizados na destilagéo
extrativa no Brasil, tendo boa eficiéncia e possibilitando economia de energia. Além
dessas caracteristicas, o etilenoglicol apresenta ponto de ebulicdo consideravelmente
maior que o da mistura etanol-agua, evitando sua vaporizagao e saida como produto de
topo na destilagéo (FIGUEIREDO, 2009).

A influéncia do uso de solvente nesta mistura pode ser analisada na Figura 5:

Figura 5 - Efeito do solvente no ELV - Etanol — Agua
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Observa-se que a curva continua formada apenas pela mistura etanol + agua, a
partir da composic¢ao de 0,88 molar de etanol, atinge a curva de equilibrio, ou seja, a partir
desta composi¢ao nao se consegue separar esta mistura apenas pela mudanga de fases.
Observando agora a curva tracejada a qual contém a presenca do etilenoglicol, percebe-
se que em nenhuma composigdo a linha de equilibrio é atingida, possibilitando uma
separagao completamente eficiente.

Plantas que utilizam o etilenoglicol como agente separador comecaram a ser
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desenvolvidas no Brasil a partir de 2001. Sua utilizagdo aliada a estudos de integragao
energética resultaram em um menor consumo de vapor, possibilitando que a coluna de
destilacdo fosse menor em diametro e com boa capacidade produtiva. Outra vantagem &
o fato de que o etilenoglicol substitui o ciclohexano como solvente, duplicando a produgao
a produgao de etanol desidratado (MEIRELLES, 2006).

A seguir, apresentam-se um detalhamento de algumas técnicas utilizadas para a
desidratacédo do etanol. Dentre elas, vale destacar a destilagdo extrativa, que é a mais

aplicada na industria de processamento quimico na atualidade.
3.4.1. Colunas de destilagao

A operagéao unitaria de destilagdo € a mais utilizada na atualidade para efetuar a
separagao de misturas liquidas em industrias de processamento quimico e petréleo. O
método é baseado no aquecimento da mistura, levando a criagdo de duas fases, uma
vapor e outra liquida, onde a fase vapor é a fase rica no composto mais volatil (GORAK;
SORENSEN, 2014).

Os equipamentos onde ocorre a destilacdo, sdo as chamadas colunas de
destilacdo. Estas apresentam ampla variedade de capacidade frente a qualquer outro
processo, variando de 0,3 a 12 metros de didmetro e de 1 a 75 metros de altura. Os
principais desafios para o projeto de uma coluna de destilagdo envolvem a determinagao
correta das dimensdes da coluna, como diametro e altura, além do calor a ser fornecido
para o trocador de calor na entrada no pé da coluna e quantidade de refluxo retornado ao
topo, com o intuito de atingir a pureza ideal para o processo € 0 menor custo de operagao
(GORAK; SORENSEN, 2014).

Os calculos em uma coluna de destilacdo sao baseados em dados de equilibrio
liquido-vapor (ELV). O equilibrio termodinédmico fard com que os compostos estejam
distribuidos entre as fases vapor e liquido, como apresentado na Figura 6. O equilibrio é
atingido em condicbes especificas de temperatura e pressao, fazendo com que as

moléculas das espécies se transportem de fase até que o equilibrio seja alcangado.
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Figura 6 - ELV em uma coluna de destilagao
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Na Figura 7, apresenta-se um esquema de coluna de destilagdo continua com
retificacdo, um dos tipos mais utilizados até hoje. Este tipo de coluna possui diversas
bandejas distribuidas ao longo da coluna, as quais sao as regides onde ocorrem o0 ELV, a
quantidade de bandejas faz com que a composi¢ao da fase vapor aumente. Este € um
processo utilizado para desidratar o etanol até que seja atingido a composi¢gao em que se

apresenta azeotropia.

Figura 7 - Esquema coluna de destilagao continua
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Neste processo o vapor fornecido a partir do trocador de calor na base da coluna
ira borbulhar em contato com a bandeja inferior (N) a qual possui o liquido proveniente do
topo da coluna. Esse processo faz com que o vapor seja parcialmente condensado e ao
condensar transfira calor para o liquido em contato. Essa transferéncia de calor provoca
a vaporizagao do liquido, gerando um vapor com maior composi¢ao do composto mais
volatil. Este vapor, por sua vez sera destinado a proxima bandeja (N — 1), onde entrara
em contato novamente com o liquido e condensara parcialmente, liberando calor e
vaporizando o liquido novamente. Este processo ira ocorrer por todas as bandejas
presentes na coluna, até que o vapor rico no composto mais volatil atinja o topo da coluna,
onde sera condensado e retirado como produto destilado ou retornado a coluna como
refluxo, passando novamente bandeja a bandeja. Enquanto isso, o liquido removido na
base da coluna, seguira como produto ou retornara ao trocador de calor voltando a coluna
(GORAK; SORENSEN, 2014).

3.4.2. Destilagao extrativa

A alternativa mais utilizada nas industrias de processamento de etanol é a
destilagdo extrativa, por ser um processo mais simples de ser aplicado, mais
compreendido em termos operacionais e técnicos e que apresenta um bom desempenho
(MAHDI et al., 2015).

A destilagdo extrativa envolve a adicdo de um solvente para atuar como
“arrastador” de forma que alterem as volatilidades dos componentes da mistura. E
necessario que o solvente altere o comportamento do equilibrio liquido-vapor e a
volatilidade dos componentes devido a proximidade das pressbdes de saturacdo dos
compostos e da presenca do azeodtropo. O solvente deve possuir uma temperatura de
ebulicdo superior a dos componentes presentes na mistura, de forma a evitar a formacéao
de novos azedtropos no sistema (FIGUEIREDO, 2009).

O solvente a ser utilizado no procedimento deve ser selecionado levando em
consideragao diversos fatores como a volatilidade, corrosividade, custo, disponibilidade
no mercado, coeficiente de atividade a diluicado infinita entre outras propriedades fisicas.
Existem diferentes tipos de solventes que podem ser utilizados nas colunas de destilagao
extrativa. Os mais utilizados sdo os liquidos, porém podem ser aplicados solventes

liquidos com adigéo de sais, liquidos idnicos ou até polimeros hiper-ramificados (MATUGI
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et al., 2013). No mercado nacional, o solvente etilenoglicol é bastante utilizado e este
processo se apresenta como o mais eficiente ao considerar o consumo de vapor de alta
presséo, sendo este ja aplicado na industria com a integragao energética realizada (DIAS,
2008).

A operacgao em si, ocorre com a presencga de duas colunas de destilagado. A Figura
8 apresenta este processo com o etilenoglicol. A primeira coluna é responsavel por fazer
a quebra e separacado do azeodtropo e a segunda visa a recuperagdo do solvente. O
solvente (etilenoglicol) é adicionado préximo ao topo da coluna, um pouco acima da
entrada da mistura possibilitando uma boa presenga em todos os niveis da coluna. Assim,
o solvente é retirado como produto de fundo da coluna junto com o componente da mistura
que apresenta mais afinidade, neste caso a agua e o componente mais leve, o etanol sai

como produto de topo na sua forma anidra.

Figura 8 - Processo de destilagao extrativa
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O produto de fundo que sai da primeira coluna é alimentado na segunda, visando
arecuperacgao do solvente. Esta separagao geralmente é mais facil de ser realizada devido

a alta diferenca de temperatura de ebulicdo entre os compostos e a ndo formacao de
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azeotropo. Este procedimento se apresenta como rentavel devido ao menor requisito de
energia envolvido, a possibilidade de recuperagao do solvente e as boas variagdes de
solventes que podem ser implementados. Porém, ao ser comparada com a destilagdo
azeotropica a pureza do produto de interesse sera um pouco menor, pois o solvente que

€ reciclado pode conter impurezas (MAHDI et al., 2015).
3.4.3. Destilagdo azeotropica

Na destilacdo azeotropica também adiciona-se um solvente para atuar como
arrastador e efetuar a separagédo da mistura, alterando a volatilidade da mesma. Porém,
neste processo o solvente ira originar uma nova mistura azeotropica, desta vez ternaria,
ou seja, com duas fases liquidas e uma vapor a qual deve conter o solvente, o composto
da mistura que se tem mais afinidade e uma pequena quantidade do outro composto
(TADINI, 2019).

A Figura 9, apresenta o processo de destilagdo azeotropica da mistura etanol +

agua com ciclo-hexano como solvente.

Figura 9 - Processo de destilagdo azeotrépica
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Tem-se a adigdo do ciclo-hexano no topo da coluna e a mistura de etanol
hidratado alguns pratos abaixo. A presenga do ciclo-hexano leva a formagado de um novo
azeotropo com a agua e uma pequena quantia de etanol, essa mistura segue para o topo
da coluna.

A nova mistura azeotropica deve ser concentrada no topo da coluna, passada por
um condensador, seguido de um decantador liquido-liquido, para realizar a separagdo em
duas fases liquidas. Desta forma, a fase liquida rica em solvente retorna a coluna
azeotropica e a outra fase, a qual contém agua, etanol e ciclo-hexano a baixas
concentracdes é entdo destinada a outra coluna de destilagdo, permitindo a recuperagao
da agua e do solvente utilizados no processo, a partir do azeétropo ternario formado como
produto de topo na primeira coluna (TADINI, 2019).

Na Tabela 1, pode-se visualizar um comparativo entre os processos de destilagao

extrativa e azeotrépica.

Tabela 1 - Comparagao entre destilagdo extrativa e azeotrépica.

Parametros Destilagdao azeotrépica Destilagao extrativa
Uso comum Menor Maior
Consumo de energia Maior Menor
Saida de solvente Topo Fundo
Pureza do produto Maior Menor
Flexibilidade de selegéo de Menor Maior
solvente

Fonte: Mahdi et al. (2015).

Analisando este quadro comparativo entre os processos, nota-se que a destilagao
extrativa € uma alternativa melhor, pois mesmo que apresente uma pureza de produto
relativamente menor, a sua pureza € consideravelmente boa, fato este comprovado pelo

seu maior uso industrialmente.
3.4.4. Outras técnicas de separacao

Nas industrias brasileiras alguns métodos alternativos as destilagbes extrativas e
azeotropicas sao utilizados para a desidratacdo do etanol. Como por exemplo, pode-se
citar a adsorgdo em peneiras moleculares (DIAS, 2008).

Além desses citados, existem outras técnicas aplicadas em alguns processos. Um

exemplo é a pervaporagao, a qual consiste na utilizagdo de membranas permeaveis, onde
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a mistura ira entrar e sofrer o processo de vaporizagdo dos seus componentes. A
separagao ocorre devido a vaporizacéo parcial da mistura que atravessa a membrana.

Outras técnicas modernas integram a utilizagado de microondas ou ondas sonoras.
A aplicacao de microondas para realizar a separacéo no ELV esta baseada na capacidade
das moléculas dos diferentes compostos absorverem a energia das ondas emitidas. Ja
em relacdo as ondas sonoras, elas podem alterar o ELV variando a volatilidade relativa
da mistura azeotropica. Isso ocorre devido a atividade de cavitagdo enquanto as ondas
sdo transmitidas. Outros tipos de destilagcdo, como de oscilagdo de pressao ou até
processos hibridos como a destilagdo com membranas, sdo empregados (MAHDI et al.,
2015).

3.5. Modelagem termodinamica do ELV

Quando se aborda o tema do equilibrio de fases, é necessario formular um critério
para que ambas as fases coexistam. A propriedade termodinamica, a qual rege o equilibrio
de fases, é denominada fugacidade. Assim, € necessario respeitar o critério de

isofugacidade (KORETSKY, 2004). Para o caso do equilibrio liquido-vapor tem-se:

fr=A (1)

Determinado o critério de isofugacidade, este pode ser reescrito considerando a

nao idealidade das fases, da seguinte forma:

Vi@l.P = xyi.f° (2)

em que, P é a pressédo do sistema, @] representa o coeficiente de fugacidade de uma

“en

espécie “I” em uma mistura gasosa e y} o coeficiente de atividade desta mesma espécie

“I” em solucdo. Estes coeficientes estdo associados a idealidade em cada fase, quanto
mais préximo da unidade mais préximo da idealidade; y; e x; representam a fragdo molar
na fase vapor e liquida, respectivamente, e f° a fugacidade de referéncia para a fase
liquida (podendo ser escolhida a regra de Lewis/Randall ou lei de Henry) (KORETSKY,
2004).

A resolugao da Equacao (2) traz algumas dificuldades relativas a obtengdo dos
coeficientes de atividade e fugacidade. Desta forma, surgem algumas simplificagdes que

facilitam a sua resolugéo, como a lei de Raoult que considera ambas as fases como ideais,
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sendo expressa a seqguir:
y,_P = xl-..Psat (3)

Nesta lei observa-se a fugacidade do componente puro como sendo a sua pressao
de vapor. A lei de Raoult, facilita os calculos do ELV, porém sistemas reais raramente a
seguem, pois as interagdes na fase liquida dificilmente serdo iguais (KORETSKY, 2004).
Sendo assim, muitos calculos do ELV podem ser realizados considerando o sistema a
baixas pressdes de modo que a fase vapor se comporte como ideal, mas a fase liquida

nao, dando origem a Equagéao (4), conhecida como Lei de Raoult modificada:
Yi-P = x;.y{. P (4)

Existem duas abordagens para a resolugdo de problemas que envolvem o
equilibrio liquido-vapor: a modelagem phi/phi e a gamma/phi. A primeira abordagem
considera o coeficiente de fugacidade nao apenas para a fase vapor, mas também, para
a fase liquida. Desta forma, pode-se utilizar equagdes de estado a fim de se determinar
os coeficientes de fugacidade de ambas as fases. Para executar esta metodologia este
trabalho utilizara a equacao de estado de Peng-Robinson (PENG e ROBINSON,1976), a
qual é detalhada no ANEXO A. A escolha por esta equagao se baseia em sua simplicidade
e robustez em descrever inumeros sistemas multicomponentes. Esta equagao de estado
apresenta trés parametros, sendo assim espera-se que seja mais adequada para uma
grande variedade de compostos (KORETSKY, 2004).

A segunda abordagem leva em consideragao os coeficientes de fugacidade e de
atividade. O coeficiente de atividade é obtido por meio de modelos de energia de Gibbs
em excesso (KORETSKY, 2004). A energia de Gibbs em excesso para multicomponentes

€ apresentada na Equacao (5):

gf = RTZ x; Iny; (5)

Equacdes de estado sao eficientes para predizer o comportamento de sistemas
que contenham hidrocarbonetos. Porém, o uso de equacdes de estado pode ser limitado
a componentes apolares ou pouco polares. Ja para sistemas nao ideais ou polares, como
o deste trabalho, é preferivel utilizar modelos de Gibbs em excesso (FIGUEIREDO, 2009).
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3.5.1. Modelos de energia de Gibbs em excesso

Existem varios modelos de Gibbs em excesso para quantificar a dependéncia do
coeficiente de atividade com a composigao na mistura, como Wilson, NRTL (Non-random
two-liquid), UNIQUAC (Universal quasi-chemical) e UNIFAC (UNIQUAC functional group
activity coefficients). Estes envolvem parametros que levam em consideragéo a interagéo
binaria, com base em dados experimentais (DIAS, 2008).

Com base na literatura, o modelo mais utilizado para realizagdo da modelagem do
sistema agua-etanol-etilenoglicol € o NRTL. Este modelo utiliza a composi¢ao local e pode
ser aplicado a sistemas que apresentam miscibilidade parcial, parcialmente nio ideais e
sistemas multicomponentes liquido-vapor, liquido-liquido ou liquido-liquido-vapor. Para
sistemas que fogem da idealidade, este modelo apresenta uma boa representagao dos
dados experimentais, sendo necessarios bons dados experimentais para expressar 0s
seus parametros (FIGUEIREDO, 2009). A equacdo do modelo termodinamico NRTL
(RENON e PRAUSNITZ, 1968) também esta representada no ANEXO A.

Além da equacao de NRTL, neste trabalho serao utilizados outros modelos, sendo
eles Wilson (WILSON, 1964) e UNIQUAC (PRAUSNITZ et al.,1999), os quais também se
encontram no ANEXO A.

O modelo de Wilson se mostra eficiente para misturas de substancias polares e
apolares, além de também ser adequado para misturas de hidrocabornetos. Este modelo
€ obtido por meio de uma base molecular, apresentando dois parametros de interagcao
binarias, que sao restritos a valores positivos € ndo se mostra capaz de descrever
sistemas qua apresentem miscibilidade parcial (KORETSKY, 2004).

Em relagdo ao modelo UNIQUAC, o qual se apresenta como um modelo mais
sofisticado, é desenvolvido por principios moleculares e é atribuido como uma extensao
do modelo de Wilson. O modelo UNIQUAC ira dividir a energia de Gibbs em excesso em
duas contibuigdes, a primeira denominada de termo combinatério (contribuigdo entrépica)
e a segunda de termo residual (contribuicdo em energia) (KORETSKY, 2004). O termo
combinatorio, considera apenas os parametros para as espécies puras, enquanto o termo
residual, incorpora dois paradmetros binarios a cada par de moléculas. O primeiro

parametro é referente ao volume molecular relativo (ri) e o segundo referente a area
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molecular superficial relativa (qi), ambos sao referentes as espécies puras (SMITH; VAN
NESS; ABBOTT, 2005).

3.6. XSEOS - Software termodinamico

Com o intuito de auxiliar e tornar a realizagcdo dos calculos da modelagem
termodinamica mais faceis e ageis, este trabalho ira utilizar de um suplemento disponivel
para aplicagido no Excel®, o XSEOS®. Este é um software livre, disponivel gratuitamente,
onde a sua utilizagdo possui como principal objetivo facilitar os calculos que envolvem
termodindmica na Engenharia Quimica, ficando no caminho entre os calculos realizados
a mao e os totalmente automatizados (CASTIER, 2011).

O XSEOS®, conta com cerca de 22.700 linhas de cddigo, possibilitando ao usuario
acesso aos modelos e propriedades implementados, como fungbes dentro do Excel®,
desta forma é o grande responsavel por fornecer equagdes e fungdes para que seja
possivel a realizagcdo de calculos de propriedades termodinédmicas, como, propriedades
residuais, propriedades de excessos e coeficientes de fugacidade e atividade (CASTIER,
2011).

3.7. Estado da arte

O equilibrio liquido-vapor entre etanol e agua é alvo de varios artigos cientificos e
teses no ramo da Engenharia Quimica. Desta forma, muito material esta disponivel para
ajudar a aprofundar os estudos deste equilibrio de fases.

Dados do ELV entre os compostos de interesse foram determinados por varios
autores como Kamihama et al. (2012), Zhang et al. (2016), Franco et al. (2013), Lee et al.
(1985) e Gonzalez e Van Ness (1983).

Além de obter dados experimentais por meio de busca na bibliografia, dados para
o equilibrio liquido-vapor do sistema de interesse também estdo disponiveis em bases de
dados termodinamicos, como o Dortmund Data Bank, que € um dos maiores bancos de
dados experimentais para componentes puros e misturas.

Foram obtidos dados paras os pares binarios etanol+agua, agua+etilenoglicol e
etanol+etilenoglicol por Kamihama et al. (2012) e Gonzalez e Van Ness (1983). Zhang et
al. (2016) apresentam dados apenas para o par agua+etilenoglicol. Para o sistema ternario
em questao todos os autores citados acima apresentam dados.
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Segundo Kamihama et al. (2012), a necessidade da redugdo do consumo de
energia para o refino do etanol, se torna o grande desafio para que este seja uma fonte
energética alternativa e eficaz. Processos como a destilagdo extrativa ou azeotrdpica
podem ser utilizadas para efetuar este refino. O uso do etilenoglicol como solvente na
destilacdo extrativa foi estudado e mostrou-se eficiente para quebrar a azeotropia da
mistura agua-etanol a partir de fragdes molares de 0,059 de etilenoglicol na mistura.

Para Zhang et al. (2016), o estudo do mesmo sistema apresentou alguns
resultados um pouco diferentes, mas que também comprovaram a eficiéncia do
etilenoglicol como um bom agente de separacao da mistura azeotrdpica, sendo capaz de
quebrar o azedtropo em fragdes molares iguais ou superiores a 0,072.

Franco et al. (2013) realizaram procedimentos experimentais de forma a comparar
dois solventes na separacdo desta mistura azeotropica, sendo eles o glicerol e o
etilenoglicol. A comparacao foi feita por meio das curvas residuais e volatilidade relativa
de cada um dos solventes. Ambos se mostraram bons agentes separadores para a quebra
do azedtropo.

Ravagnani et al. (2010) também apresentaram uma comparagao entre dois
solventes, por meio de curvas residuais, sendo etilenoglicol e tetraetileno glicol os
solventes utilizados. O tetraetileno glicol apresentou potencial e capacidade para realizar
a separagao. Contudo, este exige mais energia, maior quantidade de solvente, além de
exigir uma coluna de destilagdo maior do que em processos que fazem o uso do
etilenoglicol.

Para comprovar a consisténcia termodinamica dos seus dados Kamihama et al.
(2012) aplicaram o teste por pontos e areas, enquanto Franco et al. (2013) e Zhang et al.
(2016) utilizaram do teste de McDermott-Ellis modificado por Wisniak e Tamir.

Em relacdo a modelagem dos dados experimentais, observou-se que Zhang et al.
(2016) e Kamihama et al. (2016) utilizaram parametros binarios na correlacdo da fase
liquida, enquanto a fase vapor foi considerada como ideal. Franco et al. (2013) utilizaram
parametros ternarios e ndo se utilizaram da aproximagao de gas ideal na fase vapor.
Porém segundo relata Franco et al. (2013) os dados obtidos por Kamihama et al. (2012),
sdo condizentes com os obtidos em seu trabalho. Desta forma a consideragao da fase
vapor como ideal e a utilizagcdo de parametros binarios para predizer o sistema ternario,

mostraram-se uma boa estratégia.
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Para determinar os parametros das equagdes dos modelos e sistemas €
necessario minimizar uma funcéo objetivo, que compara os erros dos valores obtidos
pelos modelos aos dados experimentais.

A Tabela 2, apresenta os sistemas estudados pelos diferentes autores e os

modelos termodinamicos utilizados para a modelagem dos dados experimentais.

Tabela 2 - Artigos que apresentam modelagem de dados experimentais do ELV para sistemas

etanol + agua + etilenoglicol, a 101,3 kPa.

Autores Modelo termodindmico Desvios AT (K) Faixa de T (K)
NRTL
Wilson 0,14
Kamih I. (2012 1 77 - 4
amihama et al. (2012) UNIQUAC 0,15 353, 365,9
0,40
NRTL
Zhang et al. (2016) 0,17 353,24 — 385,08
NRTL 0,34
Franco et al. (2013) Wilson 0,36 352,37 — 388,59
UNIQUAC 0,46

Fonte: Autoria prépria (2021)

Analisando a Tabela 2, observa-se que dois dos trabalhos citados realizaram a
modelagem com diferentes modelos de energia de Gibbs em excesso, sendo eles
Kamihama et al. (2012) e Franco et al. (2013). Em ambos os estudos o modelo que
apresentou menores desvios em comparacdo aos dados experimentais foi o NRTL,
mostrando-se um modelo mais eficaz para o tratamento dos dados. Por outro lado, o
modelo que apresentou os maiores desvios foi o UNIQUAC, mostrando-se um modelo
menos eficiente para este sistema.

Todos os autores mostrados na Tabela 2, utilizaram nos procedimentos
experimentais uma pressao igual a 101,3 kPa, mantendo essa constante e variando a
temperatura de acordo com o sistema binario ou ternario. Gonzalez e Van Ness (1983),

apresentaram os dados mantendo a temperatura em 50 °C.
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4. METODOLOGIA
A metodologia cientifica empregada neste trabalho é descrita nesta segéo.
4.1.Selegao de referéncias e dados experimentais

A primeira atividade executada neste trabalho foi a busca por dados experimentais
do equilibrio liquido-vapor, para sistemas binarios e ternarios, contendo etanol, agua e
etilenoglicol. A busca foi realizada em literatura especifica, considerando as bases de
dados de periédicos disponibilizados pela UTFPR, bem como na versao gratuita do banco
de dados Dortmund Data Bank.

Realizada a etapa de busca de artigos e dados experimentais, estes foram
analisados a fim de se garantir que estavam de acordo com o escopo do trabalho, tendo
como base os valores de composicao, temperatura e pressao. Priorizou-se a utilizacéo de
dados que apresentavam teste de consisténcia termodinamica, a fim de nao carregar erros
experimentais na modelagem deste trabalho. Além disso, outro critério para selegcdo de
artigos foi a presenca de modelagem dos dados experimentais, contendo percentuais de
desvios. Posteriormente, os dados selecionados foram categorizados e organizados no
formato de planilhas, de maneira que pudessem ser utilizados na modelagem

termodinamica.
4.2.Correlagao de dados experimentais

Na etapa de modelagem termodinédmica, foram consideradas duas estratégias de
correlagao dos dados de ELV: uma delas utilizando dados referentes aos pares binarios e
a outra considerando os dados da mistura ternaria.

A abordagem termodindmica para resolugdo do problema de ELV a ser
empregada foi a gamma/phi, adotando-se a fase vapor como ideal e o coeficiente de
atividade da fase liquida determinado por meio de modelos de energia de Gibbs em
excesso, sendo estes os modelos de NRTL, Wilson e UNIQUAC, uma vez que estes sao
os modelos mais empregados para a modelagem deste sistema em estudo

A obtencdo dos paradmetros dos modelos foi feita por meio da correlagdo dos
dados experimentais de sistemas binarios, como etanol + agua, etanol + etilenoglicol e
também do sistema ternario etanol + agua + etilenoglicol.

Os dados de ELV dos pares binarios utilizados para a modelagem foram obtidos
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experimentalmente por Alvarez et al. (2011), Kamihama et al. (2012), Liu et al. (2012), Li
et al. (2012), Kurihara et al. (1993), Lai et al. (2013), Li et al. (1999), Zang et al. (2016) e
Moura-Neto et al. (2020). E para os ternarios foram utilizados os dados obtidos por
Kamihama et al. (2012) e Franco et al. (2013).

A partir dos dados, a obtencao dos parametros dos modelos foi realizada por meio
de computador pessoal Lenovo Intel(R) Core(TM) i5-6200U CPU @ 2.30GHz 2.40 GHz,
empregando-se o software Excel®, versao Office 2019, e a ferramenta computacional livre
XSEOS®, suplemento que contém mais de vinte mil linhas de cddigos de programagéo de
diversos modelos, como os de energia de Gibbs em excesso e equacgdes de estado. O
procedimento de obten¢ao dos parametros buscou minimizar os desvios relacionados ao

critério de isofugacidade, apresentado pela fungéo objetivo, Equacao 6:

n
FO = Z(}’ip — Xy PP)? (6)
i=1

sendo yia fragdo na fase vapor, P a pressao do sistema, xi a composigao na fase liquida,
PiSat press&o de saturagdo e y! o coeficiente de atividade.

A minimizagcdo desta fungdo objetivo pode ser determinada por meio da
ferramenta Solver. Para isto, configurou-se o Solver para minimizar a célula da funcao
objetivo, variando apenas os parametros de cada modelo por meio do método Generalized
reduced gradient (GRG) néo linear, por se tratar de uma minimizagcdo nao linear e mais
suave, ainda se manteve uma restricido e convergéncia do método de 1.10%°. Este
procedimento € semelhante ao executado por Kamihama et al. (2012) e Franco et. al
(2013). Um exemplo de planilhas de célculo esta apresentado no APENDICE A.

A correlagao dos dados experimentais para os pares binarios envolveu o calculo
das temperaturas e fragcdes molares na fase vapor do composto mais volatil, para uma
posterior comparacdo aos dados experimentais, por meio do desvio médio relativo
(Average relative deviation — ARD), possibilitando avaliar a acuracia dos modelos
utilizados.

Para realizar esta comparacéao, aplicou-se a Equacgao 7:

(ycalc - yexp)
Yexp

(Tcalc - Texp)

exp

+

ARD = ?=1< >.100 (7)

N



37

em que Tcac € a temperatura calculada, Texp a temperatura experimental, ycac a fragdo na
fase vapor calculada e yexp a fragdo na fase vapor experimental, além de N o numero de

dados experimentais utilizados.
4.3.Predicao dos dados experimentais

Nesta etapa, analisou-se a capacidade preditiva dos modelos, empregando-se
apenas os parametros determinados na etapa anterior, e comparando os resultados com
dados experimentais dos sistemas ternarios agua + etanol + etilenoglicol. Buscou-se
estratégias matematicas a fim de se obter uma boa predi¢cédo para o sistema ternario com
base nos parametros binarios.

A predigao para os dados ternarios considera um problema do equilibrio de fases
do tipo BOL T: determinacao da temperatura e fragbes molares de etanol e agua na fase
vapor (a fragdo molar do etilenoglicol na fase vapor é dependente das composigcdes das
demais espécies).

A avaliacdo da capacidade preditiva baseou-se no calculo de desvios que
relacionam os dados calculados com os experimentais, e a determinagao destes desvios
foi realizada de acordo com a literatura de base, sendo estes, desvios médios absolutos

0s quais sao apresentados nas Equacodes 8 e 9.

AT = IiV=1|Te916\z; - Tcal (8)
N
ij _ Zi:llyje}c\z]) - yjcall (9)

em que, N é o numero de dados experimentais considerados.

Para efeito de comparacéo, realizou-se a correlagdo de dados experimentais da
mistura ternaria, com intuito de se avaliar a diferenca do resultado entre a predicao a partir
de parametros binarios e a correlagao direta de parametros para a mistura ternaria, além
da determinacdao do modelo de energia de Gibbs em excesso mais adequado para este

sistema. Um dos modelos das planilhas esta apresentado no APENDICE A.
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4.4. Avaliacao da eficiéncia do solvente

Ap0Os efetuadas todas as etapas descritas anteriormente, fez-se a avaliagao sobre
a eficiéncia da presenca do solvente para a quebra da azeotropia.

Kamihama et al. (2012) apresentam esta analise por meio de graficos do tipo xy e
da volatilidade relativa da mistura, assim como Franco et al. (2013) e Zhang et al. (2016).
Franco et al. (2013) ainda apresentaram uma abordagem por meio das curvas residuais.

Este trabalho avaliou a eficiéncia do solvente na mistura, por meio de graficos xy,
seguindo a mesma avaliagao presente nas referéncias de base. Estes graficos permitem
observar que a presenga do solvente altera as propriedades da mistura azeotropica e
tornam evidentes a quebra da azeotropia.

Para plotar um grafico do tipo xy e avaliar a influéncia do solvente na mistura, foi
necessario considerar a mistura ternaria avaliada como sendo uma mistura pseudo-
binaria, ou seja, uma mistura ternaria que apresentara composi¢cdées em base livre de
solvente. Para realizar essa consideragao, deve-se apresentar uma proporcionalidade
referente as composi¢cées em ambas as fases de agua e etanol. Este trabalho aplicou a
mesma proporcionalidade apresentada por Kamihama et al. (2012), representadas nas

Equacdes 10 e 11:

*1 (10)
Xy = ——
2T (et xp)
V1
Vip = —22
2Ty +y0) (11)

Determinadas estas proporcionalidades, pode-se avaliar a influéncia do solvente

a partir do grafico xy, considerando fragdes de solvente na mistura de 0,1 a 0,3.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

Nesta secdo, sdo apresentados e discutidos, os resultados obtidos pelas
diferentes abordagens de modelagem termodinamica da mistura formada por etanol (1)
agua (2) e etilenoglicol (3), a qual foi determinada como objetivo de estudo neste trabalho.

Seguindo a metodologia detalhada anteriormente, dados para os pares binarios
etanol (1) + agua (2), etanol (1) + etilenoglicol (3) e agua (2) + etilenoglicol (3) foram
obtidos da literatura, com o intuito de serem modelados, com auxilio do software XSEOS®,
por meio do ajuste dos parametros binarios, para os modelos de energia de Gibbs em
excesso NRTL, Wilson e UNIQUAC.

5.1. Parametros binarios

Nas Tabela 3, 4 e 5 apresentam-se todos os parametros obtidos para os modelos
de NRTL, Wilson e UNIQUAC, considerando os dados de pares binarios.

Tabela 3 - Parametros binarios etanol (1) + agua (2)

NRTL
A1z (cal/mol) B21 (cal/mol) a
1131,4405 160,4794 0,4951
Wilson
A12 (cal/mol) B21 (cal/mol)
935,2570 419,8988
UNIQUAC
A1z (cal/mol) B21 (cal/mol)
596,4545 -89,4447
r q
Etanol (1) Agua (2) Etanol (1) Agua (2)
1 0,92 1,2 1,4

Fonte: Autoria prépria (2021)
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Tabela 4 - Parametros binarios etanol (1) + etilenoglicol (3)

NRTL
A1z (cal/mol) B31 (cal/mol) a
-6,8584 390,7664 0,01852
Wilson
A1z (cal/mol) B3¢ (cal/mol)
257,5397 151,6384
UNIQUAC
A1z (cal/mol) B34 (cal/mol)
309,9732 -98,7037
r q
Etanol (1) Etilenoglicol (3) Etanol (1) Etilenoglicol (3)
1 2,4088 1,2 2,248

Fonte: Autoria prépria (2021)

Tabela 5 - Parametros binarios agua (2) + etilenoglicol (3)

NRTL
A2z (cal/mol) B3z (cal/mol) a
-682,7082 1047,8975 0,4613
Wilson
A2z (cal/mol) B3z (cal/mol)
-1154,5114 1094,5493
UNIQUAC
A2z (cal/mol) Bs2 (cal/mol)
-84,5880 -56,9670
r q
Agua (2) Etilenoglicol (3) Agua (2) Etilenoglicol (3)
0,92 2,4088 1.4 2,248

Fonte: Autoria propria (2021)

Avaliando os parametros obtidos para os diferentes modelos, a primeira
observacdo a ser feita € que os modelos possuem uma quantidade diferente de
parametros para efetuar os seus calculos, como citado anteriormente na fundamentacao
tedrica.

De acordo com a Tabela 3, a qual apresenta os parametros para a mistura entre

etanol (1) + agua (2), nota-se que apesar da diferenga nos valores, os modelos NRTL e
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Wilson apresentam uma leve semelhanga quanto aos parametros binarios. O parametro
de interacdo binaria A12 em ambos apresenta-se positivo e com valor proximo a 1000,
enquanto o parametro de interagao binaria B21 apresenta-se positivo e os valores entre
100 e 500. Sendo assim, por mais que os modelos utilizem equagdes diferentes e sao
mais adequados a determinados tipos de mistura, pode-se comprovar uma mesma
tendéncia de valor destes parametros para esta mistura. Em relacdo ao modelo
UNIQUAC, percebe-se uma maior variagao referente aos parametros de interagao binaria.
Isto pode estar ligado ao fato do modelo necessitar de mais parametros como o “r’ e “q”,
que sao fixos ao tipo de espécie na mistura.

Realizando o mesmo tipo de analise para a Tabela 4, que traz os parametros
obtidos para a mistura etanol (1) + etilenoglicol (3), ndo se obteve um comportamento
parecido para os parametros obtidos para os diferentes modelos. Isso pode estar
associado ao fato desta mistura ndo apresentar tanta afinidade, uma vez que o
etilenoglicol € utilizado como solvente justamente para retirar a agua presente no etanol.

Por fim, avaliando os parametros obtidos para a Tabela 5, considerando a mistura
agua (2) + etilenoglicol (3), nota-se novamente um comportamento relativamente parecido
para os parametros binarios em relagdo aos modelos NRTL e Wilson, enquanto o modelo
UNIQUAC apresenta valores mais distantes, devido as diferengas referentes a este
modelo.

Pode-se ainda efetuar um apanhado geral comparando os parametros obtidos
pelos modelos para as diferentes misturas binarias. Observando os valores do parametro
alfa do modelo NRTL, o qual relaciona a nao-aleatoriedade da mistura. Percebe-se uma
consideravél semelhancga para os valores apresentados nas Tabelas 3 e 5, indicando que
a agua possui comportamento parecido frente as demais espécies, enquanto para a
mistura etanol (1) + etilenoglicol (3), este pardmetro se mostra bastante distinto dos
demais.

Em relacdo aos parametros “r’ e “q” do modelo UNIQUAC, nota-se que para a
agua e o etanol ambos sdo semelhantes, enquanto que para o etilenoglicol estes valores
sao distantes dos demais, fato este por serem parametros relacionados aos arranjos e
complexidades estruturais das moléculas.

Avaliando os parametros de interacdo binaria obtidos para os modelos NRTL e

Wilson, percebe-se que para as trés misturas binarias estes valores ndo apresentam a
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mesma ordem de magnitude, possuindo valores muito distantes uns dos outros, devido as
diferengas nas interacdes entre as moléculas das espécies. Apenas no parametro Bjido
modelo UNIQUAC, que se pode notar uma leve semelhanga na ordem de magnitude, para

os trés pares binarios.
5.2. Desvios obtidos

Com os parametros determinados para cada modelo e mistura binaria, realizou-
se o calculo das temperaturas e fracbes na fase vapor, assim como os desvios.

Este procedimento foi realizado para cada par de dados de ELV binario e
posteriormente determinou-se a média destes desvios para cada par e modelo, e os

resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 6:

Tabela 6 - Média dos desvios obtidos

Etanol (1) + Agua (2)

Modelo Média ARD (%)
NRTL 0,8458
Wilson 0,8581

UNIQUAC 0,9137
Etanol (1) + Etilenoglicol (3)

Modelo Média ARD (%)
NRTL 0,2046
Wilson 0,2047

UNIQUAC 0,2077
Agua (2) + Etilenoglicol (3)

Modelo Média ARD (%)
NRTL 0,2085
Wilson 0,2117

UNIQUAC 0,2091

Fonte: Autoria prépria (2021)

Avaliando os desvios obtidos por meio dos calculos efetuados com os parametros
ajustados a cada modelo, pode-se notar que o modelo de Gibbs em excesso NRTL
apresentou o menor desvio em todas as trés misturas binarias (entre 0,2046 e 0,8458),
sendo este modelo o mais acurado para o tratamento de dados de ELV para a mistura em

estudo. Ainda se nota que os demais modelos aplicados apresentam desvios nao tao
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distantes do modelo NRTL, desta forma o modelo de Wilson e UNIQUAC, podem sim, ser
utilizados para a modelagem termodinamica desta mistura.

Nas Figuras 10, 11 e 12, sdo apresentados os graficos que demostram a
capacidade correlativa do modelo NRTL para um dos dados de ELV dos pares binarios

utilizados neste ajuste.

Figura 10 - Modelagem dos dados de ELV de Alvarez et al. (2011) para o
sistema etanol (1) + agua (2)
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Fonte: Autoria prépria (2021)

Na Figura 10, representa-se o diagrama do Equilibrio Liquido-Vapor para a
mistura etanol (1) e agua (2) a 101,3 kPa, considerando-se um grafico do tipo temperatura
versus fragbes molares na fase liquida e gasosa (T x x_y). Nota-se que o modelo NRTL
apresenta uma capacidade correlativa consideravél, uma vez que as curvas de orvalho
(representadas pelos pontos experimentais em laranja) e bolha (representadas pelos
pontos experimentais em azul) calculadas pelo modelo estdo seguindo o comportamento
dos dados experimentais. Porém, ha um desvio a ser considerado, principalmente por se
tratar de uma mistura azeotrépica, ou seja, que possui um grande desvio do
comportamento de solugao ideal, além de ser uma mistura que apresenta elevada

miscibilidade, condicbes que interferem no calculo obtido pelo modelo NRTL. Com isso,
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nota-se que em grande faixa de composi¢ao o calculo da linha de bolha executado pelo
modelo é subestimado em comparacéo aos dados experimentais. Mesmo assim, o desvio
meédio obtido com este modelo € menor que 1%.

A partir deste grafico pode-se confirmar também a formagao de um azeétropo do
tipo minimo em temperatura, entre etanol e agua, a fragdes molares acima de 0,8, desta
forma a mistura azeotropica formada ira possuir um ponto de ebulicdo menor em relagcéo
as substancias puras, o que pode ser comprovado ao comparar os valores de temperatura

do ponto de azeétropo e das extremidades do grafico, com x1=0 e x1 = 1.

Figura 11 - Modelagem dos dados de ELV Kamihama et al.(2012) para o
sistema etanol (1) + etilenoglicol (3)
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Fonte: Autoria prépria (2021)
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Figura 12 - Modelagem dos dados de ELV Kamihama et al.(2012) para o
sistema agua (2) + etilenoglicol (3)
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Fonte: Autoria prépria (2021)

Avaliando as Figuras 11 e 12, nota-se que o ajuste de parametros do modelo
NRTL aos dados de ELV para as misturas que ndo formam azeétropo, praticamente nao
apresentam variagdes em relagdo aos dados experimentais, uma vez que as misturas
formadas por etanol (1) + etilenoglicol (3) e agua (2) + etilenoglicol (3), ndo apresentam
desvios elevados em relagdo a idealidade, podendo até ser considerado que as interacdes
entre estas espécies sao praticamente iguais. Isto se comprova ao se avaliar os desvios
apresentados na Tabela 6, que sao da ordem de 0,2%, enquanto para a mistura que forma
um azeotropo este desvio € maior, sendo de aproximadamente 0,8%. Com isso, nota-se
que nestes dois casos 0 modelo NRTL nao apresenta caracteristicas de subestimar ou

superestimar os calculos frente aos dados experimentais.

5.3. Predicdo dos ternarios

Realizados os ajustes para os pares binarios, utilizou-se destes valores obtidos
para estudar a capacidade preditiva para dados de ELV da mistura ternaria formada por
etanol (1) + agua (2) + etilenoglicol (3).

A predicdo para os dados ternarios envolveu a determinagcado da temperatura e
fracdes molares de etanol e agua, por meio do emprego dos parametros binarios.

A Tabela 7 apresenta os desvios obtidos para os trés modelos utilizados
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referentes a predigdo do ELV da mistura ternaria.

Tabela 7 — Desvios da predigdo com parametros dos pares binarios — Dados ELV ternarios

Modelo AT (K) Ay, Ay,
NRTL 0,6215 0,009434 0,009348
Wilson 0,2883 0,005636 0,005316
UNIQUAC 0,3799 0,007018 0,006647

Fonte: Autoria prépria (2021)

Avaliando os desvios obtidos para a capacidade preditiva dos modelos
envolvendo a mistura ternaria, nota-se que o modelo de Wilson, foi o que apresentou
melhor capacidade preditiva, possuindo menores desvios tanto em relagao a temperatura
quanto em relagao as fragdes molares na fase vapor. No entanto, é importante notar que
o0 modelo NRTL, o qual se mostrou o mais apto a correlacionar o comportamento dos
pares binarios, para a mistura ternaria € o que apresenta os maiores desvios. O modelo
UNIQUAC, por sua vez, possui desvios pouco superiores ao modelo de Wilson. Este
resultado pode ser explicado pelo fato de o modelo de Wilson ser um modelo considerado
com boa capacidade preditiva para misturas polares e que apresentam boa miscibilidade,
sendo o caso da mistura em estudo, enquanto o modelo NRTL é mais adequado para
misturas com micibilidade parcial e que possuem grandes desvios da idealidade. Ja para
o0 modelo UNIQUAC os valores obtidos sdo proximos ao modelo de Wilson, pois este é
uma extensdo do mesmo.

Ao consultar os trabalhos de Kamihama et al. (2012) e Franco et al. (2013), os
quais realizaram a predicdo de dados experimentais de ELV por meio dos mesmos
modelos utilizados neste trabalho, os autores obtiveram menores desvios para o modelo
NRTL.

Para facilitar a visualizacdo da capacidade preditiva dos modelos, as Figuras 13,
14 e 15, apresentam graficos que foram plotados com os dados experimentais pelos dados

calculados para um dos conjuntos de dados de ELV.
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Figura 13 - Desvio de temperatura - Parametros binarios
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Fonte: Autoria propria (2021)

Observa-se pela Figura 13 que os desvios de temperatura calculada, para todos

os modelos, sao relativamente baixos, ndo apresentando dispersao dos valores, uma vez

que todos se aproximam da linha de igualdade entre os dados experimentais e calculados,

indicando uma boa capacidade preditiva dos modelos.

Figura 14 - Desvio da fragao molar na fase vapor etanol (1) - Pardmetros binarios
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Figura 15 - Desvio da fragdo molar na fase vapor agua (2) — Parametros binarios
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Fonte: Autoria prépria (2021)

O mesmo comportamento observado para os desvios de temperatura, podem ser
visualizados a partir das Figuras 14 e 15, referente a ambas as fragdes molares na fase
vapor calculadas. Ainda, nota-se que o modelo de Wilson € o que apresenta menores
pontos de dispersao referentes a linha de igualdade. No entanto, é possivel observar que
0os pontos azuis, os quais foram preditos pelo modelo NRTL, apresentam em alguns
pontos uma pequena dispersao frente a linha de igualdade, confirmando que este modelo
apresenta desvios maiores na capacidade preditiva para a mistura ternaria.

Portanto, torna-se evidente que os parametros obtidos a partir dos dados binarios,
sdo sim, capazes de serem utilizados para a modelagem de dados de ELV da mistura

ternaria.
5.4. Parametros binarios — Correlacionados a partir da mistura ternaria

Além da predicdo dos dados experimentais a partir dos parametros determinados
por pares binarios, realizou-se também o ajuste dos parametros a partir dos dados de ELV
ternarios, para efetuar uma comparagao entre as metodologias.

Para esta correlagcédo € necessario determinar 6 parametros de interagao binaria
para cada modelo, pois se trata de uma mistura ternaria, e, cada tipo de interagéo presente
na mistura deve ser contabilizada. Os ajustes foram realizados para os trés modelos em

estudo e os parametros obtidos estdo presentes na Tabela 8:
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Tabela 8 - Parametros ajustados a partir da correlagdo dos dados da mistura ternaria

NRTL
Ai2 (cal/mol) A1z (cal/mol) aq2 a13
1355,8735 16,6043 0,3365 0,5289
B21 (cal/mol) Azs (cal/mol) o21 O23
-71,08925 -1403,5193 0,3365 0,1253
B34 (cal/mol) B3z (cal/mol) 031 a3z
404,2656 1722,6108 0,5289 0,1253
Wilson
A+2 (cal/mol) A13(cal/mol)
978,8849 181,2432
B21 (cal/mol) A2z (cal/mol)
402,4703 -1457,5429
B34 (cal/mol) Bs2 (cal/mol)
253,0532 1740,3143
UNIQUAC
A+2 (cal/mol) A1z (cal/mol)
657,8423 250,7623
B21 (cal/mol) B23 (cal/mol)
-104,3377 -191,8446
B34 (cal/mol) B3z (cal/mol)
-63,6383 76,8582

Fonte: Autoria prépria (2021)

Os parametros ajustados a partir dos dados de ELV da mistura ternaria podem
ser comparados aos binarios apresentados nas Tabela 3, 4 e 5.

Ao avaliar os parametros de interagao binaria entre etanol (1) + agua (2), em todos
0s modelos se aproximam bastante dos determinados a partir dos pares binarios, sendo
todos os parédmetros de mesma ordem de magnitude. A unica divergéncia presente esta
no modelo NRTL, no parametro de interacdo B21, onde a partir dos binarios apresenta
sinal positivo e para os ternarios negativo. E possivel que essa variacdo possa ter
influenciado a capacidade preditiva deste modelo para os ternarios, enquanto para o
modelo de Wilson e UNIQUAC ambos os parametros A12 e B21, sdo realmente muito
préximos, apresentando os mesmos sinais € mesma ordem de grandeza. Para a variagao

em relagcdo aos parametros de interagcado binaria entre etanol (1) + etilenoglicol (3),
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comportamento semelhante pode ser observado, inclusive uma inversao no sinal para o
modelo NRTL, neste caso para o parametro A1s.

Em relagdo aos parametros da mistura agua (2) + etilenoglicol (3), observa-se os
maiores desvios de ordem de magnitude ao comparar com os dados da Tabela 5, e neste
caso, a inversao de sinal esta presente no parametro Bs2 do modelo UNIQUAC.

Para concluir esta analise, percebe-se que os ajustes sendo realizados pelos
dados de ELV binarios ou ternarios, possuem resultados com algumas variagdes, porém

muito proximos.
5.5. Desvios obtidos — A partir da mistura ternaria

Além da comparacgao pelos valores dos parametros, pode-se avaliar os desvios
referentes a temperatura e fragdes na fase vapor calculados. Os desvios para os ajustes

ternarios calculados seguindo as Equacgdes 7 e 8 sdo ilustrados na Tabela 9.

Tabela 9 — Desvios para temperatura e composigcao obtidos com parametros ajustados a partir dos
dados ternarios

Modelo AT (K) Ay Ay-
NRTL 0,2937 0,006015 0,005198
Wilson 0,3437 0,005239 0,004553
UNIQUAC 0,3060 0,006163 0,005163

Fonte: Autoria prépria (2021)

Observando-se os desvios obtidos, nota-se que o modelo NRTL é o que apresenta
0 menor desvio em relagdo a temperatura, enquanto o modelo de Wilson os menores
desvios referente as fragcdes molares calculadas, porém os trés modelos possuem valores
baixos de desvio, mostrando-se capazes de correlacionar de forma eficiente os dados de
ELV.

Ao comparar a Tabela 9 frente aos desvios presentes na Tabela 7, percebe-se
uma diminuicdo nos desvios do modelo NRTL de aproximadamente 52% para a
temperatura e 40% para as fracbes molares, enquanto o modelo de Wilson possui
pequenas variagdes, sendo um aumento do desvio em 16% para a temperatura e cerca
de 10% de diminuicao para as fragdes molares. Ja para o modelo UNIQUAC uma melhora
levemente consideravel, com diminuicdo de 19% para o desvio de temperatura e
aproximadamente 17% para as fracbes molares.

A partir das Figuras 16, 17 e 18, torna-se mais evidente a avaliagédo dos desvios
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Figura 16 - Desvios de temperatura - Parametros ajustados a partir de dados de
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Por meio da Figura 16, comprova-se que os desvios dos valores de temperatura

calculados para todos os modelos sdo muito baixos, uma vez que praticamente todos os

pontos se mantém sobre a linha que caracteriza a igualdade entre o valor experimental e

calculado.

Figura 17 - Desvios da fragdo molar na fase vapor etanol (1) - Parametros ajustados a partir
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Figura 18 - Desvios da fragao molar na fase vapor agua (2) - Parametros ajustados
a partir de dados de ELV ternarios
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Avaliando as Figuras 17 e 18 que apresentam os desvios das fragdes molares
calculadas, nota-se o quao préximo dos valores experimentais os calculados pelos
parametros ternarios estao.

Efetuadas todas as analises da capacidade preditiva dos modelos a partir de
dados de ELV da mistura ternaria, nota-se que € uma abordagem com uma 6étima
eficiéncia. Porém, por meio de comparagao com os desvios obtidos para a predigao a
partir de dados de ELV para os pares binarios, nota-se que por mais que haja uma
melhora, a predigao pode ser realizada sem a necessidade de dados da mistura ternaria,
uma vez que a disponibilidade destes dados € mais restrita e o tratamento termodinamico
e matematico para efetuar a correlagdo seguida da predicdo torna-se mais rigoso e

complexo.
5.6. Comparacao dos resultados deste trabalho com a literatura

Para efeito de comparacao entre as duas formas de predicdo de dados, a Tabela
10 apresenta os desvios obtidos para os ajustes com os parametros a partir dos dados

binarios e ternarios, além de desvios disponiveis na literatura.
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Tabela 10 - Comparativo dos desvios obtidos

Modelo AT (K) Ay Ay;
Parametros - binarios 0,62 0,0094 0,0093
NRTL Parametros - ternarios 0,29 0,0060 0,0052
Kamihama et al. (2012) 0,14 0,004 0,0050
Franco et al. (2013) 0,34 0,0081 0,0075
Parametros - binarios 0,29 0,0056 0,0053
Wilson Parametros - ternarios 0,34 0,0052 0,0046
Kamihama et al. (2012) 0,15 0,0040 0,0050
Franco et al. (2013) 0,36 0,010 0,0090
Parametros - binarios 0,38 0,0070 0,0066
UNIQUAC Parametros - ternarios 0,31 0,0062 0,0052
Kamihama et al. (2012) 0,40 0,011 0,011
Franco et al. (2013) 0,46 0,0098 0,011

Fonte: Autoria prépria (2021)

Analisando os desvios obtidos por este trabalho com os disponiveis na literatura,
pode-se observar que em todos os modelos os desvios apresentam a mesma ordem de
grandeza. Portanto, os valores sao todos muito préximos principalmente em relagao as
fracbes molares da fase vapor. Além disso, é interessante observar que nos modelos de
Wilson e UNIQUAC, os desvios para este trabalho sdo menores que os publicados por
Franco et al. (2013), enquanto no modelo NRTL apenas os determinados pelos
parametros ternarios sdo menores.

Os desvios obtidos por Kamihama et al. (2012) sdo os menores apresentados na
tabela para os modelos de NRTL e Wilson, porém no modelo UNIQUAC este trabalho
apresenta desvios menores, para ambas as abordagens.

Uma importante observacgao a ser feita € que os desvios obtidos por este trabalho,
levaram em consideragdo uma quantidade maior de dados de ELV, principalmente para
as predi¢cdes a partir de dados das misturas binarias, enquanto Franco et al (2013) e
Kamihama et al. (2012) estudaram apenas os dados obtidos por eles. Sendo assim, este
trabalho torna-se mais abrangente referente @ modelagem termodinadmica da mistura

etanol (1) + agua (2) + etilenoglicol (3).
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5.7. Avaliagao da influéncia do solvente

ApOs a analise das etapas de correlacéo e predicao dos dados do ELV, efetuou-
se a avaliagao da influéncia do solvente na quebra da azeotropia para esta mistura. Como
o modelo de Wilson foi 0 que apresentou menores desvios para a predicao de dados de
ELV da mistura ternaria, utilizou-se deste modelo para efetuar esta analise.

Seguindo a metodologia deste trabalho, considerou-se a mistura ternaria como
sendo uma mistura pseudo-binaria, e a avaliagdo das composi¢cdes nas fases liquida e
vapor, incluiu a proporcionalidade apresentada nas Equacgdes 9 e 10 e ainda a auséncia
de solvente. A partir da Figura 19, pode-se avaliar a influéncia do solvente na quebra da

azeotropia da mistura formada por etanol (1) + agua (2).

Figura 19 - Grafico xy - Influéncia do solvente
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Fonte: Autoria propria (2021)

A analise do gréfico apresentado na Figura 19, permite observar que a adi¢ao de
etilenoglicol, como solvente na mistura etanol (1) + agua (2), possibilita o0 deslocamento
da linha do ELV, fazendo com que esta se afaste da linha de igualdade conforme aumenta-
se a composicao de solvente no meio.

O etilenoglicol atua como “arrastador” retirando a agua presente na mistura devido

a sua maior afinidade com este composto, além de a sua presenca fazer com que
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propriedades da mistura sejam alteradas como a volatilidade relativa e consequentemente
o ELV, como mostrado na Figura 19, possibilitando a quebra do azedétropo

Os processos que utilizam etilenoglicol como solvente s&o uns dos mais recentes
difundidos nas industrias nacionais sucroalcooleiras, ja sendo implementados com
integracao energética, possibilitando um menor consumo de vapor. Por ser um processo
de destilacdo extrativa, apresenta uma producao superior aos processos que utilizam de
destilagcao azeodtropica, além de ser menos complexo devido a ndo formacao de um novo
azeotropo e a necessidade de etapas que separam o novo azeoétropo formado com o

solvente.
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6. CONCLUSAO

A modelagem termodindmica envolvendo a mistura ternaria etanol + agua +
etilenoglicol, foi realizada a fim de se avaliar a capacidade preditiva dos modelos de
energia de Gibbs em excesso referente a esta mistura.

Para a correlagao a partir dos pares binarios concluiu-se que o modelo mais
acurado para ser utilizado é o modelo de energia de Gibbs em excesso de NRTL, pois
apresentou os menores desvios frente aos dados calculados. No entanto, ao realizar a
predi¢cao para os ternarios, o modelo que se mostrou mais acurado em relagao aos dados
experimentais do sistema ternario foi o de Wilson. Contudo, é importante ressaltar que
todos os modelos utilizados para a modelagem, apresentaram-se capazes de modelar
termodinamicamente esta mistura, com desvios relativamente baixos, comprovando-se
bons modelos para o sistema etanol + agua + etilenoglicol.

Conclui-se que a predigao dos dados de ELV para a mistura ternaria, apresentou-
se eficiente, tanto por meio dos parametros ajustados dos pares binarios, quanto do
ternario, uma vez que a ordem de grandeza dos desvios apresentou-se muito proxima.
Desta forma, devido a maior facilidade em se obter dados na literatura para os pares
binarios, frente a mistura ternaria, predizer o ELV a partir dos binarios, torna-se uma 6tima
abordagem.

Por fim, comprovou-se que o etilenoglicol avaliado como solvente neste estudo,
possui a capacidade de quebrar o fendmeno termodindmico da azeotropia, a partir de

composi¢des de 0,1 molar.
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7. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A partir das conclusdes obtidas neste trabalho, sugerem-se alguns temas a fim de
aprofundar o estudo da desidratagdo do etanol com a utilizagdo do etilenoglicol como

solvente:

e Aplicar outra abordagem termodinamica para a modelagem dos dados
experimentais, utilizando equagdes de estado, denominada de phi-phi;

e Aumentar o rigor termodindmico para a modelagem, considerando a nao
idealidade da fase vapor;

¢ Implementar os parametros obtidos em softwares de simulagao, a fim de

se obter resultados que tragam para a realidade industrial;



58

REFERENCIAS

ALVAREZ, V.H. et. al. Phase equilibria of binary mixtures containing methyl acetate,
water, methanol or ethanol at 101,3 kPa. Phys. Chem. Liq, v. 49, p. 52-71, 2011.

BASTOS DELGADO, V. Etanol, alcoolquimica e biorrefinarias. Investigaciéon
bibliotecolégica, v. 19, n. 38, p. 202-209, 2005.

CASTIER, M; AMER, M, M; XSEOS: An envolvin tool teaching chemicl engineering
thermodynamics. Education for chemical engineers, v. 6, p. 62-70, 2011.

COMPANHIA NACIONAL DE ABASTECIMENTO. CONAB. Acompanhamento da safra
brasileira - cana-de-acgucar, v. 8 — safra 2021/2022 - Primeiro levantamento, 2021, Brasilia,
p. 15 — 25, maio 2021. Dispovivel em: <https://www.conab.gov.br/info-agro/safras/cana>.

DIAS, M. O. DE S. Simulacao do processo de producao de etanol a partir do agucar e do
bagaco, visando a integragcdo do processo e a maximixagao da producao de energia e
excedentes do bagaco. 2008. Tese (Mestrado em Engenharia Quimica), Universidade
Estadual de Campinas, Campinas, 2008.

DDB (Dortmund Data Bank Disponivel) Vapor-liquid equilibrium data.
Disponivel em: http://www.ddbst.com/en/EED/VLE/VLEindex.php#Ethanol. Acessso em:
15 de Abril, 2021.

FERREIRA DA SILVA, L. et al. Simulation of the Extractive Distillation Process of
Ethanol-Water- Propylene Glycol System. Journal of Thermodynamics & Catalysis, v.
08, n. 03, 2017.

FIGUEIREDO, M. F. Obtenc&o de etanol anidro via destilacdo extrativa: simulacéo e
otimizacdo. 2009. Tese (Mestrado em Engenharia Quimica), Universidade Federal de
Campina Grande, Campina Grande, 2009.

GONZALEZ, C; VAN NESS, H. C. Excess thermodynamic functions for ternary sistems.
Journal of chemical engineering data, v.28, n. 4, p. 410-412, 1983.

GORAK, A; SORENSEN, E. Distillation: Fundamentals and Principles. Primeira
edicdo. Oxford: ELSEVIER In,: 2014.

KAMIHAMA, N. et al. Isobaric vapor-liquid equilibria for ethanol + water + ethylene glycol
and its constituent three binary systems. Journal of Chemical and Engineering Data, v.
57,n. 2, p. 339-344, 2012.

KORETSKY, Milo D. Termodinamica para engenharia quimica. Primeira edigdo. Rio
de Janeiro: LTC, 2014.

KURIHARA, K.; NAKAMICHI, M.; KOJIMA, K. Isobaric Vapor-Liquid Equilibria for
Methanol + Ethanol + Water and the Three Constituent Binary Systems. J. Chem. Eng.
Data. [s.I: s.n.]. Disponivel em: <https://pubs.acs.org/sharingguidelines>.

LAIL, H. S_; LIN, Y. F.; TU, C. H. Isobaric (vapor + liquid) equilibria for the ternary system



59

of (ethanol + water + 1,3-propanediol) and three constituent binary systems at P = 101.3
kPa. Journal of Chemical Thermodynamics, v. 68, p. 13—-19, 2014.

LEITE, R. C.; CORTEZ, L. A. B. O etanol combustivel no Brasil. Biocombustiveis no
Brasil: Realidades e perspectivas, p. 61-75, 2008.

LI, J; CHEN, C; WANG, J. Vapor-liquid equilibrium data and their correlation for binary
systems consisting of ethanol, 2-propanol, 1,2-ethanediol and methyl benzoate. Fluid
phase equilibria, v. 169, p. 75-84, 2000.

LI, Q. et al. Isobaric vapor-liquid equilibrium for the ethanol + water + 1,3-
dimethylimidazolium dimethylphosphate system at 101.3 kPa. Journal of Chemical and
Engineering Data, v. 57, n. 3, p. 696—700, 8 mar. 2012.

LIU, X. et al. Isobaric vapor-liquid equilibrium for the ethanol + water + 2-aminoethanol
tetrafluoroborate system at 101.3 kPa. Journal of Chemical and Engineering Data, v.
57,n.12, p. 3532-3537, 13 dez. 2012.

MAHDI, T. et al. State-of-the-art technologies for separation of azeotropic mixtures.
Separation and Purification Reviews, v. 44, n. 4, p. 308-330, 2015.

MATUGI, Karina. Producao de etanol anidro por destilagdo extrativa utilizando solugdes
salinas e glicerol. 2013. Tese (Mestrado em Engenharia Quimica), Universidade
Federal de Sao Carlos, Sao Carlos, 2013.

MEIRELLES, J. A. A. Expanséao da Producgéo de Bioetanol e Melhoria Tecnoldgica da
Destilacado Alcodlica. p. 1-12, 2006.

MOURA-NETO, M. H. et al. Isobaric Vapor-Liquid Equilibrium Measurements and
Modeling of Water + Monoethylene Glycol + NaCl Mixtures. Journal of Chemical and
Engineering Data, v. 65, n. 10, p. 4827-4836, 8 out. 2020.

PENG, D. Y; ROBINSON, D.R. A new two-constant equation of state. Industrial and
engineering chemistry fundamentals, v. 15, n. 1, p. 59 — 64, 1976.

PLA-FRANCO, J. et al. Phase equilibria for the ternary systems ethanol, water+ethylene
glycol or + glycerol at 101.3kPa. Fluid Phase Equilibria, v. 341, p. 54—60, 2013.

RAVAGNANI, M. A. S. S. et al. Anhydrous ethanol production by extractive distillation: A
solvent case study. Process Safety and Environmental Protection, v. 88, n. 1, p. 67—
73, 2010.

RENON, H.; PRAUSNITZ, J.M. Local compositions in thermodynamic excess functions
for liquid mixtures. AIChE J. 1968.

SMITH, J.M.; VAN NESS, H.C.; ABBOTT, M.M. Introducgéao a termodinamica da
engenharia quimica. Sétima edi¢ao. Rio de Janeiro: LTC, 2007.

SOARES, R. B. Estudo da destilagao extrativa salina em coluna recheada para a
producgéao de etanol. p. 1-110, 2010. Tese (Mestrado em Engenharia Quimica),
Universidade Federal Rural do Rio De Janeiro, Seropédica, 2010.



60

SOUZA, W. L. R. Estudo do desempenho de uma coluna de destilagao recheada na
producao de etanol anidro usando glicerol como solvente. p. 1-118, 2012. Tese
(Mestrado em Engenharia Quimica), Universidade Federal Rural do Rio de Janeiro,
Seropédica, 2012.

SUN, Y.; CHENG, J. Hydrolysis of lignocellulosic materials for ethanol production: A
review. Bioresource Technology, v. 83, n. 1, p. 1-11, 2002.

TADINI, C. C; TELIS, V. R. N; MEIRELLES, A. J. A; PESSOA FILHO; P. A; Operagoes
unitarias na industria de alimentos. Primeira edicdo, volume 2. Rio de Janeiro: LTC,
2019.

WILSON, G.M. Vapor-Liquid Equilibrium. XI. A new expression for the excess free
energy of mixing. Journal of the america chemical society. V. 86, n.2, p.127-130,
1964.

ZHANG, L. et al. Experimental measurement and modeling of vapor-liquid equilibrium for
the ternary systems water + ethanol + ethylene glycol, water + 2-propanol + ethylene
glycol, and water + 1-propanol + ethylene glycol. Journal of Chemical and Engineering
Data, v. 61, n. 7, p. 25962604, 2016.



ANEXO A — EQUAGOES PARA MODELAGEM TERMODINAMICA

61



62

Equacéao de estado de Peng-Robinson (PENG; ROBINSON, 1976):
RT aa(T)

P= — A1

v—b v(w—-b)+b(v—>b) (A1)

RZ 2
a = 045724 —= (A.2)

P

RT,
b = 0,007780 (A.3)

F.
a=[1+xk(1—T,]? (A.4)
K = 0,37464 + 1,54226w — 0,26992w? (A.5)

Modelos de Gibbs em excesso
e NRTL:
TbaGba TabGab
E = RT A.
g *aXb Xa + beba Xp + xaGab ( 6)
E o coeficiente de atividade para as espécies sao apresentados a seguir:
TbaGl?a TabG(Eb
RTIny, = RTx} +
¢ b (xa+beba)2 (xb+xaGba)2 (A7)
TpaG T G2

RTIny, = RTx2 ba"ba ab “ab (A.8)

(xa+beba)2 (xb+xaGba)2

Gij = exp (—a;;T;j) (A.9)
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_ aij + bUT

— (A.10)

Os parametros a;; e b;;, representam as interagGes binarias entre as espécies.

ij
e Wilson:
gE = —RT[x,In(xg + Agpxp) + xp In(xy + Apgxy)] (A.11)

As equacgdes para os coeficientes de atividade sdo as seguintes:

RTIny, = —RT [ln(xa + Agpxp) + X3 ( Aba + Aap )] (A.12)
Xp + Abaxa Xa + Aabxb

RTIny, = —RT [ln(xb + Apaxy) + X ( Aap b )] (A.13)
Xq + Aabxb Xp + Abaxa

e UNIQUAC:

O modelo UNIQUAC é representado por um termo combonatorial e outro residual,

suas equagoes sao apresentadas na sequéncia:

9" _9c 9k (A.14)
RT RT RT
E
g ? ? z 0 0
é = x4In (x—i> + x,In (x—§> + 5 (Chxlln (Q)_ll) + q2x2In (Q)_Z) (A.15)
i
RT —q1%1In(0; + 6,721)—q2%,In(0; + 6,715) (A.16)
Sendo:
X7
0= ———— (A.17)

X111 + X1,
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0, = X212
27 xyry + 91y (A.18)
6, = X191 (A.19)
X141 t X2q;
6, = X242 (A.20)
X141 t X2q>
. ox (—Aun) = ox (—Alz) (A.21)
12 p rRT )~ p T
—Auy,y —Ay1 (A.22)
T = exp(—pr— ) =exp |~

Os coeficientes de atividade segundo o modelo UNIQUAC s&o apresentados a

sequir:

(0] 0
nye = In(2) +2ain (2) + 0, (L - 21) - quln(6, + (A-18)
721 T12
62T12)+62q1 (91+92T21 - 92+91T12)

(0] 0
nyy = in(2) +2q,0n (2) + 01 (1l — 21,) - a,n(6, + (A.19)
T12 121
91T21)+91q2 (92"‘611'12 - 61+02T21)
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APENDICE A — MODELOS DAS PLANILHAS UTILIZADAS PARA A MODELAGEM
TERMODINAMICA
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¢ Planilha para correlagao dos pares binarios — modelo de NRTL.

A E C D E F G H J K L M N (0] P

Sistema: Etanol (1) + Agua (2)

2 Modelo: NRTL

3 |Referéncias dos Dados Experimentais:

1 |[ALVAREZ, V. H.; MATTEDI, S.; IGLESIAS, M.; GONZALEZ-OLMOS, R.; RESA, J. M. Phase equilibria of binary mixtures containing methyl acetate, water, m

5

6 |R (bar.cm¥mol.K) 1,987

7 |P (bar) 1,01299683

8

9 |alfa 0,495141753 0.495142 Constantes de Antoine para P_sat em (bar)

10 0.495141753 0.495142 Subst. A B

11 |Interagdo Binaria 0 160,4794 1 12.2917 3803.98 41,68

12 |(cal/mol) 1131,440469 0 2 11,6834 3816,44 46,13

13

14 T_exp (K) X _1 exp x_2expIn_gama_1 In_gama 2 P _sat 1(bar)P_sat 2(bar) y 1 exp y_2 exp Iso_fug_1 Iso_fug 2 desvio

15 372,78 1,00E-05 0.99999  1,722048145 3,429E-10 2.231746058 0,999824323 1,00E-30 1 1.55970E-08 1,73778E-04 1,73794E-04 3731427891 0,00001  0,99999

16 369,14 0,015 0,985 1,637529065 0,000759748 1,964180419 0,876483045 017 0.83 4.28451E-04 5 38453E-04 9 66904E-04 369,0704574 0,015 0,985

17 365.84 0.032 0.968 1.542498419  0.003385109  1.74510721 0.775852324 0.276 0.724 3.40358E-04 4.06504E-04 T 46862E-04 365,7927344 0,032 0.968

18 363,83 0,046 0,954 1465321655 0,006852843 1.62189981 0,719415358 0,336 0,664 3.02633E-04 3,38993E-04 6,41626E-04 363,8021271 0,046 0,954

19 361,65 0,068 0,932 1,348110398  0,014443705 1,496528284  (0,66211567 0,398 0,602 1.29210E-04 2 63916E-04 3,93125E-04 361,5189329 0,068 0,932

20 360.87 0.079 0.921 1.292005637 0.01312507 1.453676791 0.642562593 042 0.58 5.52078E-05 2 46149E-04 3.01357E-04 360,6496758 0,079 0.921

21 358,95 0,119 0.881 1,104293598  0.040395948 1.352527629  0,59647671 0473 0.527 4 16787E-05 1,77134E-04 2 18812E-04 3584335112 0,119 0.881

22 357.69 0,163 0,837 0,926763286 0,070056999 1,289390392 0,567761207 0.508 0,492 2.67508E-04 1,27866E-04 3 95374E-04 356,9785181 0,163 0,837

23 357.14 0.19 0.81 0.831386769 0.090794055 1.2626711607 0.555594435 0.524 0.476 4.04476E-04 112732E-04 517209E-04 356,3553649 0,19 0.81

24 356.87 0,206 0,794 0779247687 0.103829163 1,249636411 0.549701993 0,532 0.468 4.94137E-04 1,02713E-04 5 96850E-04 356,0466835 0,206 0,794

25| 356,48 0,232 0,768 0,700911795  0,126033629 1,231090993 0,541283112 0,544 0,456 6,05581E-04 9,24782E-05 6,98059E-04 355,6137303 0,232 0,768

Etanol (1) - Agua (2) (O] ! ’

N (o] P Q R 5 T U v W X A AA AB AC AD

10

11

12

13

14 375

15| 373,1427891 0.00001 0,99999 1,720394206 3.42331E-10 2,259986836 1.012868196  1,30E-04 0.999869689 3.30061E-11 4.56622E-11 7.86653E-11 1,3031E+26

16 | 369,0704574 0,015 0,985 1,637820641 0.000759986 1,959339695 0.874255832 0,14925029  0.85074971 6,07134E-11 1,01199E-10 1.81912E-10 0.12224551

17 | 365,7927344 0,032 0,968 1,642677238 0.,003385818 1,742123347 0774484117 0,25740023  0,74259977 512705E-11 6,29684E-11 1,14239E-10 0,06751967

18 | 363,8021271  0.046 0.954 1.46541808 0.006853673 1.620243488 0.718657486 0,318536685 0.681463315 2.28984E-11 3.50838E-11 5.79823E-11 0.05205076

19 | 361,5189329 0,068 0,932 1,348501977 0.014451669 1,489255197 0,658795796 0,385052673 0.614947327 6,38204E-12 1,84311E-11 2,68132E-11 0.03289339

20 | 360,6496758  0.079 0.921 1,292616186  0,01914249 1441759343 0.,637127673 0,409534651 0.590465349 7 13817E-12 1.62437E-11 2.33819E-11 0.02552803

21| 358,4335112  0.119 0.861 11056375403 0.040476654 1,326342393 0584562438 0,470604032 0.529395968 6,65589E-12 1,478B9E-11 2.34448E-11 0.00650436

22 | 356,9785181 0,163 0,837 0,927850624 0,0702357256 1,254837952 0552063957 0,51065779  0.48934221 8,120V8E-12 1,11495E-11 1,92703E-11 0,00722097 g

23 | 356,3553649 019 0.81 0,8323723768 0.091037794 1,226212955 0.538615505 0,528267578 0471732422 6,89712E-12 9.02767E-12 1.59250E-11 0.01034123 e

24 | 356,0466835 0,206 0,794 0,780167618 0,10411362 1,210755694 0,532056055 0,537205233 0462794767 6,29601E-12 8,26117E-12 1.45572E-11 0.01209132 -E

25 | 355,6137303 0,232 0,768 0,701711002 0,126380932 1,190715243 0,522968679 0,5500979 04499021  5.72372E-12 7.83000E-12 1,35537E-11 0,01363944 l‘;‘

26| 355,5531837  0.236 0.764 0.690301383 0.129907711 1,187938291 0.521708276 0,551942365 0448057635 5.67412E-12 7.85750E-12 1.35316E-11 0.01331546 £

27 | 355,5086823 0,239 0,761 0,681854951 0,132569212 1,185898497 052078351 0,553305539 0446694461 5,64838E-12 7,88792E-12 1,35363E-11 0.01397241 Al

28 | 354,9521741  0.231 0.719 0572970525 0.171158296 1,160636045 050933444 0,570997295 0429002705 5.91424E-12 9.49849E-12 1.5412TE-11 0.01313773

29 | 354,8926151  0.286 0,714 0,561099733 0175900015 1,157959225 0508121727 0,572974858 0427025142 6,00954E-12 9,83443E-12 1,58440E-11  0.0130599

30 | 354,8341974 0,291 0,709 0,549445947 0,180669673  1,15533871 0,506934604 0,574933236 0425066764 6,11966E-12 1,01952E-11 1,63148E-11 0.01297373

31| 354,6982718  0.303 0.697 0522337605 0.192225404 1,149260495 0.504181416 0,579566449 0420433551 6.43113E-12 1.11722E-11 1.76034E-11  0.01223344

32 | 354,2709269 0,344 0,656 0438238829 0.232725877 1,130324573 0495607016 0,594949709 0405050291 7,90278E-12 1,56374E-11 2,35402E-11 0.01089264

33 | 354,0507079 0,367 0.633 0,396307272 0.256028214 1,120668779 0491236422 0,603464099 0.396535901 6.95379E-12 1.88132E-11 2.77670E-11 0.00995806

34 | 353,9311599 0,38 0.62 0,374120779 0.269354494 1115455975 (0488877371 0,608287257 0391712743 9,60224E-12 2,07954E-11 3,03976E-11  0.00791041

35 | 353,8236093 0,392 0,608 0.35455572 0,28174504 1,110783643 0486763193 0,612761243 0387238757 1,02427E-11 2,271584E-11 3.29582E-11 0,00699742 350

2& L] n 207 nena N 22ACCEAA0 Nn 929260241472 4 1N907230C0 n 42c000410 N E1ACTI07 N 2AQELACEN ANENTIE 41 9 EELADIE 41 2 ANCEAE 11 NANETEQDD D 02

Etanol (1) - Agua (2)

=
&

4
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e Planilha para predigdo do ELV da mistura ternaria — modelo de Wilson.

| 289 0o0ea. | N an2

A B © D E F G H 1 K L M N
1 | Sistema: Etanol (1) Agua (2) + Etileno Glicol (3)
2 |Modelo: WILSON
3 | Referéncias dos Dados Experimentais:
4 | KAMIHAMA
5_
6_
7| R (cal{{mol.K)) P (kPa) Ti(sat) (K) 351,48
8| 1,987 101,33 T2(sat]) (K) 373,1463
g |V (cm3/mol) 5835582 18.06949 5591892 T3(sat) (K) 351,48
10 | Binary interactions (cal/mol) 0 419,8988069 151,6384
11| 935 2569946 0 1094 549 Etanol (1) (kPa) Agua (2) (kPa) Etilenoglicol (3) (kPa) P =4— B
12 257,5396998 -1154,51142 (1] A 16,8958 16,3872 15,7567 C+T
13 B 379517 38857 4187 46
14 C 42,232 42,93 -94.5
15 | T _exp (K) x 1 exp x 2 exp x 3 exp Ingama_1 In_gama_2 In_gama 3 gama_1 gama_2 gama_3 P_sat 1(kPa) P_sat 2 (kPa) P_sat 3 (kPa) y 1 e»
16 | 365,94 0,078 0,753 0,169  1,04545109 0,032644023 -0,196862277 2,844681444 1,033182685 0,821304 176,2222924 77,91972021 1,350780834 0,400
17| 366,41 0,103 0,664 0,233 0,88568752 0,046823696 -0,175559375 2,42465081 1,047937237 0,838988 179,2432819 79,29403931 1,428365561 0,451
18 | 362,64 0,159 0,633 0,208 0,75024226 0,084277323 -0,203810861 2,117512954 1,087931105 0,815617 156,1779208 68,81846111 1,150282113 0,525
19 | 368,94 0,172 0,426 0,402 0,5793595 0,075609137 -0,097217872 1,784894834 1,07854093 0,907358 196,2525761 87,04386381  1,64625249 0,594
20 | 371,77 0,181 0,333 0,486  0,51054508 0,065294074 -0,06098008  1,666199155 1,067472894 0,540842 216,8403904 96,44936753 1,923673611 0,648
21 | 363,51 0,187 0,516 0,297 0,62112815 0,098311799 -0,149371259 1,861026379 1,103858532 0,861249 161,2685257  71,1269123 1,209369944 0,576
220 36763 0,192 0.421 0. 82.9560066
v W X Y z AR AB AC AD AE AF AG AH Al Al AK AL AM AN
13
14
18 X
16 | 366,33398 0,078 0,753 0,169 1,04426899 0,03262662 -0,1963198 178,7517708 79,07039438 1,422227279 0,390963 0,60708 0,001957 6,39E-07 5,49E-07 6,49E-07 1,84E-06 0,041289
17| 366,7201 0,103 0,664 0,233 0,88486873 0,04680756 -0,1751752 181,2598903 80,21180616 1453644436 0,446377 0,55081 0,002813 5,54E-07 4,82E-07 5,78E-07 1,62E-06 0,016225
18| 362,95752 0,159 0,633 0,208  0,74950197 0,08423253 -0,2033779 158,0201052 69,65359992 1,171726081 0,524664 0,473366 0,00197 4,607 4,1E-07 5,67E-07 1,44E-06 0,002353
19| 369,007 0,172 0,426 0,402 0,57910776 0,07561088 -0,0971118 197,2104654 8748087936 1,658833119 0,597351 0,39667 0,005979 6,25E-07 5,01E-07 5,13e-07 1,64E-06 0,014336
20| 371,99091 0,181 0,333 0,486  0,51019016 0,06532873 -0,0008617 218,5197872 97,21773953 1,946941197 0,650144 0,341062 0,008794 6,25E-07 6,25E-07 6,05E-07 1,85E-06 0,012442
21| 364,74027 0,187 0,516 0,297  0,61868059 0,09865158 -0,1480296 168,7018451 74,50140259 1,298718811 0,577987 0,418723 0,00329 5,05E-07 4,21E-07 5,32E-07 1,46E-06 0,0146
22| 367,66974 0,192 0,421 0,387  0,55133068 0,09061671 -0,1003311 187,5529222 83,0776283  1,533495654 0,616783 0,377912 0,005305 5,5E-07 5,63E-07 5,92E-07 1,7E-06 0,004498
23| 36542352 0,193 0,483 0,324  0,58885038 0,09934454 -0,1320974 172,9513736  76,43245191 1,35047467 0,593585 0,402624 0,003791 5,24E-07 4,63E-07 5,49E-07 1,54E-06 0,012707
24 | 368,76151 0,21 0,355 0,435 0,49186186 0,09318193 -0,0738347 195,0103474 B86,47721431 1,629985934 0,660932 0,33256 0,006507 6,42E-07 6,34E-07 6,31E-07 1,91E-06 0,022083
25 | 361,70856 0,23 0,528 0,242  0,56401507 0,13434964 -0,1727321 150,8765708 66,41670307 1,089338086 0,601956 0,395847 0,002197 4,13E-07 4,51E-07 6,18E-07 1,48E-06 0,019635
26| 366,59976 0,231 0,374 0,395  0,47913934 0,11449063 -0,0854428 180,4750838 79,85460306 1,443788632 0,66433 0,330495 0,005175 5,82E-07 5,17E-07 5,98E-07 1,7E-06 0,015802
27 | 363,55357 0,235 0,458 0,307 0,5190684 0,13142998 -0,1309249 161,5270519 71,24420239 1,212923644 0,62952 0,36725 0,00323 6,69E-07 2,63E-07 4,01E-07 1,33E-06 0,011577
28| 361,83746 0,255 0,478 0,267  0,50372026 0,15090942 -0,1482745 1516011554  66,7448347 1,097600243 0,631353 0,366146 0,002501 4,1E-07 4,43E-07 6,22E-07 1,47E-06 0,011495
29| 364,4092 0,255 0,395 0,35  0,46293966 0,13903766 -0,0994539 166,6740946 73,58044405 1,274267639 0,666388 0,32062 0,003992 5,66E-07 4,29E-07 5,68E-07 1,56E-06 0,01825
30| 367,65602 0,268 0,278 0,454  0,39438924 0,12402715 -0,0434438 187,4607312 83,03562509 1,532315386 0,735518  0,2579 0,006582 8,2E-07 8,25E-07 7,83E-07 2,43E-06 0,018083
31| 362,44725 0,279 0,416 0,305 0,44540703 0,16381665 -0,114636 155,0683307 68,31557188 1,13743187 0,666548 0,330391 0,003061 4,18E-07 4,91E-07 6,65E-07 1,57E-06 0,023818
32 | 365,38374 0,296 0,296 0,408  0,37598486 0,15405264 -0,0506647 172,7015637 76,3188972 1,347413063 0,734756 0,260078 0,005166 6,74E-07 7,51E-07 7,95E-07 2,22E-06 0,020256
33 | 368,33493 0,34 0,144 0,516  0,27932468 0,1429336 0,01950231 192,0678512 85,13538515 1,59167456 0,852138 0,139586 0,008275 1,18E-06 1,11E-06 1,14E-06 3,43E-06 0,017474
34| 362,51761 0,393 0,24 0,367  0,27185191 0,23139802 -0,0102423 155,4726009 68,493878377 1,142107993 0,791364 0,204531 0,004104 6,61E-07 1,1E-06 9,92e-07 2,75E-06 0,031939
25 oQ A A Q Q Q19 RATR Q Q






