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RESUMO 

Este trabalho fundamenta-se na realização do estudo e modelagem termodinâmica do 

equilíbrio líquido-vapor, formado pela mistura ternária etanol + água + etilenoglicol, 

visando a obtenção do etanol na sua forma anidra. O estudo desta mistura torna-se 

importante por consequência das dificuldades encontradas para efetuar a desidratação do 

etanol, devido a formação de um azeótropo entre o etanol e água em composições 

próximas à 95 % em massa. Além da sua forma hidratada, o etanol possui ampla aplicação 

da sua forma anidra, a qual deve apresentar elevado grau de pureza, sendo este de 99% 

em massa. Alguns processos alternativos a destilação contínua simples são aplicados 

para possibilitar adquirir tal pureza, e, entre os processos mais utilizados, estão a 

destilação extrativa e azeotrópica. Ambas apresentam a adição de um terceiro 

componente para atuar como solvente modificando as características 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 binários e ternários, 

no software EXCEL® com auxílio do suplemento termodinâmico 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 líquida aplicando modelos de 

energia de Gibbs em excesso no cálculo do coeficiente de atividade, como o NRTL, Wilson 

e UNIQUAC, permitindo obter os parâmetros de interação binário para as espécies em 

estudo, para posteriormente efetuar a predição das condições de equilíbrio líquido-vapor 

e estudo da influência do etilenoglicol como solvente. A realização da modelagem permitiu 

evidenciar a capacidade do solvente de separar a mistura etanol + água, quebrando o 

azeótropo para composições superiores a 0,1 molar.  

Palavras-chave:  modelagem termodinâmica; equilíbrio líquido-vapor; azeotropia; 
XSEOS; 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. INTRODUÇÃO 

Tendo em vista o aumento da preocupação com as causas ambientais em 

diferentes setores, a área de Engenharia Química segue a mesma tendência. A obtenção 

de fontes de energia renováveis alternativas é a principal motivação de pesquisas há 

algumas décadas, para que se efetive a substituição da maior fonte de energia do mundo 

- o petróleo, o qual gera poluição ambiental significativa, apresenta um custo de extração 

e refino crescente, além de ser uma fonte de energia não renovável, passível de chegar 

ao fim em um futuro não tão distante assim. 

O etanol obtido a partir da cana-de-açúcar é produzido em larga escala no Brasil 

desde meados dos anos 1970, sendo o país um dos maiores produtores da substância no 

mundo. A busca por combustíveis de origem renovável, assim como os sucessíveis 

aumentos no valor do barril de petróleo, motivou a ampliação da produção do etanol e 

evidenciaram sua importância como combustível alternativo no cenário nacional.  

O Brasil ganha destaque no mercado produtor de combustíveis renováveis, 

principalmente por ser um dos maiores produtores de cana-de-açúcar no mundo, com 

safras de cerca de 654 milhões de toneladas, em uma área de plantio de 

aproximadamente 8,616 milhões de hectares. A produção concentra-se na região centro-

sul, sendo responsável por cerca de 92% da produção nacional. O estado do Paraná 

ganha considerável destaque, pois é responsável por praticamente toda a produção de 

cana-de-açúcar na região Sul, com safras ultrapassando 34 milhões de toneladas, 

equivalente a 99,9% da produção da região, além de ser o quinto estado que mais cultiva 

a cana no país (CONAB, 2021). 

A produção de cana-de-açúcar apresenta um faturamento em torno de 40 bilhões 

de reais, cujo valor pode variar, de acordo com a cotação da safra, este faturamento se 

divide quase que igualmente entre a produção de açúcar e etanol. O mercado produtor de 

etanol nacional, chegou à marca de 27 bilhões 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 aplicações (CONAB, 2021). 

A fabricação do etanol ocorre por meio da fermentação da glicose e frutose 



13 
 

 

provenientes da cana-de-açúcar, este é um processo que envolve, várias etapas desde a 

recepção da cana até chegar na fermentação. Efetuadas todas as etapas de fabricação, 

o etanol é obtido em concentrações entre 7 e 10% em massa, sendo necessário realizar 

a desidratação deste produto.  

Nas indústrias de processamento químico, especialmente nas usinas de álcool e 

açúcar, uma das principais operações unitárias utilizadas para a separação de 

componentes é a destilação. Ela permite a concentração de soluções e se apresenta como 

uma das mais utilizadas industrialmente, pois é bem compreendida e oferece diversas 

vantagens ao processamento. As operações de destilação consistem em colunas que 

variam a altura, tamanho e diâmetro. Estas medidas dependem do processo em questão. 

A operação de destilação baseia-se na separação de componentes por meio da formação 

de uma fase vapor a partir de uma solução líquida, a qual ocorre pela diferença de 

volatilidade entre os compostos: o produto mais leve é retirado em maior proporção 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 necessário atingir 

cerca de 99% em massa de etanol. Esta pureza é necessária para que ele seja empregado 

como combustível ou aditivo à gasolina. Atualmente, a adição de etanol à gasolina que é 

comercializada no Brasil é obrigatória e deve ser de 22%, podendo variar entre 18% e 

27,5%, de acordo com a Lei Nº 8.723, de 28 de outubro de 1993 (Redação dada pela Lei 

nº 13.033, de 2014). 

Para a produção do etanol anidro, faz-se necessário empregar processos 

alternativos à destilação comum, devido ao seu elevado grau de pureza. 

De acordo com o evidenciado acima, este trabalho visa realizar um estudo 

referente ao equilíbrio líquido-vapor (ELV) da mistura em questão. Consequentemente, 

pretende-se também realizar a modelagem termodinâmica, com dados experimentais 

obtidos da literatura e auxílio do software termodinâmico XSEOS©. Isso se dá devido a 

algumas características termodinâmicas intrigantes presentes na mistura formada por 

etanol e água, que acabam tornando o processo de desidratação do álcool algo mais 

complexo e elaborado nas plantas industriais. 
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2. OBJETIVOS 

Nesta seção apresentam-se os objetivos gerais e específicos da proposta. 

2.1.  Objetivo geral  

O presente trabalho de conclusão do curso de engenharia química visa estudar o 

equilíbrio líquido-vapor de misturas formadas por etanol + água + solvente, com o intuito 

de avaliar a utilização do etilenoglicol como solvente na desidratação do etanol.  

2.2.  Objetivos específicos 

Para cumprir com o objetivo geral, propõem-se os seguintes objetivos específicos: 

• Revisar a literatura específica, a fim de obter trabalhos que analisaram o equilíbrio 

líquido-vapor para misturas binárias de etanol + água, etanol + etilenoglicol, água 

+ etilenoglicol e misturas ternárias de etanol + água + etilenoglicol; 

• Categorizar os trabalhos considerando-os como de obtenção de dados 

experimentais ou modelagem do equilíbrio líquido-vapor desses sistemas; 

• Selecionar os dados experimentais, organizando-os em tipo de sistema e por 

condições de pressão, temperatura e composição; 

• Correlacionar os dados experimentais, por meio da utilização do software livre 

XSEOS©, considerando a abordagem de obtenção de parâmetros: gamma-phi, com 

a utilização dos modelos de energia de Gibbs em excesso (NRTL, Wilson e 

UNIQUAC); 

• Predizer o ELV dos sistemas ternários, empregando-se os parâmetros de sistemas 

binários e usando como referência dados experimentais distintos daqueles usados 

na etapa anterior; 

• Avaliar a efetividade de se utilizar o etilenoglicol como solvente na destilação 

extrativa.  
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3. FUNDAMENTAÇÃO TEÓRICA 

Esta seção apresenta um detalhamento do processo de produção do etanol e um 

panorama dos compostos etanol e etilenoglicol estudados no trabalho. Além disso, 

abordam-se aspectos da teoria das misturas azeotrópicas e do equilíbrio de fases, bem 

como detalham-se alguns métodos usados na indústria para quebra de misturas 

azeotrópicas, como a destilação extrativa e métodos mais modernos. Por fim, apresenta-

se uma breve revisão bibliográfica do estado-da-arte da modelagem termodinâmica de 

sistemas etanol + água + etilenoglicol. 

3.1.  Processo de produção do etanol 

O processo de produção do etanol envolve várias etapas até que se possa obter 

o produto de interesse em questão. Estas etapas envolvem diversas operações unitárias 

e conceitos ligados a Engenharia Química, a Figura 1 apresenta um fluxograma 

simplificado das etapas do processo e estas serão detalhadas na sequência. 

 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

A primeira etapa presente neste processo é a colheita, a qual pode ser realizada 

de duas formas, manual ou por meio de colheitadeiras mecânicas. 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. Já, a 

colheita por meio de colheitadeiras apresenta limitações, especialmente devido aos 

terrenos que possuem declives, algo que impede a substituição integral da colheita 

manual (DIAS, 2008). Na sequência tem-se a recepção, etapa de suma importância pois, 

Figura 1 - Fluxograma simplificada das etapas de produção de etanol 
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a cana que chega na indústria contém terra e algumas impurezas provenientes da colheita, 

podendo prejudicar as outras etapas de produção de açúcar e etanol, como o tratamento 

do caldo ou a fermentação, 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 

água, porém ao utilizar água nesta etapa cerca de 2% dos açúcares da cana podem ser 

perdidos. Assim, uma alternativa para evitar estas perdas é a limpeza a seco. Este tipo de 

limpeza pode ser efetuado com o uso de ventiladores promovendo a separação das 

partículas vegetais ou por meio de um sistema de ação mecânica, o qual irá permitir a 

separação de partículas minerais com o uso de mesas com um fundo perfurado ou 

separadores que irão misturar a cana (DIAS, 2008).  

Realizadas a recepção e limpeza efetua-se o preparo da biomassa onde a cana 

limpa, irá passar por mesas distribuidoras onde serão niveladas por facas giratórias, as 

células serão abertas por uma série de “martelos” giratórios executando o esmagamento 

da cana, com intuito de facilitar a extração do açúcar ali presente. A etapa de extração de 

açúcares nas indústrias nacionais é realizada por meio de moendas. As unidades de 

extração apresentam duas moendas, cada uma com 6 ternos, onde cada terno apresenta 

4 rolos. A cana já desfibrada irá passar pelos rolos, onde sofrerá um processo de 

compressão a pressões elevadas, permitindo a liberação do caldo de dentro da cana. É 

utilizado água de embebição visando aumentar a extração do açúcar nos ternos com 

exceção do primeiro terno, esta água é proveniente dos evaporadores. No último terno 

são retirados o caldo cru e o bagaço da cana, com um teor de aproximadamente 50% em 

massa de água. O bagaço produzido pode ser utilizado como uma fonte de energia para 

as caldeiras da linha de produção (DIAS, 2008). 

Dando sequência ao processo, é realizado o tratamento do caldo, onde o principal 

intuito é uma possível recuperação da sacarose para executar uma boa fermentação. Se 

torna necessário obter um caldo livre de impurezas e contaminantes, ou seja, o mais 

límpido possível e com uma concentração de substrato adequado de forma a evitar a 

inibição da levedura responsável pelo processo fermentativo. Os processos de 

tratamentos podem ser efetuados por meio de tratamentos físicos ou químicos, seguidos 

de uma etapa de concentração em evaporadores de múltiplos efeitos e esterilização para 

garantir que o grau de fermentação alcoólica não seja baixo (DIAS, 2008); 

Por fim, é realizada a fermentação alcóolica. Esta é a principal etapa do processo, 
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na qual o álcool será obtido na sua forma hidratada, por meio da fermentação 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 alimentação do fermento à dorna até que se atinja um volume de 

aproximadamente 25%. Em seguida o mosto é alimentado à dorna até que se atinja o 

volume de trabalho da dorna, dando início ao processo fermentativo, com duração em 

torno de 8 à 13 horas.  

Após a fermentação, o vinho levedurado (produto da fermentação) é encaminhado 

para centrifugas, possibilitando a recuperação do fermento e encaminhamento do vinho 

delevedurado para a destilaria com um teor alcoólico de 7 a 10% em massa. No Brasil, o 

processo de fermentação é realizado de duas formas, em biorreatores do tipo batelada 

alimentada com reciclo de células ou do tipo contínuo (DIAS, 2008).  

A concentração do produto da fermentação é realizada na destilaria, possibilitando 

aumentar a quantidade de etanol e gerando um produto final com a pureza desejada. 

Na unidade de destilaria são obtidos dois tipos de etanol, o álcool etílico hidratado 

carburante (AEHC) e álcool etílico anidro carburante (AEAC). O etanol hidratado 

apresenta uma composição mássica de etanol que varia entre 92,6 e 93,8% enquanto o 

etanol anidro necessita de no mínimo uma composição mássica de etanol de 99,3% 

(DIAS, 2008). 

Porém, obter o etanol com tão alto grau de pureza, se torna uma etapa um pouco 

mais complexa, devido a uma característica interessante da mistura etanol e água. O 

sistema formado por etanol e água apresenta uma particularidade: a formação de um 

azeótropo, o que dificulta o processo de separação dessas substâncias. No entanto a sua 

produção é extremamente necessária, uma vez que este tipo de etanol deve ser 

adicionado à gasolina como um agente carburante, garantindo uma queima mais limpa e 

eficiente, além de ser obrigatório por lei em nosso país (DIAS, 2008). 

3.2.  Etanol e etilenoglicol  

O Brasil está consolidado como um dos maiores produtores de etanol no mundo a partir 

da cana-de-açúcar (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 

país aumentasse a sua produção do combustível. Visando a autonomia em combustíveis 
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líquidos, esse aumento também está relacionado com a queda do valor de produção do 

etanol e o aumento do preço internacional do petróleo (LEITE; CORTEZ, 2008). Com o 

surgimento dos carros flex, tornou-se possível a mistura de um percentual de etanol na 

gasolina, visando uma combustão mais limpa e a diminuição do consumo de petróleo 

(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 água. Consequentemente, inúmeros 

processos foram desenvolvidos para realizar esta separação, como a destilação extrativa, 

a qual utiliza de um solvente para modificar as propriedades da mistura azeotrópica e 

conseguir purificar o produto. Um solvente bastante utilizado na indústria brasileira é o 

etilenoglicol. 

O etilenoglicol, é um composto classificado como um álcool que apresenta dois 

grupos hidroxila (-OH) em sua estrutura e possuí a seguinte fórmula química C2H6O2. Este 

composto, é obtido por meio de processos industriais a partir da reação do óxido de etileno 

com água. Ademais, é altamente utilizado como anticongelante devido a suas 

propriedades físicas. Isso também desperta interesse na utilização do etilenoglicol como 

solvente, pois apresenta um elevado ponto de ebulição comparado à mistura azeotrópica, 

facilitando a sua ação como agente separador. 

3.3.  Misturas azeotrópicas 

Na termodinâmica das misturas, há a ocorrência de fenômenos complexos, como 

a formação de um azeótropo, termo proveniente do grego que significa “ferver sem 

alteração” (KORETSKY, 2004). 

Uma mistura azeotrópica é indicada pelo seu comportamento não ideal, trazendo 

consigo um desvio suficientemente grande à lei de Raoult, a qual prediz um 

comportamento ideal das fases líquida e vapor em equilíbrio. Esse desvio faz com que 

uma mistura azeotrópica apresente a mesma composição em ambas as fases líquida e 

vapor1. Além disso, na condição de azeotropia, o ponto de ebulição da mistura pode ser 

muito maior ou muito menor do que em relação à ebulição dos compostos puros. 

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

 
1 Mesmo após o aquecimento, uma mistura azeotrópica forma um equilíbrio de fases, no qual a fase líquida 
e vapor possuem a mesma composição. Por este motivo que o termo em grego “αζεοτροπικό” significa ferver 
sem alterar. Isso inviabiliza a separação dos componentes. 



19 
 

 

desvio é necessário analisar as interações entre as espécies presentes no azeótropo. 

Caso as moléculas similares apresentem maior atração intermolecular na fase líquida do 

que as espécies não-similares, o desvio em relação a idealidade é positivo, formando o tipo 

de azeótropo denominado de mínimo ponto de ebulição (temperatura de ebulição menor 

que a dos componentes puros), que pode ser observado na Figura 2. No caso de desvio 

negativo, as moléculas não-similares irão apresentar uma maior atração na fase líquida 

do que as similares, formando o tipo de azeótropo denominado de máximo ponto de 

ebulição, Figura 3. Os azeótropos que apresentam desvios positivos à lei de Raoult são 

mais comuns (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2005). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: Koretsky (2014) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: Koretsky (2014) 

A ocorrência de um azeótropo deve ser analisada por outros fatores além dos 

Figura 2 - Azeótropo de mínimo em temperatura 

Figura 3 - Azeótropo de máximo em temperatura 
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desvios à lei de Raoult. Levando em consideração as pressões de saturação dos 

componentes de uma mistura, a existência de um azeótropo é facilitada quando as 

pressões de saturação são próximas. Por conseguinte, é menos comum a existência de 

azeótropos em misturas que apresentam grandes diferenças na pressão de saturação de 

seus componentes. Além da pressão, pode-se realizar uma análise a partir da 

temperatura. Desta forma, é mais provável a presença de um azeótropo em componentes 

cujas temperaturas de ebulição dos componentes puros são próximas, e quanto maior a 

diferença entre as temperaturas de ebulição, mais difícil é a formação de um azeótropo 

(KORETSKY, 2004). 

As misturas azeotrópicas ainda podem ser identificadas de acordo com o 

comportamento das fases vapor e líquido, e, caso apresentem apenas uma fase líquida em 

equilíbrio com a fase vapor, o azeótropo é chamado de homogêneo. Caso exista a 

presença de múltiplas fases líquidas em equilíbrio com a fase vapor, o azeótropo é 

denominado heterogêneo (FIGUEIRÊDO, 2009). 

O sistema formado por etanol e água, o qual é colocado como objetivo dos estudos 

deste trabalho, comporta-se como uma mistura azeotrópica homogênea, em composições 

de etanol próximas a 0,88 molar, como mostrado na Figura 4 (FERREIRA DA SILVA et 

al., 2017).  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: Souza (2012) 

Atingir uma pureza acima do ponto de azeotropia, torna-se uma tarefa complicada. 

Figura 4 - Azeótropo - Etanol - Água 
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A purificação do etanol, visando obter o etanol anidro e a quebra do caráter azeotrópico 

da mistura faz com que a destilação fracionada seja limitada e insuficiente para realizar a 

separação dessa mistura. 

 

3.4.  Produção de etanol anidro 

O etanol produzido na sua forma anidra, precisa apresentar uma composição 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 fermentação, traz a necessidade 

de efetuar a sua desidratação para atingir esta pureza tão elevada. Esse processo não é 

realizado de forma tão simples, devido a azeotropia apresentada pela mistura, de etanol 

e água, à pressão atmosférica em composições molares em fase líquida de 

aproximadamente 0,88 de etanol. 

A desidratação do etanol, para se obter o etanol na forma anidra é um 

procedimento já existente desde o final do século XIX, inicialmente com a utilização de 

agentes sólidos de separação, como a cal, que era adicionada à mistura para absorver a 

água presente na mistura. Porém, este agente também era capaz de reter o etanol, 

ocasionando perda do produto de interesse, além de ser um processo descontínuo, com 

alto consumo e sem a possibilidade de recuperação da cal. Como forma de solucionar o 

problema do processo descontínuo, passou-se a utilizar o gesso, outro agente sólido 

capaz de reter água de forma eficiente, sobretudo na fase vapor, no entanto a melhora 

nesse processo se deu principalmente com a introdução de agentes líquidos de separação 

(SOARES, 2010). 

Algumas das técnicas mais utilizadas para realizar a separação de misturas 

azeotrópicas são a destilação extrativa e destilação azeotrópica, as quais utilizam de um 

solvente para quebrar a azeotropia e dar continuidade ao processo, elevando 

significativamente a condição de purificação do produto de interesse (SOARES, 2010). 

O primeiro solvente de separação líquido utilizado foi o benzeno, o que era capaz 

de realizar a separação e a produção do etanol anidro, por meio de uma operação de 

destilação azeotrópica. Posteriormente surgiram processos de destilação que faziam o 

uso do glicerol. Ambos os processos foram muito utilizados, mas acabaram caindo em 

desuso, o benzeno devido as suas propriedades tóxicas e o glicerol devido as 
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complicações técnicas e econômicas (SOUZA, 2012).  

Outros solventes também já foram empregados para efetuar a desidratação de 

etanol, como a gasolina, o ciclohexano e alguns sais, em colunas de destilação extrativa.  

Com o surgimento de novas pesquisas, o emprego de novos solventes foi 

proposto, baseando-se em uma menor toxicidade, maior eficácia e rendimento do 

processo. O etilenoglicol aparece como um dos solventes mais utilizados na destilação 

extrativa no Brasil, tendo boa eficiência e possibilitando economia de energia.  Além 

dessas características, o etilenoglicol apresenta ponto de ebulição consideravelmente 

maior que o da mistura etanol-água, evitando sua vaporização e saída como produto de 

topo na destilação (FIGUEIRÊDO, 2009).  

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

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: Lee e Pahl (1985) 

 

Observa-se que a curva contínua formada apenas pela mistura etanol + água, a 

partir da composição de 0,88 molar de etanol, atinge a curva de equilíbrio, ou seja, a partir 

desta composição não se consegue separar esta mistura apenas pela mudança de fases. 

Observando agora a curva tracejada a qual contém a presença do etilenoglicol, percebe-

se que em nenhuma composição a linha de equilíbrio é atingida, possibilitando uma 

separação completamente eficiente. 

Plantas que utilizam o etilenoglicol como agente separador começaram a ser 

Figura 5 - Efeito do solvente no ELV - Etanol – Água 
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desenvolvidas no Brasil a partir de 2001. Sua utilização aliada a estudos de integração 

energética resultaram em um menor consumo de vapor, possibilitando que a coluna de 

destilação fosse menor em diâmetro e com boa capacidade produtiva. Outra vantagem é 

o fato de que o etilenoglicol substitui o ciclohexano como solvente, duplicando a produção 

a produção de etanol desidratado (MEIRELLES, 2006). 

A seguir, apresentam-se um detalhamento de algumas técnicas utilizadas para a 

desidratação do etanol. Dentre elas, vale destacar a destilação extrativa, que é a mais 

aplicada na indústria de processamento químico na atualidade. 

3.4.1. Colunas de destilação 

A operação unitária de destilação é a mais utilizada na atualidade para efetuar a 

separação de misturas líquidas em indústrias de processamento químico e petróleo. O 

método é baseado no aquecimento da mistura, levando à criação de duas fases, uma 

vapor e outra líquida, onde a fase vapor é a fase rica no composto mais volátil (GORAK; 

SORENSEN, 2014).  

Os equipamentos onde ocorre a destilação, são as chamadas colunas de 

destilação. Estas apresentam ampla variedade de capacidade frente a qualquer outro 

processo, variando de 0,3 a 12 metros de diâmetro e de 1 a 75 metros de altura. Os 

principais desafios para o projeto de uma coluna de destilação envolvem a determinação 

correta das dimensões da coluna, como diâmetro 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 e o menor custo de operação 

(GORAK; SORENSEN, 2014).  

Os cálculos em uma coluna de destilação são baseados em dados de equilíbrio 

líquido-vapor (ELV). O equilíbrio termodinâmico fará com que os compostos estejam 

distribuídos entre as fases vapor e líquido, como apresentado na Figura 6. O equilíbrio é 

atingido em condições específicas de temperatura e pressão, fazendo com que as 

moléculas das espécies se transportem de fase até que o equilíbrio seja alcançado. 
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Fonte: Gorak e Sorensen (2014) 

 

Na Figura 7, apresenta-se um esquema de coluna de destilação contínua com 

retificação, um dos tipos mais utilizados até hoje. Este tipo de coluna possui diversas 

bandejas distribuídas ao longo da coluna, as quais são as regiões onde ocorrem o ELV, a 

quantidade de bandejas faz com que a composição da fase vapor aumente. Este é um 

processo utilizado para desidratar o etanol até que seja atingido a composição em que se 

apresenta azeotropia. 

Fonte: Gorak e Sorense (2014) 

Figura 6 - ELV em uma coluna de destilação 

Figura 7 - Esquema coluna de destilação contínua 
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Neste processo o vapor fornecido a partir do trocador de calor na base da coluna 

irá borbulhar em contato com a bandeja inferior (N) a qual possui o líquido proveniente do 

topo da coluna. Esse processo faz com que o vapor seja parcialmente condensado e ao 

condensar transfira calor para o líquido em contato. Essa transferência de calor provoca 

a vaporização do líquido, gerando um vapor com maior composição do composto mais 

volátil. Este vapor, por sua vez será destinado a próxima bandeja (N – 1), onde entrará 

em contato novamente com o líquido e condensará parcialmente, liberando calor e 

vaporizando o líquido novamente. Este processo irá ocorrer por todas as bandejas 

presentes na coluna, até que o vapor rico no composto mais volátil atinja o topo da coluna, 

onde será condensado e retirado como produto destilado ou retornado a coluna como 

refluxo, passando novamente bandeja a bandeja. Enquanto isso, o líquido removido na 

base da coluna, seguirá como produto ou retornará ao trocador de calor voltando a coluna 

(GORAK; SORENSEN, 2014).  

3.4.2. Destilação extrativa 

A alternativa mais utilizada nas indústrias de processamento de etanol é a 

destilação 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 destilação extrativa envolve a adição de um solvente para atuar como 

“arrastador” de forma que alterem as volatilidades dos componentes da mistura. É 

necessário que o solvente altere o comportamento do equilíbrio líquido-vapor e a 

volatilidade dos componentes devido à proximidade das pressões de saturação dos 

compostos e da presença do azeótropo. O solvente deve possuir uma temperatura de 

ebulição superior à dos componentes presentes na mistura, de forma a evitar a formação 

de novos azeótropos no sistema (FIGUEIRÊDO, 2009). 

O solvente a ser utilizado no procedimento deve ser selecionado levando em 

consideração diversos fatores como a volatilidade, corrosividade, custo, disponibilidade 

no mercado, coeficiente de atividade à diluição infinita entre outras propriedades físicas. 

Existem diferentes tipos de solventes que podem ser utilizados nas colunas de destilação 

extrativa. Os mais utilizados são os líquidos, porém podem ser aplicados solventes 

líquidos com adição de sais, líquidos iônicos ou até polímeros 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 

pressão, sendo este já aplicado na indústria com a integração energética realizada (DIAS, 

2008). 

A operação em si, ocorre com a presença de duas colunas de destilação. A Figura 

8 apresenta este processo com o etilenoglicol. A primeira coluna é responsável por fazer 

a quebra e separação do azeótropo e a segunda visa a recuperação do solvente. O 

solvente (etilenoglicol) é adicionado próximo ao topo da coluna, um pouco acima da 

entrada da mistura possibilitando uma boa presença em todos os níveis 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 água e o componente mais leve, o etanol sai 

como produto de topo na sua forma anidra. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 
 

 
Fonte: Adaptado Tadini et al. (2019) 

 

O produto de fundo que sai da primeira coluna é alimentado na segunda, visando 

a recuperação do solvente. Esta separação geralmente é mais fácil de ser realizada devido 

à alta diferença de temperatura de ebulição entre os compostos e a não formação de 

Figura 8 - Processo de destilação extrativa 
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azeótropo. Este procedimento se apresenta como rentável devido ao menor requisito de 

energia envolvido, a possibilidade de recuperação do solvente e as boas variações de 

solventes que podem ser implementados. Porém, ao ser comparada com a destilação 

azeotrópica a pureza do produto de interesse será um pouco menor, pois o solvente que 

é reciclado pode conter impurezas (MAHDI et al., 2015). 

3.4.3. Destilação azeotrópica 

Na destilação azeotrópica também adiciona-se um solvente para atuar como 

arrastador e efetuar a separação da mistura, alterando a volatilidade da mesma. Porém, 

neste processo o solvente irá originar uma nova mistura azeotrópica, desta vez ternária, 

ou seja, com duas fases líquidas 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 destilação azeotrópica da mistura etanol + 

água com ciclo-hexano como solvente. 

 

 

 
 

  

 

 

 

 

 

 

Fonte: Adaptado Tadini et al. (2019) 

Figura 9 - Processo de destilação azeotrópica 
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Tem-se a adição do ciclo-hexano no topo da coluna e a mistura de etanol 

hidratado alguns pratos abaixo. A presença do ciclo-hexano leva à formação de um novo 

azeótropo com a água e uma pequena quantia de etanol, essa mistura segue para o topo 

da coluna. 

A nova mistura azeotrópica deve ser concentrada no topo da coluna, passada por 

um condensador, seguido de um decantador líquido-líquido, para realizar a separação em 

duas fases líquidas. Desta forma, a fase líquida rica em solvente retorna à coluna 

azeotrópica e a outra fase, a qual contém água, etanol e ciclo-hexano a baixas 

concentrações é então destinada a outra coluna de destilação, permitindo a recuperação 

da água e do solvente utilizados no processo, a partir do azeótropo ternário formado como 

produto de topo na primeira coluna (TADINI, 2019). 

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

extrativa e azeotrópica. 

 

Tabela 1 - Comparação entre destilação extrativa e azeotrópica. 

Parâmetros Destilação azeotrópica Destilação extrativa 

Uso comum  Menor Maior 

Consumo de energia Maior Menor 

Saída de solvente Topo Fundo 

Pureza do produto Maior Menor 

Flexibilidade de seleção de 
solvente 

Menor Maior 

Fonte: Mahdi et al. (2015). 

Analisando este quadro comparativo entre os processos, nota-se que a destilação 

extrativa é uma alternativa melhor, pois mesmo que apresente uma pureza de produto 

relativamente menor, a sua pureza é consideravelmente boa, fato este comprovado pelo 

seu maior uso industrialmente.   

3.4.4. Outras técnicas de separação 

Nas indústrias brasileiras alguns métodos alternativos às destilações extrativas e 

azeotrópicas são utilizados para a desidratação do etanol. Como por exemplo, pode-se 

citar a adsorção em peneiras moleculares (DIAS, 2008).  

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

exemplo é a pervaporação, a qual consiste na utilização de membranas permeáveis, onde 
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a mistura irá entrar e sofrer o processo de vaporização dos seus componentes. A 

separação ocorre devido à vaporização parcial da mistura que atravessa a membrana.  

Outras técnicas modernas integram a utilização de microondas ou ondas sonoras. 

A aplicação de microondas para realizar a separação no ELV está baseada na capacidade 

das moléculas dos diferentes compostos absorverem a energia das ondas emitidas. Já 

em relação às ondas sonoras, elas podem alterar o ELV variando a volatilidade relativa 

da mistura azeotrópica. Isso ocorre devido à atividade de cavitação enquanto as ondas 

são transmitidas. Outros tipos de destilação, como de oscilação de pressão ou até 

processos híbridos como a destilação com membranas, são empregados (MAHDI et al., 

2015). 

3.5.  Modelagem termodinâmica do ELV 

Quando se aborda o tema do equilíbrio de fases, é necessário formular um critério 

para que ambas as fases coexistam. A propriedade termodinâmica, a qual rege o equilíbrio 

de fases, é denominada fugacidade. Assim, é necessário respeitar o critério de 

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

 𝑓𝑖
𝑣 = 𝑓𝑖

𝑙 (1) 

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

não idealidade das fases, da seguinte forma: 

 𝑦𝑖.�̂�𝑖
𝑣. 𝑃 =  𝑥𝑖.𝛾𝑖

𝑙. 𝑓𝑖
𝑜 (2) 

em que, P é a pressão do sistema, �̂�𝑖
𝑣 representa o coeficiente de fugacidade de uma 

espécie “i” em uma mistura gasosa e 𝛾𝑖
𝑙 o coeficiente de atividade desta mesma espécie 

“i” em solução. Estes coeficientes estão associados a idealidade em cada fase, quanto 

mais próximo da unidade mais próximo da idealidade; 𝑦𝑖 e 𝑥𝑖 representam a fração molar 

na fase vapor e líquida, respectivamente, e 𝑓𝑖
𝑜 a fugacidade de referência para a fase 

líquida (podendo ser escolhida a regra de Lewis/Randall ou lei de Henry) (KORETSKY, 

2004). 

A resolução da Equação (2) traz algumas dificuldades relativas à obtenção dos 

coeficientes de atividade e fugacidade. Desta forma, surgem algumas simplificações que 

facilitam a sua resolução, como a lei de Raoult que considera ambas as fases como ideais, 
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sendo expressa a seguir: 

 𝑦𝑖.. 𝑃 =  𝑥𝑖.. 𝑃𝑠𝑎𝑡 (3) 

Nesta lei observa-se a fugacidade do componente puro como sendo a sua pressão 

de vapor. A lei de Raoult, facilita os cálculos do ELV, porém sistemas reais raramente a 

seguem, pois as interações na fase líquida dificilmente serão iguais (KORETSKY, 2004). 

Sendo assim, muitos cálculos do ELV podem ser realizados considerando o sistema a 

baixas pressões de modo que a fase vapor se comporte como ideal, mas a fase líquida 

não, dando origem a Equação (4), conhecida como Lei de Raoult modificada: 

 𝑦𝑖.. 𝑃 =  𝑥𝑖.. 𝛾𝑖
𝑙. 𝑃𝑠𝑎𝑡 (4) 

Existem duas abordagens para a resolução de problemas que envolvem o 

equilíbrio líquido-vapor: a modelagem phi/phi e a gamma/phi. A primeira abordagem 

considera o coeficiente de fugacidade não apenas para a fase vapor, mas também, para 

a fase líquida. Desta forma, pode-se utilizar equações de estado a fim de se determinar 

os coeficientes de fugacidade de ambas as fases. Para executar esta metodologia este 

trabalho utilizará a equação de estado de Peng-Robinson (PENG e ROBINSON,1976), a 

qual é detalhada no ANEXO A. A escolha por esta equação se baseia em sua simplicidade 

e robustez em descrever inúmeros sistemas multicomponentes. Esta equação de estado 

apresenta três parâmetros, sendo assim espera-se que seja mais adequada para uma 

grande variedade de compostos (KORETSKY, 2004). 

A segunda abordagem leva em consideração 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 

é apresentada na Equação (5):  

 𝑔𝐸 =  𝑅𝑇 ∑ 𝑥𝑖 𝑙𝑛𝛾𝑖 (5) 

Equações de estado são eficientes para predizer o comportamento de sistemas 

que contenham hidrocarbonetos. Porém, o uso de equações de estado pode ser limitado 

a componentes apolares ou pouco polares. Já para sistemas não ideais ou polares, como 

o deste trabalho, é preferível utilizar modelos de Gibbs em excesso (FIGUEIRÊDO, 2009). 
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3.5.1. Modelos de energia de Gibbs em excesso 

Existem vários modelos de Gibbs em excesso para quantificar a dependência do 

coeficiente de atividade com a composição na mistura, como Wilson, NRTL (Non-random 

two-liquid), UNIQUAC (Universal quasi-chemical)  e UNIFAC (UNIQUAC functional group 

activity coefficients). Estes envolvem parâmetros que levam em consideração a interação 

binária, com base em dados experimentais (DIAS, 2008).  

Com base na literatura, o modelo mais utilizado para realização da modelagem do 

sistema água-etanol-etilenoglicol é o NRTL. Este modelo utiliza a composição local e pode 

ser aplicado a sistemas que apresentam miscibilidade parcial, parcialmente não ideais e 

sistemas multicomponentes líquido-vapor, líquido-líquido ou líquido-líquido-vapor. Para 

sistemas que fogem da idealidade, este modelo apresenta uma boa representação dos 

dados experimentais, sendo necessários bons dados experimentais para expressar os 

seus parâmetros (FIGUEIRÊDO, 2009). A equação do modelo termodinâmico NRTL 

(RENON e PRAUSNITZ, 1968) também está representada no ANEXO A. 

Além da equação de NRTL, neste trabalho serão 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 substâncias polares e 

apolares, além de também ser adequado para misturas de hidrocabornetos. Este modelo 

é obtido por meio de uma base molecular, apresentando dois parâmetros de interação 

binárias, que são restritos a valores positivos e não se mostra capaz de descrever 

sistemas qua apresentem miscibilidade parcial (KORETSKY, 2004). 

Em relação ao modelo UNIQUAC, o qual se apresenta como um modelo mais 

sofisticado, é desenvolvido por princípios moleculares e é atribuído como uma extensão 

do modelo de Wilson. O modelo UNIQUAC irá dividir a energia de Gibbs em excesso em 

duas contibuições, a primeira denominada de termo combinatório (contribuição entrópica) 

e a segunda de termo residual (contribuição em energia) (KORETSKY, 2004). O termo 

combinatório, considera apenas os parâmetros para as espécies puras, enquanto o termo 

residual, incorpora dois parâmetros binários a cada par de moléculas. O primeiro 

parâmetro é referente ao volume molecular relativo (ri) e o segundo referente à área 
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molecular superficial relativa (qi), ambos são referentes às espécies puras (SMITH; VAN 

NESS; ABBOTT, 2005).  

3.6.  XSEOS – Software termodinâmico  

Com o intuito de auxiliar e tornar a realização dos cálculos da modelagem 

termodinâmica mais fáceis e ágeis, este trabalho irá utilizar de um suplemento disponível 

para aplicação no Excel®, o XSEOS©. Este é um software livre, disponível gratuitamente, 

onde a sua utilização possui como principal objetivo facilitar os cálculos que envolvem 

termodinâmica na Engenharia Química, ficando no caminho entre os cálculos realizados 

a mão e os totalmente automatizados (CASTIER, 2011).  

O XSEOS©, conta com cerca de 22.700 linhas de código, possibilitando ao usuário 

acesso aos modelos e propriedades implementados, como funções dentro do Excel®, 

desta forma é o grande responsável por fornecer equações e funções para que seja 

possível a realização de cálculos de propriedades termodinâmicas, como, propriedades 

residuais, propriedades de excessos e coeficientes de fugacidade e atividade (CASTIER, 

2011). 

3.7.  Estado da arte  

O equilíbrio líquido-vapor entre etanol e água é alvo de vários artigos científicos e 

teses no ramo da Engenharia Química. Desta forma, muito material está disponível para 

ajudar a aprofundar os estudos deste equilíbrio de fases. 

Dados do ELV entre os compostos de interesse foram determinados por vários 

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 equilíbrio líquido-vapor do sistema de interesse também estão disponíveis em bases de 

dados termodinâmicos, como o Dortmund Data Bank, que é um dos maiores bancos de 

dados experimentais para componentes puros e misturas. 

Foram obtidos dados paras os pares binários etanol+água, água+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 água+etilenoglicol. Para o sistema ternário 

em questão todos os autores citados acima apresentam dados. 
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Segundo Kamihama et al. (2012), a necessidade da redução 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 destilação extrativa ou azeotrópica 

podem ser utilizadas para efetuar este refino. O uso do etilenoglicol como solvente na 

destilação extrativa foi estudado e mostrou-se eficiente para quebrar a azeotropia da 

mistura água-etanol a partir de frações 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 eficiência do 

etilenoglicol como um bom agente de separação da mistura azeotrópica, sendo capaz de 

quebrar o azeótropo em frações molares iguais ou superiores a 0,072.  

Franco et al. (2013) realizaram procedimentos experimentais de forma a comparar 

dois solventes na separação desta mistura azeotrópica, sendo eles o glicerol e o 

etilenoglicol. A comparação 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 azeótropo.  

Ravagnani et al. (2010) também apresentaram uma comparação 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 separação. Contudo, este exige mais energia, maior quantidade de solvente, além de 

exigir uma coluna de destilação maior do que em processos que fazem o uso do 

etilenoglicol.   

Para comprovar a consistência termodinâmica dos seus dados Kamihama et al. 

(2012) aplicaram o teste por pontos e áreas, enquanto Franco et al. (2013) e Zhang et al. 

(2016) utilizaram do teste de McDermott-Ellis modificado por Wisniak e Tamir. 

Em relação à modelagem dos dados experimentais, observou-se que Zhang et al. 

(2016) e Kamihama et al. (2016) utilizaram parâmetros binários na correlação da fase 

líquida, enquanto a fase vapor foi considerada como ideal. Franco et al. (2013) utilizaram 

parâmetros ternários e não se utilizaram da aproximação de gás ideal na fase vapor. 

Porém segundo relata Franco et al. (2013) os dados obtidos por Kamihama et al. (2012), 

são condizentes com os obtidos em seu trabalho. Desta forma a consideração da fase 

vapor como ideal e a utilização de parâmetros binários para predizer o sistema ternário, 

mostraram-se uma boa estratégia. 
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Para determinar os parâmetros das equações dos modelos e sistemas é 

necessário minimizar uma função 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 termodinâmicos utilizados para a modelagem dos dados experimentais.  

 

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

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

Autores Modelo termodinâmico Desvios ΔT (K) Faixa de T (K) 

Kamihama et al. (2012) 

NRTL 

Wilson 

UNIQUAC 

 

0,14 

0,15 

0,40 

353,77 – 365,94 

Zhang et al. (2016) 
NRTL 

 
0,17 353,24 – 385,08 

Franco et al. (2013) 

NRTL 

Wilson 

UNIQUAC 

0,34 

0,36 

0,46 

352,37 – 388,59 

Fonte: Autoria própria (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 comparação 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 pressão igual a 101,3 kPa, mantendo essa constante e variando a 

temperatura de acordo com o sistema binário ou ternário. Gonzalez e Van Ness (1983), 

apresentaram os dados mantendo a temperatura em 50 ºC. 
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4. METODOLOGIA 

A metodologia científica empregada neste trabalho é descrita nesta seção. 

4.1. Seleção de referências e dados experimentais 

A primeira atividade executada neste trabalho foi a busca por dados experimentais 

do equilíbrio líquido-vapor, para sistemas binários e ternários, contendo etanol, água e 

etilenoglicol. A busca foi realizada em literatura específica, considerando as bases de 

dados de periódicos disponibilizados pela UTFPR, bem como na versão 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 composição, temperatura e pressão. Priorizou-se a utilização de 

dados que apresentavam teste de consistência termodinâmica, a fim de não carregar erros 

experimentais na modelagem deste trabalho. Além disso, outro critério para seleção de 

artigos foi a presença 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 

termodinâmica. 

4.2. Correlação de dados experimentais 

Na etapa de modelagem termodinâmica, foram consideradas duas estratégias de 

correlação dos dados de ELV: uma delas utilizando dados referentes aos pares binários e 

a outra considerando os dados da mistura ternária.  

A abordagem termodinâmica para resolução 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 líquida determinado por meio de modelos de energia de Gibbs em 

excesso, sendo estes os modelos de NRTL, Wilson e UNIQUAC, uma vez que estes são 

os modelos mais empregados para a modelagem deste sistema em estudo  

A obtenção dos parâmetros dos modelos foi feita por meio da correlação dos 

dados experimentais de sistemas binários, como etanol + água, etanol + etilenoglicol e 

também do sistema ternário etanol + água + etilenoglicol. 

Os dados de ELV dos pares binários 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 ternários foram utilizados os dados obtidos por 

Kamihama et al. (2012) e Franco et al. (2013). 

A partir dos dados, a obtenção dos parâmetros 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®, versão Office 2019, e a ferramenta computacional livre 

XSEOS©, suplemento que contém mais de vinte mil linhas de códigos de programação de 

diversos modelos, como os de energia de Gibbs em excesso e equações de estado. O 

procedimento de obtenção dos parâmetros buscou minimizar os desvios relacionados ao 

critério de isofugacidade, apresentado pela função objetivo, Equação 6: 

 
𝐹𝑂 =  ∑(𝑦𝑖𝑃 − 𝑥𝑖𝛾𝑖𝑃𝑖

𝑠𝑎𝑡)2

𝑛

𝑖=1

 (6) 

 

sendo yi a fração na fase vapor, P a pressão do sistema, xi a composição na fase líquida, 

PiSat pressão de saturação e 𝛾𝑖
𝑙  o coeficiente de atividade. 

A minimização desta função objetivo pode ser determinada por meio da 

ferramenta Solver. Para isto, configurou-se o Solver para minimizar a célula da função 

objetivo, variando apenas os parâmetros de cada modelo por meio do método Generalized 

reduced gradient (GRG) não linear, por se tratar de uma minimização não linear e mais 

suave, ainda se manteve uma restrição e convergência do método de 1.10-20. Este 

procedimento é semelhante ao executado por Kamihama et al. (2012) e Franco et. al 

(2013). Um exemplo de planilhas de cálculo está apresentado no APÊNDICE A. 

A correlação dos dados experimentais para os pares binários envolveu o cálculo 

das temperaturas e frações molares na fase vapor do composto mais volátil, para uma 

posterior comparação aos dados experimentais, por meio do desvio médio relativo 

(Average relative deviation – ARD), possibilitando avaliar a acurácia dos modelos 

utilizados.  

Para realizar esta comparação, aplicou-se a Equação 7: 

 

 

𝐴𝑅𝐷 =  

∑ (|
(𝑇𝑐𝑎𝑙𝑐 − 𝑇𝑒𝑥𝑝)

𝑇𝑒𝑥𝑝
| + |

(𝑦𝑐𝑎𝑙𝑐 − 𝑦𝑒𝑥𝑝)
𝑦𝑒𝑥𝑝

|)𝑛
𝑖=1

𝑁
. 100 

 

(7) 
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em que Tcalc é a temperatura calculada, Texp a temperatura experimental, ycalc a fração na 

fase vapor calculada e yexp a fração na fase vapor experimental, além de N o número de 

dados experimentais utilizados. 

4.3. Predição dos dados experimentais 

Nesta etapa, analisou-se a capacidade preditiva dos modelos, empregando-se 

apenas os parâmetros determinados na etapa anterior, e comparando os resultados com 

dados experimentais dos sistemas ternários água + etanol + etilenoglicol. Buscou-se 

estratégias matemáticas a fim de se obter uma boa predição para o sistema ternário com 

base nos parâmetros binários.  

A predição para os dados ternários considera um problema do equilíbrio de fases 

do tipo BOL T: determinação da temperatura e frações molares de etanol e água na fase 

vapor (a fração molar do etilenoglicol na fase vapor é dependente das composições das 

demais espécies).  

A avaliação da capacidade preditiva baseou-se no cálculo de desvios que 

relacionam os dados calculados com os experimentais, e a determinação destes desvios 

foi realizada de acordo com a literatura de base, sendo estes, desvios médios absolutos 

os quais são apresentados nas Equações 8 e 9. 

 

 

𝛥𝑇 =  
∑ |𝑇𝑒𝑥𝑝 − 𝑇𝑐𝑎𝑙|

𝑁
𝑖=1

𝑁
 (8) 

 

 
𝛥𝑦𝑗 =  

∑ |𝑦𝑗𝑒𝑥𝑝 − 𝑦𝑗𝑐𝑎𝑙|𝑁
𝑖=1

𝑁
 (9) 

 

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

Para efeito de comparação, realizou-se a correlação de dados experimentais da 

mistura ternária, com intuito de se avaliar a diferença do resultado entre a predição a partir 

de parâmetros binários e a correlação direta de parâmetros para a mistura ternária, além 

da determinação do modelo de energia de Gibbs em excesso mais adequado para este 

sistema. Um dos modelos das planilhas está apresentado no APÊNDICE A. 
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4.4. Avaliação da eficiência do solvente 

Após efetuadas todas as etapas descritas anteriormente, fez-se a avaliação sobre 

a eficiência da presença do solvente para a quebra da azeotropia. 

Kamihama et al. (2012) apresentam esta análise por meio de gráficos 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 eficiência do solvente na mistura, por meio de gráficos xy, 

seguindo a mesma avaliação presente nas referências de base. Estes gráficos permitem 

observar que a presença do solvente altera as propriedades da mistura azeotrópica e 

tornam evidentes a quebra da azeotropia. 

Para plotar um gráfico do tipo xy e avaliar a influência do solvente na mistura, foi 

necessário considerar a mistura ternária avaliada como sendo uma mistura pseudo-

binária, ou seja, uma mistura ternária que apresentará composições em base livre de 

solvente. Para realizar essa consideração, deve-se apresentar uma proporcionalidade 

referente às composições em ambas as fases de água e etanol. Este trabalho aplicou a 

mesma proporcionalidade apresentada por Kamihama et al. (2012), representadas nas 

Equações 10 e 11: 

 

 𝑋12 =  
𝑥1

(𝑥1 + 𝑥2)
 (10) 

 𝑌12 =  
𝑦1

(𝑦1 + 𝑦2)
 (11) 

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

a partir do gráfico xy, considerando frações de solvente na mistura de 0,1 à 0,3. 
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5. RESULTADOS E DISCUSSÕES 

Nesta seção, são apresentados e discutidos, os resultados obtidos pelas 

diferentes abordagens de modelagem termodinâmica da mistura formada por etanol (1) 

água (2) e etilenoglicol (3), a qual foi determinada como objetivo de estudo neste trabalho. 

Seguindo a metodologia detalhada anteriormente, dados para os pares binários 

etanol (1) + água (2), etanol (1) + etilenoglicol (3) e água (2) + etilenoglicol (3) foram 

obtidos da literatura, com o intuito de serem modelados, com auxílio do software XSEOS©, 

por meio do ajuste dos parâmetros binários, para os modelos de energia de Gibbs em 

excesso NRTL, Wilson e UNIQUAC. 

5.1. Parâmetros binários 

Nas Tabela 3, 4 e 5 apresentam-se todos os parâmetros obtidos para os modelos 

de NRTL, Wilson e UNIQUAC, considerando os dados de pares binários.  

 

Tabela 3 - Parâmetros binários etanol (1) + água (2) 

NRTL 

A12 (cal/mol) B21 (cal/mol) α 

1131,4405 160,4794 0,4951 

Wilson 

A12 (cal/mol) B21 (cal/mol) 

935,2570 419,8988 

UNIQUAC 

A12 (cal/mol) B21 (cal/mol) 

596,4545 -89,4447 

r q 

Etanol (1) Água (2) Etanol (1) Água (2) 

1 0,92 1,2 1,4 

Fonte: Autoria própria (2021) 
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Tabela 4 - Parâmetros binários etanol (1) + etilenoglicol (3) 

NRTL 

A13 (cal/mol) B31 (cal/mol) α 

-6,8584 390,7664 0,01852 

Wilson 

A13 (cal/mol) B31 (cal/mol) 

257,5397 151,6384 

UNIQUAC 

A13 (cal/mol) B31 (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 própria (2021) 

 

 

Tabela 5 - Parâmetros binários água (2) + etilenoglicol (3) 

NRTL 

A23 (cal/mol) B32 (cal/mol) α 

-682,7082 1047,8975 0,4613 

Wilson 

A23 (cal/mol) B32 (cal/mol) 

-1154,5114 1094,5493 

UNIQUAC 

A23 (cal/mol) B32 (cal/mol) 

-84,5880 -56,9670 

r q 

Água (2) Etilenoglicol (3) Água (2) Etilenoglicol (3) 

0,92 2,4088 1,4 2,248 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

Avaliando os parâmetros obtidos para os diferentes modelos, a primeira 

observação a ser feita é que os modelos possuem uma quantidade diferente de 

parâmetros para efetuar os seus cálculos, como citado anteriormente na fundamentação 

teórica.  

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

etanol (1) + água (2), nota-se que apesar da diferença nos valores, os modelos NRTL e 
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Wilson apresentam uma leve semelhança quanto aos parâmetros binários. O parâmetro 

de interação binária A12 em ambos apresenta-se positivo e com valor próximo a 1000, 

enquanto o parâmetro de interação binária B21 apresenta-se positivo e os valores entre 

100 e 500. Sendo assim, por mais que os modelos utilizem equações diferentes e são 

mais adequados a determinados tipos de mistura, pode-se comprovar uma mesma 

tendência de valor destes parâmetros para esta mistura. Em relação ao modelo 

UNIQUAC, percebe-se uma maior variação referente aos parâmetros de interação binária. 

Isto pode estar ligado ao fato do modelo necessitar de mais parâmetros como o “r” e “q”, 

que são fixos ao tipo de espécie na mistura. 

Realizando o mesmo tipo de análise para a Tabela 4, que traz os parâmetros 

obtidos para a mistura etanol (1) + etilenoglicol (3), não se obteve um comportamento 

parecido para os parâmetros obtidos para os diferentes modelos. Isso pode estar 

associado ao fato desta mistura não apresentar tanta afinidade, uma vez que o 

etilenoglicol é utilizado como solvente justamente para retirar a água presente no etanol. 

Por fim, avaliando os parâmetros obtidos para a Tabela 5, considerando a mistura 

água (2) + etilenoglicol (3),  nota-se novamente um comportamento relativamente parecido 

para os parâmetros binários em relação aos modelos NRTL e Wilson, enquanto o modelo 

UNIQUAC apresenta valores mais distantes, devido às diferenças referentes a este 

modelo. 

Pode-se ainda efetuar um apanhado geral comparando os parâmetros obtidos 

pelos modelos para as diferentes misturas binárias. Observando os valores do parâmetro 

alfa do modelo NRTL, o qual relaciona a não-aleatoriedade da mistura. Percebe-se uma 

consideravél semelhança para os valores apresentados nas Tabelas 3 e 5, indicando que 

a água possui comportamento parecido frente as demais espécies, enquanto para a 

mistura etanol (1) + etilenoglicol (3), este parâmetro se mostra bastante distinto dos 

demais. 

Em relação aos parâmetros “r” e “q” do modelo UNIQUAC, nota-se que para a 

água e o etanol ambos são semelhantes, enquanto que para o etilenoglicol estes valores 

são distantes dos demais, fato este por serem parâmetros relacionados aos arranjos e 

complexidades estruturais das moléculas. 

Avaliando os parâmetros de interação binária obtidos para os modelos NRTL e 

Wilson, percebe-se que para as três misturas binárias estes valores não apresentam a 
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mesma ordem de magnitude, possuindo valores muito distantes uns dos outros, devido às 

diferenças nas interações entre as moléculas das espécies. Apenas no parâmetro Bji do 

modelo UNIQUAC, que se pode notar uma leve semelhança na ordem de magnitude, para 

os três pares binários. 

5.2. Desvios obtidos 

Com os parâmetros determinados para cada modelo e mistura binária, realizou-

se o cálculo das temperaturas e frações na fase vapor, assim como os desvios. 

Este procedimento foi realizado para cada par de dados de ELV binário e 

posteriormente determinou-se a média destes desvios para cada par e modelo, e os 

resultados obtidos estão apresentados na Tabela 6: 

 

Tabela 6 - Média dos desvios obtidos 

Etanol (1) + Água (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 

Água (2) + Etilenoglicol (3) 

Modelo Média ARD (%) 

NRTL 0,2085 

Wilson 0,2117 

UNIQUAC 0,2091 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

Avaliando os desvios obtidos por meio dos cálculos efetuados com os parâmetros 

ajustados a cada modelo, pode-se notar que o modelo de Gibbs em excesso NRTL 

apresentou o menor desvio em todas as três misturas binárias (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 não tão 
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distantes do modelo NRTL, desta forma o modelo de Wilson e UNIQUAC, podem sim, ser 

utilizados para a modelagem termodinâmica desta mistura.  

Nas Figuras 10, 11 e 12, são apresentados os gráficos que demostram a 

capacidade correlativa do modelo NRTL para um dos dados de ELV dos pares binários 

utilizados neste ajuste.  

 

 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

Na Figura 10, representa-se o diagrama do Equilíbrio Líquido-Vapor para a 

mistura etanol (1) e água (2) a 101,3 kPa, considerando-se um gráfico do tipo temperatura 

versus frações molares na fase líquida e gasosa (T × 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 estão seguindo o comportamento 

dos dados experimentais. Porém, há um desvio a ser considerado, principalmente por se 

tratar de uma mistura azeotrópica, ou seja, que possui um grande desvio do 

comportamento de solução ideal, além de ser uma mistura que apresenta elevada 

miscibilidade, condições que interferem no cálculo obtido pelo modelo NRTL. Com isso, 

Figura 10 - Modelagem dos dados de ELV de Alvarez et al. (2011) para o 
sistema etanol (1) + água (2) 
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nota-se que em grande faixa de composição o cálculo da linha de bolha executado pelo 

modelo é subestimado em comparação aos dados experimentais. Mesmo assim, o desvio 

médio obtido com este modelo é menor que 1%. 

A partir deste gráfico pode-se confirmar também a formação de um azeótropo do 

tipo mínimo em temperatura, entre etanol e água, a frações molares acima de 0,8, desta 

forma a mistura azeotrópica formada irá possuir um ponto de ebulição menor em relação 

as substâncias puras, o que pode ser comprovado ao comparar os valores de temperatura 

do ponto de azeótropo e das extremidades do gráfico, com x1 = 0 e x1 = 1. 

  

 Fonte: Autoria própria (2021) 

 

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

 

Avaliando as Figuras 11 e 12, nota-se que o ajuste de parâmetros do modelo 

NRTL aos dados de ELV para as misturas que não formam azeótropo, praticamente não 

apresentam variações em relação aos dados experimentais, uma vez que as misturas 

formadas por etanol (1) + etilenoglicol (3) e água (2) + etilenoglicol (3), não apresentam 

desvios elevados em relação a idealidade, podendo até ser considerado que as interações 

entre estas espécies são praticamente iguais. Isto se comprova ao se avaliar os desvios 

apresentados na Tabela 6, que são da ordem de 0,2%, enquanto para a mistura que forma 

um azeótropo este desvio é maior, sendo de aproximadamente 0,8%. Com isso, nota-se 

que nestes dois casos o modelo NRTL não apresenta características de subestimar ou 

superestimar os cálculos frente aos dados experimentais.  

 

5.3. Predição dos ternários 

Realizados os ajustes para os pares binários, utilizou-se destes valores obtidos 

para estudar a capacidade preditiva para dados de ELV da mistura ternária formada por 

etanol (1) + água (2) + etilenoglicol (3).  

A predição para os dados ternários envolveu a determinação da temperatura e 

frações molares de etanol e água, por meio do emprego dos parâmetros binários. 

A Tabela 7 apresenta os desvios obtidos para os três modelos utilizados 
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Figura 12  - Modelagem dos dados de ELV Kamihama et al.(2012) para o 
sistema água (2) + etilenoglicol (3) 
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referentes à predição do ELV da mistura ternária. 

 

Tabela 7 – Desvios da predição com parâmetros dos pares binários – Dados ELV ternários 

Modelo ΔT (K) Δy1 Δy2 

NRTL 0,6215 0,009434 0,009348 

Wilson 0,2883 0,005636 0,005316 

UNIQUAC 0,3799 0,007018 0,006647 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

Avaliando os desvios obtidos para a capacidade preditiva dos modelos 

envolvendo a mistura ternária, nota-se que o modelo de Wilson, foi o que apresentou 

melhor capacidade preditiva, possuindo menores desvios tanto em relação à temperatura 

quanto em relação às frações molares na fase vapor. No entanto, é importante notar que 

o modelo NRTL, o qual se mostrou o mais apto a correlacionar o comportamento dos 

pares binários, para a mistura ternária é 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. Já para 

o modelo UNIQUAC os valores obtidos são próximos ao modelo de Wilson, pois este é 

uma extensão do mesmo.  

Ao consultar os trabalhos de Kamihama et al. (2012) e Franco et al. (2013), os 

quais realizaram a predição 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 visualização da capacidade preditiva dos modelos, as Figuras 13, 

14 e 15, apresentam gráficos que foram plotados com os dados experimentais pelos dados 

calculados para um dos conjuntos de dados de ELV. 
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Fonte: Autoria própria (2021) 

 

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

os modelos, são relativamente baixos, não apresentando dispersão 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. 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

Figura 13 - Desvio de temperatura - Parâmetros binários 

Figura 14 - Desvio da fração molar na fase vapor etanol (1) - Parâmetros binários 
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Fonte: Autoria própria (2021) 

 

O mesmo comportamento observado para os desvios de temperatura, podem ser 

visualizados a partir das Figuras 14 e 15, referente a ambas as frações molares na fase 

vapor calculadas. Ainda, nota-se que o modelo de Wilson é o que apresenta menores 

pontos de dispersão referentes a linha de igualdade. No entanto, é possível observar que 

os pontos azuis, os quais foram preditos pelo modelo NRTL, apresentam em alguns 

pontos uma pequena dispersão frente a linha de igualdade, confirmando que este modelo 

apresenta desvios maiores na capacidade preditiva para a mistura ternária. 

Portanto, torna-se evidente que os parâmetros obtidos a partir dos dados binários, 

são sim, capazes de serem utilizados para a modelagem de dados de ELV da mistura 

ternária. 

5.4. Parâmetros binários – Correlacionados a partir da mistura ternária 

Além da predição dos dados experimentais a partir dos parâmetros determinados 

por pares binários, realizou-se também o ajuste dos parâmetros a partir dos dados de ELV 

ternários, para efetuar uma comparação entre as metodologias. 

Para esta correlação é necessário determinar 6 parâmetros de interação binária 

para cada modelo, pois se trata de uma mistura ternária, e, cada tipo de interação presente 

na mistura deve ser contabilizada. Os ajustes foram realizados para os três modelos em 

estudo e os parâmetros obtidos estão presentes na Tabela 8: 

Figura 15 - Desvio da fração molar na fase vapor água (2) – Parâmetros binários 
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Tabela 8 - Parâmetros ajustados a partir da correlação dos dados da mistura ternária 

NRTL 

A12 (cal/mol) A13 (cal/mol) α12 α13 

1355,8735 16,6043 0,3365 0,5289 

B21 (cal/mol) A23 (cal/mol) α21 α23 

-71,08925 -1403,5193 0,3365 0,1253 

B31 (cal/mol) B32 (cal/mol) α31 α32 

404,2656 1722,6108 0,5289 0,1253 

Wilson 

A12 (cal/mol) A13 (cal/mol) 

978,8849 181,2432 

B21 (cal/mol) A23 (cal/mol) 

402,4703 -1457,5429 

B31 (cal/mol) B32 (cal/mol) 

253,0532 1740,3143 

UNIQUAC 

A12 (cal/mol) A13 (cal/mol) 

657,8423 250,7623 

B21 (cal/mol) B23 (cal/mol) 

-104,3377 -191,8446 

B31 (cal/mol) B32 (cal/mol) 

-63,6383 76,8582 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

Os parâmetros ajustados a partir dos dados de ELV da mistura ternária podem 

ser comparados aos binários apresentados nas Tabela 3, 4 e 5.  

Ao avaliar os parâmetros de interação binária entre etanol (1) + água (2), em todos 

os modelos se aproximam bastante dos determinados a partir dos pares binários, sendo 

todos os parâmetros de mesma ordem de magnitude. A única divergência presente está 

no modelo NRTL, no parâmetro de interação B21, onde a partir dos binários apresenta 

sinal positivo e para os ternários negativo. É possível que essa variação possa ter 

influenciado a capacidade preditiva deste modelo para os ternários, enquanto para o 

modelo de Wilson e UNIQUAC ambos os parâmetros A12 e B21, são realmente muito 

próximos, apresentando os mesmos sinais e mesma ordem de grandeza. Para a variação 

em relação aos parâmetros de interação binária entre etanol (1) + etilenoglicol (3), 
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comportamento semelhante pode ser observado, inclusive uma inversão no sinal para o 

modelo NRTL, neste caso para o parâmetro A13. 

Em relação aos parâmetros da mistura água (2) + etilenoglicol (3), observa-se os 

maiores desvios de ordem de magnitude ao comparar com os dados da Tabela 5, e neste 

caso, a inversão de sinal está presente no parâmetro B32 do modelo UNIQUAC. 

Para concluir esta análise, percebe-se que os ajustes sendo realizados pelos 

dados de ELV binários ou ternários, possuem resultados com algumas variações, porém 

muito próximos. 

5.5. Desvios obtidos – A partir da mistura ternária 

Além da comparação pelos valores dos parâmetros, pode-se avaliar os desvios 

referentes a temperatura e frações na fase vapor calculados. Os desvios para os ajustes 

ternários calculados seguindo as Equações 7 e 8 são ilustrados na Tabela 9. 

 

Tabela 9 – Desvios para temperatura e composição obtidos com parâmetros ajustados a partir dos 
dados ternários 

Modelo ΔT (K) Δy1 Δy2 

NRTL 0,2937 0,006015 0,005198 

Wilson 0,3437 0,005239 0,004553 

UNIQUAC 0,3060 0,006163 0,005163 

Fonte: Autoria própria (2021) 
 

Observando-se os desvios obtidos, nota-se que o modelo NRTL é o que apresenta 

o menor desvio em relação a temperatura, enquanto o modelo de Wilson os menores 

desvios referente às frações molares calculadas, porém os três 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 diminuição nos desvios do modelo NRTL de aproximadamente 52% para a 

temperatura e 40% para as frações molares, enquanto o modelo de Wilson possui 

pequenas variações, sendo um aumento do desvio em 16% para a temperatura e cerca 

de 10% de diminuição para as frações molares. Já para o modelo UNIQUAC uma melhora 

levemente considerável, com diminuição de 19% para o desvio de temperatura e 

aproximadamente 17% para as frações molares. 

A partir das Figuras 16, 17 e 18, torna-se mais evidente a avaliação dos desvios 



51 
 

 

para cada um dos modelos de estudo. 

 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

Por meio da Figura 16, comprova-se que os desvios dos valores de temperatura 

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

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

calculado. 

Fonte: Autoria própria (2021) 

Figura 16 - Desvios de temperatura - Parâmetros ajustados a partir de dados de 
ELV ternários 

Figura 17 - Desvios da fração molar na fase vapor etanol (1) - Parâmetros ajustados a partir 
de dados de ELV ternários 
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 Fonte: Autoria própria (2021) 

 

 

Avaliando as Figuras 17 e 18 que apresentam os desvios das frações molares 

calculadas, nota-se o quão próximo dos valores experimentais os calculados pelos 

parâmetros ternários estão. 

Efetuadas todas as análises da capacidade preditiva dos modelos a partir de 

dados de ELV da mistura ternária, nota-se que é uma abordagem com uma ótima 

eficiência. Porém, por meio de comparação com os desvios obtidos para a predição a 

partir de dados de ELV para os pares binários, nota-se que por mais que haja uma 

melhora, a predição pode ser realizada sem a necessidade de dados da mistura ternária, 

uma vez que a disponibilidade destes dados é mais restrita e o tratamento termodinâmico 

e matemático para efetuar a correlação seguida da predição torna-se mais rigoso e 

complexo. 

5.6. Comparação dos resultados deste trabalho com a literatura 

Para efeito de comparação entre as duas formas de predição de dados, a Tabela 

10 apresenta os desvios obtidos para os ajustes com os parâmetros a partir dos dados 

binários e ternários, além de desvios disponíveis na literatura. 

 

Figura 18 - Desvios da fração molar na fase vapor água (2) - Parâmetros ajustados 
a partir de dados de ELV ternários 
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Tabela 10 - Comparativo dos desvios obtidos 

Modelo  ΔT (K) Δy1 Δy2 

 

NRTL 

Parâmetros - binários 0,62 0,0094 0,0093 

Parâmetros - ternários 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 

 

Wilson 

Parâmetros - binários 

Parâmetros - ternários 

Kamihama et al. (2012) 

Franco et al. (2013) 

0,29 

0,34 

0,15 

0,36 

0,0056 

0,0052 

0,0040 

0,010 

0,0053 

0,0046 

0,0050 

0,0090 

 

UNIQUAC 

Parâmetros - binários 

Parâmetros - ternários 

Kamihama et al. (2012) 

Franco et al. (2013) 

0,38 

0,31 

0,40 

0,46 

0,0070 

0,0062 

0,011 

0,0098 

0,0066 

0,0052 

0,011 

0,011 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

Analisando os desvios obtidos por este trabalho com os disponíveis na literatura, 

pode-se observar que em todos os modelos os desvios apresentam a mesma ordem de 

grandeza. Portanto, os valores são todos muito próximos principalmente em relação as 

frações molares da fase vapor. Além disso, é interessante observar que nos modelos de 

Wilson e UNIQUAC, os desvios para este trabalho são menores que os publicados por 

Franco et al. (2013), enquanto no modelo NRTL apenas os determinados pelos 

parâmetros ternários são menores.  

Os desvios obtidos por Kamihama et al. (2012) são 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 observação a ser feita é que os desvios obtidos por este trabalho, 

levaram em consideração uma quantidade maior de dados de ELV, principalmente para 

as predições a partir de dados das misturas binárias, 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 à modelagem termodinâmica da mistura 

etanol (1) + água (2) + etilenoglicol (3). 
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5.7. Avaliação da influência do solvente 

Após a análise das etapas de correlação e predição dos dados do ELV, efetuou-

se a avaliação da influência do solvente na quebra da azeotropia para esta mistura.  Como 

o modelo de Wilson foi o que apresentou menores desvios para a predição de dados de 

ELV da mistura ternária, utilizou-se deste modelo para efetuar esta análise. 

Seguindo a metodologia deste trabalho, considerou-se a mistura ternária como 

sendo uma mistura pseudo-binária, e a avaliação das composições nas fases líquida e 

vapor, incluiu a proporcionalidade apresentada nas Equações 9 e 10 e ainda a ausência 

de solvente. A partir da Figura 19, pode-se avaliar a influência do solvente na quebra da 

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

 

Fonte: Autoria própria (2021) 

 

A análise do gráfico apresentado na Figura 19, permite observar que a adição de 

etilenoglicol, como solvente na mistura etanol (1) + água (2), possibilita o deslocamento 

da linha do ELV, fazendo com que esta se afaste da linha de igualdade conforme aumenta-

se a composição de solvente no meio. 

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

a sua maior afinidade com este composto, além de a sua presença fazer com que 

Figura 19 - Gráfico xy - Influência do solvente 

 
Figura 20 - ELV em uma coluna de destilação.Figura 21 - Gráfico xy - 

Influência do solvente. 
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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 azeótropo 

Os processos que utilizam etilenoglicol como solvente são uns dos mais recentes 

difundidos nas indústrias nacionais sucroalcooleiras, já sendo implementados com 

integração energética, possibilitando um menor consumo de vapor. Por ser um processo 

de destilação extrativa, apresenta uma produção superior aos processos que utilizam de 

destilação azeótropica, além de ser menos complexo devido a não formação de um novo 

azeótropo e a necessidade de etapas que separam o novo azeótropo formado com o 

solvente.  
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6. CONCLUSÃO 

A modelagem termodinâmica envolvendo a mistura ternária etanol + água + 

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 correlação a partir dos pares binários 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 

predição para os ternários, o modelo que se mostrou mais acurado em relação aos dados 

experimentais do sistema ternário 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 + água + etilenoglicol. 

Conclui-se que a predição dos dados de ELV para a mistura ternária, apresentou-

se eficiente, tanto por meio dos parâmetros ajustados dos pares binários, quanto do 

ternário, uma vez que a ordem de grandeza dos desvios apresentou-se muito próxima. 

Desta forma, devido à maior facilidade em se obter dados na literatura para os pares 

binários, frente à mistura ternária, predizer o ELV a partir dos binários, torna-se uma ótima 

abordagem.  

Por fim, comprovou-se que o etilenoglicol avaliado como solvente neste estudo, 

possui a capacidade de quebrar o fenômeno termodinâmico da azeotropia, a partir de 

composições de 0,1 molar. 
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7. SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 

A partir das conclusões obtidas neste trabalho, sugerem-se alguns temas a fim de 

aprofundar o estudo da desidratação do etanol com a utilização do etilenoglicol como 

solvente:  

 

• Aplicar outra abordagem termodinâmica para a modelagem dos dados 

experimentais, utilizando equações de estado, denominada de phi-phi; 

• Aumentar o rigor termodinâmico para a modelagem, considerando a não 

idealidade da fase vapor; 

• Implementar os parâmetros obtidos em softwares de simulação, a fim de 

se obter resultados que tragam para a realidade industrial; 
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ANEXO A – EQUAÇÕES PARA MODELAGEM TERMODINÂMICA 
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• Equação de estado de Peng-Robinson (PENG; ROBINSON, 1976): 

 
𝑃 =

𝑅𝑇

𝑣 − 𝑏
−

𝑎𝛼(𝑇)

𝑣(𝑣 − 𝑏) + 𝑏(𝑣 − 𝑏)
 (A.1) 

 

 
𝑎 = 0,45724

𝑅2𝑇𝑐
2

𝑃𝑐
 (A.2) 

 

 
𝑏 = 0,007780

𝑅𝑇𝑐

𝑃𝑐
 (A.3) 

 

 𝛼 = [1 + к(1 − √𝑇𝑟]2 (A.4) 

 

 к = 0,37464 + 1,54226𝜔 − 0,26992𝜔2 (A.5) 

 

• Modelos de Gibbs em excesso  

• NRTL: 

 
𝑔𝐸 =  𝑅𝑇𝑥𝑎𝑥𝑏 [

𝜏𝑏𝑎𝐺𝑏𝑎

𝑥𝑎 + 𝑥𝑏𝐺𝑏𝑎
+

𝜏𝑎𝑏𝐺𝑎𝑏

𝑥𝑏 + 𝑥𝑎𝐺𝑎𝑏
] (A.6) 

 

E o coeficiente de atividade para as espécies são apresentados a seguir: 

 

 
𝑅𝑇𝑙𝑛𝛾𝑎 = 𝑅𝑇𝑥𝑏

2 [
𝜏𝑏𝑎𝐺𝑏𝑎

2

(𝑥𝑎+𝑥𝑏𝐺𝑏𝑎)2
+

𝜏𝑎𝑏𝐺𝑎𝑏
2

(𝑥𝑏+𝑥𝑎𝐺𝑏𝑎)2
] 

 

(A.7) 

 
𝑅𝑇𝑙𝑛𝛾𝑏 = 𝑅𝑇𝑥𝑎

2 [
𝜏𝑏𝑎𝐺𝑏𝑎

(𝑥𝑎+𝑥𝑏𝐺𝑏𝑎)2
+

𝜏𝑎𝑏𝐺𝑎𝑏
2

(𝑥𝑏+𝑥𝑎𝐺𝑏𝑎)2
] (A.8) 

 

 𝐺𝑖𝑗 =  exp (−𝑎𝑖𝑗𝜏𝑖𝑗) (A.9) 
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𝜏𝑖𝑗 =  

𝑎𝑖𝑗 + 𝑏𝑖𝑗𝑇

𝑅𝑇
 (A.10) 

 

Os parâmetros 𝑎𝑖𝑗 e 𝑏𝑖𝑗, representam as interações binárias entre as espécies. 

• Wilson: 

 𝑔𝐸 =  −𝑅𝑇[𝑥𝑎 ln(𝑥𝑎 + Ʌ𝑎𝑏𝑥𝑏) + 𝑥𝑏 ln(𝑥𝑏 + Ʌ𝑏𝑎𝑥𝑎)] (A.11) 

 

 

As equações para os coeficientes de atividade são as seguintes: 

 
𝑅𝑇𝑙𝑛𝛾𝑎 = −𝑅𝑇 [ln(𝑥𝑎 + Ʌ𝑎𝑏𝑥𝑏) + 𝑥𝑏 (

Ʌ𝑏𝑎

𝑥𝑏 + Ʌ𝑏𝑎𝑥𝑎
+

Ʌ𝑎𝑏

𝑥𝑎 + Ʌ𝑎𝑏𝑥𝑏
)] (A.12) 

 

 
𝑅𝑇𝑙𝑛𝛾𝑏 = −𝑅𝑇 [ln(𝑥𝑏 + Ʌ𝑏𝑎𝑥𝑎) + 𝑥𝑏 (

Ʌ𝑎𝑏

𝑥𝑎 + Ʌ𝑎𝑏𝑥𝑏
+

Ʌ𝑏𝑎

𝑥𝑏 + Ʌ𝑏𝑎𝑥𝑎
)] (A.13) 

 

• UNIQUAC:  

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

suas equações são apresentadas na sequência: 

 𝑔𝐸

𝑅𝑇
=

𝑔𝐶
𝐸

𝑅𝑇
.
𝑔𝑅

𝐸

𝑅𝑇
 (A.14) 

 

 𝑔𝐶
𝐸

𝑅𝑇
= 𝑥1ln (

∅1

𝑥1
) + 𝑥2ln (

∅2

𝑥2
) +

𝑧

2
(𝑞1𝑥1ln (

𝜃1

∅1
) + 𝑞2𝑥2ln (

𝜃2

∅2
)) (A.15) 

 

 𝑔𝑅
𝐸

𝑅𝑇
= −𝑞1𝑥1ln(𝜃1 + 𝜃2𝜏21)−𝑞2𝑥2ln(𝜃2 + 𝜃1𝜏12) (A.16) 

 

Sendo: 

 ∅1 =  
𝑥1𝑟1

𝑥1𝑟1 + 𝑥2𝑟2
 (A.17) 
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 ∅2 =  
𝑥2𝑟2

𝑥2𝑟2 + 𝑥1𝑟1
 (A.18) 

 

 

 

 

  

𝜃1 =  
𝑥1𝑞1

𝑥1𝑞1 + 𝑥2𝑞2
 (A.19) 

  

𝜃1 =  
𝑥2𝑞2

𝑥1𝑞1 + 𝑥2𝑞2
 (A.20) 

  

𝜏12 =  𝑒𝑥𝑝 (
−∆𝑢12

𝑅𝑇
) = 𝑒𝑥𝑝 (

−𝐴12

𝑇
) 

(A.21) 

 

𝜏21 =  𝑒𝑥𝑝 (
−∆𝑢21

𝑅𝑇
) = 𝑒𝑥𝑝 (

−𝐴21

𝑇
) 

(A.22) 

 

Os coeficientes de atividade segundo o modelo UNIQUAC são apresentados a 

seguir: 

 

𝑙𝑛𝛾𝑎 = 𝑙𝑛 (
∅1

𝑥1
) +

𝑧

2
𝑞1𝑙𝑛 (

𝜃1

𝑥1
) + ∅2 (𝑙1 −

𝑟1

𝑟2
𝑙2) − 𝑞1𝑙𝑛(𝜃1 +

𝜃2𝜏12)+𝜃2𝑞1 (
𝜏21

𝜃1+𝜃2𝜏21
−

𝜏12

𝜃2+𝜃1𝜏12
) 

(A.18) 

 

 

 

𝑙𝑛𝛾𝑏 = 𝑙𝑛 (
∅2

𝑥2
) +

𝑧

2
𝑞2𝑙𝑛 (

𝜃2

𝑥2
) + ∅1 (𝑙2 −

𝑟2

𝑟1
𝑙1) − 𝑞2𝑙𝑛(𝜃2 +

𝜃1𝜏21)+𝜃1𝑞2 (
𝜏12

𝜃2+𝜃1𝜏12
−

𝜏21

𝜃1+𝜃2𝜏21
) 

(A.19) 
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APÊNDICE A – MODELOS DAS PLANILHAS UTILIZADAS PARA A MODELAGEM 

TERMODINÂMICA 
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• Planilha para correlação dos pares binários – modelo de NRTL. 
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• Planilha para predição do ELV da mistura ternária – modelo de Wilson. 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 




