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Resumo

Quando pares de espécies quimicas liquidas sdo misturadas, regides bifasicas podem aparecer no sistema ao invés de
uma regido monofésica. Quando essas fases estdo em equilibrio, diz que o sistema estd em equilibrio liquido-liquido.
Esse fendmeno tem grande relevancia no ambiente industrial e nas opera¢fes unitarias, como a extracdo liquido-
liquido. Neste trabalho foi realizada a modelagem termodindmica de um sistema ternario composto por 4gua + acido
acético + acetato de etila em duas temperaturas, 10 e 30°C. A consisténcia termodinamica dos dados experimentais foi
verificada a partir das correlacdes de Othmer-Tobias e Hand, obtendo-se um coeficiente de correlacdo superior a 0,99.
A capacidade de extracdo do solvente (acetato de etila) na separacéo do soluto (acido acético) foi avaliada a partir do
coeficiente de distribuicdo e o fator de separacdo. A modelagem termodindmica se deu para predizer o equilibrio
liquido-liquido a partir dos modelos de Non Random Two-Liquids (NRTL) e o método Universal Quase-Chemical
(UNIQUAC) utilizando a abordagem gamma-gamma para comparar com os resultados obtidos experimentalmente.
Os desvios médios globais foram 1,63% e 2,39 para os modelos UNIQUAC e NRTL respectivamente, mostrando
entdo serem efetivos para predizer o equilibrio liquido-liquido.

Palavras-chave: Ensino de termodindmica; NRTL; UNIQUAC; Abordagem gamma-gamma; Modelagem
termodinamica.

Abstract

When pairs of liquid chemical species are mixed, biphasic regions may appear in the system instead of a monophasic
region. When these phases are in equilibrium, it tells you which system is in liquid-liquid equilibrium. This
phenomenon has great relevance in the industrial environment and in unit operations, such as liquid-liquid extraction.
In this work, the thermodynamic modeling of a ternary system composed of water + acetic acid + ethyl acetate was
carried out at two temperatures, 10 and 30°C. The thermodynamic consistency of the experimental data was verified
from the correlations of Othmer-Tobias and Hand, obtaining a correlation coefficient greater than 0.99, showing good
consistency. The solvent extraction capacity (ethyl acetate) to separate the solute (acetic acid) was evaluated from the
distribution coefficient and the separation factor. Thermodynamic modeling was used to predict the liquid-liquid
equilibrium from the Non-Random Two-Liquids (NRTL) models and the Universal Quasi-Chemical (UNIQUAC)
method using the gamma-gamma approach to compare with the results obtained experimentally. The global mean
deviations were 1.63% and 2.39 for the UNIQUAC and NRTL models respectively, thus showing that they are
effective in predicting the liquid-liquid equilibrium.

Keywords: Thermodynamics teaching; NRTL; UNIQUAC; Gamma-gamma approach; Thermodynamic modelling.
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Resumen

Cuando se mezclan pares de especies quimicas liquidas, pueden aparecer regiones bifasicas en el sistema en lugar de
una region monofasica. Cuando estas fases estan en equilibrio, le dice qué sistema esta en equilibrio liquido-liquido.
Este fendmeno tiene gran relevancia en el entorno industrial y en operaciones unitarias, como la extraccién liquido-
liquido. En este trabajo se realiz6 el modelado termodinamico de un sistema ternario compuesto por agua + acido
acético + acetato de etilo a dos temperaturas, 10 y 30°C. La consistencia termodindmica de los datos experimentales se
verifico a partir de las correlaciones de Othmer-Tobias y Hand, obteniendo un coeficiente de correlacion mayor a
0,99, mostrando buena consistencia. La capacidad de extraccion con disolvente (acetato de etilo) para separar el soluto
(acido acético) se evalud a partir del coeficiente de distribucidn y el factor de separacion. Se utiliz6 el modelado
termodinamico para predecir el equilibrio liquido-liquido a partir de los modelos Non Random Two-Liquids (NRTL)
y el método Universal Quase-Chemical (UNIQUAC) utilizando el enfoque gamma-gamma para comparar con los
resultados obtenidos experimentalmente. Las desviaciones medias globales fueron 1,63% y 2,39 para los modelos
UNIQUAC y NRTL respectivamente, lo que demuestra que son efectivos en la prediccion del equilibrio liquido-
liquido.

Palabras clave: Ensefianza de la termodindmica; NRTL; UNIQUAC; Enfoque gamma-gamma; Modelado
termodinamico.

1. Introducéo

O conhecimento sobre o equilibrio de fases é de extrema importancia para projetos e operagcdes de separacdo e
purificacdo de produtos. Nos Gltimos anos, o impacto ambiental de substéncias tem se tornado um aspecto importante para o
desenvolvimento correto dos processos quimicos (Souza, 2018).

Para esses processos industriais é de interesse aumentar ao maximo a eficiéncia com o objetivo de obter um produto
final com maior grau de pureza. E fundamental reduzir os custos associados a fase de purificagdo em conjunto com o preco das
matérias-primas (Santos, 2015). Com isso, se faz necessario estudar o equilibrio de fases dos componentes que fazem parte de
processos.

Nas induastrias quimicas, do petr6leo e farmacéutica, liquidos e gases multicomponentes usualmente passam por
mudancas de composi¢do causadas por processos de mistura e de separacdo, pela transferéncia de espécies de uma fase para
outra e por reagbes quimicas (Smith et al., 2007). Entdo, as composi¢des, temperatura e pressdo do sistema passam a ser
variaveis essenciais de estudo.

Quando pares de espécies quimicas sdo misturados em determinada propor¢do, pode ocorrer a formacdo de duas fases
liquidas com composic@es diferentes. Quando as fases dessa mistura estiverem com composi¢des aproximadamente constantes,
diz que o sistema estd em um equilibrio liquido-liquido. Silva (2010) diz que esse conceito possui muitas aplicagbes em
processos quimicos, como extragdes liquido-liquido. A extracdo liquido-liquido, ou extragdo por solvente, € uma operacéo
unitaria baseada no principio de que o soluto se distribui entre dois liquidos imisciveis ou parcialmente misciveis através do
contato entre as fases (Mitoura 2019). Pinto (2016) diz que o solvente ideal para aplicagdo efetiva em um processo especifico
de extracdo liquido-liquido é aquele que apresenta grande afinidade com o soluto e que seja totalmente imiscivel com o
diluente.

A extracdo liquido-liquido é uma operagdo com controle de temperatura no qual o agente de separagao no processo de
extracdo é o novo solvente liquido a ser adicionado, 0 que caracteriza este processo como sendo um dos que mais depende das
propriedades fisicas e quimicas dos solventes para obtencdo do efeito desejado para a separacdo de misturas liquidas
complexas. Quando o sistema estd em equilibrio tém-se a formacédo de duas fases, a primeira sendo chamada de fase organica
Ou extrato que possui maior concentragdo de solvente e a fase aquosa ou rafinado que € a fase com baixo contetido de solvente
(McCabe et al., 1993; Harker et al., 2013).

Os dados de equilibrio liquido-liquido sdo comumente representados em coordenadas triangulares, chamados por
diagramas ternarios. Ap6s a disposicdo dos dados nos diagramas é possivel identificar uma curva, chamada de curva binodal,

essa separa a regiao bifasica (abaixo da curva) da regido homogénea (Brandani, 1994).
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Entdo devido a relevancia dessa operagdo unitaria o presente trabalho tem por objetivo realizar a modelagem
termodinamica e avaliar os dados obtidos experimentalmente de um sistema ternario composto por agua + acetato de etila +
acido acético, em duas temperaturas, utilizando os modelos NRTL e UNIQUAC por meio da abordagem gamma-gamma. A
escolha do acido acético se da porque a separagdo do &cido acético de solugdes aquosas diluidas é um cenario frequentemente
encontrado em processos de conversdo de biomassa e fermentacdo. Por exemplo, algumas pesquisas relataram um teor de
acido acético de 5-15% em peso na fase aquosa do residuo de pirélise de biomassa (Pinheiro Pires e colaboradores, 2019,
Ghorbannezhad et al., 2020). Uma extracdo eficiente de acido acético da agua evitard danos ambientais de aguas residuais
acidas e diminuira a corrosdo acida em unidades de processo subsequentes, a0 mesmo tempo em que gera acido acético de alta
pureza como um produto quimico lucrativo ao mesmo tempo (Jia e colaboradores, 2021). Entre os métodos comuns para

recuperar 0 acido acético da dgua esta o processo de extragdo liquido-liquido.

2. Revisdo da Literatura
2.1 Equilibrio termodindmico

Um sistema € dito em equilibrio quando ndo ha nenhuma possibilidade de ele efetuar trabalho quando isolado do seu
meio. Com isso existe uma condicao estatica onde ndo ocorrem variagdes das propriedades macroscopicas de um sistema com o
tempo. Isso implica em uma igualdade de todos os potenciais que podem causar mudancas (Smith et al., 2007).

Quando o estado de equilibrio estavel é atingido, ndo ocorrem modificacdes espontaneas no sistema, 0 mesmo podera
ser afetado apenas por interagdes com a vizinhanga que podem alterar o equilibrio. Com todos os gradientes impostos ao
sistema sendo nulos, o principio de equilibrio sé é valido em sistemas fechados, pois quando se estd em sistemas abertos ocorre
transferéncia de massa nas fronteiras do mesmo.

Para exemplificar um sistema em equilibrio Souza (2018) propds o esquema da Figura 1:

Figura 1. Sistema fechado com duas fases.

Fonte: Souza (2018).

A Figura 1 ilustra um sistema formado por um (nico componente em um reservatorio fechado, dividido em dois
subsistemas (o e B). A temperatura e a pressdo sdo constantes, caracterizando o equilibrio térmico e mecénico. No inicio, o
sistema encontra-se em um estado de nao-equilibrio, considerando a transferéncia de massa entre as fases e as reagdes
quimicas, com o tempo o sistema tende ir ao equilibrio validando assim a segunda lei da termodinamica, que nos diz que com
o0 tempo a energia tende a dividir-se por igual, atingindo o equilibrio termodinamico.

Sandler (2006) diz que na termodinamica, o equilibrio significa também que as propriedades de um sistema se tornam

invariaveis com o tempo, quando ndo ha fluxos liquidos de energia e massa através dos limites do sistema, 0 que ocorre no
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exemplo citado. A energia livre de Gibbs (G) define a energia total que esta atrelada a um sistema termodinamico disponivel
para executar trabalho e esta representada na equacgdo (1). Para um sistema aberto, a equacao dependera também do ndmero de

mols (n) das espécies quimicas que podem entrar e sair do sistema.

dlng) dlni)

dn6) =[] ap+ [TF] T+ %]

] dm M

2T gn; BT

Em que T é a temperatura, P é a pressdo, G é a energia livre de Gibbs e n é a quantidade de matéria em mols.
O potencial quimico de uma substancia u, pode ser definido como a variagdo da energia de Gibbs em relagao a

quantidade de matéria que esta sendo representado pela Ultima parcela da equagdo (1), para a espécie i tm-se que:

wi= B )

i dprm;

A partir das equagdes (1) e (2) realizando as substituigdes pertinentes, considerando um sistema fechado bifasico em
equilibrio com temperatura e pressdo constantes e que a energia de Gibbs pode ser escrita sem as parcelas dos potenciais

quimicos tém-se que:
Yiufdnf + X Iu'?n’n;g =10 @)
Para que a equacao (3) seja valida temos que:
Wi =i (4)

A utilizacdo sucessiva desse resultado em pares de fases permite sua generalizacdo para multiplas fases (Smith; Van

Ness & Abbott, 2007), de acordo com a equagéo 5.
ui=pf == pf (5)

Onde = representa o nimero de fases e i 0 nimero de espécies. Assim, multiplas fases nas mesmas temperatura e
pressdo estdo em equilibrio de forma que o potencial quimico de cada espécie é 0 mesmo em todas as fases (Smith et al.,
2007).

2.2 Equilibrio liquido-liquido

Substancias liquidas quando sdo misturadas em um certo intervalo de composicdo com condicBes especificas de
temperatura e pressdo, podem formar duas fases liquidas ao invés de uma Unica. A ocorréncia desse fenmeno se deve a
estabilidade do estado bifasico ser superior ao estado monofésico. Se as fases do sistema bifasico estdo em equilibrio
termodinamico, diz-se que o sistema esta no equilibrio liquido-liquido (ELL), que é importante em operagdes industriais, como

a extragdo com solventes (Smith et al., 2007).
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Para a situagdo de um equilibrio liquido-liquido, o potencial quimico pode ser definido em termos de fugacidade e
seguindo o critério de equilibrio da igualdade dos potenciais quimicos, surge outra definigdo alternativa de equilibrio de fases,

onde a fugacidade de cada espécie constituinte da mistura € a mesma em todas as fases.

= ©)
Incluindo os termos de coeficientes de atividade, a equacéo 6 pode ser reescrita como:

2y E S =iyl P (7

Em que x; é a composicdo da matéria em seu subsistema & e £, ¥; € o coeficiente de atividade e f é a fugacidade de

cada espécie constituinte da mistura.
Com a espécie pura existindo como liquido na temperatura do sistema, a fugacidade é a mesma em todas as fases,
entdo:

g 8
x:;-]"l'n- =& i ]"|' (8)

A inclusdo do coeficiente de atividade (y) dependente da composicdo possui a capacidade de representar o
comportamento real das solugdes (Souza, 2018). Para se calcular os coeficientes de atividades da fase liquida é necessario
utilizar expressdes matematicas que sdo derivadas da expressdo da energia livre de Gibbs. Essa sofre maior influéncia da
composicdo da mistura, em uma determinada temperatura, do que da pressdo do sistema. Portanto, os modelos que representam
o coeficiente de atividade da fase liquida ficam em funcdo apenas da temperatura e da composi¢cdo quando se tem baixas e
médias pressdes. Estes modelos levam em consideragdo a energia de interacdo entre as moléculas, expressa na forma de
parametros de interagdo binarios (Smith et al., 2007). Os modelos NRTL e UNIQUAC, sdo exemplos de modelos aplicaveis

nos calculos de coeficiente de atividade, e serdo abordados posteriormente neste trabalho.

2.3 Diagramas ternarios

De acordo com Treybal (1968), a concentracdo e as quantidades das substancias envolvidas em sistemas de equilibrio
de trés componentes, podem ser representadas através de um sistema de coordenadas em um tridngulo equilatero chamado de
diagrama ternério. Treybal (1968) ainda define que os sistemas podem configurar trés tipos de diagramas, sem contar o tipo
que se refere a formacao de fase sélida.

+ Tipo 1: Formacédo de um par parcialmente miscivel.

« Tipo 2: Formacéo de dois pares parcialmente misciveis.

« Tipo 3: Formacao de trés pares parcialmente misciveis.

Neste trabalho iremos focar no tipo 1 por ser o que representa o sistema em estudo, exemplificado pela Figura 2:
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Figura 2. Diagrama ternario com um par parcialmente miscivel.
¢

AD EB
Fonte: Treybal (1968).

Os veértices do tridngulo representam um componente puro e qualquer ponto sobre um dos lados do tridangulo traduz
uma mistura binéria. Os liquidos A e B dissolvem completamente o liquido C. A linha DE representa a parte mais soltvel da
mistura binaria AB, pois os pontos (D e E) estdo mais proximos dos vértices.

A curva DNPLE é denominada de curva binodal ou ainda curva de solubilidade e marca a separacdo da regido
monofasica da regido bifasica abaixo da curva binodal. O ponto M separa-se em duas fases, uma fase rica no componente A e
outra em B. Os pontos L e N representam as composicdes de fases em equilibrio. A fase L tem uma composi¢do mais rica no
solvente (componente B) chamada de fase extrato (ou fase solvente/orgénica). Ja a fase N, possui baixo contetido de solvente e
é chamada de fase refinado (ou fase residuo/inorgéanica). A linha que une esses pontos é chamada de linha de amarracgéo ou tie

line. O ponto P representa a Gltima das tie lines e tem-se 0 mé&ximo valor de C na curva de solubilidade.

3. Metodologia

A metodologia utilizada no trabalho foi de carater tedrico-computacional aplicada para o estudo da modelagem
termodinamica de um sistema liquido-liquido em equilibrio (Severino, 2018).

3.1 Consisténcia termodinamica

Para avaliar a qualidade dos dados do equilibrio liquido-liquido, modelos empiricos e semiempiricos foram
desenvolvidos na literatura. As correlagcdes propostas para o ELL por Hand e Othmer Tobias sdo as mais utilizadas. A
correlacdo de Hand é aplicada a sistemas diluidos, em que o soluto esta presente em baixa concentracdo em ambas as fases, e a
de Othmer e Tobias, a sistemas compostos por liquidos muito imisciveis (Fan e colaboradores, 2020; Ince & Kirbaslar, 2002).
Com isso, a avaliacdo da consisténcia dos dados obtidos é realizada a partir da linearizagdo desses, em que o grau de
linearidade representa sua qualidade. A seguir as correlagcdes de Othmer e Tobias, e Hand sdo apresentadas respectivamente

pelas equagdes seguintes:

In (L:]T“) =8, +byin (L?T”) .
In (“_1) =a; + b;in (“_I) )

W3z Wiq

Para o sistema de estudo composto por agua, acetato de etila e &cido acético, wgz representa a fracdo massica do

acetato de etila no extrato rico em acetato de etila; wy; é a fracdo maéssica da &gua no rafinado; w.; fracdo méssica do acido
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acético no rafinado e w.3 a fracdo massica do acido acético na fase rica em acetato de etila. Assim, o primeiro subindice indica

a fracdo maéssica do componente 1 (agua), 2 (acido acético) e 3 (acetato de etila), enquanto o segundo subindice indica a fase

rafinado (1) ou extrato (3).

3.2 Coeficiente de distribuicdo e fator de separacao

Considerando a indUstria de processos, é importante avaliar a capacidade de extragdo dos solventes na separagdo do
soluto a partir dos diluentes, na extracdo liquido-liquido o fator de separacdo ou seletividade é um parametro importante do
processo. A seletividade (S) é obtida a partir da razdo entre os coeficientes de distribuicdo do soluto (D>) e do diluente (D),
equacdo (3). Essa indica o grau que o solvente solubiliza preferencialmente o soluto com respeito ao diluente, apresentando

assim uma medida de eficiéncia do solvente (Mitoura, 2019, Zhu & colaboradores, 2022).

Arce, lgarashi & Lourengo (2019) reportaram que quando o valor do fator de separacdo for maior do que 1 para o
sistema em estudo em duas temperaturas, a extra¢do do soluto a partir do solvente é possivel de acontecer.

Os coeficientes de distribuicdo podem ser expressados a partir das equacdes abaixo:

D, == (12)

D, = =2 (13)

As fragfes méssicas wyz € wag representam o diluente e o soluto na fase solvente, respectivamente e wy; e wa; Sa0

fragcbes méssicas do diluente e soluto na fase do diluente.

3.3 Modelos termodinamicos

Para uma melhor performance na simulagdo e otimizacdo de processos € importante conhecer o comportamento de
misturas. Existem diversos modelos termodinadmicos formulados a partir de condi¢Ges de equilibrio para descrever o equilibrio
de fases a partir do calculo do coeficiente de atividade, que normalmente é obtido através de um modelo para a energia de
Gibbs (Prausnitz, Lichtenthaler, & De Azevedo, 1998). Neste trabalho serd discutido os modelos NRTL e UNIQUAC, por

serem modelos mais apliciveis no ELL.

NRTL: Este modelo tem embasamento na energia livre de Gibbs em excesso e € aplicado em sistemas de miscibilidade total
ou parcial. O conceito de composicéo local é aplicado para esse modelo, ou seja, a composigdo macroscopica ndo corresponde
a composicdo microscopica. As moléculas dos liquidos interagem entre si e entre eles mesmos.

Para uma mistura multicomponente o modelo NRTL pode ser representado por:

G- c Efe TG
— e T o (14)
a7 B, Gjix;

Da equacéo (14), os pardmetros de interacdo sdo obtidos a partir das equagdes abaixo:
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bBij

Tif = AT (15)
Gl'j' = e?_rp{—n. Tl'_i'} (16)
Para calcular os coeficientes de atividade, 0 modelo NRTL multicomponente prop&e a equacdo abaixo:
EI':'= TG ¥:G:: Er-._ X Te Gy
I!-n]"[ = % F=LT|" LY ( i ":g'_l'l - ?:.IJ (17)
L=y Gjixj 470 L=y X Bij 4 a-l|:=|rr:|5r:_|'

Essa equacdo possui trés parametros 7;;.7; € a;;, que indicam os fatores de interagdo binaria para cada par de

componente na mistura multicomponente. Para sistemas fortemente ndo ideais, 0 modelo NRTL pode fornecer uma boa

representacdo dos dados experimentais (Sena, 2014).

UNIQUAC: O modelo UNIQUAC foi desenvolvido por Abrams e Prausnitz e traz uma melhoria das equacdes do
modelo NRTL. Nesse caso, além do conceito de composi¢do local o efeito das diferengas de tamanho entre as moléculas
também é contabilizado por meio de pardmetros estruturais obtidos a partir dos dados dos componentes puros. A equagdo
UNIQUAC para a energia livre de Gibbs em excesso é formada por duas partes, uma parte combinatéria e outra residual
(Smith; Van Ness & Abbott, 2007), representada pela equacédo (18).

5 - (%)mﬂ;bm:mrl’:i * {%)rm’duci >

O termo combinatorial leva em conta o tamanho e a forma das moléculas. Para seu célculo sdo necessarios dados
apenas dos componentes puros, ja a parte residual, depende das forgas intermoleculares, o seu célculo aparece parametros
binarios para cada par de moléculas (Sena, 2014).

Em um sistema multicomponente a parte combinatorial e residual sdo descritas pelas equacdes (19) e (20).

(%)mmiﬁnnmrfni =L x,-fnj—: 52, q"{n% 19)
(2) e =S85 2
Onde

P = G (21)
g = ﬁ (22)
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O subscrito i indica a espécie, e o j é um indice mudo, todos os somatdrios sdo sobre todas as espécies. Note que
Tj; # T;j; contudo, quando i = j, entdo 7; = 7;; = 1. Nessas equagOes ; (volume molecular relativo) e g; (area molecular
superficial relativa) sdo parametros de espécies puras (Smith et al., 2007). A influéncia da temperatura em = se da a partir dos
parametros de interagdo molecular 7j; , que dependem da temperatura de acordo com a equagéo (23).

= ji—ug)

Tjp = exp— _— (23)

Os coeficientes de atividades, combinatorial e residual, considerando um sistema multicomponente para 0 modelo
UNIQUAC podem ser encontrados a partir das equacdes (24) a (28).

yf =1 +in];—5q; (1 - £ + ) (24)
Ao l1—ns. —T. g Y
Iny; 4 (]- Ins; E_i & sJ-] (25)
onde:
i

=55 (26)
L= 52— 27

U Ejgqix; (27)
5; =L Gy (28)

Novamente, o subscrito i identifica as espécies, e j e [ sdo indices mudos. Todos os somatdrios sdo sobre todas as

espécies, e T;; = L parai = j (Smith et al., 2007).

3.4 Parte experimental

Neste trabalho, foram utilizados dados coletados por discentes em praticas que tratam sobre o equilibrio liquido-
liquido da disciplina de Laboratério de Engenharia Quimica IV componente da grade do curso de Engenharia Quimica da
Universidade Federal do Tridngulo Mineiro.

A pratica consiste em duas partes: a primeira sendo a construcdo da curva binodal do sistema ternario agua + &cido
acético + acetato de etila a 10 e 30°C a partir dos dados coletados das titulagcdes para quantificacdo da quantidade de acido
acético. E a segunda parte consiste na construcdo das linhas de amarracdo (tie lines) a partir de medidas de composi¢des das
fases em equilibrio de solugGes preparadas previamente.

A predicdo dos dados de equilibrio liquido-liquido para o sistema ternario em estudo foi realizada baseada nos
modelos NRTL e UNIQUAC utilizando o software REGRESS. Este software utiliza-se de dados experimentais para estimar 0s
pardmetros dos modelos NRTL e UNIQUAC, tornando possivel simular um processo de extra¢do liquido-liquido industrial,
utilizando-se das condicBes experimentais reservadas.

Os valores de r e g utilizados no modelo UNIQUAC para os componentes do sistema sdo: agua: 0,9200 e 1,4000;
acido acético: 2,2024 e 2,0720; acetato de etila: 3,4786 e 3,1160. O pardmetro NRTL de ndo-aleatoriedade para todos os
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componentes foi a = 0,3000, definido pela literatura. Além dos pardmetros, foram utilizadas as fra¢cdes molares das linhas de

amarracdo para a construcao dos diagramas e aplicacdo dos modelos.

4. Resultados e Discussdo
4.1 Curva binodal e linhas de amarracdo

A partir do volume final de cada componente obtido previamente no experimento, consegue-se encontrar a massa de
cada um com o auxilio da relacdo de densidade de cada componente fornecidas pela literatura. Com os valores de massas
obtidas e das massas molares, pode-se obter tanto as fragdes massicas como as fracbes molares dos componentes

O diagrama ternario com a curva binodal construida separando a regido bifasica da monofasica encontra-se na Figura

3 (aeb). As linhas de amarracdo, foram obtidas a partir das composicoes das fases em equilibrio (Tabela 1).

Tabela 1. Fragdes molares das linhas de amarragdo para os dados experimentais.

Fase rica em &gua (rafinado) Fase rica em acetato de etila (extrato)

Agua Ac. acético Ace. de etila Agua Ac. acético Ace. de etila

&) 0,9552 0,0380 0,0069 0,3100 0,1191 0,5709

3 0,9672 0,0280 0,0048 0,2308 0,0971 0,6721
0,9474 0,0446 0,0080 0,3435 0,1284 0,5281
0,9274 0,0604 0,0122 0,4281 0,1519 0,4200

g 0,9800 0,0102 0,0097 0,0360 0,0429 0,9571

- 0,9447 0,0310 0,0217 0,0646 0,1256 0,8097

Fonte: Autores (2021).

Analisando os diagramas encontrados conclui-se que o equilibrio liquido-liquido € do tipo 1, pois a mistura possui

dois componentes parcialmente misciveis (4gua e acetato de etila) para ambas as temperaturas.

Figura 3. Diagramas terndrio e linhas de amarracéo para 10°C e 30°C.

T=230°C T=10°C
0,00 Egpgn’mental. 0.00 Experimental.
1,00 Tie lines e 1,00 Tie lines o

0,00 0,25 0,50 0,75 1,00
Agua

Fonte: Autores (2021).
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4.2 Consisténcia termodinamica

Aplicando as equagdes de Othmer e Tobias (9) e Hand (10) com o intuito de avaliar a consisténcia termodindmica dos
dados das linhas de amarracdo para temperatura de 30°C obtém-se 0s seguintes pardmetros de correlagdes dispostos na Tabela
2.

Tabela 2. Valores de a, b e £* das correlagdes.

Correlagéo a b R?
Othmer-Tobias 1,2349 3,4702 0,9986
Hand 1,1227 2,0402 0,9982

Fonte: Autores (2021).

Como pode-se observar, os valores dos coeficientes de correlagdo £* foram préximos de 1, o que indica que os dados
de equilibrio liquido-liquido obtidos experimentalmente apresentam boa consisténcia termodindmica. Para a temperatura de
10°C, por possuir apenas duas linhas de amarracdo (dois pontos nas correlagdes) ndo foi possivel avaliar a consisténcia

termodinamica dos dados.

4.3 Coeficiente de distribuicéo e fator de separacéo

De posse das equacdes (11) a (13) é possivel calcular os coeficientes de distribuicdo e os fatores de separacéo para
ambas as temperaturas, os valores obtidos estdo dispostos na Tabela 3.

Analisando os resultados para os fatores de separacéo, todos os valores encontrados séo superiores a 1 e entdo pode-se

concluir que a extragdo do soluto (acetato de etila) a partir do solvente (dgua) € possivel de acontecer.

Tabela 3. Valores de I;. I)- e 5 para 30°C e 10°C.

Tie line b, D, 5
1 0,0121 0,3191 26,3987
3000 2 0,0071 0,2884 40,3768
3 0,0151 0,3474 22,9296
4 0,0290 0,3976 13,6889
10°C 1 0,0102 0,2389 23,4675
2 0,0268 0,2469 9,2082

Fonte: Autores (2021).

4.4 Modelagem Termodinamica
Nas Tabelas 4 e 5 encontram-se as composi¢cdes molares de equilibrio calculadas pelos modelos UNIQUAC e
NRTL utilizando o software REGRESS.

11


http://dx.doi.org/10.33448/rsd-v11i7.29685

Research, Society and Development, v. 11, n. 7, €9311729685, 2022

(CC BY 4.0) | ISSN 2525-3409 | DOI: http://dx.doi.org/10.33448/rsd-v11i7.29685

Tabela 4. Linhas de amarragdo do modelo UNIQUAC.

Fase rica em agua (rafinado) Fase rica em acetato de etila (extrato)

Agua Ac. acético Ace. de etila Agua Ac. acético Ace. de etila
0,93833 0,03435 0,02732 0,29852 0,12685 0,57463
0,96720 0,02470 0,02398 0,25123 0,09991 0,67210
0,93096 0,03971 0,02933 0,32416 0,13915 0,53668
0,90741 0,05629 0,03631 0,39926 0,16661 0,43412

Fonte: Autores (2021).
Tabela 5. Linhas de amarragdo do modelo NRTL
Fase rica em &gua (rafinado) Fase rica em acetato de etila (extrato)

Agua Acido acético Acetato de etila Agua Acido acético Acetato de etila
0,94172 0,03484 0,02344 0,32519 0,12202 0,55279
0,95424 0,02430 0,02146 0,30930 0,09374 0,59696
0,93463 0,04074 0,02463 0,33385 0,13581 0,53034
0,91279 0,05860 0,02861 0,35938 0,17055 0,47006

Fonte: Autores (2021).

As Figuras 4 e 5 apresentam os dados de equilibrio liquido-liquido encontrados
calculados pelos modelos NRTL e UNIQUAC.

experimentalmente e os dados

Figura 4. Dados de equilibrio: experimental + UNIQUAC + NRTL para 30°C.

T =30°C
0,00 Exp. .
1.00 UNIQUAC. »

1,00

0,00 0,25 0,50 075 1,00
Agua
Fonte: Autores (2021).
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Figura 5. Dados de equilibrio: experimental + UNIQUAC + NRTL para 10°C.

T=10°C
0,00 EXP, .

1,00 UNIQUAC »

0,00 025 0,50 0.75 1,00
Agua

Fonte: Autores (2021).

A partir das Figuras 4 e 5 pode-se observar que os dados de ELL pelos modelos termodindmicos representam bem os
dados experimentais, visto que os dados calculados praticamente coincidem com os dados experimentais. O desvio médio
quadratico (DMQ) fornece a medida para checar a concordancia entre os dados experimentais e os calculados. Para 0 modelo
UNIQUAC foi encontrado um desvio de 1,63% e para 0 NRTL 3,03% com relacéo aos valores experimentais.

Com o valor de DMQ sendo menor que 5%, pode-se concluir os modelos correlacionam com bastante precisdo o
sistema ternario em estudo. O modelo UNIQUAC se adequou melhor correlacionando os dados de ELL do sistema em estudo
as duas temperaturas. Nas Tabelas 6 e 7 estdo dispostos os valores dos pardmetros de interagdo binaria resultante para os
modelos UNIQUAC e NRTL.

Os parametros de interagéo binaria para 0 modelo UNIQUAC equivale-se ao (7} da equagdo (23) e para o modelo

NRTL os pardmetros sdo os valores de 7ji da equacao (15). Esses parametros sdo importantes pois representam a energia de

interagdo entres as moléculas e a forma como essas se organizam.

Tabela 6. Parametros de interacéo binaria do modelo UNIQUAC em Kelvin.

Parametros de interagédo (T} para T = 10°C Parametros de interacéo (T} para T =30°C
Agua Ac. acético Ace. de etila Agua Ac. acético Ace. de etila
Agua 0 8,3302 167,58 0 292,44 72,343
Ac. acético 2,3848 0 -11,151 -188,9 0 19,133
Ace. de etila 619,47 -0,51233 0 433,06 -28,019 0

Fonte: Autores (2021).
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Tabela 7. Parametros de interagdo binaria do modelo NRTL em Kelvin.

Parametros de interagéo {t;; ) para T = 10°C Parametros de interacgéo () para T = 30°C
Agua Ac. acético Ace. de etila Agua Ac. acético Ace. de etila
Agua 0 41,055 669,53 0 -2,7567 1283,1
Ac. Acético 127,38 0 -139,19 286,7 0 -169,55
Ace. de etila 645,21 -197,65 0 -30,919 -88,607 0

Fonte: Autores (2021).

5. Concluséao

Neste trabalho foi estudado o comportamento termodinamico do sistema multicomponente agua + acido acético +
acetato de etila nas temperaturas de 10 e 30°C.

No estudo do ELL o sistema foi classificado como tipo 1 de equilibrio, onde existe um par de substancias parcialmente
misciveis (dgua e acetato de etila), sendo identificadas na regido abaixo da curva binodal. A analise de consisténcia
termodinamica foi verificada a partir das correlagcdes de Othmer-Tobias e Hand, apresentando indices de correlagdo superiores
a 0,99, confirmando assim a boa consisténcia termodindmica dos dados experimentais. Os dados de equilibrio foram
comparados com os dados calculados usando os modelos NRTL e UNIQUAC. Ambos os modelos se mostram eficientes
representando os dados experimentais apresentando um desvio médio global de 1,63% e 3,03% para 0 NRTL e UNIQUAC
respectivamente.

Para trabalhos futuros sugere-se a modelagem termodindmica utilizando outros modelos, como 0 modelo de Van Laar,
modelo de Wilson e UNIFAC para confrontar os resultados entre si e ver a eficacia de cada em predizer o equilibrio liquido-

liquido em estudo.
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