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RESUMO

GUEMBAROSKI, Amanda Zorzi e KLENK, Milene.Equilibrio de Fases a Altas
Pressdes da Mistura CO, + Etanol. 2012. 88 paginas. Trabalho de Conclusao de
Curso — Departamento Académico de Quimica e Biologia, Universidade
Tecnoldgica Federal do Parang, Curitiba, 2012.

A andlise de equilibrio de fases de misturas é de fundamental importancia para a
realizacdo de estudos futuros com base na prevencdo da formacdo de hidratos.
Esta andlise permite minimizar os riscos e maximizar a produtividade, quesitos
importantes para o Brasil durante a exploracdo do Pré-Sal. A metodologia
utilizada para a determinacédo da transicdo de fases do sistema CO, + etanol foi
baseada no método estatico sintético visual, sendo validada comparativamente a
dados da literatura. Foram determinadas curvas de transicdo de fases para o
sistema CO, supercritico + etanol. A modelagem termodindmica foi uma
importante ferramenta para a obtencédo de dados de fugacidade dos componentes
para cada composicéo do sistema em diferentes temperaturas.

Palavras-chave: Equilibrio de Fases. Dioxido de Carbono. Etanol. Célula de
Equilibrio de Fases. Modelagem Termodinamica.



ABSTRACT

GUEMBAROSKI, Amanda Zorzi e KLENK, Milene. Phase equilibrium at high
pressures of CO, + Ethanol mixture. 2012. 88 pages. Trabalho de Concluséo de
Curso — Departamento Académico de Quimica e Biologia, Universidade
Tecnoldgica Federal do Parand, Curitiba, 2012.

The analysis of phase equilibrium of mixtures is important for future studies based
on the prevention of hydrates formation. This approach allows minimize risk and
maximize productivity, important questions to Brazil during the pre-salt exploration.
The methodology used for determining the phase transition system CO, + ethanol
was the synthetic static visual method. The results were compared with the
literature. It were determined curves of phase transition for system supercritical
CO; + ethanol. The thermodynamic modeling allowed obtaining data of fugacity for
each composition of the system at different temperatures.

Keywords: Phase Equilibrium. Carbon Dioxide. Ethanol. Phase Equilibrium Cell.
Thermodynamics Modeling.
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1 INTRODUCAO

1.1 DELIMITACAO DO TEMA

O setor de energia demanda um constante aperfeicoamento tecnoldgico
devido as inovacfes do setor. Apesar da grande relevancia das diversas fontes
alternativas de energia, o petroleo ainda corresponde ao maior percentual de
utilizacdo da matriz energética nacional, correspondendo a 38% (EIP GERADORES,
2012).

Neste cenario, o Brasil esta com novas perspectivas posteriormente as
descobertas de novos campos petroliferos, necessitando de exploracdo em campos
complexos, como por exemplo: laminas de &agua profundas e ultraprofundas e
reservatorios cobertos por zonas de sal.

As operacdes em laminas de agua cada vez mais profundas geram uma série
de complicacBes operacionais que podem comprometer a eficiéncia da exploracéo.
Dentre essas dificuldades, a deposi¢ao organica, de n-parafinas e de compostos de
asfalteno, a formacéo de hidratos e a deposicado de incrustantes tem se revelado
como de fundamental importancia para a pesquisa industrial e académica
(ANDRADE, 2009).

Na etapa de perfuracdo, utilizam-se fluidos compostos por grandes
quantidades de agua que ao interagirem com gases de baixa massa molecular,
associados a condi¢cdes adequadas de temperatura e de pressdo, ocasionam a

formacdao de cristais de hidratos.

1.2 PROBLEMAS

Hidratos sdo compostos solidos que se formam em ambiente aquoso quando
gases de baixa massa molecular provenientes de uma fase de hidrocarbonetos
entram em contato com a agua (contida nos fluidos de perfuracéo) sob condi¢des de
alta presséo e baixa temperatura.

A formacéo de hidratos ocorre quando a agua conforma-se de modo a formar
um reticulo cristalino, através de pontes de hidrogénio, estabilizado a partir do
englobamento de uma molécula, geralmente gasosa (BAPTISTA, 2007).

As consequéncias relativas a formacdo dos hidratos sdo a perda de
produtividade, o maior consumo energético, os danos causados em equipamentos e

0 comprometimento da seguranca das atividades.
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1.3 JUSTIFICATIVAS

O Laboratorio de Ciéncias Térmicas - LACIT- da UTFPR desenvolve projetos
de pesquisa e desenvolvimento tecnologico na area de perfuragdo e producéo de
petréleo em aguas profundas e ultraprofundas, em conjunto com o CENPES (Centro
de Pesquisa da Petrobras).

O problema da formacao de hidratos na extracdo de petroleo e em linhas de
transporte de petrdleo € um tema inserido nesse contexto, e através de
conhecimentos sobre esse fend6meno, buscam-se metodologias que o minimizem.

Uma das formas de se predizer a formacdo dos hidratos é através das
constantes de equilibrio liquido-vapor. Essa forma utiliza equacdes que
correlacionam principalmente pressdo, temperatura e volume, mas também funcées
secundérias como fugacidade — no caso de misturas gasosas — ou atividade — no
caso de misturas liquidas. Pode-se também obter os dados pelo método
experimental, utilizando-se de um modelo de equilibrio de fases a altas pressoes.

Um modelo que simula as condicdes para a formacdo de hidratos foi
desenvolvido por Rossi (1990), que obteve resultados precisos e satisfatérios ao
serem comparados com dados da literatura.

Antes de se trabalhar com um equilibrio de formacdo e dissociacdo de
hidratos de forma experimental faz-se necessario um estudo inicial sobre equilibrios
de fases a altas pressdes e sobre o procedimento de utilizacdo do médulo a altas
pressoes.

Por isso, este trabalho visa obter dados experimentais de equilibrio de fases
mais simples e conhecidos, com énfase no aprendizado sobre a utilizacdo do

equipamento e na obtencao de dados.
1.4 OBJETIVOS

1.4.1 Objetivo Geral

O presente trabalho objetiva a instalacdo de um modulo de equilibrio de
fases, aprendizagem e treinamento quanto ao procedimento e metodologia para a
medida de parametros termofisicos, obtencédo de dados experimentais de equilibrio

de fases e construcéo do diagrama de fases da mistura CO,-etanol.
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1.4.2 Objetivos Especificos

1° Através de uma metodologia baseada na aquisicdo de dados de uma célula
de Equilibrio de Fases, pretende-se determinar os parametros termofisicos, como a
temperatura, a presséo e o volume.

2° Os parametros termofisicos medidos serdo correlacionados a fim de se
obter os dados de fugacidade e atividade para a mistura CO,-etanol.

3° Obter diagramas de fases de pressao em funcdo da composicdo molar
para diferentes temperaturas e diagramas de pressdo em funcdo da temperatura
para a mistura CO,-etanol.

4° Comparar resultados ja validados da literatura com os dados obtidos

experimentalmente a fim de confirmar a confiabilidade dos dados

1.5 ESTRUTURA DO TRABALHO

Este trabalho esta estruturado da seguinte forma:

No capitulo 1 apresenta-se a delimitacdo do tema, a apresentacdo da
contextualizacdo e problemas, as justificativas, 0s objetivos e a estrutura do trabalho.

No capitulo 2 é apresentado o estado da arte, onde podem ser obtidas
informacdes atualizadas da literatura sobre estudos de equilibrio de fases para o
sistema de interesse. Também a Revisdo Bibliografica, onde se descreve
minuciosamente a teoria de equilibrio de fases e os célculos para tal.

No capitulo 3 estdo apresentados 0s equipamentos utilizados e materiais,
bem como a metodologia de aquisicdo de dados experimentais no médulo de
equilibrio de fases, sua analise e obtencdo de dados termodinamicos a partir de
modelagem além de relatar a experiéncia da instalacdo e realizacdo do
procedimento para a obtengéo dos dados de transicéo de fases.

O capitulo 4 apresenta os resultados experimentais obtidos e as modelagens
para o calculo indireto de fugacidade, bem como a validacdo do procedimento
experimental através de comparacdo com dados da literatura.

Por fim, o capitulo 5 apresenta as conclusdes obtidas ao longo deste trabalho.

O capitulo 6 apresenta sugestdes para trabalhos futuros.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 ESTADO DA ARTE

Os dados de equilibrio de fases a alta pressédo sao utilizados em um grande
namero de processos industriais, e dentre eles na simulacdo de reservatorios de
petréleo. Informacdes experimentais sobre dados de equilibrio sdo de grande
importancia, para a implementacdo de modelos termodindmicos que possam ser
usados para calcular o comportamento das fases de wuma mistura
(CHRISTOV e DOHRN, 2002).

A correlacéo entre o equilibrio de fases e a termodinamica foi estabelecida a
mais de um século por J. W. Gibbs (PRAUSNITZ, LICHTENTHALER e AZEVEDO,
1999). No campo experimental, dados de equilibrio de fases vém sendo obtidos, de
forma a fornecer maiores informacgdes sobre esse fenébmeno, melhorando, com isso,
a capacidade de representacéo dos processos.

De acordo com Yan et al. (1991, apud NASCIMENTO, 2005, p. 19) a
obtencdo desses dados pode ser feita em células de equilibrio, e as aplicacdes
praticas dos resultados experimentais podem ser feitas de trés maneiras:

+ Uso direto para a modelagem matematica e calculos de projeto de processos;

* Uso para montar modelos tedéricos para predizer e calcular propriedades de
interesse;

* Os dados podem ser usados para desenvolver e/ ou melhorar métodos ja
desenvolvidos, e assim, alcancar uma maior eficiéncia.

Existem frequentes estudos de equilibrio de fases a alta pressao devido a sua
ampla aplicacdo em processos industriais. Para o projeto e a otimizacdo de
processos quimicos de alta presséo e operacdes de separacgdo, as informacgdes de
equilibrio de fases e solubilidades a alta pressdo sédo essenciais. Na simulacdo de
reservatorios de petroleo, recuperagcao avancada de petréleo, na captura de carbono
e armazenagem, no transporte e armazenamento de gas natural de refrigeracéo, nos
ciclos da bomba de calor e no estudo de processos geoldgicos sdo outros exemplos
gue necessitam destes dados. O interesse em aplicacdes novas e antigas de fluidos
supercriticos como a extracdo, a formacdo de particulas de impregnacéo, e
tingimento, limpeza, a reacdo, a cromatografia de moldagem por injecdo e extrusao,

e fabricacdo de chips eletrbnicos, bem como o interesseem liquidos idnicos e



18

solventes "verdes", levou a um aumento no nimerode publica¢des sobre equilibrios
de fase a alta pressdo (DOHRN, PEPER e FONSECA, 2010).

Medicdes de equilibrio liquido-vapor a alta pressao para sistemas dioxido de
carbono e alcool sdo importantes na extracdo supercritica de compostos
termicamente |4beis, desidratacdo de alcoois utilizando dioxido de carbono
supercritico, e extracdo de produtos naturais utilizando solventes perto do ponto
critico (CHRISTOV e DOHRN, 2002). Os alcoois de baixa massa molecular estédo
entre 0s mais importantes compostos emprocessos de separacao. Eles sdo usados
para controlar a polaridade de um solvente fluido supercritico (SFC) em aplicacfes
de extracdo e sdo também usados como modificadores SFC para cromatografia. O
diéxido de carbono tem mostrado ser o mais importante fluido supercritico para
€SSes processos, porque € mais barato, nao téxico, ndo inflamavel, e tem uma baixa
temperatura critica, de 304,25 K (SECUIANU et. al., 2008).

Encontram-se na literatura dados experimentais para o equilibrio de fases
entre CO, e etanol em diversas temperaturas. Por este motivo este equilibrio &
muitas vezes utilizado como base para testes preliminares, validacdo de
experimentos e modelos tedrico-computacionais, conforme descrito a seguir:

A mistura etanol — diéxido de carbono (50% em massa), a 25 °C, foi utilizada
por Mehl et al. (2000) para a validacdo de testes experimentais por se tratar de um
sistema de facil identificacdo visual da transicdo de fases liquido-vapor e por
apresentar dados na literatura. Nesse trabalho foi comparado o método acustico e o
visual. Ja Polishuk et al. (2001) utilizaram a mistura etanol-CO, para validacdo de
modelos tedricos de abordagem semi-preditiva (SPA) através do método quantitativo
para diagrama de fase global e por equacgbes de estado. Os resultados obtidos
foram comparados com dados experimentais do equilibrio liquido-vapor CO,-etanol.
Houndonougbo et al. (2006) realizaram simulagdes moleculares da mistura utilizando
0 método de distribuigdo isobérica-isotérmica (NPT). Kwak et al.(2006) utilizaram os
modelos Wong-Sandler (WS) e Huron - Vidal modificado com energia de Gibbs de
primeira ordem (MHV1) para prever o equilibrio da mistura de 291 a 313 K.
Dong et al. (2010) utilizaram a mistura CO,-etanol para construir diagramas de fase
através do modelo estatistico SAFT, comparando seus resultados com dados
experimentais. Por fim, Abedini et al. (2011) utilizaram o método de redes neurais
artificiais (ANN) para estimar o equilibrio liquido-vapor do CO,-etanol, além de CO,

com outros alcoois.
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Na literatura encontram-se também trabalhos experimentais da mistura CO, e
etanol, como Suzuki et al. (1990), que determinaram pelo método analitico através
de isotermas de equilibrio liquido-vapor para as temperaturas de 313,4 e 333,4 K e
pressoes de até 6,094 MPa. J4 Suzuki et al. (1991) utilizaram um aparelho de fluxo
para a extracado de fluido supercritico para mensurar a solubilidade do etanol em
CO, supercritico em 313 K e 333 K até 11 MPa. Jennings et al. (1991) com um
aparelho de fluxo de alta pressdo analisaram a mistura a 314,5, 325,2, 337,2K e
pressbes de 4,633 a 11,776 MPa. Yoon et al. (1993) relacionaram os dados
experimentais - a 313,2 K e de 6,0 a 81,5 bar - com a Equacao de estado de Patel-
Teja e a regra de mistura de Wilson. Day et al. (1996) utilizaram a mistura diéxido de
carbono e etanol para analisar uma nova técnica de medicdo de densidade em
equilibrios liquido-vapor a pressdes acima de 14,39 MPa nas temperaturas de
291,15, 298,17, 303,12, 308,11 e 313,14 K. Enquanto Chiehming et. al. (1997)
determinaram densidades e diagramas Pxy para o equilibrio citado nas temperaturas
de 291, 298, 303, 308, 313 K e pressbes de até 8 MPa. Os dados foram
correlacionados com as equacfes de estado de Patel-Teja e de Peng-Robinson e a
regra de mistura de van der Waals. Cruz e Galicia-Luna (1999) analizaram o
equilibrio liquido-vapor do CO,+ etanol através do método estatico-analitico, nas
temperaturas de 322,75 K, 333,53 K e 391,96 K e pressdes de 9,21 MPa a
13,33 MPa. Os dados experimentais foram representados utilizando as equacdes de
estado de Patel-Teja e de Wong-Sandler modificada. Yeo et al. (2000) utilizaram
uma célula de equilibrio de volume variavel para mensurar propriedades criticas do
CO, com alcodis (entre eles o etanol) com fracdo molar de 0,976 a 0,637 de CO; a
450 K e 175 bar. As analises feitas por Joung et al. (2001) para o equilibrio
CO,+tetanol ocorreram entre 313,15 - 345,15 K e até 6,92 MPa, através de um
aparato com circulacdo; os dados foram correlacionados com as equacdes de
estado de Peng-Robinson e da Multi-fluida Rede Liquida Nao-aleatéria de Ligacéo
de Hidrogénio (MF-NLF-HB). Tsivintzelis et al. (2004) analisaram experimentalmente
as composicdes e as densidades das fases liquida e vapor da mistura em 313,2 e
328,2 K com pressdes de até 9 MPa. O modelo QCHB(quasi-chemical hidrogen
bounding) foi utilizado para correlacionar os dados experimentais. Stievano e
Elvassore (2005) utilizaram um método sintético, com recirculacdo da fase liquida
através de um densimetro de alta pressdo e de uma bomba centrifuga com

orientacdo magnética e as composicdes das fases foram avaliadas pelo método
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gravimétrico externo. A mistura foi analisada nas temperaturas de 291,15, 303,15,
313,15 e 323,15 K com pressdes de até 18 MPa e os dados experimentais foram
correlacionados por Peng-Robinson e pela equacdo de estado SAFT. Kodama e
Kato (2005) realizaram analises de composicdo de fase e densidade saturada do
equilibrio em questédo a 291,15 K até uma pressdo de 20 MPa correlacionando os
dados experimentais com a equacao de Soave-Redlich-Kwong (SRK). Secuianu
et al. (2008) utilizaram um meétodo estatico-analitico a fim de obter dados para o
equilibrio liquido-vapor diéxido de carbono e etanol a 293,15, 303,15, 313,15, 333,15
e 353,15 K e pressbes entre 5,2 e 110,8 bar. Também ha estudo dessa mistura
através de uma camara opticamente acessivel para determinar simultaneamente a
fracdo molar e o estado de fase para CO,-etanol através de Raman; a injeccéo de
etanol liquido pulsado foi a 35 MPa e o0 CO, em 12.5 MPa a 313 K (BRAEUER
et al., 2007).

A tabela 1 apresenta a revisdo da literatura detalhada para faixas de

temperatura e pressao de interesse:

Tabela 1: Dados do equilibrio liquido-vapor da mistura CO,-etanol

(continua)
T (K) P (bar) Referéncia
283,30 11,4-41,1 Hirohama et. al. (1993)
288,38 8,6—46,7 Hirohama et. al. (1993)
Day et. al. (1996), Chiehminget. al. (1997) e
291,15 11,6-436  Chiehminget. al. (1998)
291,15 20,94-54 Kodama e Kato (2005)
291,15 33,0-47,3 Stievano e Elvassore (2005)
291,15 24,5-55,3 Chiu et. al. (2008)
292,30 16,3-50,8 Hirohama et. al. (1993)
293,15 6,8-52,7 Secuianu et. al. (2008)
298 27,9-56,4 Mehl et. al.(2000)
298,15 15,5-59 Kordikowski (1995)
298,15 61,81 Yeo et. al. (2000)
298,17 11.6-58.2 Day et. al. (1996)
Chiehminget. al. (1997)
298,17 11.6-58.2 Chiehminget. al. (1998)
303,12 11,6 - 64,8 Day et. al. (1996)
Chiehminget. al (1997)
303,12 11,6-64,8 Chiehminget. al (1998)
303,15 66,78-67,46 Yeo et. al. (2000)
303,15 36,0-56,3 Stievano e Elvassore (2005)
303,15 9,1-65,2 Secuianu et. al. (2008)
304,20 33,13-73,26  Feng et. al. (1988)
304,20 375-72,2 Takishima et. al. (1986)
308,11 15,7-71,7 Day et. al. (1996)

Chiehminget. al. (1997)

308,11 15,7-7L.7  Chiehminget. al. (1998)
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Tabela 1: Dados do equilibrio liquido-vapor da mistura CO2-etanol

(continua)

T (K) P (bar) Referéncia

308,15 15,52-77,94 Tanaka e Kato (1995)

308,20 71,2-76,6 Takishimaet. al. (1986)

308,20 58,3-71,4 Hirohamaet. al. (1993)

308,60 33,13-72,65 Fenget. al. (1988)
310, 58 77,73 Yeo et. al. (2000)

312,82 16,64-81,54 Galicia-Luna et. al. (2000)

Day et. al. (1996), Chiehminget. al. (1997) e

313,14 91792 Chiehminget. al. (1998)

313,15 4,76-74,68 Galicia-Luna et. al. (2000)

313,15 78,42-81,18 Yeo et. al. (2000)

313,15 5,3-71,8 Secuianu et. al. (2004) e Secuianu et. al. (2008)
313,15 7,8-38,5 Stievano e Elvassore (2005)

313,20 34,04-79,64 Feng et. al. (1988)

313,20 6,0-81,5 Yoon et. al. (1993)

313,20 63,5-80,3 Lim et. al. (1995) e Cho et. al. (1991)
313,20 16-78,2 Tsivintzelis et. al. (2004)

313,2 13,1-76,8 Knezet. al.(2008)

313,40 5,7-81,6 Jounget. al. (2001)

313,40 5,14-79,06 Suzuki et. al. (1990)

313,46 17,37-80,3 Nagahamaet. al. (1988)

313,7 13,3-81,4 Suzuki et. al. (1991)

314,20 55,4-79,0 Bae et. al. (2004)

314,45 70,68-82,99 Gonzalez et. al. (2002)

314,50 55,5-78,94 Jennings et. al. (1991)

318,24 86,35 Yeo et. al. (2000)

322,50 5,7-92,1 Joung et. al. (2001)

323,1 29,4-91,7 Yao et. al. (1988)

323,15 50,3-82 Chen et. al. (2000)

323,15 92,55-93,38 Yeo et. al. (2000)

323,15 10,6-40,2 Stievano e Elvassore (2005)

323,20 50,3-92,4 Lim et. al. (1995)

323,20 53,0-92,4 Cho et. al. (1991)

323,40 43,98-73,16 Feng et. al. (1988)

323,50 42,92-58,61 Elbaccouch et. al. (2000)

325,10 62,74-93,49 Jennings et. al. (1991)

325,18 69,23-90,55 Elbaccouch et. al. (2000)

328,20 16,5-94,2 Tsivintzelis et. al. (2004)

328,36 100,89 Yeo et. al. (2000)

333,15 104,95-107,64 Yeo et. al. (2000)

333,15 60,0-105,0 Zhu et. al. (2002) e Tianet. al. (2001)
333,15 9,5-107,0 Secuianu, et. al. (2008)

333,20 82,0-105,3 Lim et. al. (1995) e Cho et. al. (1991)
333,2 78,2-106,3 Wu et. al.(2006)

333,2 15,3-106,6 Knezet. al. (2008)

333,27 5,33-107,1 Nagahamaet. al. (1988)

333,39 7,29-53,51 Elbaccouchet. al. (2000)

333,40 6,6—106,4 Jounget. al. (2001)

333,40 5,44-106,54  Suzuki et. al. (1990)

333,53 17,4-107,5 Cruz e Galicia-Luna (2000)

333,6 11,0-102,0 Suzuki et. al. (1991)

333,75 30,69-107,6 Galicia-Luna et. al. (2000)

333,82 9,31-108,78 Galicia-Luna et. al. (2000)

337,20 61,29-108,45 Jennings et. al. (1991)
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Tabela 1: Dados do equilibrio liquido-vapor da mistura CO2-etanol

(concluséo)

T (K) P (bar) Referéncia
338,80 6,1-113,1 Joung et. al. (2001)
343,15 119,49-119,84 Yeo et. al. (2000)
343,20 90-118 Lim et. al. (1995)
343,2 70,0-119,1 Wou et. al.(2006)
348,40 15,15-124,6  Galicia-Luna et. al. (2000)
350,62 128,04 Yeo et. al. (2000)
353,15 130,59 Yeo et. al. (2000)
353,15 55,0-130,0 Zhu et. al. (2002) e Tianet. al. (2001)
353,15 5,2-110,8 Secuianu et. al. (2008)
353,2 77,1-128,2 Wou et. al. (2006)
353,2 34,6-139,0 Knezet. al. (2008)
363,15 137,34-138,31 Yeo et. al. (2000)
363,2 83,7-136,6 Wu et. al. (2006)
373,00 21,76-143,45 Galicia-Luna et. al. (2000)
373,15 70-150 Pfohl et. al. (1999)
373,15 144,03 Yeo et. al. (2000)
376,15 146,78 Yeo et. al. (2000)
377,17 146,30 Yeo et. al. (2000)
378,16 145,89 Yeo et. al. (2000)
383,2 93,9-144,5 Wou et. al. (2006)
390,15 150,99 Yeo et. al. (2000)
391,96 13,2-146,2 Cruz e Galicia-Luna (2000)
392,15 151,19 Yeo et. al. (2000)
393,08 151,54 Yeo et. al. (2000)
393,15 148,16 Yeo et. al. (2000)
393,2 70,5-148,2 Wu et. al. (2006)
395,15 151,74 Yeo et. al. (2000)
403,2 74,1-149,1 Wu et. al. (2006)
409,15 151,74 Yeo et. al. (2000)
410,32 151,67 Yeo et. al. (2000)
411,15 151,61 Yeo et. al. (2000)
413,15 151,47 Yeo et. al.(2000)
413,15 65,0-145,0 Zhu et. al. (2002) e Tianet. al. (2001)
413,2 77,8-148,4 Wu et. al. (2006)
423,2 133,1-144,4 Wu et. al. (2006)
433,2 84,2-141,5  Wu et. al. (2006)
4432 115,1-133,1  Wu et. al. (2006)
453,15 40,0-126,0 Zhu et. al. (2002) e Tianet. al. (2001)
453,2 91,3-128,5 Wau et. al. (2006)
463,2 115,8-121,0  Wu et. al. (2006)
473,2 97,9-110,3 Wu et. al. (2006)
483 97,3 Wu et. al. (2006)

Adaptado de: Secuianu et. al.(2008); Stievano e Elvassore (2005), Chiu et. al.(2008), Mehl et.
al.(2000), Yeo et. al. (2000), Knezet. al. (2008), Suzuki et. al.(1991), Wu et. al.(2006).

2.2 METODOS EXPERIMENTAIS PARA A OBTENCAO DE DADOS DE
EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR A ALTAS PRESSOES

Os métodos experimentais empregados para medir o equilibrio de fases em

altas pressodes podem ser classificados como dinamicos — em que uma das fases do

sistema esta sujeita a um deslocamento em relacédo a outra, estaticos — o sistema é
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fechado, ou com recirculagéo - ocorre um fluxo de uma fase em relagdo a outra,
porém sdo retiradas amostras das fases em equilibrio como no estéatico (NDIAYE,
2004).

Os métodos dinamicos podem ser extrativo ou continuo e distinguem-se
quanto ao modo pelo qual o contato entre as fases envolvidas no equilibrio é
estabelecido. No método estatico as composi¢des das fases coexistentes podem ser
determinadas indiretamente (sintético) ou pode ocorrer a retirada de amostras das

fases em equilibrio para posterior andlise (analitico) (NDIAYE, 2004).

2.2.1 Métodos Sintéticos

Nos métodos sintéticos, uma mistura de composicdo global conhecida é
preparada e entdo se observa o comportamento de fase, em uma célula de equilibrio
com a variagdo da temperatura ou pressdo. Nesse caso, nenhuma amostragem €&
necessaria. Nesses tipos de aparato pode-se determinar ponto de bolha, orvalho e
outros limites de estabilidade de fases (por exemplo, equilibrio liquido-liquido e
ponto critico) (DOHRN et al., 2010).

Os métodos sintéticos sdo muito utilizados em condi¢cdes que os métodos
analiticos ndo séo possiveis. Como em pontos proOxXimo a pontos criticos, em que a
separacao de fase é dificil devido a densidades semelhantes das fases coexistentes.
Além disso, o método estatico € mais facil, mais rapido e o equipamento
experimental € mais simplificado do que para o método analitico (CHRISTOV e
DOHRN, 2002).

Os métodos sintéticos podem ser visuais - a observacao da transicédo de fase
€ visual - ou néo visuais, em que podem ser monitoradas outras propriedades fisicas
para descobrir transicdes de fase.

Por conta do escopo deste trabalho somente serdo discutidos os métodos

sintéticos visuais.

2.2.1.1 Métodos visuais

O aparecimento de uma nova fase € notado pela observagéo visual através
de uma janela visdo na célula de equilibrio de fases. Observa-se mudanca na
turbidez ou formacao de menisco ou aparecimento de bolha ou orvalho resultante da
mudanca de fase. O método sintético visual pode ser usado para a determinagéo de
equilibrio liquido — vapor (ELV) simples e também para estudar comportamentos de
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fase mais complexos, como por exemplo: equilibrios multifasicos, medidas da
solubilidade de gases em solucdes de eletrdlito, equilibrio sélido-solido e soélido-
fluido supercritico, curvas criticas de misturas, formacao de gas hidratado, equilibrio
trifasico em sistemas polimero/solvente ou equilibrio guaternario
(NASCIMENTO, 2005).

2.2.2 Analise do Comportamento PVT

Os fluidos podem ser caracterizados, com relacdo ao equilibrio de fases, por
analises PVT. A andlise PVT é assim chamada porque as propriedades fisicas sao
estimadas a partir das variaveis: Pressdo, Volume e Temperatura. O estudo do
comportamento PVT fornece algumas propriedades dos fluidos, como: fator volume
de formagao, compressibilidade, viscosidade, razédo de solubilidade e pressao de
saturacado (RUTLEDGE e RAJAGOPAL, 2007).

O sistema PVT permite a identificagdo do momento em que o sistema passa a
ser bifasico. Além disso, é possivel acompanhar o avanco da mistura no sentido do
equilibrio e da visualizacdo das fases.

Dados PVT de fluidos supercriticos possuem varias aplica¢des na indlstria de
separacao, extracao e na area de petréleo. Experimentos na regido critica, mesmo
em sistemas binarios simples, revelam uma variedade complexa de transicfes de
fases tipo gas-liquido, liquido-fluido supercritico, gas-fluido supercritico,
condensacao retrégrada e dupla condensacao retrograda (NDIAYE, 2004).

2.3 EQUILIBRIO DE FASES A ALTAS PRESSOES

Uma condicdo estatica na qual ndo ocorrem variacdes das propriedades
macroscopicas de um sistema, isolado de sua vizinhanga, num determinado
intervalo de tempo é chamada estado de equilibrio (SMITH, van NESS e ABBOTT,
2007). O equilibrio é dito mecanico, se ndo ha variacdo de pressao, térmico caso
nao ocorram variacdes de temperatura, e quimico quando ndo ocorrem variagdes na
composicdo quimica do sistema e variacdo do potencial quimico de um dos
componentes (CENGEL e BOLES, 2001). Deve-se mencionar que Sao requisitos
para a ocorréncia de equilibrio a temperatura ser uniforme por todo o sistema ou
para cada parte do sistema em contato térmico, e a inexisténcia de forcas néo-
equilibradas entre as partes do sistema. Estas condigcbes garantem que o sistema
esteja em equilibrio térmico e mecanico (MORAN e SHAPIRO, 2009). Uma vez que
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esses parametros sao atendidos, verifica-se uma igualdade de todos 0s potenciais
quimicos que podem causar mudancas (SMITH, van NESS e ABBOTT, 2007).Um
sistema isolado, constituido das fases liquida e vapor em contato direto, apdos certo
tempo atinge um estado final no qual ndo h& tendéncia a ocorréncia de mudancas
em seu interior, caracterizando o equilibrio. Nesta secdo serdo apresentados 0s
principios termodindmicos do equilibrio de fases e os modelos empregados na

solucéo destes problemas.

2.3.1 Diagrama de Fases

Num equilibrio de fases existem representacfes graficas das fases estaveis
nas varias condicdes de temperatura, pressado e volume, chamadas diagramas de
fases. Estes diagramas sado compostos de linhas que indicam os valores, dentre
outros parametros, da temperatura e da pressdo nos quais ocorre o equilibrio de
fase (BALL, 2005).

Para sistemas binarios a regra de fases prevé um maximo de trés graus de
liberdade, e por isso o equilibrio de fases pode ser representado através de um
diagrama tridimensional com as variaveis independentes sendo pressdao,
temperatura e fracdo molar de um dos componentes (SILVA, 2002).

Os diagramas de equilibrio de fases ficam mais complexos a medida que as
diferencas entre o tamanho das moléculas e/ou polaridade dos componentes da
mistura aumentam. Os seis diagramas caracteristicos sao apresentados na Figura 1
por ordem de complexidade. Nesses diagramas ndo sdo apresentadas a formacgéao
de fases solidas nem de mais do que uma fase liquida a temperaturas baixas, ja que
0 escopo do trabalho é o equilibrio liquido-vapor (SILVA, 2002).

Cada fase liquida de diferente composicao é identificada como L;ou L,e o
equilibrio trifasico € indicado como L; L,V. Os pontos criticos L = V representam a
curva formada por todos os pontos onde coexistem uma fase liquida e uma fase
gasosa com a mesma composicao. E Li= Lycorresponde a curva formada por pontos
com solutos das duas fases liquidas. Os pontos indicados por L;= L, + V séo pontos
onde existem duas fases liquidas criticas (de igual composi¢éo) em equilibrio com
uma fase vapor. Por outro lado, L;= V + L, indica todos os pontos onde coexistem
uma fase liquida e uma fase vapor de igual composi¢cdo em equilibrio com outra fase

liquida.
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TIPO I TIPO I

TIPO III TIPO IV

TIPOV TIPO VI

Figura 1: Diagramas de fases P-T para misturas binarias (ESPINOSA, 2001)

2.3.2 Condic¢Oes de Equilibrio de Fases

O critério termodinamico do equilibrio € fundamentado na segunda lei da
Termodinamica. Assim, no equilibrio, o potencial quimico de uma substancia € o
mesmo em toda a amostra, qualquer que seja o0 numero de fases presentes
(ATKINS e PAULA, 2008).

Num sistema aberto, as condi¢cdes para o equilibrio de fases dependem das

variaveis de estado do sistema, ou seja, volume, temperatura, pressao e quantidade
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de matéria. Para tal, € necesséario saber como o potencial quimico varia com a
temperatura e com a pressdo. O potencial quimico é a energia de Gibbs parcial
molar do componente na mistura.
A energia de Gibbs total do sistema, para uma substancia pura é dada por:
G=un Q)

onde n é a quantidade de matéria e i 0 potencial quimico, que € definido por:

Tomando como base as relacdes de Maxwell, temos a Energia de Gibbs, G,

gue varia com T e p pelas equacdes:

ou 3
)
a_/u v

(810 j - “

A equacao de Gibbs - Duhem para du é dada por:
dG =-SdT +Vdp + D ndu (5)

Considerando um sistema bifasico fechado, cada fase deve ser tratada como
uma fase individual de um sistema aberto, uma vez que pode existir troca de matéria
entre as fases. Assim, a equacgao (5) pode ser reescrita para cada uma das fases,

uma vez que a temperatura e a pressao sejam uniformes no sistema:

dG =V'dp—S'dT +) nld (6)
i=1
dG =V dp-SdT+> n'du’ (7)

i=1
A variacdo da energia de Gibbs para o sistema € o resultado da soma da
variacdo da energia de Gibbs em cada uma das fases em equilibrio. Sabendo-se
que a temperatura e a pressdo sao constantes, suas derivadas séo iguais a zero e

pode-se facilmente chegar a:
D> onidy = n'dy =0 (8)
i=1 i=1

Tendo como base a lei da conservacdo da matéria e sabendo-se que a
variacdo da quantidade de matéria € proveniente do fluxo de massa entre as fases

liquidas e vapor, pode-se afirmar que:
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dn! = —dn (9)

Unindo as equagdes (8) e (9), e atribuindo que dn'sdo quantidades de

matéria arbitrarias e independentes, obtém-se:
=1 (10)

Desta equacéo, afirma-se que “um sistema fechado estara em equilibrio se, e
somente se, a pressdo, a temperatura e o potencial quimico de cada uma das
espécies que o constituem forem uniformes no sistema”.

Tendo dito, e sabendo que o potencial quimico ndo é um dado a ser obtido
diretamente de forma experimental, pode-se fazer uso de relagbes termodinamicas e
obter valores baseados em fugacidade, grandeza esta que pode ser expressa em
termos de parametros mensuraveis num sistema experimental. A uma dada
temperatura constante, tem-se que (PRAUSNITZ, LICHTENTHALER e AZEVEDO,
1999).

o — 1’ =RT In% (11)

onde R é a constante dos gases perfeitos, f é a fugacidade do componente i na

mistura e e f° sdo, respectivamente, o potencial quimico e a fugacidade do

componente i num estado de referéncia arbitrario, denominado padréo. Substituindo
essa relacdo na equacao (10), estabelecem-se os critérios de equilibrio em termos
da igualdade de fugacidades:
fl=1f" 12)
A fugacidade adquire unidades de pressao, ao relaciona-la com a presséo do
sistema a fim de se obter outra grandeza adimensional, o coeficiente de fugacidade
(SMITH, van NESS e ABBOTT, 2007).

4= (13)

%P

Em que X, é a fragdo molar do componente i na mistura.

2.3.3 Calculo do Coeficiente de Fugacidade

O coeficiente de fugacidade de um componente puro pode ser calculado com
informacgdes experimentais do tipo P-V-T, ou seja de pressao, volume e temperatura
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ou ainda de equacOes de estado, a partir da relacdo molar (PRAUSNITZ,
LICHTENTHALER e AZEVEDO, 1999).

Ing %}[H%lv —T/—T].dp—lnz (14)

i

Que também pode ser reescrita em termos do fator de compressibilidade:

p dp
Ing =|[Z-1|— (15)
!).[ ] p
onde Z é o fator de compressibilidade definido por:
pV
Z="— 16
RT (16)

Para obter a solugcdo analitica da equacéo (14), € vantajoso dispor-se de uma
expresséo do volume do tipo:

V=V(p,T.n) (17)

Esse tipo de relacdo designa-se por relacdo PVT e pode ser escrita em

funcdo de quaisquer variaveis volumétricas.

2.3.3.1 Relagdes PVT para substancias puras

A primeira relacdo PVT capaz de descrever o comportamento da fase vapor
num equilibrio foi a equacgéo cubica de van der Walls, proposta em 1873:

p= \7R—_Tb —\% (18)

O parametro a, que van der Walls considerou independente da temperatura,

€ uma medida das forcas de atracdo molecular, capaz de provocar um decréscimo

na pressdo em relacdo ao valor calculado para gases perfeitos. O parametro b € o

volume excluido, representativo da fracdo de volume molar que n&o esta disponivel

as outras moléculas devido a sua propria presenca. Esta contribuicdo aumenta

apressao relativamente ao estado de gas perfeito, para 0 mesmo valor de densidade

e temperatura. Esses parametros podem ser obtidos por ajustes da relacdo PVT a

dados P-V-T experimentais, ou estimados a partir das propriedades criticas do
fluido, pelas equactes (SANDLER, 1999):

4o 27 RT?

64 P

(19)



30

_1RT,

b==
8 R

(20)

Em que o indice Crefere-se as propriedades no ponto critico. A equacao de
van der Walls raramente permite mais do que uma descri¢cao qualitativa do equilibrio
de fases (SILVA, 2002).

Tendo em vista essa limitacdo, muitas outras relacbes PVT adaptadas de van
der Walls surgiram, tendo uma maior precisdo. Redlich e Kwong propuseram, em
1949 (REDLICH e KWONG, 1949), considerar o termo atrativo da equacédo de van
der Walls dependente da temperatura, variando também a forma inicial.

RT  al\T

“V-b V(V+b)

p (21)

Para compostos puros, os parametros aeb podem ser estimados a partir das
suas propriedades criticas (WEI e SADUS, 2000 apud COELHO, 2002 p.77).

A relacdo PVT de Redlich-Kwong despertou grande interesse na comunidade
cientifica para o calculo de entalpias de fases gasosas de gases nobres. Também
obteve sucesso no calculo de propriedades criticas e no célculo de equilibrio liquido-
vapor para misturas binarias e ternarias contendo moléculas cujo fator acéntrico é
préximo a zero.

O fator acéntrico (w) é a diferenca na pressdo de saturacdo de uma
substéncia e a presséo de saturacao do Argonio medidas quando suas temperaturas
reduzidas sao iguais a 0,7 e esta associado a esfericidade das moléculas (SILVEIRA
JUNIOR, 2008).

Este sucesso incentivou o aparecimento de varios melhoramentos empiricos,
que deram origem a novas equacdes. Uma delas foi proposta por Soave em 1972
(SOAVE, 1972), que alterou a dependéncia da temperatura do termo atrativo,

tornando a equacéao:

P= \7R—T b V 27(:)b) (22)
A principal vantagem dessas modificacbes em relacdo ao proposto por
Redlich-Kwong € uma melhor correlacdo da pressdo de vapor dos componentes
puros e do equilibrio de fases, mesmo na regido critica, porém superestima o valor
do fator de compressibilidade critico.
Sabendo desse fato, Peng e Robinson propuseram em 1976 (PENG e

ROBINSON, 1976), uma dependéncia diferente com o volume para o termo atrativo:
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_ RT B aa
V-b V(+b)+b(V-b)

p (23)
O parametro o dessa equacdo pode ser obtido pelo método de Mathias —

2
Copeman: a(T)={1—O,8977{1— ’TLH e oferece bons resultados para sistemas de
C

compostos polares.

Tabela 2.Rela¢des PVT variando os termos u e w

Equacéo b a
Van der Waals RT, 27 R2T?
8P¢ 64 Pc
Redlich-Kwong 0.08664RT, 0.42748R2T25
Pe Pc JT
Soave-Redlich-Kwong 0.08664RT.  (42748R ZTCZOL(T)
Pc Pe
Peng-Robinson 0.07780RT, O.45724R2T02
Pc o)

c

As equac0Oes do tipo cubicas, tais como a de Soave-Redlich-Kwong(SRK) e
de Peng-Robinson (PR) sdo modelagens utilizadas para equilibrios liquido-vapor de
sistemas constituidos por hidrocarbonetos ou outras substancias apolares ou
fracamente polares. Embora essas equacfes apresentem um bom resultado na
descricdo de sistemas predominantemente apolares seu desempenho € limitado na
descricdo de substancias que apresentam maior polaridade. Além disto, estas
equacdes sao baseadas em modelos de natureza puramente empirica, de modo que
sua maior ou menor adequacdo na descricdo de sistemas que se afastam da
idealidade muitas vezes s6 pode ser verificada na pratica, por comparacdo com
dados experimentais (CHVIDCHENK, 2008). Existem ainda relacdes PVT baseadas
na mecanica estatistica que permitem modelar o equilibrio de fases. Essas
equacgdes sdo aplicadas principalmente para sistemas fortemente polares, em que a
descricdo dos fendmenos moleculares envolvidos é consideravelmente mais
complexa (MULLER e GUBBINS, 2001).
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2.3.3.2 Equilibrio de fases em sistemas multicomponentes

Originalmente, as relacdes PVT foram usadas para o calculo de propriedades
de substancias puras, contudo a sua aplicacdo foi estendida a previsdao de
propriedades de misturas de compostos nao-polares por Peng-Robinson e Soave,
ou ligeiramente polares (COELHO, 2002).

Essa extensdo baseia-se no fato de que a mesma relagdo PVT pode
descrever tanto o comportamento de componentes puros como o de misturas, desde
que se consiga desenvolver um procedimento satisfatério para o calculo de
parametros da relacdo PVT para a mistura. Normalmente este calculo é feito atraves
de regras de misturas e de regras de combinac¢do, que relacionam as propriedades
dos varios componentes puros com as propriedades do sistema.

Essas regras de misturas fazem variar os parametros a e bdas relacdes
PVT, bem como o calculo do fator de compressibilidade, inerente a solucdo das
equacoes.

Tomando-se, por exemplo, a equacdo de Peng-Robinson e aplicando a lei de
Raoult, modificada pela insercdo do coeficiente de atividade a fim de assimilar os
desvios da idealidade de solu¢des em equilibrio, tem-se:

b a [b 2 Z 12,4142
g =2(z-1)-In(Z-b)+—2 | %2 S0y (ag) |In[ £F241420) 5,
no =y (2-1)=In( )+2,8284b{b aazj:y'(aa)”}n[Z—Z,4l42b] (&9

sendo todas as variaveis provenientes da regra de mistura de van der Walls, como

sera visto a seguir.

2.3.3.2.1 Célculo do Fator de Compressibilidade

Para o célculo do fator de compressibilidade de misturas empregam-se regras

de misturas. As regras de mistura para os parametros a e b que foram adotadas séo:

a= iixixj (Jaa; ) (1-k;) (25)

Il
o
Il
o

b= ZN:xi b, (26)

2.3.3.2.2 Regra de Mistura de van der Walls

E a regra de mistura mais conhecida e utilizada, descrita pelas equacgdes:

nc nc

al) =2 > xx3(T) (27)

i=1 j=1



33

b=> > xxb, (28)
i=1l j=1
em que a;(T)eb;(para i=j) sdo chamados parametros cruzados, determinados

através de uma regra de combinacdo apropriada que pode ou néo incluir parametros
de interacao binaria entre as espéciesi e |.
A regra de combinagdo mais utilizada para o calculo dos parametros cruzados

é dada por:

8,(T) = fa(Ma, (1) A-k;) (29)

By = -k}) (30)

ij

em que kA e kB séo parametros de interagdo binaria para cada par de componentes
i e ] presentes na mistura, e que sao obtidos ajustando a equacédo de estado e a
regra de mistura aos dados experimentais.

A utlizagcdo do parametro ki? nem sempre melhora de forma significativa a

descricdo do equilibrio a altas pressfes, sendo considerado igual a zero. Esse fato

torna a regra de mistura de van der Walls aplicavel somente a pressdes medianas.

2.3.3.2.3 ModificagOes da Regra de Mistura de van der Walls

Através da alteracdo da regra de combinacédo para o calculo do parametro a,
incluindo parametros de interacdo binaria dependentes da composicédo e o célculo
do pardametro b através de regras simples de mistura, varios autores propuseram

modificacdes a regra de mistura de van der Walls, como mostrado na tabela abaixo:

Tabela 3: Exemplos de regras de misturas dependentes da composicdo para o célculo dos
parametros cruzados (Adaptado de SILVA, 2002)

Autores Parametros Cruzados, ga;
Adachi e Sugie (1986) fa a [1_ k, +m, (Xi -, )]
Panagiotopoulos e Reid (1986) /aia- [1—k.. +(k.. —k..)x.]
Stryjek e Vera (1986) /ala [1 xk; = X; “]
Schartzentruber (1987) XM

o 1okl s p i )

(kij=k..'l.. Lism =1-my;k; =1, =0)

jirtij ji jir N
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Sandoval (1989) 3,3, [1—(x.k.. +X.k. )—O,5(kij +kji)(1_ X +X; )}

i joji

2.3.3.2.4 Célculo da Constante de Equilibrio

Tendo como escolhidas a melhor relacdo PVT para o sistema e a melhor
Regra de Mistura, o calculo da fugacidade exige o conhecimento da composicao de
cada uma das fases. Para tal, tendo conhecidas a composicdo de alimentacéo, a
temperatura e a pressdo de entrada, pode-se estimar a constante de equilibrio
conforme as Leis de Raoult e de Henry.

O calculo da Constante de Equilibrio pode ser realizado pela aplicacdo de um
procedimento iterativo a partir de uma estimativa inicial para valores de constante de
equilibrio. Apés cada iteracdo, as novas composi¢cdes sdo avaliadas para verificar se
a condicdo de equilibrio é satisfeita para todos os componentes. As constantes sédo
entdo atualizadas com base nas composi¢cdes calculadas e o processo iterativo €

repetido até que as relacdes de equilibrio sejam atingidas.

2.3.3.2.5 Célculo das Composicdes de Equilibrio — Calculo Flash

Pela utilizacdo da célula de equilibrio de fases, tem-se como informacdes:
composicao, pressao e temperatura de entrada. Sabendo-se quantas sdo e quais
sdo as fases estaveis pode-se gerar um diagrama flash. O método flash é capaz de
nos fornecer uma descricdo completa de cada fase em equilibrio (BALLARD, 2002).
Para tanto, o0 método deve tratar as fases como indistintas. As possiveis fases
presentes em um diagrama de fases sdo as fases vapor e liquida.

A resolucéo de problemas flash indica a solugdo simultanea de relagbes de
equilibrio de fases e de balangcos materiais por componente, de modo a determinar
as quantidades e composic¢des de cada uma das fases geradas.

O termo flash surge do fato de que a presséao é diminuida (ou a temperatura
aumentada) instantaneamente em uma mistura na temperatura de ebulicdo,
ocorrendo a vaporizagao flash, ou seja, uma vaporizacéo parcial subita do liquido.

Fazendo y para representar a fracdo molar de um componente em fase vapor,
X para a fracdo molar da fase liquida, w para a fracdo molar de alimentacao flash, L
a quantidade de liquido, F a quantidade de vapor e Q a vazéo total, tem-se:

o balango de massa das espécies:
XL+y,F=wQ (31)
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e o balango global:
L+F =1 (32)
Convém introduzir as constantes de equilibrio de vaporizagdo (Keq) do
componente i no sistema, de forma a minimizar os graus de liberdade:
K :%i (33)
em que Keq € a constante de equilibrio para o componente i, y € o coeficiente de
atividade e @ € o coeficiente de fugacidade.

Unindo a equacao (31) a equacéo (33), tem-se que:

W= [1+F (K -1)] (34)
e
X = (35)
1+F(Ky -1
De acordo com o balancgo global, a equacao torna-se:
X = (36)
Keqi + L(l_ Keqi)
Tendo em consideracdo a equacéo (33), ter-se-a:
Vvl Keql (37)
e F(K -
ou
VVI Keql
Yi = (38)
Keqi + L(l Keqi)
Introduzindo as restri¢cdes Y. x; = 1e ), y; = 1, as Equacdes (37) e (38) tornam-
se:

|Z:1:1+ F(Keql - )

N (39)
; Kegi + L(l Keql)
- W; Keql _
;1+F(Keq|_ )_1 (40)
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Uma vez conhecidos os Ki, o célculo de V ou de L pode ser facilmente
efetuado tomando F(V)=0 ou F(L) =0:
& WKy 1)
\% —T =0
Q( ) Z1+F(Keq,—)

W, (Keql - ) (41)

N
)= ——+—-=0
Z1+L(Ky -

As equacdes acima possuem somente uma raiz para V ou L, e para sua
resolucdo toma-se o algoritmo de Newton-Rhapson, de onde se obtém:
2
__:_E{f%$%:%§1 (42)
eqi
O que significa que F é sempre decrescente no intervalo 0<V<1.
Consequentemente, a existéncia de duas fases em equilibrio sé é possivel desde
que F(V=0) > 0 e F(V=1) < 0, como se pode verificar:

:waw—l
W.
=1-y —
z I‘(eqi

Dessa forma, pode-se conhecer de forma simulada, a composi¢cdo de

(43)

equilibrio em qualquer uma das fases, e ainda em ponto de bolha e de orvalho.

Na temperatura e composi¢cédo global fornecidas, o sistema existe como um
vapor superaguecido se a sua pressao for menor do que a pressao do ponto de
orvalho. Por outro lado, ele existe como um liquido subresfriado se a sua presséo for
superior a pressao do ponto de bolha.

Somente em pressdes entre o ponto de bolha e o ponto de orvalho o sistema
€ uma mistura em equilibrio de vapor e liquido. Desta forma, o calculo flash s6 deve
ser efetuado para sistemas em equilibrio liquido vapor, ou seja, sistemas em que a
pressdo, para a temperatura e composicado global de entrada, esta entre a pressao
de bolha e a presséao de orvalho.

2.3.3.2.6 Modelagem termodinamica para o calculo de atividade

Como dito anteriormente, as equacdes supracitadas foram desenvolvidas com
a finalidade de predizer o comportamento da fase vapor. A evolucao das relacdes

PVT deu-se de forma a suprir os desvios experimentais obtidos pela utilizagcdo de
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modelos de fase vapor para fases liquidas. A fim de extinguir os erros oriundos
dessa aproximacéo, surge a abordagem “Gamma-Phi”, como descrito a seguir.
Especificamente para o equilibrio liquido-vapor (ELV), a equacédo (12) é
comumente expressa por trés abordagens distintas. As abordagens diferem entre si
em funcd@o de como é feita a descricdo da fase liquida, uma vez que a fase vapor é
normalmente descrita através do uso do coeficiente de fugacidade. Numa primeira
abordagem, descreve-se a fase liquida através de coeficientes de fugacidade
(empregando como referéncia o estado de gas ideal), enquanto que nas outras duas
emprega-se uma solucdo liquida ideal como referéncia: uma com base no estado

padrao de Lewis-Randall e outra no estado padréo de Henry.

V4 = Xi7/iI
Vi4'p= Xi7/iI f, (44)
Vid'p= Xi7/i|Hi

Para a modelagem termodindmica da fase vapor, necessita-se de uma
equacdo de estado que seja capaz de representar o comportamento volumétrico
desta e que, consequentemente, permita calcular o coeficiente de fugacidade (@) da
fase vapor com a maior precisdo possivel. Sistemas a baixa pressao néo
apresentam dificuldades na representacao da fase vapor, podendo estes, em alguns
casos, ser considerados ideais (gas ideal). A equacao virial vem ao longo do tempo
se tornando uma alternativa eficiente na descricdo de fases vapor.

Para misturas liquidas o calculo das fugacidades segue uma aproximacao
definindo-as como uma solucao ideal, e posteriormente calculados os desvios em

termos das funcdes de excesso.

“As fungdes de excesso sdo propriedades termodindmicas das solugbes
gue excedem aquelas da solucéo ideal nas mesmas condi¢des de presséo,
temperatura e composicdo. Para uma solucéo ideal, todas as propriedades
de excesso sado zero.” (COELHO, 2011)

As varias propriedades de excesso estao inter-relacionadas, de forma que se
escolhendo T, e composicdo como variaveis naturais, a Energia de Gibbs de
excesso € uma funcdo geradora de todas as demais propriedades de excesso
(SANDLER, 1999). A energia de Gibbs de excesso é definida como:

E
G = G(sol.real (T,p,x)) _G(sol.ideal (T,p,x)) (45)
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Tendo como parametro inicial que as relacdes entre as funcdes de excesso
sdo as mesmas que entre as funcgdes totais, tem-se a expressédo que relaciona os

coeficientes de atividade com a funcao de Gibbs em excesso:
G® =RT) nIny, (46)

Diferenciando essa equacao, a temperatura e pressao constantes, obtém-se a
relacdo que permite calcular os coeficientes de atividades individuais a partir da
energia de Gibbs em excesso, como mostra a equacao abaixo:

E
RTIny, = % (47)

: T,p,n=i

Sendo n;a quantidade de matéria total da mistura liquida.

A principal deficiéncia da abordagem “gamma-phi” para descrever o
comportamento de fases a altas pressbes € devida a alta compressibilidade das
fases. Ainda, devido a descontinuidade mateméatica em funcdo da utilizacdo de
modelos diferentes para as fases liquida e vapor, a descricdo do equilibrio de fases
nas proximidades do ponto critico fica comprometida. Outro problema, em se
tratando de aplicacbes a altas pressdes, € que os modelos de coeficiente de
atividade sdo baseados em misturas de liquidos puros, a temperatura e pressao
especificadas (estado padrdo), para formar uma mistura liquida a estas mesmas
condi¢cbes. Isto passa a ser um problema quando um (ou mais) componente da
mistura ndo € um liquido nas mesmas condicbes de temperatura e pressdo do
estado padrdo e, especialmente, quando a temperatura da mistura esta acima da
temperatura critica de um ou mais componentes da mistura (SANDLER, 1999).

Por outro lado, a abordagem “phi-phi” é preferencialmente empregada para o
calculo do equilibrio liquido-vapor a altas pressdes, uma vez que ambas as fases
sdo modeladas através de uma equacdo de estado e caracterizadas por seus
respectivos coeficientes de fugacidade, garantindo a continuidade matematica do
modelo. A principal vantagem desta abordagem é a aplicacdo a toda faixa de
temperatura e pressao, além do estado de referéncia para a fugacidade (gas ideal)
ser o mesmo para as duas fases. Devido a estas caracteristicas, em aplicacdes com
fluidos supercriticos, esta abordagem € preferencialmente utilizada (SANDLER,
1999).
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A incorporacao de informacgdes de liquido (coeficiente de atividade) dentro da
equacado de estado (usada para o célculo do coeficiente de atividade em ambas as
fases), na abordagem “phi-phi” — Wilson, NRTL, UNIQUAC, vem sendo empregada
para potencializar a capacidade desta abordagem de correlacionar e prever dados
de ELV para sistemas a altas pressodes, representar com boa precisdo as nao-
idealidades das fases liquidas (SANDLER, 1999).

Estes modelos levam em consideracdo a energia de interacdo entre as
moléculas, expressa na forma de parametros de interacdo binarios, porém seus
valores ndo fornecem dados adequados em regides préoximas a diluicao infinita.
Dentre estes, o0 modelo de Wilson foi o primeiro a surgir (COELHO, 2011).

No modelo Wilson a energia de Gibbs de excesso tem como referéncia uma
solucéo ideal segundo a lei de Raoult e nos extremos de composi¢cdo (componentes
puros) GE tende a zero. O modelo se aplica a varios tipos demisturas, e é
particularmente Util para solu¢gées de compostos com tendéncia aassocia¢do, como
pontes de hidrogénio e polaridade, onde equac¢des mais simplescomo Van Laar ou
Margules ndo sédo suficientes. A equacdo de Wilson apresenta também como
vantagem o fato de ser facilmente estendida para solu¢des multicomponentes. Para

uma solucdo de m componentes, a equacédo de Wilson é:

%:—in In{ijAu} (48)

Vj ﬂ’lj _ﬂ"li
Ay =Fexp| ——— (49)
V. A=A
A, =—1exp {—Mj (50)
oy, RT

O termo Aij esta diretamente ligado a uma grandeza que relaciona a fracao
molar local a fragdo molar no seio da solugéo, originada da teoria da composicao
local, estabelecida para determinados casos, como quando ha forcas radicalmente
diferentes de atrac&o, onde a interagdo da mistura pode ser fortemente associada a
composicao da mistura.

O modelo NRTL (non-random, two-liquid), desenvolvido por Renon e
Prausnitz, também esta fundamentado no conceito de composicao local, a diferenca
€ que este pode ser aplicado a sistemas de miscibilidade parcial, 0 que nao é
possivel para a equagéo de Wilson.
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A equacao de NRTL tem trés parametros ajustaveis. Dois parametros gij com
significado similar aos Aij da equacdo de Wilson, ou seja, parametros de energia
caracteristicos das interagbes i-j, e um parametro aij relacionado com a
aleatoriedade da mistura de forma que quando aij é zero, a mistura é completamente
randémica, e a equacdo se reduz a equacao de Margules de dois sufixos. O modelo
NRTL fornece uma boa representacdo dos dados experimentais para diversos
sistemas, porém é necessario dados de boa qualidade e precisdo devido a
existéncia dos trés parametros a serem ajustados.

Para uma solucédo de m componentes, a equacao NRTL é:

ZTGX

RT _iz > GuX (1)
05 =0

i = RT (52)

G; =exp(-a;7;) (53)

O coeficiente de atividade para o componente i é dado por:
r,G X; G.X. G, X
In;/i=ZJ : +z 4 rji—Z'T” L (54)
PINCR T IR 2. G,
O modelo UNIQUAC de Abrams e Prausnitz (1975) foi desenvolvido com

base nos trabalhos de Wilson, com trés refinamentos principais (ELLIOT e

LIRA, 1999). Primeiro, modificou-se a dependéncia da temperatura da funcédo Qij,
tornando-a dependente das areas superficiais ao invés de volumes, baseado na
hipétese de que as energias de interacbes que determinam as composicdes locais
sdo dependentes das éareas superficiais relativas das moléculas. Segundo os
diferentes tamanhos e formas das moléculas sdo considerados implicitamente na
equacao da energia, e qualitativamente, o nUmero de moléculas que podem entrar
em contato com uma molécula central aumenta com o aumento do tamanho da
molécula. A terceira diferenca esta na avaliacdo da constante de integracdo da
equacao da energia de Helmholtz. Essa contribuicdo (independente da temperatura)
€ atribuida a entropia de mistura de cadeias rigidas, ja que grandes moléculas néo
sdo necessariamente grandes esferas, mas as vezes cadeias longas.

A forma atualmente aplicada no método UNIQUAC € a de Guggenheim.
Notando que a razdo entre a area superficial e o volume de uma esfera difere da

razdo com o volume de uma cadeia, Guggenheim fornece uma correcédo simples e
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genérica, dando uma indicacdo do grau de ramificacdo e da ndo-esfericidade das
moléculas (COELHO, 2011).

A equacdo UNIQUAC para GF consiste em duas partes: uma parte
combinatoria, que descreve as contribuicdes entropicas dos componentes, e uma
parte residual, que expressa as forcas intermoleculares que séo responséaveis pela
entalpia de mistura. A parte combinatéria depende somente da composicao,
tamanho e forma molecular, necessitando apenas de dados do componente puro; no
entanto, a parte residual € dependente das forcas intermoleculares, donde aparecem
dois parametros ajustaveis. O modelo UNIQUAC ¢ aplicavel a uma ampla variedade
de misturas liquidas ndo-eletroliticas, contendo componentes polares e néo polares,
incluindo sistemas de miscibilidade parcial.

Para qualquer componente i, o coeficiente de atividade é dado por:

*

% o Woné
Iny, = InX+ qlln¢+l ZXJIJ q,In(ZHJrJ,j+q, q229k - (55)

sendo:

b= (56)

6 =% (57)
P L (58)

=505 -a) (- (59)

O modelo UNIFAC é um método conhecido dentre os métodos de
contribuicdo de grupos. Eles surgiram da necessidade de predizer estimativas de
propriedades termodinamicas quando ndo se tem dados experimentais. A idéia
basica destes métodos € que uma molécula pode se comportar como a soma de
todos os grupos que a integram. Portanto, uma determinada propriedade seria a
soma de contribuicdes dos grupos que constituem a molécula, estabelecendo uma
técnica de correlacao de propriedades de um grande niumero de compostos, ou de
misturas, em funcdo de um reduzido niumero de parametros que caracterizam as

contribuigdes dos grupos funcionais.
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O modelo UNIFAC DORTMUND (UNIFAC-D) ou UNIFAC MODIFICADO é
uma modificacdo do UNIFAC considerando uma maior quantidade de parametros de
interacdo binaria, conferindo dados confiaveis e precisos. Em funcédo da existéncia
de parametros de interacdo de grupos dependentes da temperatura, ao contrario do
modelo original, o modelo modificado permite a predicdo de diferentes propriedades
termodinamicas de mistura como entalpias de excesso.

O modelo UNIFAC modificado fornece pouca melhoria nos valores para
predicbes de ELV com relacdo ao UNIFAC original. Entretanto, as predi¢cdes para as
entalpias de excesso fornecem melhores valores, o que indica que este modelo
pode ser utilizado em temperaturas mais elevadas. O UNIFAC-D pode ser aplicado

para misturas totalmente misciveis e para pressées nao muito altas.
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3 METODOLOGIA

Neste capitulo, é apresentada a metodologia do estudo experimental,
realizado neste trabalho, do equilibrio de fases a altas pressdes para o sistema
etanol + CO, em uma célula de volume variavel com visualizacdo, baseada no
método estatico sintético.

O dioéxido de carbono (CO,) é empregado com maior frequéncia no meio
supercritico. Ele ganhou evidéncia em virtude de suas propriedades criticas amenas
(Tc = 31,06 °C e Pc = 73,83 bar), tornando-se atrativo sob o ponto de vista
operacional, além de ser ndo-inflamavel, e de baixo custo.

Conhecer o comportamento de fases de uma mistura é em geral fundamental
em operacOes de processos com duas ou mais fases coexistentes. Tendo como
parametro inicial sistemas a altas pressdes, diversas sdo as maneiras de obter
informacBes sobre o comportamento de fases de misturas, dentre elas, medidas
diretas de dados de equilibrio de fases representam uma importante fonte de

informacdes.

3.1 MATERIAIS

Os reagentes utilizados para os experimentos foram: didxido de carbono 4.5
fornecido pela White Martins Gases Industriais com pureza minima de 99,995%em
massa e concentracfes menores que 0,5ppm de teor total de hidrocarbonetos,
2 ppm de oxigénio, 1 ppm de agua e 5 ppm de nitrogénio e etanol P.A. fornecido
pela VETEC Quimica com pureza de 99,8% em massa e concentracfes maximas de

80 ppm de nitrogénio, 5 ppm de agua e 10 ppm de oxigénio.
3.2 MEDIDAS DOS DADOS DE EQUILIBRIO DE FASES

3.2.1 Método Visual

O método estatico, descrito anteriormente, sera empregado neste trabalho
para obtencdo de dados experimentais de equilibrio de fases de sistemas binarios
envolvendo etanol e COs,.

Nessa técnica, a composicdo das fases em equilibrio é determinada
indiretamente, sem necessidade de retirada das respectivas amostras. Inicialmente,
guantidades precisas de substancias puras serao introduzidas na célula, de tal forma

gue a composicao global da mistura, no inicio do experimento, seja conhecida. As
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condi¢cbes de pressao e temperatura serdo entdo ajustadas, fazendo com que uma
mistura homogénea se forme.

As medidas serdo feitas nessa célula, variando-se a pressdo para
temperatura constante com a finalidade de se estabelecer uma isoterma de equilibrio
de fases. Como coexistem, no equilibrio, as fases liquida e vapor, a isoterma
deslocar-se-a até a formagéo do ponto de bolha/orvalho.

A partir desses resultados serdo construidas curvas de equilibrio de fases, e,
a fim de compara-las, serdo simuladas curvas de equilibrio utilizando o algoritmo
Thermolab — desenvolvido pelo Laboratdrio de Cinética e Termodinamica Aplicada
(LACTA — UFPR). O programa também fornecera a fugacidade de cada componente

no equilibrio.

3.2.2 Aparato Experimental

A célula de equilibrio de fases pertence ao Laboratério de Catalise e
Termodinamica Aplicadada da Faculdade de Engenharia Quimica da Universidade
Federal do Parana.

Na Figura 2 encontra-se uma representacdo esquematica do equipamento

utilizado.
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JANELA FRONTAL

Figura 2: Esquematico do equipamento utilizado
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Pelo esquematico observa-se que C, que representa o cilindro de diéxido de
carbono. Sua funcdo € o armazenamento de CO,, componente empregado nos
experimentos. VC é a valvula de esfera (HIP, 15-11AF2), que uma vez aberta
permite o fluxo de CO, do cilindro para a bomba de seringa. BT é o Banho
Termostatico de Recirculagdo (Banho Ultratermostatico, JULABO, EH(v2)), utilizado
para a manutencdo da temperatura no cilindro da bomba de seringa. BS é a bomba
seringa (Teledyne ISCO 260D) com cilindro interno de 266 mL e presséo de trabalho
de até 500 bar. O cilindro da bomba é encamisado, permitindo manter a temperatura
do reservatério em um valor fixo determinado com auxilio de um banho de
recirculagédo. Ainda, possui um cilindro interno conectado a um esquema de controle
automatico do fluxo e da presséo, que quantifica o volume de fluido deslocado. CE é
a célula de equilibrio, consiste em um cilindro de aco inox 316, com capacidade
méaxima de 25 mL, de didmetro interno de 17,2 mm e comprimento de 176 mm. A
célula contém um pistdo que permite o controle da pressao interna da célula, bem
como de seu volume, possui ainda duas entradas superiores: uma para conexao
com o termopar (ST) e outra com a valvula de alimentacdo (V4); uma entrada lateral
onde é fixada a janela de safira lateral (JS) e entradas frontal (janela frontal) e
traseira (fechamento e conexdo com a valvula V2). O Pistdo possui dois anéis de
BUNA N90que permitem o deslizamento pelo interior da célula (pressurizando ou
despressurizando) e garantem simultaneamente o isolamento da amostra. A Figura

3mostra o pistdo, montado e em partes, utilizado nos experimentos.

Figura 3: Imagem do pistdo montado e em partes

As janelas Lateral e Frontal sdo as duas janelas de safira (JS), com
dimensdes:Janela Frontal(d = 25,4 mm e espessura = 9,52 mm) para visualizacéo
do interior da célula e janela lateral (d = 15,87 mm e espessura = 4,76 mm) para a
entrada de luz. A vedacgéo das janelas foi feita com anéis de nylon, mais resistentes,
permitindo a operacdo em temperaturas superiores a 70°C.
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Vo é a valvula de via unica (HIP 15-AF2), que permite o fluxo unilateralmente.
E inserida entre o cilindro de dioxido de carbono e a bomba, apos a valvula V¢, com
a finalidade de impedir que pressbes elevadas sejam aplicadas na cabeca do
cilindro de armazenamento de diéxido de carbono durante o experimento. V1e V5
séo valvulas de esferas, com pressédo de trabalho de até 690 bar, a temperatura
ambiente (HIP 15-AF1), que tem como funcédo cessar e admitir o fluxo em uma
determinada linha. A valvula V1 é empregada para isolar a unidade da bomba de
alta presséo durante a montagem e desmontagem da célula de equilibrio, evitando
desta forma perda de gas. A vélvula V5 é utilizada para isolar o transdutor de
presséo durante o processo de descarga do sistema impedindo a entrada de soluto
na camara do transdutor caso haja um procedimento de descarga improprio. A
valvula V2 (HIP 15-AF1l)funciona impedindo o fluxo de gas para o fundo da célula
durante o processo de alimentacdo, estando aberta, esta valvula possibilita a
pressurizacdo ou a despressurizagdo do sistema por estar acoplada ao fundo da
célula. V4 é a valvula de alimentacéao (Valvula Agulha, HIP, 15-AF1), que permite a
alimentacéo da célula, com abertura gradual e, conseqientemente, uma regulagem
do fluxo de gés. V3 é a vélvula de descarga (Véalvula Agulha, HIP, 15-AF1), usada
para descarga do sistema e despressurizacdo da célula.

IT sdo indicadores de temperatura. Um deles mostra o valor da temperatura
da camisa de aquecimento (NOVUS, N480D), formado por um sensor de
temperatura (ST - Termopar) tipo TJ2 e um visor que indica a temperatura. O outro
(COEL, HW1440) mostra o valor real da temperatura da solu¢cdo no interior da
célula, sendo inserido de modo que a junta fria fique radialmente no centro da célula,
também sendo formado por um sensor de temperatura (ST — Termopar) tipo T e um
visor que indica a temperatura. TP é o transdutor de pressdo (SMAR, LD 301),
conectado a linha proveniente da bomba para medir a presséo real do sistema. IP é
o indicador de pressdo (SMAR, LD301). Os valores de presséao sao coletados por
um indicador que recebe um sinal digital do TP, indicando a presséo da linha. Para
tal, foi utilizada uma fonte de alimentacdo de energia (FE), cujo objetivo é a
manutencdo da tensdo e alimentacdo em corrente continua do transdutor e do
indicador de pressédo. AM indica o agitador magnético (VWR, LAB DISC S41), tendo
como funcgéo facilitar o alcance do equilibrio. Seu funcionamento exige a presenca
dentro da célula de uma barra de ferro recoberta por uma camada de teflon

(popularmente conhecido como “peixinho”). Ao acionar o agitador magnético
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localizado abaixo da cuba de aquecimento, o ima integrado ao motor, que controla a
velocidade de rotagao, orienta o “peixinho”, agitando a solugao.

FL indica a fonte de luz. Utilizou-se uma lampada halégena, posicionada na
janela lateral da célula de equilibrio, para iluminar o interior da célula e proporcionar
a visualizacdo das transicbes de fases, que s&o registradas visualmente,
observando-se variagbes como ponto de bolha ou ponto de orvalho.

Uma vista geral da unidade pode ser verificada na Figura 4, enquanto a
Figura 5apresenta detalhes da iluminacéo pela janela lateral, posicdo do termopar e

da linha de alimentacédo de diéxido de carbono.

Figura 4: Vista geral da unidade
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Figura 5: Detalhe da célula de equilibrio com destaque para a iluminag&o do sistema pela janela
lateral, linha de alimentacao de dioxido de carbono e termopar

3.2.2.1 Montagem do Modulo

A instalacao do mddulo de equilibrio de fases implicou na aquisicdo de bomba

seringa, banho termostatico, agitador magnético, valvulas para altas pressoes, linhas

de gas sem costura e conectores para altas pressdes. Essas aquisicbes foram

efetuadas através de importagdo e por esse motivo alguns itens ainda nem foram

recebidos. Desta forma, estabeleceu-se uma parceria entre o LACIT/UTFPR e o

LACTA/UFPR para a instalacédo conjunta do modulo nas dependéncias do LACTA.

A montagem do médulo é feita através das seguintes etapas:

1.

ok owbd

by

Instalagdo do banho termostatico a bomba seringa, de modo a
propiciar temperatura constante a camisa de refrigeracdo do banho
termostatico;

Instalacdo da bomba seringa ao cilindro de dioxido de carbono;
Instalacdo da bomba seringa ao médulo de equilibrio de fases;
Instalacdo das valvulas e conectores no modulo de equilibrio de fases;

Posicionamento do agitador magnético;
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Essas etapas foram facilmente executadas, uma vez que se procedeu a
leitura dos manuais do banho termostatico e da bomba seringa. Uma vez
conectados, fez-se o carregamento do banho termostatico com agua até o volume
indicado como necessario e iniciou-se o funcionamento do equipamento. A bomba
seringa foi conectada ao cilindro de diéxido de carbono através de uma conexao by
pass, visto que o cilindro prové alimentacdo a dois modulos; ainda, a instalacéo das
valvulas e conexdes foi efetuada por um professor com ampla experiéncia e
conhecimento da instalacdo do mdédulo. A abertura da véalvula do cilindro de diéxido
de carbono e a ligacdo da bomba seringa seguido de programacédo para
carregamento faz com que o CO, se acumulasse no interior do reservatério cilindrico
provido de um pistéo, pressurizando-se, a 17 °C, a um minimo de 50 bar. Ao final do
carregamento fez-se o fechamento da valvula do cilindro.

A instalacdo das conexfes é feita com anilhas de parafusamento, que ao
serem parafusadas sob determinada aplicacao de forca, unem-se de forma definitiva
a linha a qual foi parafusada. O mesmo procedimento foi realizado com o termopar
da célula de equilibrio de fases.

Apés a instalacdo das partes, procedeu-se a verificacdo de ajustes de
valvulas e conexdes, a fim de evitar os possiveis vazamentos apresentados. Para
tanto, fez-se a pressurizagdo das linhas até as valvulas do médulo e observou-se
possiveis ruidos ou formacdo de bolhas ao entrar em contato com espuma de
sabdo. Os vazamentos podem ser resolvidos com filme de teflon para altas pressées

ou com ajustes de aperto nas roscas das conexdes.

3.2.3 Procedimento Experimental

Os experimentos devem ser iniciados com uma quantidade de solvente
relativamente grande dentro da camara da bomba, uma vez que o préprio solvente é
também utilizado como fluido de pressurizagdo. A simples abertura do cilindro de
solvente ndo é suficiente para deslocar uma quantidade razoavel de solvente para
dentro da camara da bomba. Por isso, o cilindro de solvente deve permanecer
aberto por cerca de 2 horas com a temperatura do banho de circulagédo em 17 °C.
Uma vez a bomba carregada, o esquema de montagem e conexao da célula pode
ser iniciado.

Para o procedimento experimental, deve-se verificar se a célula de equilibrio e

seus componentes estdo totalmente limpos e secos, pois 0 menor vestigio de
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impurezas de outras substancias pode ocasionar erros grosseiros durante o
experimento. O procedimento de desmontagem e limpeza esté descrito no Anexo A.
A montagem da célula de equilibrio comeca pelo ajuste e aperto dos anéis do
pistdo. Esta etapa requer cuidados especiais, pois o0 aperto deve ser 0 bastante para
ndo permitir a passagem de fluidos para dentro da célula (0 que mudaria a
composicdo global) e ao mesmo tempo ndao deve ser muito forte para evitar a
ocorréncia de queda de pressao entre os dois lados do pistdo. O aperto ideal é
aguele que permite o deslizamento do pistdo com apenas a forca do dedo polegar.
Com os anéis do pistdo ajustados, insere-se o “peixinho” a célula, o pistao, os anéis

de teflon e a janela de safira, conforme mostra a Figura 6:

Figura 6: Montagem da Célula de Equilibrio

Para o fechamento das conexdes é necessario a utilizagéo de filme de teflon.
O aperto é aquele em que ocorreu o fechamento total da rosca com a mao e soma-
se meia volta de aperto com chave de boca. O prosseguimento do experimento da-
se com a pesagem do soluto, a ser inserido na célula de equilibrio, com o auxilio de
uma seringa com agulha e balanca analitica. Esse volume de soluto € entédo
adicionado a célula pelo orificio a isso destinado, localizado ao lado da VA. Apés a
insercédo, insere-se o termopar, e conecta-se a linha de processo. O aperto de todas
as conexdes é suave, visando o desgaste minimo das roscas. Toda a linha deve ser
entdo pressurizada e estabilizada em uma pressédo e temperatura especificas. A

estabilizacdo do sistema (fluxo nulo da bomba) requer cerca de cinco minutos, e
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deverd ser feita com cuidado, pois qualquer vestigio de fluxo pode levar a erros
sisteméaticos de composicao global.

Com o sistema estabilizado, anota-se o volume inicial de solvente contido na
bomba e alimenta-se o fluido por meio do manuseio da valvula micrométrica V4 até
atingir o volume final da bomba, previamente calculada para fornecer a composi¢cao
global desejada. Antes de abrir a valvula que conecta o pistdo e a linha (V2), a
pressdo da célula deve ser reduzida de forma a diminuir a diferenca de pressao
entre a linha e o interior da célula de equilibrio. Para tal, realiza-se a
despressurizacédo programada da bomba seringa, como mostrada no procedimento
de utilizacdo do modulo de equilibrio de fases. Por meio do agitador magnético o
sistema é continuamente agitado e a pressdo interna da célula gradativamente
aumentada até atingir a condicao de sistema monofasico. O aguecimento do sistema
€ entdo iniciado, conforme for a faixa de temperatura de trabalho.

ApGs estabilizar a temperatura, € importante verificar se o sistema continua
monofasico ou ndo e, caso necessario, aumentar a pressdo. A medicado do equilibrio
de fases (ponto de bolha) é entdo iniciada reduzindo a pressdo da bomba, por
programacao da bomba seringa, como mostrado no procedimento de utilizacdo do
modulo de equilibrio de fases, até que o surgimento de uma segunda fase seja
visualmente detectado (turvamento ou bolhas). A condicdo de temperatura e de
pressdo em que ocorre o inicio da transicdo de fases, junto com a composi¢ao
global, constituem um ponto no envelope de fases. Cada medida € repetida, pelo
menos, trés vezes. Na sequéncia, a temperatura € levada a outro valor e todo o
processo de medicéo é repetido. Desta forma, para uma composicao global fixa, é
possivel obter uma curva de pressdo em fungéo da temperatura completa.

Apés a realizacdo das medidas experimentais, a pressdo é reduzida ao
minimo possivel (pressao de vapor do solvente). A valvula V1 é fechada para evitar
gue ocorra despressurizacao inadequada da bomba seringa. A valvula de descarga
V3 é aberta para aliviar a célula. Nesse momento desacopla-se a alimentacdo do
pistdo e fecha-se V2. Para a despressurizacdo do interior da célula de equilibrio,
com V3 aberta, abre-se vagarosamente V4 até observar a despressurizacao (deve
ser lenta para que ndo ocorra arraste de soluto para o interior das linhas). Uma vez a
célula de equilibrio despressurizada, fecha-se V4 mantendo V3 aberta, abre-se a
conexdo do termopar para permitir o escape do solvente contido na célula de

equilibrio. Em hipotese alguma, a valvula V1 deve ser aberta, pois pode ocasionar a
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entrada de soluto na linha de processo, entupindo a mesma ou ocasionando erros
sistematicos nos experimentos subsequentes.
O procedimento de utilizacdo da célula de equilibrio de fases destinado aos

usuarios € apresentado no Anexo B.

3.2.3.1 Consideracfes sobre a metodologia

A metodologia de aquisicdo de dados no médulo de equilibrio de fases a altas
pressdes ja € difundida, necessitando apenas de ajustes operacionais para a
melhoria das condi¢cdes experimentais para a realidade local do experimento e para
0S equipamentos utilizados.

O aprendizado do usuario exige um treinamento continuo, uma vez que a
visualizacdo das transicfes de fases é facil, mas de dificil compreensdo e podem
ocorrer erros sisteméaticos. Um exemplo € a despressurizacdo da célula com taxas
elevadas, que ocasiona 0 aumento da pressao de transicéo de fases em até 10 bar.

Deve-se atentar para a estabilizacdo da vazdo da bomba seringa ao fazer a
pressurizacdo a 150 bar da mesma. A injecdo de CO;, no sistema sé podera ocorrer
apos a bomba atingir uma vazao préxima a zero, minimizando os erros sisteméaticos
oriundos dessa etapa do procedimento.

Uma vez que o aquecimento é feito através de camisa de aquecimento por
resisténcia, a inércia de aguecimento € lenta e a estabilizacdo da temperatura na
solucao é de dificil alcance. Sabendo-se que o sistema nao é adiabatico, ao realizar
as medidas em triplicatas, a pressurizacao do sistema leva ao aumento da energia
interna do sistema e consequente acréscimo de temperatura, que cessa ao fazer-se
a despressurizacéo do sistema.

Ainda por conta do aquecimento por resisténcia elétrica, o resfriamento ocorre
de forma muito lenta e ndo se pode depender dele para a realizacdo de medidas.
Isso faz com que o procedimento experimental seja realizado sempre em
temperaturas crescentes.

Com relacdo a temperatura, esta ndo deve ultrapassar 100 °C, limite maximo
suportado pelos anéis de Buna para trabalho sem que ocorra desgaste e possiveis
vazamentos. Para o conjunto etanol + diéxido de carbono, a temperatura minima de
trabalho é de 40 °C, uma vez que a utilizacdo de temperaturas inferiores exigiria da
bomba uma presséo abaixo de 50 bar, limite minimo para manutencéao do volume de

gas dentro da bomba em temperaturas de banho de 17 °C. A solucdo para tal seria
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aplicacéo de temperaturas de banho de 05 °C, possibilitando presséo de trabalho de
até 30 bar.

N&o se pode mensurar o volume interno da célula de equilibrio e, portanto o
algoritmo proposto para a obtencéo da fugacidade de substancias simples ndo pode
ser executado.

Um ponto ndo explorado com relagdo a andlise dos resultados é a influéncia
do ar presente na célula de equilibrio de fases no equilibrio liquido vapor.

Finalmente, ndo foi possivel a obtencdo de dados experimentais para
substancias simples, uma vez que a pressdo de vapor do etanol e do diéxido de
carbono a altas pressodes é inferior a 50 bar.

3.3 METODO DE ANALISE DE DADOS

Uma vez obtidos dados experimentais de pressao e temperatura na transicao
de fases, pode-se estabelecer curvas tipicas de ponto de bolha e de ponto de

orvalho que descreverao o comportamento do equilibrio de fases.

3.3.1 Substancias Puras

Para substancias puras a pressao de vapor da substancia na fase gasosa em
equilibrio com a fase liquida é igual a pressdo medida e o coeficiente de fugacidade
pode ser estabelecido em funcdo das variagdes de pressao, segundo o fluxograma

abaixo:

Calculo dos valores de Z através da Equagdo 16

F —

h Construgdo do gréfico (Z-1)/p versus p
|

Calculo do coeficiente de fugacidade pela Equagdo 15

P ———

h Célculo da fugacidade através da Equagdo 13

Fluxograma 1: Metodologia do calculo de fugacidade para substancias simples

3.3.2 Misturas

Para o céalculo da fugacidade em misturas, fez-se a utilizagdo do simulador
Thermolab, algoritmo desenvolvido pelo Laboratério de Cinética e Termodinamica
Aplicada — LACTA, da Faculdade de Engenharia Quimica da UFPR.
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O simulador utiliza a relacdo PVT de Peng-Robinson, com parametros de
interacdo binéaria, obtidos da literatura para os componentes CO, e etanol conforme
mostrado na Tabela 4 e Regras de Mistura de van der Walls e Modelo de atividade
Non Randon Two Liquid — NRTL. A Tabela 5 mostra outros parametros também

requeridos como dados de entrada do simulador.

Tabela 4: Parametros de Interacéo binaria utilizados para calculo da fugacidade de misturas

Temperatura (K) Kij Referéncia
304,1 0,080 Chang et al, 1998
313,3 0,081 Knez et al, 2008
333,3 0,0919 Knez et al, 2008
353,3 0,0924 Knez et al, 2008

A Tabela 5 mostra os demais parametros utilizados pelo simulador:

Tabela 5: Parametros utilizados para a simulacdo de transicdo de fases pelo Thermolab, sendo Tc a

temperatura critica, pc a pressao critica, Vc o volume critico e w o fator acéntrico dos componentes

Componente Tc (K) pc(bar) Ve (cm®mol™) w
Dioxido de Carbono 304,2 73,8 94,0 0,225
Etanol 516,2 63,8 167 0,635

No fluxograma 2 encontra-se esquematizado o procedimento simplificado do

calculo da fugacidade para misturas binarias em equilibrio liquido e vapor.

h Procedimento Experimental

h Construgdo de Curvas
|

h Simulador Thermolab
|

h Construgdo de Curvas de Fugacidade em Funcdio

da Composigdo

Fluxograma 2: Calculo de Fugacidade para misturas binarias
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Tendo em vista o objetivo geral deste trabalho, este capitulo tratara dos
resultados obtidos.apds a instalacdo e desenvolvimento de procedimento para a
utilizacdo do modulo de equilibrio de fases a altas pressfes, além dos resultados

das simula¢Ges de equilibrio e o calculo da fugacidade.

4.1 MEDIDAS EXPERIMENTAIS

O inicio dos experimentos ocorre apds a adicdo de soluto a célula de
equilibrio fechamento das conexdes e adi¢cdo de didéxido de carbono. Na Figura 7,
pode-se observar, pela janela de safira, a vista desta etapa, onde nota-se a
presenca de duas fases, uma liquida composta pela mistura etanol + CO, e uma
vapor composta pela mistura CO,+ etanol. Ao fundo da imagem observa-se o pistao

sem pressurizacgao.

Figura 7: Vista da célula de equilibrio de fases no inicio do experimento

7

A fase conseguinte do experimento é a pressurizacdo do sistema. Nessa
etapa, aumenta-se a pressao de forma gradativa, de modo a verificar-se a formacéo
de um sistema monofasico, conforme mostrado pela Figura 8:
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Figura 8: Vista da célula de equilibrio de fases ao atingir um sistema monofasico

Uma vez monofésico, o sistema deve ser lentamente despressurizado para a
observacédo da transicao de fases. Nesta etapa, verificou-se que a forma e a posicéo
de ocorréncia da transicdo de fase é dependente da composicdo do sistema. Em
frac6es molar de CO, de até 0,5, percebe-se nitidamente a formacgéo de uma bolha

na parte superior da célula de equilibrio, conforme mostrado pela figura abaixo:

Figura 9: Vista da célula de equilibrio de fases no momento da transicao liquido — vapor

Em composi¢cbes molares entre 0,5 a 0,7, a presenca da transicao nitida
ocorre em temperaturas inferiores a 70 °C. Acima dessas temperaturas, a transicao

de fase é percebida pelo turvamento da solucdo, ofuscando a visdo, antes limpida,
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7

do pistdo ao fundo da célula. O turvamento € ocasionado pela formacdo de
microbolhas em equilibrio com a fase liquida predominante. Nestes casos, a
identificacdo da transicdo de fase é dificil e a etapa de despressurizacdo necessita
ser repetida mais vezes para a determinacdo da pressdo exata onde se inicia a

turvacdo. Essa transicéo de fase pode ser visualizada pela figura abaixo:

Figura 10: Vista da célula de equilibrio de fases durante a transigédo liquido-vapor

Para composi¢cbes molares acima de 0,7 de CO,, nota-se que o equilibrio
torna-se fluido, admitindo-se que o dioxido de carbono ja estd com propriedades
supercriticas. A transicdo dessa fase €& observada visualmente pela perda da
homogeneidade do sistema até a formacdo da primeira goticula (caracterizando
ponto de orvalho) ou turvamento da solucdo (ponto de bolha), dependendo da

temperatura de trabalho, conforme observado a seguir:
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Figura 11:Vista da célula de equilibrio de fases durante a transi¢cdo vapor-liquido. em (a)
observa-se a formacao de liquido na parte inferior da célula e em (b) observa-se o turvamento da

solugéo

Na composi¢cdo molar de 0,8 de CO; foi possivel observar transicdo de fase
do fluido supercritico e liquido, em temperaturas até 70 °C,e fluido supercritico e
vapor, em temperaturas acima de 80 °C conforme mostrado pelas Figuras 12 e 13:

Figura 12: Vista da célula de equilibrio de fases durante a transicao fluido - liquido
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Figura 13: Vista da célula de equilibrio de fases durante a transigéo fluido — vapor

As curvas de transicao de fases para o equilibrio diéxido de carbono e etanol
foram determinadas para fracdes molares de CO, variando de 0,3 a 0,95 e
temperaturas de 40, 50, 60, 70, 80 e 90 °C, conforme apresentado na Figura 14.

No Anexo C,séo apresentados todos os resultados obtidos para cada sistema
bem como o desvio padrédo para cada temperatura na determinacdo da curva de
transicdo de fase. Uma vez que ndo € possivel repetir o carregamento da célula
exatamente com a mesma composicao, as repeticbes foram efetuadas apenas na
etapa de despressurizacdo do sistema para a identificacdo da transicdo de fase,

caracterizando triplicatas.

304.1 K
= 313.3K
150 - 3232K
] ) - 333.0K
140 - 3 - - 343.1K
130 353.3K
] - R . . - 3635K
120 4 =
110 4 = s - - =
8 100+ . B
[77] 1 = k2
L 804 =
o | - N - ¥
70 4 * - T :

60

o
Foi
]

50

40 T T T T T T T T T T T T T
0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
Fragao Molar CO,

Figura 14: Curvas de transi¢éo de fase (pressao em fungéo da composigdo de diéxido de carbono)
para diferentes temperaturas
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Pelas isotermas nota-se que o aumento do teor de CO, repercute num
aumento da pressao de transicdo de fase do sistema, e posteriormente, em
composicdes com altos teores de gas carbdnico, diminuicdo da presséo de transi¢cao
de fase, fato que pode ser explicado pela composicdo ser majoritaria de CO; e
representar o seu comportamento acima do ponto critico.

O diagrama de fases para a mistura dioxido de carbono + etanol é
apresentado pela Figura 15. Nele é possivel observar a relacdo da pressao com a
temperatura para as diferentes composicées analisadas, indicando as condicdes de
equilibrio de fases distintas. As linhas representam, para diferentes composicoes,

em que pressdes e temperaturas ocorrerao as transigoes de fase.

0,32
0,41
150 4 . 0,51
140 - 0,61
. " 0,71
130 4 " 0,81
1 #
120 - . < 0,90
1 - 0,95
110 =1 H
8 1001 = "
4 =
& 904 5 =
@ ] bl
&’ 80 . "
] B o
70 #
1 =]
60 =
1 k'
50 =
40 T T T T T T T T T T T T T 1
300 310 320 330 340 350 360 370

Temperatura (K)

Figura 15: Curvas da pressdo em funcao da temperatura para diferentes composicdes de didxido de
carbono

Resultados obtidos através do simulador Thermolab sdo apresentados na

Figura 16, Figura 17 e Figura 18,nelas observam-se os dados de simulag&o

comparados aos dados experimentais:
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100 Pressao Medida a 313,3 K

Pressao Simulada a 313,3 K
90 H

80
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60
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Figura 16: Comparac¢édo entre os dados obtidos por simulacdo e dados experimentais para 313,3 K

140 = Pressao Medida a 333,0 K
130 4 Pressao Simulada a 333,0 K

120—-
110—- = = .

100—- T
90—-
80—-

bt

70

Pressao (bar)

60 4
50 4
404
30 4

N4+——F——F T T T T T T T 1
0.0 0.1 0.2 0.3 04 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0

Fragao Molar CO,

Figura 17: Comparac¢édo entre os dados obtidos por simulacdo e dados experimentais para 333,0 K
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Pressao Medida a 353,3 K
160 - Pressao Simulada a 353,3 K

150
140
130 =
120
110 4
100 -
90 -
80
70 4
60 -
50
40 -
30 4
V04+——F—7T T T T T T T T 1
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
Fragao Molar CO,

Pressao (bar)

Figura 18: Comparacgédo entre os dados obtidos por simulacdo e dados experimentais para 353,3 K

As diferengas observadas nas curvas simuladas em relagdo as experimentais
podem ser explicadas pelo fato de que o fator acéntrico (w) ndo foi calculado e o
fator de interacdo (kij) ndo foi estimado e sim obtido da literatura.Através da
linearizacdo dos dados experimentais seria possivel estimar o valor de kij para cada
temperatura, tornando os resultados simulados mais concordantes com oS

resultados experimentais.

4.1.1 Validagéao do Experimento

Os resultados experimentais para o sistema didéxido de carbono — etanol
foram relatados por Mehl et al, 2011; Knez, 2008; Chiu et al, 2008; Yeo et al, 2000
para 40 °C, Mehl et al, 2011; Yeo et al, 2000 para 50 °C, Yeo et al, 2000; Knez et al
2008; para 60 °C, Wu et al, 2006; Yeo et al, 2000 para 70 °C, Knez et al, 2008; Wu
et al, 2006 para 80 °C e Wu et al, 2006 e Yeo et al, 2000 para 90 °C. Esses
resultados foram utilizados para validar o aparato experimental montado em conjunto
com o procedimento operacional. As figuras 19 a 26 apresentam estes resultados

comparativamente aos obtidos neste trabalho.
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Figura 19: Comparagéo das Curvas de Pressdo em Func¢éo da Fragdo Massica para 313,3 K
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Figura 20: Comparac¢édo das Curvas de Pressdo em Funcéo da Fracdo Molar para 313,3 K
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Figura 21: Comparagéo das Curvas de Pressdo em Func¢éo da Fragdo Massica para 323,2 K

Pressao (Yeo et al, 2000)
100 - Pressao Medida a 323,2 K

=

fof

90

Fod
H

80 T

70 =

Pressao (bar)

60

50

40

T T T T T T T T T T T T T T T 1
0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0

Fragcao Molar CO,

Figura 22: Comparagédo das Curvas de Pressdo em Fungédo da Fragcao Massica para 323,2 K
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Figura 23: Comparagédo das Curvas de Pressdo em Funcéo da Fracdo Molar para 333,0 K
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Figura 24: Comparac¢éo das Curvas de Pressdo em Funcéo da Fracdo Molar para 343,1 K
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Figura 25: Comparagéo das Curvas de Pressdo em Funcéo da Fracdo Molar para 353,3 K

Pressao (Wu et al, 2006)
»  Pressao (Yeo et al, 2000)

160 - Pressao Medida a 363,5 K

150 4
140- B ®
130-
120 4
110 - =

100 =

Pressao (bar)

90
80
70+

60

N7 T T T T 1
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0

Fragao Molar CO,
Figura 26: Comparac¢do das Curvas de Pressdo em Funcéo da Fracdo Molar para 363,5 K
Pode-se verificar que os dados obtidos concordam com os dados da

literatura. Para algumas temperaturas, principalmente as mais elevadas, ha uma

maior dispersdo entre os dados comparados. Isso se da pela diferenca entre as
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temperaturas de cada experimento, uma vez que se analisa a faixa de temperatura,
podendo-se ter 1 grau de diferenca entre temperaturas da mesma faixa, resultando

no deslocamento dos pontos para pressdes correspondentes.

4.2 FUGACIDADE

Os dados de fugacidade para o didxido de carbono e para o etanol nas
misturas com diferentes fracdes molares foram obtidos através de simulagéo e estao

representados pelas Figuras 27 a 29:
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Figura 27: Curvas simuladas de Fugacidade em relacdo a fragdo molar a 304,1 K
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Figura 28: Curvas simuladas de Fugacidade em relacédo a fragdo molar a 313,3 K

75 1 - 0.440

1 L 0.435

70 ] - - 0.430

65 - 0.425
. 1 L0420 m
§ 60 L 0.415 é
g = o &
4 . o
g 504 L0400 &
8 45_' I 0.395 8
g ] L 0.390 g*
8 40 - —m 0.385 ©
2 1 L 0.380 ©
L 354 Loars 2

304 - 0.370

| L 0.365

25 — —— 0.360

L L L
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
Fragao Molar CO,

Figura 29: Curvas simuladas de Fugacidade em relacdo a fragdo molar a 333,0 K
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Figura 30: Curvas simuladas de Fugacidade em relacédo a fragdo molar a 353,3 K

Pode-se notar que a fugacidade do diéxido de carbono é influenciada pela
composicdo e pela pressdo da mistura. Para uma mesma composicdo da mistura
etanol-CO, ocorre um aumento da fugacidade com o aumento da temperatura.

Na isoterma de um sistema de duas fases, 0 aumento da pressao afeta a
distribuicdo do componente entre as duas fases. Com o0 aumento da presséo, o
componente € deslocado para a fase em que o volume parcial molar € menor, pois a
tendéncia de escape € maior na fase em que o volume parcial molar é maior
(PRAUSNITZ, LICHTENTHALER e AZEVEDO, 1999).

A interpretacdo de um equilibrio de fase a altas pressdes ndo € simples
porque a mudanca na pressdo é acompanhada por mudancas simultdneas em
outras propriedades intensivas. Por exemplo, em um equilibrio isotérmico liquido-
vapor, com o aumento da pressao além da densidade ha variagdo na composicéo de
ambas as fases. Assim, em um sistema de duas fases ndo é possivel fazer um
estudo apenas do efeito da pressdo mantendo a composicdao de ambas as fases
constantes. Porém o efeito da pressdo pode ser isolado dos efeitos de outras
variaveis intensivas através da analise termodinamica, em que se considera
separadamente a influéncia da pressdo, da composicdo e da temperatura na
fugacidade através do uso das derivadas parciais. Isto permite que se obtenha a
fugacidade dos componentes da mistura de forma simulada através das equacdes

de estado.
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Na Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada., Erro! Fonte de referéncia
nédo encontrada. e Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada. sdo apresentados
graficos da pressdo medida e da fugacidade da fase vapor — a ultima calculada a
partir de dados obtidos do simulador Thermolab — em funcdo da composicdo da

mistura etanol-CO,.

Figura 31: Comparacéo dos dados de fugacidade com as pressfes medidas a 313,3 K

Figura 32: Comparacédo dos dados de fugacidade com as pressdes medidas a 333,0 K
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Figura 33: Comparac¢éo dos dados de fugacidade com as pressdes medidas a 353,3 K

A fugacidade e a pressdo séo iguais para 0s gases ideais puros e misturas
gasosas ideais. Algumas misturas, a baixas pressdes, exibem um comportamento
préximo da idealidade. Em altas pressfes as interacfes intermoleculares de atracéo
e repulsdo sdo mais significativas principalmente pela proximidade das moléculas, o
que resulta num comportamento fora do ideal, que pode ser observado pela
diferenca dos valores de fugacidade simulada e pressdo medida. A forma e o
tamanho das moléculas também influenciam no comportamento ndo ideal da
mistura. E como a fugacidade estda menor que a pressdo, em todos 0S casos
apresentados, isto implica que nestas condicbes as moléculas da mistura gasosa

tendem a se manter agrupadas.
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5 CONCLUSAO

Um dos principais desafios deste trabalho consistiu na montagem do aparato
experimental para a analise de equilibrio de fases de misturas em altas pressdes. O
aprendizado resultou numa metodologia detalhada desenvolvida para a utilizacdo do
modulo de equilibrio de fases.

Com os parametros termofisicos obtidos através do modulo de equilibrio de
fases determinaram-se curvas de transicdo de fases para a mistura dioxido de
carbono e etanol em diferentes fracbes molares. Observou-se que na medida em
gue se aumenta a fragdo molar de CO,, a transicdo caminha para comportamentos
supercriticos e dificulta a observacéo da formacao de bolha ou orvalho na transicao.

A realizacao de experimentos com substancias simples ndo foi possivel, pois
a pressao de transicdo de fases é inferior a minima possivel para a bomba na faixa
de operacao de 17 °C, ainda ndo se pode mensurar o volume interno da célula para
a obtencao da fugacidade de substancias simples.

Através de modelagem com o simulador Thermolab - baseado na equacao
proposta por Peng-Robinson, com a regra de mistura de van der Walls e o modelo
de atividade NRTL — obteve-se a fugacidade do diéxido de carbono e do etanol na
mistura em diferentes temperaturas atingindo um dos objetivos deste trabalho.

Pode-se verificar que os dados obtidos experimentalmente concordam com 0s
dados da literatura, confirmando assim, a confiabilidade dos resultados

apresentados.
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6 TRABALHOS FUTUROS

Sao apresentadas algumas sugestdes para a continuidade deste trabalho:

1. A determinacdo experimental de dados de equilibrio de fases de sistemas
compostos por 3 componentes ou mais;

2. A implementacdo de sensores para a medida de volume no momento da
transicdo de fases. Ou ainda, sugere-se a medi¢do indireta do volume da célula de
equilibrio de fases através do volume de gas deslocado pelo pistdo para
pressurizacdo. A medida sera feita através da diferenca de volume, mensurada pela
bomba seringa, apds a pressurizacdo do pistdo e dela serd diminuida o volume
ocupado pelo gas nas linhas do médulo;

3. A investigagdo de modelos termodinamicos mais robustos de forma a
representar 0 comportamento de fases dos sistemas inclusive na faixa de
concentracéo rica em dioxido de carbono;

4. A obtencdo de parametros de interac@o binaria através da regressao dos
dados experimentais.



74

7 REFERENCIAS

ABEDINI, Reza; ZANGANEH, Iman; MOHAGHEGHIAN, Mohammad. Simulation and
Estimation of Vapor-Liquid Equilibrium for Asymmetric Binary Systems (CO;-
Alcohols) Using Artificial Neural Network. Journal of Phase Equilibria and
Diffusion, v. 32, n. 2, 2011.

ABRAHAM, Denis S.; PRAUSNITZ, John M. Statistical Thermodynamics of Liquids
Mixtures: A New Expression for the Excess Gibbs Energy of Partly or Completely
Miscible Systems. AIChE Journal, v. 21, p. 116-128, 1975.

ANDRADE, Alex R. de. Hidratos no Ambito da Perfuracdo: Historico,
Mecanismos de Inibicdo e Técnicas para Andlises de Hidrato. 2009. 55f.
Monografia (Especializacdo em Engenharia de Dutos). Programa de P6s-Graduacéo
Lato Sensu em Engenharia Mecéanica do Departamento de Engenharia Mecéanica,
Pontificia Universidade Catdlica do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2009.

ATKINS, Peter William; PAULA, Julio de. Fisico-quimica. Traducdo: Edilson
Clemente da Silva et. al. 8. ed. Rio de Janeiro: LTC, 2008.

BALL, David W. Fisico-quimica. Traduc&do: Ana Maron Vichi. 2. v. Sdo Paulo:
Pioneira Thomson Learning, 2005.

BALLARD, Adam L. A Non-Ideal Hydrate Solid Solution Model for a Multi-Phase
Equilibria Program. 2002. 382f. Thesis (Doctorate of Philosophy) - Program
Chemical and Petroleum-Refining Engineering, Faculty and Board of Trustees of the
Colorado School of Mines. Colorado, 2002.

BAPTISTA, Jodo Marcelo M. Analise da formacéo de hidratos em atividades de
perfuracdo de campos petroliferos. 2007. 188f. Monografia de Conclusdo de
Curso (Graduacdo) - Engenharia Industrial Mecanica, Universidade Tecnolbgica
Federal do Parana. Curitiba, 2007.

BRAEUER, Andreas; DOWY, Stefan; LEIPERTZ, Alfred; SCHATZ, Robert;
SCHLUECKER, Eberhard. Injection of ethanol into supercritical CO,: Determination
of mole fraction and phase state using linear Raman scattering. Optics Express, v.
15, n. 13, p. 8377-8382, 2007.

CENGEL, Yunus A.; BOLES, Michael A. Termodindmica. Traducdo: Eurico
Rodrigues; Jodo Paulo Ferreira. 3. ed. Lisboa: McGraw-Hill, 2001.

CHIEHMING Chang; CHIU, Kou-Lung; DAY, Chang-Yih. A new apparatus for the
determination of P—x—y diagrams and Henry’s constants in high pressure alcohols
with critical carbon dioxide. Journal of Supercritical Fluids, v. 12, p. 223-237, 1998.

CHIEHMING Chang; DAY, Chany-Yih; KO, Ching-Ming; CHIU, Kou-Lung. Densities
and P-x-y diagrams for carbon dioxide dissolution in methanol, ethanol, and acetone
mixtures. Fluid Phase Equilibria, v. 131, p. 243-258, 1997.



75

CHIU, Hung-Yu; LEE, Ming-Jer; LIN, Ho-mu. Vapor-Liquid Phase Boundaries of
Binary Mixtures of Carbon Dioxide with Ethanol and Acetone. Journal of Chemical
and Engineering Data, v. 53, n. 10, p. 2393-2402, 2008.

CHRISTOV, Mihai e DOHRN, Ralf. High-pressure fluid phase equilibria.
Experimental methods and systems investigated (1994-1999). Fluid Phase
Equilibria, v. 202, n. 153, p. 153-218, 2002.

CHVIDCHENK, Vitor. Estudo comparativo do desempenho das equacfes de
estado CPA, SRK e PR na modelagem de sistemas de interesse para a
industria do gas natural. 2008. 182f. Dissertacdo (Mestrado em Ciéncia da
Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos) - Programa de Pds-Graduacgéo
em Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos, Universidade Federal do Rio
de Janeiro. Rio de Janeiro, 2008.

COELHO, Renata. Equilibrio liquido-vapor de sistemas binérios envolvendo
ésteres etilicos do biodiesel (glicerol ou agua) + etanol: dados experimentais e
modelagem termodinamica. 2011. 82f. Dissertacdo (Mestrado em Tecnologia de
Alimentos) — Programa de Pés-Graduacdo em Tecnologia de Alimentos.
Universidade Federal do Parand. Curitiba, 2011.

CRUZ, J. L. Mendonza de la; GALICIA-LUNA, L. A. High-pressure vapor-liquid
equilibria for the carbon dioxide + ethanol and carbon dioxide + propan-1-ol systems
at temperatures from 322.36 K to 391.96 K. ELDATA: Integrated Electronic,
Journal Physical-Chemical Data, v. 5, p. 157-164, 1999.

DAY, Chany-Yih; CHANG, Chiehming J.; CHEN, Chiu-Yang. Phase Equilibrium of
Ethanol + CO, and Acetone + CO- at Elevated Pressures. Journal of Chemical and
Engineering Data, v. 41, n. 4, p. 839-843, 1996.

DOHRN, Ralf; PEPER, Stephanie; FONSECA, José. M. S. High-pressure fluid-phase
equilibria: Experimental methods and systems investigated (2000-2004). Fluid
Phase Equilibria, v. 288, p. 1-54, 2010.

DONG, Fu; ZHUANG, Yang; JIANYI, Lu; JIANMIN, Liu. A cross-association model
for CO,-methanol and CO,-ethanol mixtures. Science China Chemistry, v. 53, n. 6,
p. 1438-1444, 2010.

EIP GERADORES. Matriz Energética: Petroleo. Disponivel em:
<http://www.geradores-eip.com.br/index.php?option=com_content&view=article&id=
39&Itemid=29#petroleo_a>. Acesso em: 09 abr. 2012.

ELLIOTT, J. R.; LIRA, C. T. Introductory Chemical Engineering
Thermodynamics. New Jersey: Prentice Hall, 1999.

ESPINOSA, Suzana N. Procesamiento Supercritico de Productos Naturales
Modelado, Anélisis y Optimizaciéon. 2001. 312 f. Tesis (Doctoral en Ingenieria
Quimica) — Departamento de Quimica e Ingenieria Quimica de la Universidad
Nacional Del Sur. Bahia Blanca - Argentina, 2001.



76

HOUNDONOUGBO, Yao; JIN, Hong; RAJAGOPALAN, Bhuma; WONG, Kean;
KUCZERA, Krzysztof, SUBRAMANIAM, Bala; LAIRD, Brian. Phase Equilibria in
Carbon Dioxide Expanded Solvents: Experiments and Molecular Simulations.
Journal of Physical Chemistry B, v. 110, n. 26, p. 13195-13202, 2006.

JENNINGS, Davld W.; LEE, RongJwyn; TEJA Amyn S. Vapor-Liquid Equilibria in the
Carbon Dioxide + Ethanol and Carbon Dioxide + 1-Butanol Systems. Journal of
Chemical and Engineering Data, v. 36, n. 3, p. 303-307, 1991.

JOUNG, Seung Nam; YOO, Chang Woo; SHIN, Hun Yong; KIM, Sun Young; YOO,
Ki-Pung; CHUL, Soo Lee, HUH, Wan Soo. Measurements and correlation of high-
pressure VLE of binary CO,—alcohol systems (methanol, ethanol, 2-methoxyethanol
and 2-ethoxyethanol). Fluid Phase Equilibria, v. 185, p. 219-230, 2001.

KNEZ, Zeljko; SKERGET, Mojca; ILIC, Ljiljana; LUTGE, Christoph. Vapor—liquid
equilibrium of binary CO,—organic solvent systems (ethanol, tetrahydrofuran, ortho-
xylene, meta-xylene, para-xylene). Journal of Supercritical Fluids, v. 43, p. 383-
389, 2008.

KODAMA, Daisuke; KATO, Masahiro.High-Pressure Phase Equilibrium for Carbon
Dioxide + Ethanol at 291.15 K. Journal of Chemical and Engineering Data, v. 50,
n. 1, p. 16-17, 2005.

KWAK, Chul; SANDLER, Stanley I.; BYUN, Hun-Soo. Correlation of vapor-liquid
equilibria for binary mixtures with free energy-based equation of state mixing rules:
Carbon dioxide with alcohols, hydrocarbons, and several other compounds. Korean
Journal of Chemical Engineering, v. 23, n. 6, p. 1016-1022, 2006.

MEHL, Ana; NASCIMENTO, Fabio P.; FALCAO, Pedro W.; PESSOA, Fernando L.
P.; CARDOZO-FILHO; Lucio. Vapor-Liquid Equilibrium of Carbon Dioxide + Ethanol:
Experimental Measurements with Acoustic Method and Thermodynamic Modeling.
Journal of Thermodynamics, v.2011, 2000.

MORAN, Michael J.; SHAPIRO, Howard N. Principios de termodinamica para
engenharia. Tradugdo: Gisele Maria R. Vieira. 6. ed. Rio de Janeiro: LTC, 2009.

MULLER, Erich, A.; GUBBINS, Keith, E. Molecular-Based Equations of State for
Associating Fluids: A Review of SAFT and Related Approaches. Industrial &
Engineering Chemistry Research, v.40, n. 10, p. 2193-2211, 2001. Disponivel em:
<http://home.icpf.cas.cz/ivonez/Papers/Biblio/TextAbstr/SAFTrev.pdf>. Acesso em:
28 abr. 2011.

NASCIMENTO, Yuri C do. Determinacdo dos dados de Equilibrio Liquido-Vapor
para sistemas Alcool + Ester encontrados no Processamento do Biodiesel.
2005. 69f. Monografia (Conclusdo de Curso em Engenharia Quimica) - Universidade
Federal do Rio Grande do Norte. Natal, 2005.

NDIAYE, Papa Matar. Equilibrio de fases de Oleos vegetais e de biodiesel em
CO,, propano e n-butano. 2004. 214 f. Tese (Doutorado em Tecnologia de
Processos Quimicos e Bioquimicos) — Programa de Pos-Graduacdo em Tecnologia


http://home.icpf.cas.cz/ivonez/Papers/Biblio/TextAbstr/SAFTrev.pdf

77

de Processos Quimicos e Bioquimicos da Escola de Quimica da Universidade
Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2004.

PENG, Ding-Yu; ROBINSON, Donald B. A new two-constant equation of state.
Industry Engineering Chemical Fundamental, v. 15, p. 59, 1976.

POLISHUK, llya; WISNIAK, Jaime; SEGURA, Hugo. Simultaneous prediction of the
critical and sub-critical phase behavior in mixtures using equation of state I. Carbon
dioxide-alkanols. Chemical Engineering Science, v. 56, p. 6485-6510, 2001.

PRAUSNITZ, John M.; LICHTENTHALER, Rudiger N.; AZEVEDO, Edmundo Gomes
de. Molecular Thermodynamics of Fluid-Phase Equilibria. 3. ed. New Jersey:
Prentice Hall PTR, 1999.

REDLICH, Otto; KWONG, Joseph N.On thermodynamics of solution V: an equation
of state. Fugacities of gaseous solutions. Chemical Review, v. 44, p. 233, 1949.

ROSSI, Luciano F. dos S. Formacado de hidratos em sistemas de gas natural.
1990. 93f. Dissertacdo (Mestrado em Engenharia do Petréleo). Faculdade em
Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de Campinas. Sao Paulo, 1990.

RUTLEDGE, Luis A. M.; RAJAGOPAL, Krishnaswamy. Determinacdo de ponto de
bolha de um o6leo vivo a partir de dados PVT. In: CONGRESSO BRASILEIRO DE
PESQUISA E DESENVOLVIMENTO EM PETROLEO E GAS (PDPETRO), 4, 2007,
Campinas. Anais eletrénicos... Disponivel em: <http://www.portalabpg.org.br/
PDPetro/4/resumos/4APDPETRO 2 1 0174-4.pdf>. Acessoem: 30 abr. 2011.

SANDLER, S. I. Chemical and Engineering Thermodynamics, 3. ed, Wiley, 1999.

SECUIANU, Catinca; FEROIU, Viorel; GEANA, Dan. Phase behavior for carbon
dioxide + ethanol system: Experimental measurements and modeling with a cubic
eqguation of state. The Journal of Supercritical Fluids, v. 47, p. 109-116, 2008.

SILVA, Marta Isabel de Gléria Vazquez Machado da. Estudo do Equilibrio de
Fases de Sistemas Relevantes para o Processo de Desalcoolizagdo de Vinho
por Extrac¢cdo Supercritica. 2002. 310 p. Tese (Doutorado em Engenharia
Quimica) — Departamento de Engenharia Quimica da Faculdade de Engenharia da
Universidade do Porto. Porto, 2002.

SILVEIRA JUNIOR, Nauro da. Desenvolvimento de Ferramenta de Calculo
Termodinamico Usando o Modelo PC-SAFT. 2008. 131f. Dissertacdo (Mestrado
em Engenharia) — Programa de PoOs-Graduacdo em Engenharia Quimica,
Universidade Federal do Rio Grande do Sul. Porto Alegre, 2008.

SMITH, John M.; VAN NESS, Hendrick. C.; ABBOTT, Michael M. Introducédo a
Termodindmica da Engenharia Quimica. Traducdo: Eduardo Mach Queiroz;
Fernando Luiz P. Pessoa. 7. ed. Rio de Janeiro: LTC, 2007.

SOAVE, G. Equilibrium constants from a modified Redlich-Kwong equation of state.
Chemical Engineering Science, v. 27, p. 1197, 1972.


http://www.portalabpg.org.br/PDPetro/4/resumos/4PDPETRO_2_1_0174-4.pdf
http://www.portalabpg.org.br/PDPetro/4/resumos/4PDPETRO_2_1_0174-4.pdf

78

STIEVANO, Matteo; ELVASSORE, Nicola. High-pressure density and vapor-liquid
equilibrium for the binary systems carbon dioxide—ethanol, carbon dioxide—acetone
and carbon dioxide—dichloromethane. Journal of Supercritical Fluids, v. 33, p. 7—
14, 2005.

SUZUKI, Kazuhiko; SUE, Haruhusa; ITOU, Masahiro; SMITH, Richard L.; INOMATA,
Hiroshi; ARAI, Kunio; SAITO, Shozaburo. Isothermal Vapor-Liquid Equilibrium Data
for Binary Systems at High Pressures: Carbon Dioxide-Methanol, Carbon Dioxide-
Ethanol, Carbon Dioxide-1-Propanol, Methane-Ethanol, Methane-1-Propanol,
Ethane-Ethanol, and Ethane-1-Propanol Systems. Journal of Chemical and
Engineering Data, v. 35, n. 7, p. 63-66, 1990.

SUZUKI, Tatsuru; TSUGE, Naoki; NAGAHAMA, Kunio. Solubilities of ethanol, 1-
propanol, 2-propanol and 1-butanol in supercritical carbon dioxide at 313 K and 333
K. Fluid Phase Equilibria, v. 67, p. 213-226, 1991.

TSIVINTZELIS, |; MISSOPOLINOU, D.; KALOGIANNIS, K.; PANAYIOTOU, C.
Phase compositions and saturated densities for the binary systems of carbon dioxide
with ethanol and dichloromethane. Fluid Phase Equilibria, v. 224, p. 89-96, 2004.

WU, Weize; KE, Jie; POLIAKOFF, Martyn. Phase Boundaries of CO,+ Toluene, CO,
+ Acetone, and CO,+ Ethanol at High Temperatures and High Pressures. Journal of
Chemical and Engineering Data, v. 51, n. 4, p. 1398-1403, 2006.

YEO, Sang-Do; PARK, Su-Jin; KIM, Jin-Woo; KIM, Jae-Chang. Critical Properties of
Carbon Dioxide + Methanol, + Ethanol, + 1-Propanol, and + 1-Butanol. Journal of
Chemical and Engineering Data, v. 45, n. 5, p. 932-935, 2000.

YOON, Ji-Ho; LEE, Hyun-Song; LEE, Huen. High-pressure Vapor-Liquid Equilibria
for Carbon Dioxide + Methanol, Carbon Dioxide + Ethanol, and Carbon Dioxide +
Methanol + Ethanol. Journal of Chemical and Engineering Data, v. 38, n.1, p. 53-
55, 1993.



79

8 ANEXO A

PROCEDIMENTO PARA DESMONTAR A CELULA

l.
.
II.
V.
V.
VI.
VII.

VIII.

Baixar a presséo até 70 bar e selecionar a opcado REFILL;

Fechar a valvula da bomba;

Fechar a valvula esférica do painel;

Abrir a valvula de tras do painel

Remover a agua do banho

Desconectar o fundo

Aguardar resfriamento do banho a 30-40 °C e desparafusar os parafusos
restantes.

Esperar a saida de todo o solvente

Descartar a amostra

Desmontar toda a célula e limpar todas as partes com alcool e pano

macio.

PROCEDIMENTO DE LIMPEZA DA CELULA DE EQUILIBRIO DE FASES

VI.
VII.

Posicionar a Célula de Equilibrio horizontalmente em uma morsa e fixa-la;
Desparafusar o fundo inicialmente com o auxilio de chave 30" e
posteriormente com a mao;

Com o auxilio de algodédo embebido em alcool e um bastdo macio, limpar
a célula internamente e seca-la com algodao;

Remover quaisquer vestigios de algoddo com ajuda do bastdo macio;
Posicionar os anéis de Buna no pistdo e ajusta-los de forma que sua
entrada na célula de equilibrio seja suficiente com a forca do dedo
polegar;

Limpar o pistdo com algodado embebido em alcool e seca-lo;

Remover todo o residuo de filme de teflon remanescente da rosca, bem

como dos conectores do termopar, alimentacdo e pressurizacdo do pistéao.
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9 ANEXOB

MODULO DE EQUILIBRIO DE FASES
PROCEDIMENTO DE INICIALIZACAO DO EXPERIMENTO

1. Verificar se Vo e V¢ estdo fechadas;

2. Ligar o banho termostatico na tomada, na chave dianteira abaixo e no display
(ativar as fungbes aguecimento,refrigeragéo e circulagao) e ajustar a
temperatura em 17 C;

3. Verificar se V4, V,, V3 e V4 estao fechadas;

4. Ligar a bomba na tomada, chave inferior e painel;

I.  Verificar se a bomba necessita ser recarregada (abaixo de 100 mL). Se
(a) SIM, entao:
i.  Ajustar a temperatura do banho para 10 °C e esperar estabilizar;
ii.  Verificar se a bomba encontra-se ‘STOPPED’, caso contrario,
Aperte ‘STOP
iii.  Verifique se Vi, V2, Vze V, estdo fechadas;
iv.  Abrir V, (1°) segurando a conex&o com a méo para que ndo
ocorram danos & tubulagéo e V¢ (2°);
v. Aperte ‘REFILLS
vi.  Aguarde por aproximadamente 1 hora ou até que o display
indique ‘CILLINDER FULL’;
ENQUANTO A BOMBA SERINGA INDICAR ‘CILLINDER FULL’ E O BANHO
TERMOSTATICO NAO ESTIVER NA TEMPERATURA DESEJADA, AGUARDAR O
BANHO ATINGIR A TEMPERATURA E SOMENTE ENTAO FECHAR V, E Vc.
vii.  Fechar V¢ (1°) e V, (2°).
NUNCA INICIAR O EXPERIMENTO COM V¢ E Vo ABERTOS.
(b) NAO, entéo continue os passos abaixo.

5. Verificar se V, e V¢ estao totalmente fechadas:

6. Abrir V; vagarosamente durante os primeiros 90° e depois normalmente até
atingir o final da rosca;

7. Aguardar a minimizacao e estabilizacdo do fluxo pelo display da Bomba
Seringa

8. Pressurizar a bomba até 150 bar, de 10 em 10 bar; Programando-a:



vi.

Vii.

81

CONSTANT/ PRESS

A

Inserir o valor de acréscimo na pressao

ENTER

RUN

Inserir o valor de acréscimo na pressao novamente e proceder
igualmente até atingir 100 bar

Aguardar o fluxo minimizar e estabilizar proximo a zero (0,0XX
bar)

9. Montar a célula;

Vi.

Vii.

viii.

Xi.

Xii.

Posicionar a Célula de Equilibrio horizontalmente em uma morsa
8’ e fixa-la;

Colocar o anel de vedacédo (teflon) no fundo da célula, em
seguida inserir a rosca no fundo;

Passar filme de teflon nas conexdes de frente e de fundo;
Posicionar a célula de equilibrio de fases verticalmente na
morsa com a frente para cima;

Limpar com algoddo embebido em alcool, secar e adicionar o
bastdo magnético (peixinho) no interior da célula;

Inserir o anel de vedacao, a janela de safira e o segundo anel de
vedacao;

Conectar a conexdo frontal manualmente e terminar o
fechamento com o auxilio de uma chave de boca 30’;

Inverter a célula verticalmente, trazendo o fundo para cima da
morsa. Atentar para as conexdes do termopar, e de
alimentagdo, para que nao ocorra nenhum tipo de dano ao
posiciona-la na base da morsa;

Posicionar o pistdo rente ao fundo da célula;

Adicionar a janela de vedacao traseira, conectar a conexao
manualmente e terminar o fechamento da rosca com chave 30’;
Posicionar a célula de equilibrio internamente a camisa de
aguecimento do médulo;

Continuar o procedimento a partir da Inser¢cdo de soluto na

célula;
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10.Ligar a célula de equilibrio na tomada e no filtro de linha;
11.Preparar o soluto;

i. Num Béquer de 50 mL adicionar a seringa com agulha de 3 mL
e tarar a balanca analitica;

ii. Retirar a seringa com agulha da balan¢a, mantendo o Béquer, e
sugar o volume de soluto necessério para a fragdo molar
desejada do experimento;

iii. Inserir novamente a seringa com agulha e soluto na balanca e
mensurar a massa do soluto;

iv. Injetar o soluto pela janela de alimentacdo da célula de
equilibrio;

12.Conecte o termopar e a alimentacéo na célula, manualmente e depois
finalizar a conexdo com o auxilio de chave 8’;

13.Calcular o volume de solvente (CO,) a ser inserido e rapidamente calcular a
reflexdo desse volume na variacdo de pressao para saber quando parar a
alimentacao;

14. Abrir V4 para alimentar a célula;

15.Quando estiver proximo do volume desejado, diminuir o fluxo de alimentacéo,
fechando um pouco V4;

16.Anotar o volume de CO; inicial e o final (para saber quanto de CO; foi
alimentado — 150 bar e 17 °C, p = 0,92074 g/cm®);

17.Fechar V4 depois da alimentac&o e reduzir para 60 bar (novamente de 10 em
10 bar);

i. Stop

ii. Constant/Press

ii. A

iv. Inserir o valor de decréscimo na pressao
v. ENTER

vi. RUN

vii. Inserir o valor de decréscimo na pressao novamente e proceder
igualmente até atingir 60 bar
vii. STOP
18.Conectar a alimentacdo do pistéo (traseira);

19. Abrir V, vagarosamente;
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20.Ligar o agitador magnético;
21.Pressurizar a célula, de 10 em 10 bar,até atingir um sistema monofasico;
i. CONSTANT/PRESS
i. A
ii. Inserir o valor de acréscimo na pressao
iv. ENTER
v. RUN
vi. Inserir o valor de acréscimo na pressdo novamente e proceder
igualmente até atingir um sistema monofasico. AGUARDAR O
SISTEMA ATINGIR O EQUILIBRIO A CADA ACRESCIMO DE
PRESSAO POR 5 MINUTOS.
22.Diminuir a pressao gradativamente até surgir uma nova fase.
23.Programando a bomba:
a. STOP
Program Grad
oy
Continue
Edit
‘1" — Pinicia — ENTER
‘2" — Ptina — ENTER
‘3’ — Taxa 3 bar—- ENTER
i. STORE
j- RUN (chegar na Pincia)

- 0o 2 o T

= @

k. RUN (para comecar o programa).
24.0bservar a janela até haver o aparecimento de uma segunda fase (transicao);
i. HOLD
i. STOP
ii.  RUN
25.Repetir a programacao da bomba para realizagédo de triplicada (como ja se
sabe onde ocorreu a transicéo pode-se fazer uma taxa rapida seguida de taxa
lenta);
I.  Programando a bomba:
a. STOP
b. Program Grad
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c. 2

d. Continue

e. Edit

f. ‘1" = Pinicia — ENTER

g. ‘2 — Psina — ENTER

h. ‘3’ — Taxa 10 bar— ENTER

C para inserir um novo passo, se necessario
i B
K. ‘2" - Psina — ENTER
. ‘3 —Taxa 3 bar— ENTER
m. STORE
n. RUN (chegar na Pinjgia)
0. RUN (para comegar o programa,).
26.Apertar ‘HOLD’ quando houver a transicéo;
27.Anotar a P e T do modulo;
28.STOP
29.Para repetir o mesmo ponto, é s6 apertar: RUN; RUN;
30.Escolher nova temperatura e repetir;
31.Ao terminar as medidas, programar o resistor da camisa de aquecimento a 0

°C para que sua temperatura diminua gradativamente.

PROCEDIMENTO PARA FINALIZACAO:
32.STOP na bomba,;
33.Reduzir pressédo de vapor do CO, para as proximidades de 50 bar

(novamente, reduzi-la de 10 em 10 bar);

i. Stop

ii. Constant/Press

ii. A

iv. Inserir o valor de decréscimo na pressao
v. ENTER

vi. RUN

vii. Inserir o valor de decréscimo na pressao novamente e proceder
igualmente até atingir 60 bar
viii. STOP
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34.Desligar o Banho termostatico;
35.Fechar Vy;
36.VERIFICAR QUE V, ESTA ABERTA;
37.Abrir V3 vagarosamente durante os primeiros 90° e depois normalmente até
atingir o final da rosca;
38.Fechar V, (com V3 aberta);
39.Desconectar a alimentacdo do fundo da célula de equilibrio de fases;
40. Abrir lentamente V4, de modo que a pressao seja minimizada (0 bar);
41.Desligar a bomba seringa na seguinte ordem: painel, chave inferior e tomada;
42.Desligar a célula de equilibrio no filtro de linha e na tomada;
43.Desmontar a unidade (CUIDAR COM A TEMPERATURA DA CELULA).
i.  Aguardar resfriamento da célula a 30-40 °C;
ii. Desparafusar termopar e alimentacao;
iii.  Remover a célula de equilibrio da camisa de aguecimento e posiciona-
la na morsa 8’ verticalmente com o fundo para cima e fixa-la;
iv. ~ Com o auxilio da chave 30’, desparafusar o fundo da célula;
v. Remover as vedacoes;

Vi. Descartar a amostra;

vii.  Posicionar a célula de equilibrio na morsa com a frente para cima e
fixa-la;
viii.  Com o auxilio da chave 30’, desparafusar a frente da célula;

iXx. Remover as vedacdes e a janela de safira;
X.  Remover o pistdo com o auxilio de um bastéo macio;
xi.  Limpar todas as partes com o auxilio de algoddo embebido em &lcool e

um bastdo macio e seca-la com algodao.
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RESULTADOS EXPERIMENTAIS
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As tabelas Tabela 6aTabela 13 mostram os resultados experimentais de

pressdo e temperatura para a transicdo de fases da mistura diéxido de carbono e

etanol em diferentes composi¢cdes, com seus respectivos desvios padrdoes (Sd

representa standart deviation):

Tabela 6: Resultados experimentais para 0,32 de fracdo molar de diéxido de carbono

Fracdo Molar CO, 0,32

Temperatura (K) Sd (K) Pressao (bar) Sd (bar) Transicdo de Fases

313,3
323,2
333,0
343,1
353,3
363,5

0,4
0,6
0,9
0,2
0,6
0,6

53,0
63,0
73,8
83,1
92,6
99,2

0,7
0,7
2,1
0,4
0,3
0,1

Liquido - Vapor
Liquido - Vapor
Liquido — Vapor
Liquido — Vapor
Liquido — Vapor
Liquido — Vapor

Tabela 7: Resultados experimentais para 0,41 de fracdo molar de diéxido de carbono

Fracdo Molar CO, 0,41

Temperatura (K) Sd (K) Presséao (bar) Sd (bar) Transicao de Fases

313,3
323,2
333,0
343,1
353,3
363,5

0,4
0,6
0,9
0,2
0,6
0,6

58,5
70,8
83,7
94,2
104.,4
111,8

1,5
0,2
0,8
0,2
0,1
0,6

Liquido — Vapor
Liquido — Vapor
Liquido - Vapor
Liquido — Vapor
Liquido - Vapor
Liquido - Vapor

Tabela 8: Resultados experimentais para 0,51 de fragdo molar de diéxido de carbono

Fracdo Molar CO, 0,51

Temperatura (K) Sd (K) Presséo (bar) Sd (bar) Transi¢cdo de Fases
313,3 0,4 64,8 0,3 Liquido — Vapor
323,2 0,6 79,6 0,5 Liquido — Vapor
333,0 0,9 94,3 0,6 Liquido — Vapor
343,1 0,2 109,1 1,2 Liquido — Vapor
353,3 0,6 118,3 0,1 Liquido — Vapor
363,5 0,6 127,6 0,2 Liquido — Vapor
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Tabela 9: Resultados experimentais para 0,61 de fracdo molar de diéxido de carbono

Fracédo Molar CO,

0,61

Temperatura (K)

Sd (K) Presséao (bar) Sd (bar) Transicédo de Fases

313,3
323,2
333,0
343,1
353,3
363,5

0,4
0,6
0,9
0,2
0,6
0,6

71,1
86,9
105,9
1195
131,8
140,8

1,3
0,9
0,5
0,8
0,2
1,3

Liquido - Vapor
Liquido - Vapor
Liquido - Vapor
Liquido - Vapor
Liquido - Vapor
Liquido - Vapor

Tabela 10: Resultados experimentais para 0,71 de fragdo molar de diéxido de carbono

Fracdo Molar CO, 0,71

Temperatura (K)

Sd (K) Presséo (bar) Sd (bar) Transicdo de Fases

313,3
323,2
333,0
343,1
353,3
363,5

0,4
0,6
0,9
0,2
0,6
0,6

74,2
92,1
109,6
124,0
135,2
143,3

0,2
0,4
0,5
0,2
0,1
0,3

Liquido - Vapor
Liquido - Vapor
Fluido - Liquido
Fluido — Liquido
Vapor — Fluido
Vapor — Fluido

Tabela 11: Resultados experimentais para 0,81 de fracdo molar de diéxido de carbono

Fracdo Molar CO, 0,81

Temperatura (K) Sd (K)

Pressédo (bar) Sd (bar) Transicao de Fases

313,3
323,2
333,0
343,1
353,3
363,5

0,4
0,6
0,9
0,2
0,6
0,6

76,5
93,7
111,7
125,9
136,2
1421

0,1
0,3
0,2
0,1
0,3
0,1

Liquido — Vapor
Liquido — Vapor
Fluido — Vapor
Fluido — Vapor
Vapor —Liquido
Vapor —Liquido

Tabela 12: Resultados experimentais para 0,90 de fragcdo molar de didéxido de carbono

Fracdo Molar CO, 0,90

Temperatura (K) Sd (K) Pressé&o (bar) Sd (bar) Transicédo de Fases

313,3
323,2
333,0
343,1
353,3

0,4
0,6
0,9
0,2
0,6

76,0
93,0
111,9
124,3
133,8

1,6
0,6
0,3
0,1
0,5

Liquido — Vapor
Fluido — Vapor
Liquido — Vapor
Vapor —Liquido
Vapor —Liquido




Tabela 13: Resultados experimentais para 0,95 de fracdo molar de diéxido de carbono

Fracdo Molar CO, 0,95

Temperatura (K) Sd (K) Pressao (bar) Sd (bar) Transicao de Fases

304,1 0,1 53,8 1,0 Liquido — Vapor
313,3 0,4 72,7 1,0 Vapor —Liquido
323,2 0,6 87,1 0,2 Vapor —Liquido

333,0 0,9 100,0 0,9 Vapor —Liquido




