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RESUMO

A frutose € um monossacarideo muito importante no mercado mundial, apresentando
caracteristicas diferenciadas quando comparado aos demais aglcares, 0 que a torna
economicamente atrativa embora ndo sendo produzida em grande escala no Brasil. Um dos
métodos possiveis para produzi-la seria utilizar etanol como antissolvente ap6s a hidrolise da
sacarose, para facilitar a cristalizacdo da frutose no meio e separé-la em seguida. Utilizando
essa via, a recuperacdo de etanol se faz necessaria em de uma coluna de destilacdo, e para isso,
dados de equilibrio liquido-vapor (ELV) sdo importantes para analisar a viabilidade do
processo, mas que ndo se encontram na literatura ainda. Modelos termodindmicos se fazem
necessarios para uma futura modelagem da coluna de destilagdo. Em vista disso, o presente
trabalho tem como objetivo obter dados de ELV da solucdo hidroetandlica contendo frutose, e
estimar parametros de um modelo adequado para descricdo do comportamento de tal mistura.

A obtencdo dos dados de ELV foi realizada utilizando um ebulidbmetro modificado com
recirculacdo da fase vapor operando a pressdo atmosférica da cidade de Sdo Carlos-SP. A
composicdo foi determinada por balan¢o de massa combinado com medidas de indice de
refracdo. Foram feitas curvas de ELV com composicdo fixa de frutose de 10,3%, 20,7% e 31,0%
em massa, além de uma curva binéria de etanol e agua para validar o método. A estimativa de
parametros de interacdo foi realizada no software Scilab versdo 5.5.1 através do método de
Levenberg-Marquardt. Os dados experimentais foram utilizados para ajustar parametros de
modelos de energia de Gibbs excedente baseados em composi¢do local (Wilson, NRTL,
UNIQUAC, e P&M-UNIQUAC). Dentre todos os modelos testados nos ajustes de parametros,
0 melhor modelo para a descri¢cdo dos dados foi 0 modelo P&M-UNIQUAC cujos parametros
foram considerados dependentes da temperatura com um desvio maximo de 6,10% para a dgua
na fase vapor. Foram avaliados também modelos baseados em modificacdo do modelo
UNIFAC, nesses casos utilizando os parametros de interacdo da literatura, para os quais o
melhor modelo na descri¢do dos dados experimentais foi 0 mS-UNIFAC com desvio maximo
de 14,45% para a 4gua na fase vapor. Os resultados mostraram que é possivel determinar dados

de ELV contendo frutose utilizando a metodologia adotada e que a frutose influéncia no ELV.

Palavras-chave: Equilibrio liquido-vapor. Frutose. Ebulidmetro. Ajuste de parametros binarios.



ABSTRACT

Fructose (1,3,4,5,6-pentahydroxyhex-2-one) is an important sugar in global market because its
unique characteristics when compared to another sugars. It becomes the fructose economically
attractive besides the fact that it is not easily produced. Fructose may be produced by
crystallization from its aqueous solution adding ethanol as antisolvent, and afterward a
separation process will be necessary to separate ethanol+water+fructose to become the process
practicable. Applying this way, ethanol may be recovered using a distillation column and vapor-
liquid equilibrium data for water+ethanol+fructose mixture are necessary but it is not available
in literature yet. Thermodynamic models are necessary to modelate a distillation column. Thus,
this work has the objective of obtain VLE of hydroethanolic solutions contain fructose, and
estimate parameters of an adequated model to describe the behavior of the mixture. In this work,
Vapor-liquid equilibrium (VLE) data for water+ethanol+fructose and water+ethanol were
determined using a modified ebulliometer based on vapor recirculation operating at
atmospheric pressure of Sdo Carlos. The composition was determinated combinating measures
of refractive index and mass balance. Curves of VLE with fix composition of fructose
containing 10.3%, 20.7% and 31.0% in mass were determinated, besides a binary curve with
water and ethanol to validate the method. The estimative of parameters was realized in Scilab
software version 5.5.1, utilizing the Levenberg-Marquardt method. The experimental data were
used to estimate parameters of models based on excess Gibbs energy and local composition
(Wilson, NRTL, UNIQUAC, P&M-UNIQUAC). Among all the model tested on estimative of
parameters, the best model to describe the experimental data was the P&M-UNIQUAC model
whose parameters were considered dependents of temperature with maximum deviation of
6,10% to water in vapor phase. Were evaluated models based on modifications of UNIFAC
model, in these cases using parameters of interaction available in literature, to these cases the
best model to describe the experimental was the mS-UNIFAC with maximum deviation of
14,45% to water in vapor phase. The results show that is possible determinate VLE data contain

fructose utilizing the methology adopted and that fructose influences in VLE.

Keywords: Liquid-vapor equilibrium. Fructose. Ebulliometer. Estimative of parameters.
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1 INTRODUCAO

1.1 Motivagéo e Objetivos

A frutose € um monossacarideo que pode ser obtido a partir da hidrolise da
sacarose, que forma uma solugdo aquosa de glicose e frutose. Quando pura é branca,
higroscdpica e cristalina; na forma solida é bastante soltvel em agua e pouco soltvel na maioria
dos alcodis (SILVA, 2010). A frutose ainda se difere da sacarose por apresentar maior
solubilidade em &gua, se dissolvendo mais facilmente em solucdo, sendo mais dificil de
cristalizar em determinadas condi¢des que outros aglcares. Apresenta como principal diferenca
o maior poder edulcorante quando comparado com a sacarose (maior capacidade de adocar). E
utilizada especialmente em produtos dietéticos, sendo cerca de 1,3 a 1,8 vezes mais doce que
0s outros agucares, dependendo de sua forma tautomérica em solucéo. Além disso, ndo requer
0 uso de insulina em seu processo metabdlico, como a glicose, possibilitando seu uso em
produtos destinados aos diabéticos (SILVA, 2010), embora ndo haja consenso entre 0s

especialistas na area.

O mercado mundial de xaropes com alto teor de frutose (HFCS) gira em torno
de 10 milhdes de toneladas/ano em base seca (BUCHOLZ; SIBEL, 2008), sendo a maior parte
dessa quantidade produzida a partir de amido, cuja hidrdlise fornece glicose, seguida de
isomerizagdo de glicose em frutose. O Brasil ainda ndo estd entre os grandes produtores
mundiais de frutose. Dentre as empresas socias da Associacdo Brasileira da Industria Quimica
apenas a Ingredion é apontada como produtora deste acucar (ABIQUIM, 2012). A tabela 1
evidencia a dependéncia do Brasil com relacdo a disponibilidade de frutose no mercado

nacional:
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Tabela 1- Importacao e exportacao de frutose quimicamente pura (U$S e kg)

Ano US$ FOB Peso liq (kg) US$/kg

2011 5.109.371  4.549.830 1,12
Importacao 2012 8.924.722  7.418.711 1,20

2013 9.203.058  8.358.062 1,10

2011 37.831 25.000 1,51
Exportacéo 2012 79.628 52.000 1,53
2013 66.675 43.475 1,53

Fonte: ALICEWEB (2013)

Nota-se que o pais importa muita frutose, e que a quantidade exportada é
insignificante quando comparada aos valores de importacéo. Portanto, o pais é dependente de
frutose externa para abastecer o0 mercado nacional. Observa-se grande dependéncia do Brasil
em relagdo a frutose, e isso revela a importancia de estudar métodos para se obter frutose
industrialmente. Existem diversos estudos que pesquisam as formas de obter frutose. E
necessario, além de permitir sua producao eficiente, que o método seja viavel economicamente,

tornando-o passivel de aplicacdo industrial.

O principal método de producdo de frutose é através da isomerizacao da glicose,
seja através de reacdo enzimatica ou quimica. No caso da rota enzimatica, a aplicacdo de
enzimas em processos industriais tem como principal restricdo o seu custo elevado, a
dificuldade de recuperacdo das enzimas no fim do processo e também a alta instabilidade. J& na
rota quimica, a concentracdo de frutose obtida é geralmente baixa, produz-se outros agucares e

a frutose produzida apresenta sabor e teor dulcificante reduzidos (BHOSALE et al, 1996).

Como alternativa a estes processos, a cristalizagdo se apresenta como um método
promissor (INSTITUTO DE PESQUISAS TECNOLOGICAS DO ESTADO DE SAO
PAULDO, 1998). A cristalizacdo € um dos métodos de finalizacdo ou polimento de produtos em
indUstrias alimenticias, quimicas e farmacéuticas. A razdo de se enfatizar essa operagdo unitéria
é que sendo a ultima operacdo na producgdo de substancias cristalinas, afeta a pureza e pode

evitar ou diminuir propriedades indesejaveis no produto final como empedramento, retengédo
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demasiada de umidade e perdas de material devido a formacao de p6. A cristalizacdo é muito
empregada como forma energeticamente vantajosa de separacdo de espécies quimicas de uma
mistura de substancias, representada por matérias-primas ou subprodutos de reacdes (NYVLT;
HOSTOMSKY:; GIULIETTI, 2001).

A cristalizacdo por resfriamento € justificada para substancias cuja solubilidade
varia sensivelmente em decorréncia da mudanca de temperatura, o que conduz a formacéo dos
cristais. Devido a alta solubilidade da frutose em &gua, sua cristalizagdo se torna dificultada
nesse meio. Faz-se necessario, entdo, utilizar um antissolvente para minimizar tal solubilidade
e, como efeito, a frutose precipita mais facilmente e se torna passivel de separacdo. O etanol é
adequado como antissolvente (MAHONEY, 1940) devido a sua miscibilidade com a agua, e a

sua ndo-afinidade com o soluto (frutose), além do baixo custo e por ndo ser toxico.

Embora o uso de etanol reduza a solubilidade da frutose, h& o inconveniente de
se separar etanol da &gua com resquicios do aglicar em uma etapa posterior, visando recuperar
0 etanol e a 4gua para reutilizacdo no processo de modo a torna-lo viavel economicamente. 1sso
acarreta em custos adicionais na producdo. O modo mais simples e direto de realizar essa
separacdo € através de destilacdo dessa mistura, separando o etanol, a 4gua e a frutose e
possibilitando sua reutilizagdo no processo em forma de reciclo. A figura 1 apresenta o processo

proposto:

Figura 1 - Processo alternativo para producdo de frutose

Recuperagdo de etanol

Etanol

. Agua + Etanol +
Precipitacao

Separagdo

Agua+Frutose ———
resquicios de frutose

Frutose

r.( oede|i3sap ap eun|o) )

Agua + Etanol +
frutose

Fonte: Acervo pessoal



21

Portanto, torna-se necessario o conhecimento dos dados de equilibrio liquido-
vapor da solucdo ternéria etanol+agua+frutose para que seja possivel avaliar se tal separacao é
viavel econbmica e ambientalmente. Isto posto, o presente trabalho teve por objetivo determinar
os dados de equilibrio liquido-vapor do sistema ternario formado por etanol+agua+frutose
mantendo a fracdo massica de frutose fixa em 10,3%, 20,7% e 31,0% em massa para verificar
a influéncia da frutose no ELV, determinar pardmetros de interacdo binaria de modelos
termodindmicos, além de avaliar modelos UNIFAC modificados disponiveis na literatura para

sistemas contendo agucares.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 O Equilibrio liquido-vapor — ELV

E muito comum em processos industriais situacdes em que ¢ indispenséavel a
aplicacdo dos conceitos relativos ao equilibrio termodindmico de fases, em especial, processos
envolvendo equilibrio liquido-vapor nas etapas de separagdo de misturas liquidas (operacdes
de destilacdo). O equilibrio de fases é caracterizado pela igualdade de potenciais quimicos do

componente i nas fases liquida e vapor:
W=, i=1..N (Eq. 2.1)
(N = nimero de componentes na mistura e i = componente da mistura)

Para ter aplicabilidade, a equacdo 2.1 deve ser relacionada com as variaveis
mensuraveis: temperatura (T), pressao (P) e composic¢do (i), que sdo variaveis importantes no
caso do ELV. Embora possivel de ser relacionado com essas varidveis, na pratica, utilizar o
potencial quimico apresenta uma dificuldade quando aplicado a baixas pressdes, fazendo com
que u varie rapidamente com a composicdo, 0 que impossibilita sua aplicacdo imediata. Em
vista disso faz-se uma mudanga de variaveis, criando uma nova variavel: a fugacidade. Define-

se que:
dp = dG = RTdIn() (Eq. 2.2)

Em que f é a fugacidade, R é a constante dos gases, T € a temperaturae G € a

energia de Gibbs molar.

Integrando a equacéo 2.2, é possivel calcular a fugacidade (f), desde que definida

uma condigédo de contorno adequada para calcular a constante de integracao:
Para o gas ideal: f=P

Sabendo que o gas real tem tendéncia a se comportar como gas ideal a baixas

pressdes (P - 0), logo:

lim = = 1,0 (Eq. 2.3)
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Para um componente i puro:

dG; = RTdIn(fi) (Eq. 2.4)
. f
1;1—r>n05 =1,0 (Eq. 2.5)

Para um componente i numa mistura:
dG; = RTdIn(f) (Eq. 2.6)

Em que G; é a energia de Gibbs parcial molar e f; é a fugacidade do componente

I na mistura.
P!ii‘nm:—ip —1 (Eq. 2.7)
Sendo y; a fracdo molar do componente i na fase vapor.
Dessa forma, ndo se resolve a equagédo 2.1 para determinar o ELV, e sim a
equacéo 2.8:
L=tV i=1..N (Eq. 2.8)

Assim como na equacdo 2.1, a equacdo 2.8 ndo relaciona a fugacidade com a
temperatura, pressdo e/ou composicdo. Faz-se necessario definir uma nova variavel, o

coeficiente de fugacidade (oi). Entéo:

fi

- = @i para i puro (Eq. 2.9)
yfT; = {;, para i na mistura (Eqg. 2.10)

Em que @; é o coeficiente de fugacidade do componente i na mistura.

Sendo que para um gas ideal, ¢; =1 (e para uma mistura de gases ideais,

®; = 1, pois ndo ha desvio da idealidade).
Baseado no exposto, o ELV pode ser calculado como:

= xP, e (Eq. 2.11)
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' =9"yP (Eq. 2.12)
LOgO,
(T)iinP = (T)ivyip i:].,...,N (Eq 213)

Em que x; é a fracdo molar do componente i na fase liquida. Para determinar o
ELV, necessita-se conhecer os valores dos coeficientes de fugacidade da fase liquida e vapor e
substitui-los na equacgdo 2.13. Para calcular o coeficiente de fugacidade, aplica-se a equacgéo
2.14:

ng;, =-— %fop (R?T — Vi) dP com T e yi’s constantes (Eq. 2.14)

Sendo V; o volume parcial molar de i na mistura.

Portanto, para calcular o §;”, utiliza-se uma equacéo de estado cuja faixa de

validade seja de pressdo 0 até a pressdo desejada. Quando se deseja calcular o ;" ha uma
dificuldade adicional: a equacdo de estado deve ser valida para a mistura desde a presséo 0 até
a fase liquida, integrando desde o estado de géas ideal, passando pelo estado de vapor saturado,
ocorrendo mudanca de fases e passando por liquido saturado a temperatura do sistema.
Equacbes de estado vélidas para tantas faixas sdo escassas, e por isso, esse método tem
aplicabilidade reduzida. Devido ao fato de considerar a pressdo nos célculos de coeficiente de
fugacidade, tanto para a fase vapor quanto liquida, esse método € utilizado quando o sistema se

apresenta em altas pressoes.

Outro modo de resolver a equacgdo 2.8 é através da definicdo de outras variaveis:

a atividade (@;) e o coeficiente de atividade (y;).

Por definicdo, tem-se que:

D>
|

(Eq. 2.15)

Em que, 4; ¢ a atividade, f; é a fugacidade de referéncia do componente i,
geralmente & T do sistema, P = presséo do sistema; pressdo de referéncia ou P (Pressdo de
saturacdo do componente i a T do sistema) e x; = 1,0 ou x; - 0. Dependendo do sistema, adota-
se uma das referéncias citadas acima, e esta € escolhida visando representar melhor o caso

estudado.
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Utilizando algumas definicbes e manipulacdes matematicas, & possivel

relacionar a atividade com a energia de Gibbs excedente, de forma a obter:

GE ;i
== }“Cxilni—i (Eq. 2.16)
Em que GE é a energia de Gibbs excedente.
Por definigdo, o coeficiente de atividade é calculado pela equacéo 2.17:
d fi
Vi = Z— = (Eq. 2.17)
Logo,
GE
= 2 oxiny; (Eq. 2.18)
e
aE
= Iny; (Eq. 2.19)
—E
Sendo G a energia de Gibbs parcial molar excedente.
E
3 n.G
[Q‘ =Iny; (Eq. 2.20)
' T,P,n]-

Sendo n o numero de mols, ni 0 numero de mols do componente i € n; € 0 nimero

de mols do componente j.

A equacdo 2.19 relaciona o coeficiente de atividade com a energia de Gibbs
excedente. Uma vez determinada de que maneira a energia de Gibbs excedente se relaciona
com a temperatura, pressdo e composicao, € possivel equacionar o coeficiente de atividade com

essas propriedades a partir da equacédo 2.19 e calcular o ELV.
No ELV, tem-se entdo que:
vixifl =, yiP (Eq. 2.21)

Para baixas pressoes, a fase vapor pode ser considerada como gas ideal e 0

coeficiente de fugacidade da fase vapor pode ser adotado igual a unidade (1,0).
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Utilizando a referéncia adequada para calcular a fugacidade de referéncia (f;),
ou adotando hipdteses adequadas ao problema, é possivel determinar o ELV conhecendo o

coeficiente de atividade (y;).

A dificuldade da segunda alternativa exposta estd na definicdo adequada do
estado de referéncia para o problema que se deseja caracterizar, podendo ocasionar grandes

discrepancias se a referéncia adotada ndo for compativel com o problema estudado.

O estado de referéncia deve ser determinado pelos valores de T, P e composicéao

de referéncia:
- Temperatura:

A temperatura de referéncia é adotada como a temperatura do sistema.
- Composicéo:

Para definir a composicdo de referéncia, é possivel seguir duas vias:
12 via (convencao simétrica):

Todos os componentes sdo condensaveis (ndo ha nenhum componente em estado
supercritico; as temperaturas de saturacdo dos componentes puros a P do sistema ndo sao muito

afastadas).

Se essas condicdes forem obedecidas, a referéncia adotada € a solucao ideal

segundo Lewis-Randall:

fi =i (Eq. 2.22)

Onde f; é a fugacidade do componente i puro (xi = 1) & T do sistema, e P de
referéncia no estado liquido (neste caso, existirdo estados hipotéticos com uma extrapolagdo da
realidade, mas que ndo geram grandes desvios). Neste caso, se y; — 1, entdo x; — 1, sendo
chamada de convencdo simétrica. Caso a mistura apresente a fugacidade do componente i na
mistura igual a fugacidade de i puro em toda a faixa de concentragéo, a mistura é nomeada de

solucéo ideal de Lewis-Randall. Para esses casos: y; = 1 para qualquer composigéo.
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22 via (convencdo assimétrica):

Essa referéncia é adotada quando um ou mais dos componentes que constituem
a mistura é considerado incondensavel (ou seja, um gas leve cuja temperatura critica € muito
menor que a temperatura do sistema). Nesses casos, utiliza-se como referéncia a solucéo ideal

de Henry. Para uma mistura binaria, a fugacidade de referéncia se da como:
fzo - H2’1 (Eq 223)

Sendo H,; a constante de Henry do componente 2 (incondensavel) a diluicéo

infinita em 1.

A solugfo que obedece: f* = x;H; j € denominada solucéo ideal de Henry. Uma
solucdo nunca obedece essa relacdo em todas as composicdes, sendo apenas proxima da
realidade para casos em que se estd proximo a diluicdo infinita. AplicacBes dessa lei para
sistemas concentrados resultam em erros significativos e por isso, ndo é adequado aplica-la

Nesses Casos.

- Pressao:
Para a referéncia de pressdo, tem-se 3 op¢des possiveis:
12 opgéo: P

Quando se adota a pressdo de saturacdo como referéncia surge uma
inconsisténcia: em uma mistura, cada componente apresenta uma pressao de saturacao diferente
a mesma temperatura. A baixas pressdes isso ndo acarreta grandes problemas, mas a medida
que a pressao se eleva, essa inconsisténcia pode levar a erros consideraveis o que faz com que

ndo se adote essa referéncia na pratica.
22 opcdo: P (pressdo de referéncia, usualmente 1 atm ou zero)

Adotando-se uma pressao fixa existe a vantagem de poder escolher uma pressao
baixa o suficiente para desconsiderar a sua influéncia no calculo do coeficiente de atividade,

fazendo-o ser fungdo apenas da composicéo e temperatura.

3% opcdo: P do sistema
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Né&o ha dificuldades na adocao dessa referéncia, mas com frequéncia se faz uso

da 22 op¢do devido a facilidade explicada acima.

2.2  Equilibrio Liquido-Vapor e o Coeficiente de atividade

2.2.1 Sistemas sem solidos dissolvidos

Se escolhermos quantificar a ndo idealidade da fase vapor usando o coeficiente
de fugacidade e a ndo idealidade da fase liquida usando o coeficiente de atividade, adotando o
mesmo estado de referéncia para as duas fases, geralmente em situacGes de baixas e médias
pressdes obtém-se a equacdo conhecida como gama-fi (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2005).
Caso se deseje desconsiderar os desvios da ndo idealidade da fase vapor, obtem-se a equacgéo
conhecida por Raoult modificada, que foi a equacdo aplicada neste trabalho.

Para calcular f; quando a referéncia é o componente puro (Lewis) a P', integra-

se a equacao 2.24.

6lnfi° _ &
( ap )T T RT (Eq. 2.24)
Desde P = P até P = P" (pressdo de referéncia), obtém-se:
° sat P vt
fi = fi(P7™ )exp (fpisatEdP) (Eq. 2.25)

Sendo V; o volume molar do componente i.

A exponencial na equacdo 2.25 (Fator de Poyinting) pode ser admitida igual a

unidade, desde que a pressao no sistema seja baixa ou moderada.
Desde que:

fi(PY) = pfatpiat (Eq. 2.26)
Entdo, tem-se:

L
Y

£0 = psatpsatyy, ( f;atﬁdp) (Eq. 2.27)
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Na equacdo 2.27, o coeficiente de fugacidade na saturacdo corrige o afastamento
do vapor saturado do estado de gas ideal, j& o fator de Poyinting corrige a compresséao do liquido
para pressoes superiores a pressao de saturagdo. Ambos serdo admitidos iguais a unidade neste
trabalho, uma vez que a presdo de operacdo do sistema é a pressdao ambiente local nos ensaios

experimentais realizados. Assim, obtem-se a equacao 2.28:
2= pat (Eq. 2.28)

Para calcular o ELV através da equacdo 2.21 considerando o coeficiente de
fugacidade da fase vapor igual a unidade, basta calcular a pressao de vapor da substancia pura
através de alguma correlacdo disponivel na literatura. Assim, o coeficiente de atividade pode
ser relacionado com as varidveis experimentais através da equacdo 2.29, conhecida por lei de
Raoult modificada, valida para sistemas que se encontrem a baixas e moderadas pressoes:

= P (Eq. 2.29)

xiPisat

2.2.2 Sistemas nao-eletroliticos contendo sélidos dissolvidos

Analogamente ao que foi descrito na secdo anterior, € possivel relacionar o
coeficiente de atividade de uma solucdo ndo-eletrolitica contendo sélidos dissolvidos com as
propriedades medidas experimentalmente. Para isso, sdo utilizadas equacfes semelhantes, mas
com a correcdo da composicdo para um sistema livre de solidos dissolvidos. A composi¢do do
solvente é calculada como se ndo houvesse solidos dissolvidos presentes na fase liquida. Para

0 caso de um solvente binario:

t X1+X2

Sendo x; definido como fragdo molar do componente i em base livre de s6lidos

dissolvidos e x, e x, as fragdes molares dos solventes 1 e 2.

A equacéo 2.29 agora torna-se:

l iP
Vi = (Eq. 2.31)

~ xlpgat
Os coeficientes de atividade assim calculados sdo chamados de pseudo-

coeficientes de atividade, ndo podendo ser considerados como coeficientes de atividade dos
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solventes. Sua utilidade se limita a comparagdes com os coeficientes de atividade de misturas
sem solidos dissolvidos e na utilizacdo de equacdes empiricas para a correlagdo de dados de

ELV com modelos termodinamicos.

2.3 Influéncia de solidos dissolvidos no Equilibrio liquido-vapor

Um solido dissolvido em uma mistura de solventes é capaz de alterar a
composic¢do do ELV. Isto porque o so6lido pode realizar uma associagdo molecular seletiva com
um dos componentes da fase liquida, podendo modificar o valor da volatilidade relativa, ou

ainda deslocar azedtropo ou elimina-lo, facilitando a separacdo dos solventes.

A volatilidade relativa entre dois solventes é a variavel mais direta quando se

trata de verificar o influéncia de um solido dissolvido no equilibrio liquido-vapor de uma

solucéo.
A definicdo de volatilidade relativa entre dois solventes é dada pela equacao
2.32:
J/1/ y1x
G2 =5 = (Eq. 2.32)

Sendo a razdo entre a volatilidade do solvente mais volatil (1) e a volatilidade do

solvente menos volatil (2).

Nos casos em que ha presenca de sélidos dissolvidos, um termo analogo pode

ser descrito para efeitos comparativos:

y
o = 1/x£:y1xé (Eq. 2.33)
) v -

Sendo a;, a volatilidade relativa dos solventes na presenca de sélido dissolvido.

Sistemas em que o sélido esta dissolvido tem como limitacéo a solubilidade do
solido e a complexidade do fendmeno. Os efeitos do solido presente podem variar com a

concentracéo de solido e com a composic¢éo dos solventes presentes.
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Diversos autores estudaram os efeitos de sais dissolvidos na fase liquida na
relacdo do equilibrio liquido-vapor do sistema &gua e etanol. Todos os sais investigados foram
mais sollveis em &gua do que em etanol, enriquecendo a fase vapor com etanol. Contudo, o
cloreto de mercurio foi uma excecao, sendo mais solivel em etanol do que em &gua, obtendo o
resultado inverso. O estudo concluiu que um sal tende a enriquecer a fase vapor no componente
liquido em que foi menos soltvel (LONG; McDEVIT, 1952).

Os autores ABDERAFI e BOUNAHMIDI (1994) estudaram o ELV de soluc6es
aquosas binérias, ternarias e quaternarias contendo acucares (sacarose, D-glicose e D-frutose).
Foram observados aumentos nos valores de temperatura com o aumento da fracdo de aclcar
presente na agua. Os dados foram comparados com o previsto pelas Equacdes de Estado de
Peng-Robson e Lee-Kesler e pelo modelo de coeficiente de atividade NRTL. Dados de ELV
dos sistemas binarios e ternarios foram utilizados para estimar parametros de interacao binéria.
Os parametros estimados foram utilizados para predizer o ELV do sistema aquoso quaternario
formado por estes agucares. Os autores concluiram que a Equacdo de Estado Peng-Robson foi
a que melhor descreveu os dados com erros de até 3,5°C, e que o0 modelo NRTL foi o pior
dentre os testados, com erros menores que 9,0°C.

MAXIMO; MEIRELLES e BATISTA (2010) estudaram o efeito de D-frutose e
D-glicose no ELV de solu¢des aquosas binarias para diferentes pressdes e fracdes massicas de
acucares e compararam 0s dados experimentais com os modelos desenvolvidos para agucares
de PERES e MACEDO (1996, 1997). Os coeficientes de atividade da agua foram calculados
na presenca de frutose ou glicose para diferentes concentracGes dos aglcares. Os autores
observaram que o aumento da concentracdo de aglcar em agua provoca um decréscimo do
coeficiente de atividade da agua, e que os valores sdo sempre menores que 1,0, ou seja, ocorre
um desvio negativo, indicando que a solucdo estda mais estavel que no caso da solucdo ideal
(dgua pura). Observaram também que os valores do coeficiente de atividade tendem a se
distanciar da unidade a medida que a concentragéo de aglicar aumenta, 0 que acarreta em menor
tendéncia da &gua vaporizar, o que justifica a elevagdo da temperatura de ebulicdo da agua na

presenca de agUcares observada pelos autores.

A elevacdo do ponto de ebuli¢do da solugéo foi observada com a introducéo de
agucares na agua, atingindo até 5,0°C acima da temperatura normal de ebuli¢cdo da agua para
concentragdes de cerca de 60% em massa de agucar. Foi observada boa concordancia entre os
dados obtidos pelos autores e pelos modelos sugeridos por PERES e MACEDO (1996, 1997).
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2.4 Comportamento de agUcares em solucdes

Aclcares em solucdo apresentam comportamento muito complexo, podendo
apresentar diferentes formas. Monossacarideos em solugdo podem ser relacionados a equilibrio
de misturas em diversas formas: anéis ciclicos com 5 ou 6 membros e formas aciclicas. Cada
anel contém um carbono quiral, que permite a existéncia de isémeros (o e B). O tipo de forma
que o agUcar apresenta depende do solvente ao qual ele esta inserido, além da temperatura do
sistema. No caso da frutose, ela pode se apresentar sob a forma de piranose ou furanose como

demonstrado na figura 2, podendo existir como qualquer uma das 5 formas tautoméricas:

Figura 2 — Mutarrotacédo da frutose

OH CH,OH
o o
CH,0H
OH ot
OF OH
HO B-D-frutopiranose HO a-D-frutopiranose

/
\

CH,0H

CH,OH OH

‘?5/

HO H

/
B-D-frutofuranose a-D-frutofuranose

Fonte: FLOOD; JOHNS; WHITE (1996)

2.4.1 Comportamento da frutose em solugdes aquosas

Diversos autores estudaram o comportamento da frutose em solucdo aquosa. A
mutarrotacdo deste aclcar tem sido determinada utilizando técnicas de polarimetria,
cromatografia gas-liquido e ressonancia nuclear magnética C. A tabela 2 mostra a composi¢éo

tautomerica da frutose em agua para diferentes temperaturas:
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Tabela 2- Composicdo tautomérica de solugbes aquosas de frutose no equilibrio, em

porcentagem
Autores T (°C) a-furanose PB-furanose a-piranose P-piranose Ceto

Hyvonen (1977a) 22 - 31 - 69 -
Hyvonen (1977b) 22 - 31 - 69 -
Angyal e Bethell (1976) 27 4 21 Tr 75 -
Angyal e Bethell (1976) 30 5 23 Tr 72 -
Shallenberger (1978) 20 4 20 - 76 -
Cockman etal. (1987) 25 5 22 <1 72 <1

Fonte: FLOOD; JOHNS; WHITE (1996)

A alta proporcdo de furanose em solucGes aquosas de frutose explica a sua alta
solubilidade em agua quando comparado aos demais agucares. Nota-se também que a frutose
em solug¢@o aquosa tem como forma predominante a [-piranose, assim como a maioria dos

acucares em solucéo.

2.4.2 Comportamento da frutose em solug¢des hidroetandlicas

Processos de cristalizacdo de frutose sdo possiveis utilizando pequenas fracdes
de etanol. A adicéo de etanol afeta a mutarrotacdo de frutose, o que afeta consequentemente a
cinética de cristalizacdo e facilita a separacéo do acUcar da solugdo. FLOOD; JOHNS; WHITE
(1996) estudaram o efeito do etanol e da temperatura na composicao de equilibrio da frutose.

Os resultados estao na tabela 3:
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Tabela 3 - Composicéo de equilibrio da frutose em solucédo hidroetandlicas

Etanol:dgua T (°C) a-furanose PB-piranose B-furanose

22 10 40 50
_ 30 6 39 55
03:01 40 7 40 53
50 12 39 49

24 8 46 46

_ 30 6 39 55
06:01 40 6 35 59
50 12 38 50

24 5 38 57

_ 30 6 38 56
09:01 40 6 34 60
50 13 39 48

Fonte: FLOOD; JOHNS; WHITE, 1996

As formas B-piranose e B-furanose sdo os tautomeros com presenca majoritaria
no equilibrio em todas as condi¢des estudadas pelos autores. A concentragdo de a-furanose
pode ser negligenciada. Os autores também constataram que a taxa de cristalizacéo de frutose
pode ser influenciada pela quantidade de piranose em solugdo sendo cristalizada, e ndo da

quantidade total de frutose presente na solucao.

2.5 Solucdes reais e ideais

A modelagem e simulacdo para previsdéo do comportamento das misturas
requerem propriedades termodinamicas como o coeficiente de atividade. A etapa de previsdo e
modelagem matematica € de suma importancia pois, caso esteja errada, todo o resto que se
segue se dard de maneira errénea (célculos de coluna de destilacdo, extracdo liquido-liquido
etc). Além de importante, essa etapa apresenta uma dificuldade: as substancias quando
misturadas apresentam um comportamento diferente de quando estdo separadas, sendo dificil

prever o comportamento das misturas.



35

S&o chamadas solugdes ideais as solucbes formadas por duas ou mais substancias
puras misturadas, onde cada substancia comporta-se como no seu estado isolado, ou seja, como
se estivessem puras. Apesar da facilidade no célculo matematico para prever as propriedades
dessas solucdes, elas ndo correspondem a maioria das solugbes encontradas na pratica, sendo

na verdade, uma pequena parcela de misturas que podem ser consideradas ideais.

Para caracterizar as solucGes reais, ndao basta o conhecimento apenas das
propriedades das substancias puras que a compdem, € necessario saber o desvio que essa
solucdo apresenta em relacdo a realidade. Normalmente, tais desvios sdo observados nas
propriedades termodinamicas das misturas (entalpia, volume etc). Dependendo das substancias
gue compdem a mistura, esse desvio pode ser relativamente significativo, sendo explicado pela
natureza das moléculas, do tamanho e as interacfes que uma molécula de uma substancia faz
com outra molécula de outra substancia. Misturas envolvendo substancias polares costumam
apresentar maior desvio nas propriedades e misturas contendo substéncias apolares apresentam
menores desvios, aproximando-se mais das misturas ideais. Tal desvio da idealidade deve ser
previsto e medido adequadamente para ndo ocasionarem resultados discrepantes com a

realidade e que acarretem em problemas graves futuramente como os citados anteriormente.

2.5.1 Desvios da idealidade — coeficiente de fugacidade e atividade

O desvio da idealidade na fase liquida é medido matematicamente pelo
coeficiente de atividade (yi) que quantifica o desvio da idealidade do componente i na mistura.
Seu valor corresponde a unidade quando a mistura é ideal, e se afasta de 1 (um) quanto mais
distante da realidade for a mistura. O coeficiente de atividade depende da pressdo, da
temperatura e da composicéo da mistura. Em geral, despreza-se a influéncia da pressdo, uma
vez que ela ndo € significativa para liquidos (na maioria dos casos, liquidos podem ser
considerados incompressiveis para pequenas varia¢fes de pressdo), tornando o coeficiente de
atividade dependente apenas da temperatura e da composicao da mistura. Apesar de depender
apenas da temperatura e da composic¢éo, a determinacao precisa do coeficiente de atividade €

muito dificil. Ao longo dos anos varios pesquisadores elaboraram formas de se obter o
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coeficiente de atividade através de medidas experimentais (SMITH; VAN NESS, 1980).
Diferentes modelos estdo descritos na proxima secéo.

2.5.2 Modelos para célculo do coeficiente de atividade

Existem varios modelos que sdo utilizados para correlacionar o coeficiente de
atividade como a expansdo de Redlich/Kister, a equagdo de Margules e as equacGes de Van
Laar. Estas sdo utilizadas em um tratamento mais geral com grande flexibilidade no ajuste de
dados de equilibrio liquido-vapor para sistemas binarios, mas ndo é possivel a extensao para
sistemas multicomponentes e ndo incorporam dependéncia explicita com a temperatura.

Os desenvolvimentos tedricos modernos da termodindmica molecular do
comportamento de soluges liquidas estdo baseados no conceito de composi¢éo local.

Baseados nesse conceito surgiram entdo os modelos de Wilson (1964) e
posteriormente as equacdes de NRTL (Non-Random-Two-Liquid) de RENON e PRAUSNITZ
(1968), Uniquac (Universal Quase-Chemical) de ABRAMS e PRAUSNITZ (1975) e UNIFAC.

Essas equacdes representam as propriedades de misturas altamente ndo ideais
melhor que as equac@es classicas e seus parametros possuem dependéncia da temperatura e
podem ser facilmente estendidas para misturas multicomponentes usando parametros de
interacdo binaria.

Numa dada temperatura, a energia de Gibbs molar excedente (GF) de uma
mistura depende diretamente da composi¢do e em menor importancia, da pressao. Sob baixas e
moderadas pressoes, o efeito desta é suficientemente pequeno para ser considerado. Assim, uma
mistura onde as propriedades excedentes sdo tidas como referéncia a uma solucdo ideal,
considera-se como o estado padrdo o do seu componente puro no estado liquido na mesma
temperatura e pressdo do sistema. Dessa forma, qualquer expressdo para a energia de Gibbs

molar excedente deve obedecer a seguinte expressao:

lim GE =0 (=12, .., N) (Eq. 2.34)

xi—1
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Modelos Nao-preditivos

2.5.2.1 Wilson

Wilson baseou seu modelo no conceito de composicéo local. Este conceito tem
o fundamento em que no interior de uma solucéo liquida, composicdes locais, diferentes da
composi¢do global da mistura, sdo supostamente responsaveis pelas orientacbes moleculares
de curto alcance e ndo aleatorias que resultam de diferencas no tamanho molecular e das forgas
intermoleculares (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2000).

Para um sistema com m componentes, calcula-se o coeficiente de atividade para

um componente k qualquer:

In 7, =—In (ZAH.XJ} +1-). X
i i

XA (Eq. 2.35)
j=1
sendo

v ' Eq. 2.36
Aj :iexp{— J} (Eq. 2.36)

Vi RT
L Ay — A Eq. 2.37

V! RT

L . s
V.": volume molar do componente i como liquido puro.

Aij: par@metro ajustado que representa a energia de interacdo entre 0os componentes i e j.
(ij =451)

Observa-se que 0 modelo de Wilson da ndo so o coeficiente de atividade como
uma variacdo da composi¢do, mas também uma variacdo com a temperatura, sendo adequada
para solucdes de compostos polares ou com afinidade a solventes apolares. Seu maior problema
esta associado a incapacidade do modelo de prever misturas imisciveis, e ndo deve ser utilizada

NEesSes casos.
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2.5.2.2NRTL

O modelo NRTL possui dois parametros equivalentes aos de Wilson e mais um
terceiro parametro. Os parametros em comum estdo relacionados a energia caracteristica da
interacdo entre as moléculas, e o terceiro parametro (que difere de Wilson) esta relacionado a
ndo randomicidade (ndo aleatoriedade) da mistura. O modelo pode ser aplicado para sistemas
com miscibilidade parcial e total.

Para um sistema com m componentes:

ijiGjiXJ nox.G. ( 2 %Gy
Iny, =1L +y — =l (Eq. 2.38)

: L
ZGIiXI = ZG|J'X|L ZG|1X|
1=1

9ji — i (Eq. 2.39)

FiTRT
G =exp(-a;r;)  cl(aj=a;) (Eq. 2.40)
Sendo ajj 0 parametro do modelo NRTL.

O significado de gij é similar ao de Aij no modelo de Wilson, gi; € 0 parametro
caracteristico de energia da interacdo entre i e j. O pardmetro ajj esta relacionado a ndo
aleatoriedade da mistura; se seu valor for igual a zero, a mistura é completamente aleatéria. A
regressdo de um grande numero de dados experimentais para sistemas binarios indica que o
pardmetro ojj varia entre 0,2 e 0,47. Para casos em que 0s dados experimentais sdo escassos, seu
valor é arbitrario e normalmente assume-se o valor de 0,30. (PRAUSNITZ; LICHTENTALER,;
AZEVEDO, 1999).
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2.5.2.3 UNIQUAC

O modelo UNIQUAC fornece uma representacdo para misturas binarias ou
multicomponente, constituidas por ndo eletrélitos, como por exemplo, hidrocarbonetos,
cetonas, ésteres, aminas, alcoois, nitrila, agua, além de poder ser aplicado a solugbes de
polimeros. Ele é baseado na mecéanica estatistica, e supde que as composi¢des locais resultam
tanto da diferenca de tamanho, como da energia entre as moléculas da mistura. Neste modelo,
a equacio de GF se divide em duas partes:

E E E
G_ Geomb + Gres

RT RT RT

(Eq. 2.41)

O primeiro termo da Eq. 2.41 descreve a contribuicdo entropica, devido as
diferencas no tamanho e na forma das moléculas. O segundo termo é determinado pela
diferenga de forgas intermoleculares e volumes livres entre os componentes, sendo a
contribuicdo energética representada pela entalpia da mistura. Para uma mistura

multicomponente, estes termos sdo descritos por:

Geom Pi i
L =% xln o + —z > l-qixiln—i (Eq. 2.42)
GT'ES 4

Sendo z 0 nimero de coordenacdo, cujo valor padrdo é 10; 6; e ¢; sdo as fracdes

de area e volume da espécie i, respectivamente, dadas por:

g, = % _ _TiXi
L

=N i = 5.
Xja;x; 2jTix;

(Eq. 2.44)

Sendo g;e r; parametros de é&rea superficial e volume da espécie i,

respectivamente, encontrados na literatura.

Os parametros ajustaveis do modelo, 7;; sdo dados em temos de u;;, que

representam a energia de interacdo entre as moléculas i e j:
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Derivando a equacdo 2.41, obtém-se uma expressao para o coeficiente de

atividade:
_ .. %i, z 0; Pi 0;Tij
Onde
li = g(ri —q)—(ni—1) (Eq. 2.47)

O termo residual é dependente dos parametros binarios u;; de cada molécula i e

J em mistura, sendo estes parametros estimados a partir de dados experimentais.

2.5.2.4 P&M-UNIQUAC

Séo encontradas na literatura algumas modificacdes do modelo UNIQUAC na
tentativa de descrever o que ocorre em solugdes contendo acgucares. Dentre estes modelos
modificados, encontra-se 0 modelo apresentado por PERES e MACEDO (1996), que apresenta
o calculo da contribuicdo combinatorial com uma conhecida modificacdo (LARSEN;
RASMUSSEN; FREDENSLUND, 1987). Essa modificacdo se mostrou melhor para descrever
dados de ELV de misturas de alcanos, especialmente se ha grande diferenca de tamanho das
moléculas presentes no equilibrio.

A contribuigdo combinatorial do modelo é dada por:

lny{ = Int4+1-% (Eq. 2.48)
@; € a fracdo de volume molecular do componente i, e é calculada sendo:
iRf —
Q; = 2;7? P=2/3 (Eq. 2.49)

O termo residual é calculado como no modelo original UNIQUAC.

O trabalho de PERES e MACEDO (1996) ocupa-se em aplicar uma modificagéo
do UNIQUAC para sistemas binarios aquosos (D-glicose+agua, D-frutose+agua e
sacarose+agua), e possui faixa de aplicagdo mais ampla que a modificacdo anterior do modelo
UNIQUAC especifica para acticares de CATTE et. al (1994).
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Uma vez que agucar ndo esta presente na fase vapor, o ELV se reduz ao calculo
da temperatura de bolha e pressdo de vapor da mistura, assumindo gas ideal para fase vapor
devido & baixa pressdo de operacao.

Os parametros agucar+agua sdo dependentes da temperatura, enquanto 0s
agua+alcool e acUcar+alcool ndo sdo. Os parametros de interacdo binaria dependentes da
temperatura para o novo modelo foram, segundo os autores, estimados baseados em extensivos

e confiaveis dados experimentais, e sdo calculados como mostra a equacéo 2.50:
a;j = aj; + aj;(T — 298,15) (Eq. 2.50)

O termo a?j permite descrever a energia de Gibbs excedente, jA o termo afj

descreve a entalpia em excesso. A temperatura é adotada na unidade Kelvin.

Ainda segundo os autores, os resultados obtidos pelo novo modelo foram
favoraveis quando comparados com os dados experimentais dos binarios sacarose+agua, D-
glicose+agua e D-frutose+agua. O modelo também se mostrou favoravel ao céalculo do ELV

para misturas aquosas com mais de um soluto.

Apesar de altamente ndo-ideais, as misturas de carboidratos+agua (ternarias e

quaternarias) foram descritas de maneira acurada.

Modelos Preditivos

2.5.2.5. UNIFAC

O modelo UNIFAC (UNIQUAC Functional-group Activity Coefficient) foi
estabelecido a partir dos trabalhos de FREDENSLUND et al. (1975, 1977a). A ideia basica do
modelo é combinar o conceito da solucdo por grupos na parte residual com o modelo
UNIQUAC (Universal Quasi-Chemical) (ABRAMS; PRAUSNITZ, 1975) na parte
combinatorial. Nesta Ultima, uma correcdo do tipo Staverman-Guggenheim (S-G)
(GUGGENHEIM, 1952) é aplicada a forma original de Flory-Huggins. Como citado
anteriormente, o modelo apresenta o coeficiente de atividade como a soma de uma parte

combinatorial e uma residual, conforme pode ser observado na equagao 2.51:
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Iny; = Inyfo"™ + InyJes (Eq. 2.51)

A parte combinatorial é dada por:

Inycomb = ln%+§qiln%+ L, —%zj xl; (Eqg. 2.52)
¢ = # (Eq. 2.53)

P = ﬁ (Eq. 2.54)
1 =T v Ry (Eq. 2.55)
i = v Qx (Eq. 2.56)
L=-(—q)— (=1 (Eq. 2.57)

Sendo que z é o nimero de coordenacao, adotado como igual a 10, ¢; e 8;, sdo
respectivamente, fracdo de volume e fracdo de superficie da molécula i, e os parametros r, e q,

sdo calculados como a soma dos parametros de area e volume dos grupos.

O volume e area superficial dos grupos podem ser estimados para 0S grupos
correspondentes baseado nos valores de volume e area de van der Waals normalizados de
BONDI (1968):

_ Vwk
Ry = 517 (Eq. 2.58)
— _Awk Eq. 2.59
Qk - 2,5.10° ( q ' )

Os fatores de normalizagdo 15,17 e 2,5.10° foram determinados por ABRAMS
e PRAUSNITZ (1975), e correspondem ao volume e a area superficial externa de uma unidade
CHa em polimetileno.

A parte residual é composta pelas contribui¢bes individuais de cada grupo
presente na solugdo, menos a soma das contribui¢Ges individuais dos mesmos grupos numa
solugéo pura. Este termo constitui a chamada “solugdo por grupos”, onde as contribui¢des
individuais de cada grupo séo funcBes da concentracdo e da temperatura (WILSON; DEAL,
1962).
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R _ i i
InyR = 3, vi(Inl_Inly) (Eq. 2.60)

Com os coeficientes de atividade residual dos grupos dados por:

em m
Inl}, = Qy [1 — (X 0 Wi) — Zmﬁ (Eq. 2.61)
Om =5 o x (Eq. 2.62)
_ ISP
m = ZIiWZIiVV](-i)xj (Eqg. 2.63)

Sendo que 6,, e X,, sdo a fracdo de area do grupo m e a fracdo molar do grupo

m, respectivamente.

Na contribuigéo residual, as interacfes entre 0s grupos séo expressas em termos
de parametros:

Yon = exp [— um”_u"”] = exp (— aTﬂ) (Eq. 2.64)

RT

Sendo que u,,, € uma medida da energia de interacdo entre 0s grupos m e n.
Nesta equacdo, quando u,,, puder ser assumido igual a u,,, como em hidrocarbonetos
alifaticos, é esperado que a contribuicdo combinatorial forneca valores de GE corretos (KIKIC
et at.1980).

O modelo UNIFAC rapidamente se converteu no método mais usado onde quer
que coeficientes de atividade em fase liquida sejam necessarios e os parametros ndo estejam

disponiveis. Isso porque apresenta vantagens em relacdo aos outros modelos:
- E flexivel, pois apresenta bases sélidas para o célculo do tamanho e da forma dos subgrupos;

- E considerado simples, pois os parametros de interacido UNIFAC s&o originalmente

independentes da temperatura;

- Possui ampla possibilidade de aplicacdo, ja que os pardmetros UNIFAC se encontram

disponiveis na literatura para um consideravel nimero de subgrupos.

A existéncia de um banco de dados tem sido fundamental no desenvolvimento
qualitativo e quantitativo do UNIFAC. O Banco de Dados de Dortmund (BDD), no biénio 1976-
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1977 ja incluiam dados de equilibrio liquido-vapor suficientes para que uma ampla revisao dos
pardmetros originais do UNIFAC fosse feita (FREDENSLUD et al. 1977a, 1977b).

Os parametros de interacdo entre grupos do banco de dados de Durmont tém sido
revistos e ampliados desde a sua primeira publicagdo em 1975. Conforme publicado
recentemente por GMEHLING (2009), se encontram hoje disponiveis 83 grupos funcionais

para predicéo do equilibrio liquido-vapor, como pode ser observado na figura 3:

Figura 3- Atual estagio dos parametros de interacdo disponiveis para o0 modelo UNIFAC -
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Fonte: Adaptado de GMEHLING, 2009

Apesar da grande aplicabilidade, 0 modelo UNIFAC apresenta algumas limitagdes:

- E incapaz de distinguir alguns isémeros;
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- A abordagem simétrica limita seu uso a aplicacdes abaixo de 10 a 15 atm de pressao;
- A faixa de temperatura é de 275-425K;

-Os parametros para o equilibrio liquido-liquido sdo diferentes dos parametros para equilibrio

liquido-vapor;

-Polimeros e eletrélitos ndo estao inclusos.

2.5.3 Modelo para o célculo do coeficiente de atividade em solugdes contendo aglcares
baseados em modificacdes de UNIFAC

Apesar do relativo sucesso dos modelos modificados de UNIQUAC, o mais
comum € realizar modificagdes no modelo UNIFAC, devido ao seu carater preditivo e seu
sucesso em predizer comportamento dos mais diversos tipos de sistemas. Apesar dos esforcos
nas pesquisas, a grande dificuldade de promover melhorias no UNIFAC no sentido da descrigéo
desses sistemas se da pelo fato da limitada disponibilidade de dados de equilibrio de solucdes
contendo agucares, principalmente quando se diz respeito a misturas de solventes, como etanol

e 4gua, por exemplo.

Além da falta de disponibilidade de dados na literatura, 0 comportamento
apresentado pelos aglcares em solventes é complexo, gerando diferentes formas de moléculas
guando em solucdo, dificultando assim a sua caracterizacdo, e pelo fato das ligacOes realizadas
pelos grupos hidroxila presentes nos agucares provocarem grandes desvios dos sistemas mais

comuns.

Muitos autores se basearam no modelo UNIFAC e promoveram adaptacdes e
extensdes nesse modelo, através de introducdo de novos grupos e subgrupos, na tentativa de
descrever o equilibrio de fases de solugdes contendo acgucares. O equilibrio de fases desses
sistemas vem sendo descritos por diferentes autores de diferentes formas: existem autores que
se baseiam em equagdes de estado, outros no metodo UNIQUAC, mas 0 mais comum € que se

baseiem em adaptacdes/extensdes do UNIFAC.

Alguns modelos encontrados na literatura estao descritos a seguir.
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2.5.3.1 P&M-UNIFAC

O método foi apresentado por PERES e MACEDO (1997a) e aborda um novo
modelo de UNIFAC para representar as propriedades termodinamicas (coeficiente osmotico,
pressdo de vapor, temperatura de bolha entre outros) de solucGes aquosas e ndo aquosas
contendo aguUcares (D-glicose, D-frutose, sacarose). Foi introduzido um novo grupo referente
as hidroxilas dos acucares, 0 OHring para representar os aglcares, e adequadamente sdo

estimados os parametros de interacdo independentes da temperatura.

A contribuicdo combinatorial do modelo UNIFAC ¢ dada pela expressdao do
termo combinatorial de energia de Gibbs molar excedente. O equacionamento para este termo
é igual ao do modelo P&M-UNIQUAC (equacdo 2.48 e 2.49). O termo residual é calculado
como no modelo original UNIFAC.

O ELV de solugdes aquosas contendo um ou mais agucares se reduz ao célculo
da temperatura de bolha e pressdo de vapor da mistura. Foi assumido gés ideal e a relagdo usada
para calcular as propriedades mencionadas € 0 mesmo do modelo P&M-UNIQUAC. Seis tipos
de dados experimentais (atividade da dgua, coeficiente osmotico, pressdo de vapor, temperatura
de bolha, ponto de congelamento e dados de solubilidade) disponiveis na literatura foram
usados como base para a estimativa dos parametros de interacdo do novo UNIFAC.

Segundo os autores, 0 modelo proposto foi habil para descrever acuradamente
os dados experimentais da literatura para os sistemas binarios estudados. O resultado foi
considerado satisfatorio devido a faixa de abrangéncia da temperatura: -12 a 130°C; e sua
concentracdo (de diluido até saturado). Os parametros do novo modelo ndo apresentam
dependéncia com a temperatura, motivo pelo qual é superior a0 P&M-UNIQUAC. Devido a
falta de parametros de interacdo binario agua/alcodis, essas interacbes foram consideradas

iguais a zero.

Para sistemas ternarios e quaternarios compostos por sacarose, frutose, glicose e
agua, o modelo UNIFAC modificado é pior que 0 P&M-UNIQUAC, mas ainda é melhor que
0 UNIFAC tradicional.

O modelo P&M-UNIFAC pode descrever satisfatoriamente a solubilidade da D-
glicose em agua+tetanol de 40°C a 60°C e em agua/metanol na mesma faixa de temperatura,
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mas falha ao prever a solubilidade em misturas de solventes alcoois (etanol/metanol) (PERES;
MACEDO, 1997a).

2.5.3.2 S-UNIFAC

Desenvolvido por SPILIOTIS e TASSIOS (2000), o modelo utilizou diferentes
grupos para descrever mono e dissacarideos e uma longa base de dados para solventes organicos
e para sistemas contendo duas fases (agua/alcool/acucar) onde P&M—-UNIFAC néo é aplicavel,
uma vez que as interagOes entre os grupos H2O/CH; H.O/OH e OH/CH, foram assumidas
como zero. Os célculos foram feitos assumindo convencdo simétrica para o coeficiente de
atividade. J& o ELV foi assumido que a fase vapor era gas ideal (devido a baixa pressdo), e a

pressdo de vapor do acUcar igual a zero na temperatura estudada.

Segundo os autores, cada agucar foi representado como uma Unica espécie na
sua forma mais predominante na solucdo aquosa (agUcares podem apresentar isOmeros em
solucdo). A frutose foi tratada de forma diferente: desde que sua solucdo (aquosa) apresenta
furanose em equilibrio com a piranose, introduziu-se a molécula como sendo 75% B-piranose

e 25% B-furanose.

Um novo grupo foi introduzido neste modelo: CHOHsugar; que necessita de
outros 3 subgrupos que variam em decorréncia da posicdo do grupo hidroxila dentro do anel:
CH20OH, CHOHaxiai € CHOHequatoriai para descrever monossacarideos. J& para descrever
dissacarideos e polissacarideos, outro grupo foi introduzido: CH-O-CH, que corresponde as
ligacGes osidicas. Os parametros de interacao destes novos grupos foram estimados a partir de
dados de equilibrio liquido-liquido em diferentes faixas de temperatura variando entre -30°C a
60°C. Ja os pardmetros para grupos ja existentes foram obtidos de MAGNUSSEN;
RASMUSSEN e FREDENSLUND (1981), que foram estimados através de dados de equilibrio
liquido-liquido na faixa de temperatura entre 20°C a 50°C. Apenas dados de ELL foram

utilizados na estimativa de parametros para este modelo.

Ainda segundo os autores, 0 modelo descreveu bem a solubilidade da frutose,

glicose e sacarose em agua e em solucbes aquosas contendo mais de um agucar. Resultados
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satisfatorios também foram obtidos para a solubilidade dos agucares em alcodis, indicando que
0 modelo € util na previsdo de solubilidade de agUcares em alcodis de cadeia longa, diferente
do modelo P&M-UNIFAC.

A predicdo do ELL do sistema agua/i-butanol contendo diferentes aglcares foi
prevista pelo modelo, caso que ndo foi observado no P&M-UNIFAC, pois algumas interagdes

envolvendo alcodis e agua foram consideradas iguais a zero.

Os parametros de interacdo calculados no trabalho permitiram a extrapolacdo do
modelo para ESL, ELL e ELV para sistemas envolvendo mono, di e polissacarideos, agua,

alcodis e alcanos.

2.5.3.3 A-UNIFAC

O modelo foi apresentado por FERREIRA; BRIGNOLE e MACEDO (2003), e
explicitamente leva em consideracdo efeitos associativos e as ligagdes de hidrogénio formada
entre alcdois e dgua. O modelo é usado para descrever as propriedades termodindmicas do

equilibrio de fases de misturas contendo aclcares comuns, alcoois e agua.

Neste modelo existem trés tipos de contribuicdo: a residual, a combinatorial,
tradicionais do UNIFAC convencional, e a associativa. O termo associativo é baseado na teoria
de Wertheim para fluidos com forgas atrativas altamente direcionadas e esta relacionado ao
calculo das associacdes de grupo formada entre os alcoois e dgua através de 3 parametros: o
parametro vOH' que representa o nimero de grupos de associagio OH contidos na molécula i e
neste modelo serve para diferenciar 0s isOmeros, e os parametros eon/k € kKo que representam
a energia e o volume de associacao, estimados em trabalhos anteriores a partir de dados de
ELV, ELL e coeficiente de atividade na diluicdo infinita para misturas binarias contendo n-
alcoois, agua e n-alcanos, ou seja, ndo foram utilizados dados de equilibrio contendo agucares
na estimativa destes dois ultimos pardmetros. J4 o parametro vO" foi estimado baseado no
coeficiente osmatico em solugbes aquosas binarias contendo agucares. No caso da frutose, ndo
haviam dados disponiveis para o coeficiente osmotico, assim, 0s autores adotaram 0 mesmo
valor obtido através dos dados de coeficiente osmético da glicose em solugédo aquosa. O célculo

do coeficiente de atividade é dado pela equagéo 2.65:
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Iny; = Inyf + Inyf + Iny# (Eq. 2.65)
Sendo C a fracdo combinatorial, R a fracdo residual e A a associativa.

Os termos combinatorial e residual sdo calculados da mesma forma que no

modelo UNIFAC tradicional, ja o termo associativo € calculado como se segue:

Inyf = vOHt [Zln (;ﬂ) + (Xom,i = XOH)] — (1 = Xom) (v = Tipon) (Eq. 2.66)

OH,i

A fracdo de sitios ndo-ligantes sdo funcdo da densidade de associagédo de grupo

(pon) e forga de associagdo (Aon) e podem ser calculadas pelas equagdes 2.67 e 2.68:

—=1+./1+4poglon (Eq 2 67)

X =
OH 2ponlon

~1+//1+4Gon)don (Eq. 2.68)

Xopi =
OHt 2(pon)ibon

Os parametros poy € (Pog); representam a concentracao do grupo de associacao

em solucdo e em componente puro, respectivamente, e podem ser calculados de acordo com as

equacOes 2.69 e 2.70:
Z?,:C OH,i ;
(Por)i = VO /r; (Eg. 2.70)

Sendo v o nlimero de grupos de associacdo OH contidos na molécula i.

Novos grupos foram criados para representar a decomposicao das moléculas de
acucar, uma vez que os ja existentes resultavam em grandes desvios para os sistemas estudados:
PYR e FUR.

Os parémetros de interagcdo para 0s novos grupos criados foram estimados pelos
autores baseados em dados de temperatura de fusdo, atividade aquosa, temperatura de ebulicdo
e pressao de vapor de acucares em agua. Para a frutose, apenas dados de solubilidade em
metanol e etanol na faixa de temperatura de 25-60°C e em tert-pentanol na faixa de temperatura
de 30-90°C foram utilizados na estimativa. Nenhum dado de equilibrio entre frutose e agua foi

utilizado.
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A figura 4 mostra 0s novos subgrupos criados a partir dos grupos principais
introduzidos (PYR E FUR):

Figura 4- Subgrupos UNIFAC para representar as moléculas de agucar

CH—0 CH—0

2
CH \cr-r CH/ \c
CH—CH CH—CH
PYRI1 PYR2
o} o}
( \CH CH/ \CH
/ \ o/
CH—CH CH—CH
FURI FUR2

Fonte: CATTE; DUSSAP; GROS, 1995

Além destes subgrupos, foram criados mais 2 grupos principais: 0 grupo
hidroxila anexado ao anel (OHring), € as ligagOes osidicas (-O-). Apesar de utilizar 0s mesmos
grupos, a maneira de se decompor as moléculas de aclcar neste método é diferente, sendo cada
acucar representado pela forma tautomérica presente em maior quantidade em solugéo aquosa.

A forma tautomérica utilizada para representar a frutose € a representada pelo grupo PYR2.

O A-UNIFAC foi capaz de prever o decréscimo da solubilidade corretamente
com o0 aumento das cadeias de alcodis, ja 0 P&M-UNIFAC ndo foi capaz (FERREIRA;
BRIGNOLE; MACEDO, 2003).

Segundo os autores, resultados satisfatorios foram obtidos para sistemas binarios
(sacarose, D-frutose e D-glicose) em alcodis (desde metanol a terc-butil alcodis) e sistemas
ternarios de D-glicose em solventes mistos formados por agua e metanol. Resultados
satisfatorios também foram obtidos para a predicdo da solubilidade monossacarideos (D-
galactose, D-xilose e D-frutose) e dissacarideos (sacarose, lactose, maltose) em agua. O

trabalho constatou que pequenas adi¢des de alcool aumentam a cristalizacao da frutose.

Finalmente, o modelo foi aplicado com sucesso a misturas multicomponentes de
interesse industrial. Resultados satisfatorios foram obtidos para a predicdo do ESL de misturas
contendo D-xilose e D-manose em agua e em solventes mistos agua+etanol. O modelo foi capaz
de descrever corretamente o ESL e ELV de misturas contendo D-frutose, D-glicose e sacarose
em agua (FERREIRA; BRIGNOLE; MACEDO, 2003).
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2.5.3.4 mS-UNIFAC

Foi feita uma revisdo dos modelos encontrados na literatura por STAVAS et al.
(2004) e comparados com os dados existentes para diversos sistemas. O modelo mais
apropriado encontrado pelos autores foi 0 modelo S-UNIFAC e por isso foi feita uma extenséo
e modificagdo deste modelo em 2004 e criado 0 novo mS-UNIFAC. Seu desenvolvimento é
baseado em novas medidas de dados experimentais para misturas contendo derivados de

acucares com alcodis, acidos, ésteres e agua encontrados na literatura.

O termo combinatorial é calculado pelas equagdes 2.48 e 2.49 e o termo residual

é igual ao calculado no modelo UNIFAC tradicional.

A representacdo por grupos de monossacarideos ¢é feita através da introducdo do
grupo CHOHsugar € seus subgrupos. Foi considerado pelos autores do modelo que o agucar fosse
representado por uma Unica espécie, e que ela seria escolhida de acordo com a forma
predominante do aclcar em solucdo. Exceto para a frutose, o restante dos aglcares apresentam

as piranoses como forma predominante em solucéo, embora isso varie com o solvente utilizado.

Para a frutose, a espécie majoritaria € a furanose em solugdo aquosa, e isso faz
com que ela se comporte de maneira diferente dos outros acucares, permitindo com que ela seja
mais soltvel que os demais acUcares. Segundo os autores, a frutose foi considerada uma pseudo-

molécula que consiste em 75% B-piranose e 25% B-furanose (composi¢cdo em agua a 30°C).

O termo combinatorial foi descrito como o desenvolvido por KIKIC et al (1980),
cujo desenvolvimento se baseou na tentativa de descrever melhor dados equilibrio de misturas
contendo alcanos. Os parametros de interacdo para 0s grupos ja existentes foram obtidos do
trabalho de KIKIC et al. (1980) que consideraram-0s dependentes da temperatura e foram
estimados através de dados de ELV, ELL e HE e possuem o seguinte equacionamento:

T
aji = Qji1 + Qji 2 (T - TO) + Qi3 (T * lnFO +T— TO) (Eq 271)

ComT, = 298,15 K.
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Ja os pardmetros para 0s novos grupos foram considerados independentes da
temperatura e foram estimados baseados em dados de solubilidade dos agUcares, embora

nenhum dado de sistemas contendo frutose tenha sido utilizado nestas estimativas.

Para solugdes aquosas com acucares, mS-UNIFAC e S-UNIFAC obtiveram
resultados similares e satisfatorios. Para o sistema frutose+agua+etanol, o modelo mS-UNIFAC
gerou bons resultados (STAVAS et al., 2004).

O modelo mS-UNIFAC avaliou sistemas que o modelo S-UNIFAC nao avaliou
(glicose em alcoois pesados, acidos, acetatos, sistemas enzimaticos, ésteres), e, apesar da
incerteza dos dados experimentais, gerou bons resultados. Além desses sistemas diferentes, o
modelo também se mostrou adequado para predizer sistemas com duas fases liquidas
imisciveis. Apesar da melhora com relacdo a outros sistemas, 0 mS-UNIFAC, assim como o S-
UNIFAC apresentou resultados ndo-satisfatorios para sistemas que apresentavam
oligossacarideos (STAVAS et al., 2004).

A conclusdo é de que o modelo mS-UNIFAC é mais confiavel e tem maior
aplicabilidade que o S-UNIFAC (STAVAS et al., 2004).

2.6 Ajuste de parametros para modelos termodinamicos

O ajuste de parametros é uma problema comum na maioria dos modelos
termodinamicos para os calculos de equilibrio. Os pardmetros desses modelos normalmente
representam algumas propriedades fisicas do fluido (volume molecular, forma e tamanho), ou
forcas atrativas intermoleculares (ALVAREZ et al., 2008). Os parametros de interacdo podem
ser dependentes ou independentes da temperatura, e comumente sdo estimados em problemas
nas areas de ciéncia e engenharia. O objetivo é determinar o valor do pardmetro que fornega o
melhor ajuste aos dados medidos, geralmente baseado em algum método do tipo de Minimos
Quadrados ou de Maxima Verossimilhanca (GAU, BRENNECKE, STADTHERR, 2000). O
ajuste de parametros pode requerer solugdo de um problema de otimizacdo ndo-linear e

frequentemente ndo-convexo, que pode ser formulado com ou sem restricoes.

A maioria dos métodos existentes para a resolucdo de equilibrio de fases e

problemas de estabilidade sdo de natureza local, e resultam em um melhor rendimento apenas
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em solucdes locais. O uso de técnicas globais ainda € relativamente inexplorado (ALVAREZ
et al., 2008).

2.6.1 Procedimentos comuns para estimativa de parametros

O procedimento usado para estimativa de parametros mais comumente usado €
0 método dos minimos quadrados, que difere de um pra outro em qual varidvel é considerada
dependente. O procedimento consiste em minimizar uma ou mais medidas variaveis (x,y, T, P)
para se fazer a estimativa. Alguns procedimentos de minimizacdo comuns encontrados na

literatura sdo:

Q) PRAUSNITZ (1967) utilizaram a pressdo como variavel dependente:

P&'alc_PexP

2
—p) (Eq. 2.72)

F.O.:minZﬁ=1< >

(i)  BRINKMAN; TAO e WEBER (1974) usaram a fragcdo molar de vapor

como variavel, portanto:

F.0.:min¥l_,(yce — ylfxp)z (Eq. 2.73)

(i)  HOLMES e VAN WINKLE (1970) usaram o coeficiente de atividade

como variavel dependente. A estimativa resulta em:

F.O.: min 3:1(Vlcalc_)/fxp)2 Z=1(yzcalc_y§xl’)2 (Eq 274)
S (P10 S, (P -10)°

(iv) SANDER; FREDENSLUND e RASMUSSEN (1986) utilizaram a
seguinte equacédo, tambeém baseada no coeficiente de atividade como variavel dependente, para
estimar parametros UNIQUAC utilizando tanto dados binarios quanto ternarios para sistemas

contendo sal:
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[(lnyfxp - lnyf‘”c)2 + (lny,? — lnyzcalc)z] +
F.O0.: min Y ternario (Eq. 2.75)

2
aninario (Wbin(lnyfxp - lnylcalc))

Sendo Wy, o fator de peso para dados de sistemas binarios, adotado igual a 1,5

em todas as estimativas feitas pelos autores.

(v) PERES e MACEDO (1996) utilizaram a funcdo objetivo a seguir para estimar 0s
parametros de um modelo UNIQUAC modificado desenvolvido pelos proprios autores:

2

VfoP—V%al
Xn exp )
i

F.0.:min},;— Tn

(Eq. 2.76)

pontos exp. de i

Sendo Vn a propriedade termodindmica utilizada para realizar 0s ajustes.
Para realizar a minimizagdo, foram avaliados 6 tipos de propriedades apenas de sistemas
binérios: atividade aquosa, coeficiente osmotico, temperatura de bolha, temperatura de fuséo,
pressdo de vapor e solubilidade. Os parametros do modelo foram estimados para os sistemas
binarios agua + frutose; agua + glicose e dgua + sacarose, utilizando as 6 propriedades citadas

simultaneamente, fazendo o ajuste para cada sistema binario separado.

Outros procedimentos investigados sdo os ajustes nos modelos de energia de

Gibbs excedente, mas ndo serdo abordados nesse trabalho.

2.6.2 Algoritmo de minimizacgéo da funcéo objetivo

Uma vez escolhida a funcdo objetivo que serd minimizada na estimativa dos
parametros do modelo, tem-se entdo o proximo passo: escolher o algoritmo que sera utilizado
nessa determinacdo. Existem basicamente dois tipos de algoritmos: os estocasticos, em que ndo
ha a necessidade de um vetor de estimativa inicial inserido pelo usuario, e os deterministicos,
em que tal vetor se faz necessario. Os algoritmos utilizados dependem da escolha do autor.
PERES e MACEDO (1996) utilizaram o algoritmo deterministico de Hooke-Jeeves e 0 método

dos minimos quadrados em dados binarios de atividade aquosa, coeficiente osmotico,
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temperatura de ebuli¢do, temperatura de fusdo, pressdo de vapor e solubilidade dos sistemas
agua+frutose, agua+glicose e agua+sacarose para determinar os parametros de interacdo binéria
de um modelo modificado de UNIQUAC obtendo desvios absolutos menores que 1% entre o
que foi previsto pelo modelo e o valor experimental. NEBIG; BOLTS e GMEHLING (2007)
utilizaram o algoritmo deterministico de Nelder-Mead em dados de ELV e excesso de entalpia
de sistemas binéarios contendo liquido ibnico para ajustar pardmetros de interagdo do modelo
UNIFAC-do. Os resultados obtidos mostraram que o modelo pode ser utilizado para predigéo

de sistemas binarios e ternarios contendo liquidos ibnicos de maneira confiavel.

MAGNUSSEN, RASMUSSEN e FREDENSLUND (1981) utilizaram o
algoritmo de Levenberg-Marquardt e 0 método dos minimos quadrados para determinar
parametros de interagcdo do modelo UNIFAC tradicional utilizando apenas dados de ELL de
sistemas binarios e ternérios. O desvio absoluto entre a composi¢éo de equilibrio experimental
e a predita foi de 2% em mol. PERES e MACEDO (1997a) calcularam os parametros de
interacdo de um modelo modificado de UNIFAC desenvolvido pelos proprios autores
utilizando o algoritmo de Levenberg-Marquardt e 0 método dos minimos quadrados. Os dados
avaliados pelos autores foram a atividade aquosa, coeficiente osmotico, temperatura de
ebulicdo, temperatura de fusdo, pressdo de vapor e solubilidade dos sistemas binarios
agua+frutose, dgua+glicose e agua+sacarose, obtendo boas predi¢cbes em relacdo aos valores

experimentais das variaveis analisadas.

PERES e MACEDO (1997b) utilizaram o modelo UNIQUAC modificado
(PERES e MACEDO, 1996) pelos préprios autores e apenas dados de solubilidade de glicose
em misturas de agua+etanol e etanol+metanol a 40°C e a 60°C para estimar 0s parametros de
interacdo entre essas substancias através do método de minimos quadrados e o algoritmo de

Levenberg-Marquardt. Os autores obtiveram bons resultados.

Recentemente, ALVAREZ et al (2008) aplicaram algoritmos genéticos na
estimativa dos parametros binarios do modelo de Wilson para dados de ELV, e compararam
com os parametros estimados de DECHEMA VLE Data Collection (GMEHLING et al., 1981),
utilizando a mesma fungéo objetivo. Os autores concluiram que para alguns conjuntos de dados,
o0s parametros estimados em DECHEMA VLE Data Collection ndo correspondiam ao minimo
global, e que o algoritmo genético testado pelos autores encontravam o minimo global, sendo
portanto, mais confiaveis na estimativa do minimo global, dada a complexa natureza do

problema ndo-linear e por se tratar de um algoritmo estocastico.
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O estudo de ALVAREZ et al (2008) sugere que a utilizacdo de algoritmos
genéticos na estimativa dos parametros de interacdo resulta na garantia da obtencdo do ponto
de minimo global. A utilizacdo de algoritmos genéticos ainda ndo é amplamente utilizada, por
esse motivo, nesse trabalho sera aplicado o algoritmo de Levenberg-Marquardt e 0 método dos

minimos quadrados, amplamente utilizado pelos mais diversos autores.

2.6.3 Métodos de otimizacéo

Para encontrar os pontos de maximo ou minimo de uma fungdo utilizam-se
conceitos de célculo diferencial. Sendo x um ponto de inflexdo de uma funcéo f, entdo a primeira
derivada de f no ponto x deve ser igual a zero. Dessa forma, igualando a derivada de f a zero
tem-se uma equacdo cujas raizes sdo os pontos de inflexdo da funcdo. Para determinar se o
ponto encontrado € de maximo ou minimo, faz-se a segunda derivada de f. Se a segunda

derivada for maior que zero, o ponto € de minimo.

Existem fun¢des com mais de um ponto de inflexdo, e por isso, esses métodos
podem ndo ser 0s mais adequados na resolucdo dos problemas de otimizacdo. Para resolver tais

problemas, utilizam-se preferencialmente algoritmos que se baseiam em diferentes estratégias.

A solucdo em geral é obtida a partir de uma configuracdo inicial lo, que contém
uma estimativa inicial da solucéo e controles especificos Ao do algoritmo a ser empregado. Em
seguida, iteracGes sao feitas para melhorar a solucdo, até que se chegue em uma solugéo 6tima,
que pode ser ou ndo o minimo global. Uma caracteristica importante dos algoritmos é quanto a
sua previsibilidade para uma determinada entrada. Algoritmos deterministicos sempre seguem
o mesmo “caminho”, dada uma certa entrada, chegando sempre a mesma solugéo final. Em
contrapartida, existem algoritmos estocasticos, cujos passos ndo podem ser previstos a partir da
estimativa inicial. Entre os deterministicos se encontram os algoritmos de Nelder-Mead e o de
Levenberg-Marquardt. Ja entre os estocasticos se encontram o algoritmo genético e suas

modificagdes.
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2.6.3.1 Método de Levenberg-Marquardt

O método € uma alteracdo do algoritmo de Newton para acelerar a sua
convergéncia proposta por Levenberg-Marquardt, foi desenvolvido para resolver problemas de
minimizac&o de funcBes ndo-lineares pelo método dos minimos quadrados. E o algoritmo de
otimizagao mais utilizado hoje em dia, superando outros algoritmos em uma grande variedade
de problemas. O método é uma combinacdo entre 0 método do gradiente descendente e 0
método de Gauss-Newton utilizando um fator de ajuste que indica qual dos métodos sera o

predominante na iteragao.

Se a solugdo atual estiver longe do ponto minimo, mais rapidamente a iteracdo
ird caminhar na direcdo do gradiente. Ao chegar nas proximidades da solucéo, o algoritmo de
Gauss-Newton passa a ser o predominante, fazendo com que o algoritmo de Levenberg-

Marquardt una o que ha de melhor entre os dois métodos.

2.7 Métodos experimentais para a determinacdo de Equilibrio Liquido-Vapor

Dados de equilibrio liquido-vapor (ELV) sdo de primordial importancia na
engenharia quimica devido a grande quantidade de processos que se baseiam nos principios do

ELV, sendo a destilacdo o caso mais importante dentre os processos de separacdo de misturas.

O estudo do ELV € normalmente realizado em equipamentos mantidos a pressao
ou temperatura constantes nos quais se verifica o ponto de ebuli¢do do liquido (puro ou mistura)
ou vapor. Esta técnica é conhecida como ebuliometria, e existem na literatura vérios trabalhos
que catalogam os métodos experimentais para a determinacdo de dados de ELV. Para a
determinacdo do ELV numa faixa de pressfes baixas e normais, sdo desenvolvidos métodos
experimentais que oferecem alta precisdo e/ou velocidade de execucdo. Os métodos de

ebuliometria podem ser divididos em estaticos e dinamicos (OLIVEIRA, 2003).

Compreendem os métodos estaticos aqueles em que ndo ocorre circulacdo da
fase liquida ou vapor dentro do equipamento, mesmo que haja agitagdo do meio. A fase vapor
e liquida séo confinadas em um sistema fechado e as medidas necesséarias para a caracterizagdo
do ELV sdo realizadas. A substancia é inserida dentro do aparato de volume constante ou

variavel, e em seguida a temperatura ou a pressdo sao ajustadas de modo a obter a separacéo de
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fases. Uma vez mantida a temperatura, a pressao € determinada no equilibrio e se estabiliza,
garantindo assim o equilibrio. Métodos de degaseificagdo devem ser adotados, para que nédo
haja acumulo de vapor e consequentemente alteracdo da pressdo do sistema. Procedimentos de

degaseificacdo s@o onerosos, o que encarecem o método.

Ja os métodos dindmicos podem ser subdivididos em:

a) saturacdo de gas;
b) fluxo continuo;

c¢) recirculacdo de fases.

Os métodos dindmicos sdo métodos em que correntes de fluidos sdo circuladas
continuamente numa célula de equilibrio. Sdo usualmente indicados quando se deseja retirar
amostras das fases, tendo como desvantagem a necessidade de utilizacdo de bombas e/ou
compressores para a circulacdo das correntes. Subdivisdes dessa categoria dependem de quais

fases estdo sendo circuladas na célula: vapor, liquida ou ambas. (AMORIM, 2007).

O método de saturacdo de gas se baseia no principio de que apenas uma fase
deve circular, no caso a fase vapor, fazendo com que a fase liquida permaneca estética na célula
de equilibrio. Esses métodos também sdo chamados métodos de fluxo de passagem Unica,
métodos de semi-fluxo ou métodos de circulacdo de gas puro (CHRISTOV; DOHRN, 2002).
A corrente de gés, proveniente de um cilindro de alta pressdo, passa atraves da mistura liquida
estaciondria dentro da célula de equilibrio. A passagem de gas é entdo interrompida, para que
o0 equilibrio seja atingido rapidamente. Apos o equilibrio, o efluente da fase vapor fica com a
pressdo reduzida e € direcionado para um local onde se condensa e € coletado. Esta técnica pode
ser aplicada quando se quer determinar a solubilidade de uma substancia de baixo ponto de
ebulicdo (solido ou liquido) em um fluido supercritico, e tem como dificuldade do

experimentador identificar se o sistema esta de fato em equilibrio.

Ja metodos de fluxo continuo foram desenvolvidos principalmente para sistemas
termicamente instaveis e/ou que reagem, e visam minimizar o tempo necessario para atingir o
estado estacionario (correspondendo ao ELV) durante o qual os componentes estdo em contato

na temperatura de ebulicdo. Bombas dosadoras de alta pressdo alimentam os componentes pre-
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aquecidos em um misturador (frequentemente um misturador estatico) onde a temperatura
desejada é atingida, e, em seguida é enviado para a célula de equilibrio, onde a mistura esta
equilibrada e as fases liquida e vapor sdo entdo imediatamente separadas. Portanto, as
substancias investigadas sdo aquecidas a temperatura de ebulicdo por alguns segundos e as
amostras das fases em equilibrio de uma determinada alimentacdo podem ser coletadas
rapidamente. Uma desvantagem geral do método é o consumo grande de reagentes, que com
alto grau de pureza requerido, representam custos elevados dos dados, j& como vantagem, a
amostragem feita no método ndo perturba o equilibrio (CHRISTOV; DOHRN, 2002), seu

equilibrio é atingido rapidamente, ndo necessita de degaseificacao e é aplicavel a altas pressdes.

O método de recirculacdo de fases sera melhor detalhado, uma vez que este é o

método aplicado neste trabalho.

2.7.1 Método de recirculacdo de fases

Nesse aparato, uma das fases (liquida ou vapor), ou ambas (liquida e vapor) sdo
recirculadas através da célula de equilibrio. O principio é de que a pressao e a temperatura
dentro da célula permanegam constantes nas condi¢des desejadas durante o experimento através
da recirculagdo de fases. Composicdes do liquido no ponto de ebulicdo e do vapor condensado
variam com o tempo, até a obtencdo do regime permanente, ou seja, do estado bastante préximo
do “equilibrio” caracterizado pelo operador e/ou por um critério pré-fixado. A pressdo é
controlada e nas condic¢Bes de regime permanente a temperatura é lida. As composicdes das
fases liquida e vapor sdo amostradas e analisadas, geralmente por cromatografia, densimetria
(CHIAVONE-FILHO, 1993) ou refratometria “on line” (PERSON; FREDENSLUND, 1991).

Um esquema ilustrativo desse aparato pode ser visualizado na figura 5, com ele
é possivel obter dados P-T-x rapidos e de um modo simples, sendo normalmente o0 mais

utilizado.
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Figura 5- Desenho esquematico do método de recirculacéo de fases.
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Adaptado: AMORIM, 2007
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As desvantagens de uma recirculacdo sdo a necessidade de temperaturas
uniformes por todo o aparato, para evitar a condensacdo parcial ou vaporizacao na linha de
recirculacdo e a necessidade de uma bomba que trabalhe de maneira adequada com uma
pequena queda de pressdo (quando for o caso). Entdo, métodos de recirculacdo ndo sdo
adequados na regido proxima do ponto critico, onde pequenas mudancas na temperatura e
pressdo tém uma influéncia forte no comportamento das fases (NAGAHAMA, 1996). Porém,
este método atinge rapidamente o equilibrio, resulta em dados precisos e ndo requer
degaseificacdo. Como desvantagem, técnicas e habilidades na confeccdo do vidro sao
necessarias, pois a geometria do aparelho é importante e de dificil confeccdo. Também é
limitado para compostos termicamente instaveis, pois ocorre superaguecimento local, e ndo é

adequado para sistemas com extrema diferenca de volatilidade.

2.7.1.1 Ebulidmetros de recirculacéo de fases para sistemas salinos

Apo6s um estudo sobre os ebulibmetros de recirculacdo disponiveis na época,
JOHNSON e FURTER (1957 apud ZEMP, 1989) concluiram que o melhor equipamento
disponivel para o estudo do ELV era o de Othmer para sistemas apresentando sais em sua
composigdo. O ebuliometro Othmer ainda n&o foi considerado ideal, sendo necessaria uma série
de adaptacg0es, o que o tornou ainda mais simples e melhorou seu desempenho.

Segundo os autores, um grande volume de solucdo se faz necessario no baldo

onde se encontra a fase liquida devido a presenca de sélido. Assim, a analise da fase liquida é
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simplificada. Uma vez que a razdo do volume da fase liquida é muito maior em relacdo ao
volume da fase vapor, pode-se considerar que a composicao da solucdo alimentada inicialmente
é igual a composicéo da fase liquida em equilibrio. A composicao da fase liquida é determinada
antes de ser alimentada, atraves de um balanco de massa dos componentes adicionados.

O equipamento € de facil construcdo e operacdo, embora apresente alguns
problemas que resultam na obtengdo de dados incorretos de ELV. O maior deles é a medigéo
da temperatura, visto que o termdmetro se encontra em contato com o vapor, e que este
apresenta-se superaquecido. Além disso, é necessario grande volume de liquido para operar 0
equipamento. Conclui-se entdo, que apesar de ter sido modificado, o ebulidmetro de Furter
ainda apresenta os mesmos inconvenientes do ebulidmetro original de Othmer.

SCHUBERTH (1974) utilizou um ebulidmetro para analisar a influéncia da
adicdo de uréia a um sistema binario, como metanol+agua e etanol+agua. Posteriormente, foi
utilizado por DALLOS; ORSZAG e RATKOVIC (1983) para o estudo do sistema agua+anilina
na presenca de sais de amonia. O aparato é formado de duas partes: a cdmara de ebulicdo e o
conjunto condensador/retorno de vapor. No topo do frasco que confina a fase liquida
encontram-se 4 aberturas, por onde sdo inseridos o termoémetro, o agitador, o capilar para retirar
amostra e a abertura para saida de vapor (bomba Cotrell). Como modificacdo do ebuliémetro
original, um agitador serve para agitar a solucéo e dissolver completamente o solido da fase
liquida e para agitar a solucdo em ebulicéo.

O equipamento possui melhora consideravel quando comparado a seus
antecessores, isso devido a introducdo da bomba Cotrell, que permite uma medicao precisa da
temperatura de equilibrio do sistema. Apesar da melhora, o tempo de contato entre a fase liquida
e vapor durante a ascensdo no tubo de Cotrell pode provocar alteragdes na composicdo das
fases, devido ao processo de transferéncia de massa. O erro esta em associar a composic¢do da
fase liquida com a composicdo da fase vapor medida, uma vez que o liquido retornara para a
fase liquida, e pode alterar a composicdo da mesma.

ZEMP e FRANCESCONI (1992) se basearam em um ebulidmetro com
recirculacdo de ambas as fases para o estudo de efeitos salinos, e que permite a determinagéo
das composicdes de ambas as fases em determinadas presséo e temperatura. De acordo com
ZEMP (1989), 0 equipamento possui caracteristicas que o tomam apropriado para tais sistemas,
pois ndo ha acimulo de solidos no aparelho, a agitacdo promove homogeneizagdo da fase
liquida, atinge rapidamente o equilibrio e ndo condensacdo parcial do vapor ou

superaguecimento.
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Este aparato € uma modificacdo do aparelho de NAUMANN (1981 apud ZEMP,
1992), especialmente desenvolvido para estudo dos efeitos salinos na faixa de temperatura de
300 a 500 K e para pressoes de 150 kPa. E um tipo de recirculagdo, em que ambos, vapor e
liquido circulam continuamente, e permite a determinacdo da composicdo de equilibrio de

ambas as fases.

O aparato pode ser operado a pressdo ou temperatura constante. O estado
estacionario é atingido normalmente depois de 30 minutos de operagdo. Amostras de ambas as
fases sdo obtidas por seringas. Mudangas na composi¢do sdo feitas purgando um montante

conhecido de solucdo, e recolocando um montante de componente sem interromper a operacao.

OLIVEIRA (2003) desenvolveu um ebuliémetro tipo modificado para medir
dados de ELV de sistemas contendo sélidos dissolvidos. Este € o equipamento que foi utilizado
nos ensaios experimentais deste trabalho com pequenas modificacdes. Mais detalhes deste

equipamento estdo na se¢éo a seguir.

Ebuliometro OLIVEIRA (2003)

A figura 6 mostra o ebuliémetro desenvolvido por OLIVEIRA (2003):
Figura 6- Ebulidmetros de circulacdo de vapor desenvolvidos por Oliveira.
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Fonte: OLIVEIRA, 2003.
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O desenvolvimento de uma célula com recirculagdo de vapor visou medir dados
de ELV a baixas pressfes através de um meétodo de construcdo e operacdo simples, mas se
preocupando com medidas incorretas de temperatura devido a auséncia da bomba Cottrell, no
caso de circulacdo de ambas as fases, que pode provocar condensacdo parcial ou
superaquecimento. O projeto é baseado no ebuliébmetro proposto por Othmer, utilizando
equipamentos auxiliares visando reproduzir o equipamento desenvolvido com uma raz&o custo-
beneficio relativamente menor. O design do equipamento se mostrou adequado baseado em
resultados coerentes de pressdo de vapor de componentes puros. O aparato de Othmer pode
operar em relativa ampla faixa de pressdo. Entretanto, foi observado que a pressdo inferior
limite para sistemas aquosos foi de cerca de 26,7 kPa.

Othmer desenvolveu algumas modificacGes, como o isolamento entre o liquido
e 0 condensado para evitar condensacgdo parcial e também contaminacdo das amostras de fase
liquida e vapor condensado. A célula apresenta boa eficiéncia em termos de recirculacdo e
também para coletas de amostras sem contaminacao. Isto € possivel de ser observado pela
reprodutibilidade satisfatoria de todas as variaveis medidas. A agua para resfriar os
condensadores é obtida por recirculacdo de um banho termostatico. Um termdmetro digital
grava a temperatura com um sensor de platina. A pressdao é medida por um mandmetro de
mercurio e um cilindro de nitrogénio € acoplado para estabelecer uma atmosfera inerte no
sistema. Um dispositivo composto por manifold, trap, baldo (20L) e bomba a vacuo sdo usados
para estabelecer a pressao constante no sistema, e fazer vacuo para injecdo de uma atmosfera
inerte de nitrogénio. Um agitador magnético € utilizado no aquecedor e no vapor condensado
para misturar as amostras de fase liquida e vapor e formar bolhas, misturando a fase condensada
a fase liquida. Monitoramento visual do aquecedor é feito visando detectar eventual
condensacdo parcial ou superaquecimento, o gotejamento € cerca de 60 gotas/min.

O volume de amostra introduzida na célula para atingir o nivel adequado para os
experimentos de ELV é entre 90 a 100 mL. A corre¢do da leitura do termdmetro foi realizada
no ebulidmetro usando agua bi-destilada. Para garantir que ndo houvesse vazamento, o sistema
foi submetido a baixas pressdes como 20 kPa e observada a manutengdo da pressao por pelo
menos 30 minutos. Monitoramento visual do aquecedor foi feito visando detectar eventual
condensacgéo parcial ou superaquecimento. Ambos os efeitos requerem acdo de uma entrada de

voltagem. O design do equipamento se mostrou adequado baseado em resultados coerentes de
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pressdo de vapor de componentes puros. E recomendado comegar com as substancias puras
para ajustar a entrada de voltagem 6tima de cada substancia antes de se trabalhar com misturas.
Entretanto, a sensibilidade da entrada de voltagem foi considerada adequada e de facil operagédo
com recomendacdes visuais de aguecimento de mistura e refluxo do condensado.

A mistura é deixada em estado estacionario por mais 30 minutos e entdo 0s
valores de pressdo e temperatura sdo medidos, e amostras da fase vapor e liquida sdo coletadas
para andlise utilizando uma seringa de vidro. O volume de amostra é cerca de 10 mL e s&o
introduzidos em instrumentos para analise, isto €, o densimetro modelo DMA 60 (Anton Paar),
no caso de sistemas com acetona, ou em um analisador — TOC modelo 5000 A (Shimadzu),
para o caso de sistemas com fenol.

A figura 7 apresenta um esquema que fornece uma visao geral dos equipamentos

para medida do ELV usando o método proposto de recirculacdo de vapor.

Figura 7- Esquema geral do ebuliémetro e dos equipamentos auxiliares para medidas de dados
de ELV proposto por Oliveira

Fonte: OLIVEIRA, 2003.

A figura mostra basicamente a célula de recirculagéo, os dispositivos de medida
de temperatura e pressdo, dispositivos auxiliares como manifold, trap, tanque, bomba a vacuo,
agitador magnético, regulador de voltagem e fita de aguecimento. Portanto, 0 método dinamico
é também analitico e por isso requer instrumentos de suporte para analise, como densimetros,
refratbmetros, cromatografos ou analisador organico total, para o caso de amostras de fenol

diluido em agua.
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Modificagdes propostas para melhoria do equipamento:

A precisdo dos dados observados foi satisfatdria, mas pode ser melhorada usando
instrumentos de medida mais precisos para medidas de pressao e temperatura, e também usando

reagentes altamente puros.
Embora os instrumentos de analise usados, isto €, o densimetro digital Anton

Paar e o analisador de carbono organico total apresentem boa precisao, algumas melhoras no
lay-out da célula foram descobertos pertinentes principalmente para fornecer uma contagem de
gotas mais acurada e também para preservar a fase vapor contra a perda de componente mais

volatil. A figura 8 mostra a melhoria proposta:

Figura 8- Versdo otimizada por Oliveira no equipamento desenvolvido pelo préprio autor

k|

100

a0

70

Fonte: OLIVEIRA, 2003.

2.8 Teste de consisténcia termodinamica

O levantamento de dados experimentais de equilibrio liquido-vapor de misturas
compreende a medicdo das propriedades termodindmicas que caracterizam o sistema em
estudo: temperatura, pressdo e composi¢es de uma ou mais fases s@o as variaveis de interesse

no estudo de ELV. Estas variaveis estdo relacionadas por equacfes termodinamicas, o que faz
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com que ndo seja necessario, a0 menos em tese, que todas essas varidveis sejam medidas
experimentalmente.

Para sistemas binarios biféasicos, sabe-se pela regra de fases de Gibbs que apenas
duas variaveis dentre as citadas anteriormente sdo necessarias para caracterizar o sistema.
Entretanto, quando se deseja considerar os desvios da idealidade no calculo do ELV, torna-se
necessario conhecer parametros especificos da mistura em questdo. A sua determinacdo exige
que sejam medidos, no minimo 3 variaveis.

Apesar de serem necessarios apenas 3 variaveis para determinar o estado de um
sistema, a grande maioria das referéncias faz a determinacéo de 4 variaveis: T, P, x e y.

A medicéo das quatro variaveis permite que se utilizem os valores experimentais
redundantes para testar a consisténcia interna do conjunto de dados experimentais.

O teste da consisténcia termodinamica verifica, assim, a medida que os dados
satisfazem determinada relacdo termodinamica.

A relacdo utilizada por todos os autores para este fim é a equacdo de Gibbs-

Duhem na forma:

Cding =2 g1 A gp (Eq. 2.77)
i RT RT

Se ndo houvesse erros experimentais, o conjunto de valores medidos de P, T, x
e y satisfaria de forma exata a equacdo de Gibbs-Duhem. Como a qualquer medicdo estdo
associados erros aleatdrios ou sistematicos, os dados reais ndo obedecerdo exatamente a esta
equacdo. Esta discrepancia pode, assim, servir como indicacdo da consisténcia interna destes
dados. Embora nada garanta que valores inconsistentes ndo possam fortuitamente satisfazer a
relacdo de Gibbs-Duhem, caso ela ndo seja verificada com certeza os dados ndo sao
consistentes.

De qualquer forma, este teste é de grande utilidade na avaliacdo da qualidade de
um conjunto de medidas. A seguir é apresentado o teste de consisténcia chamado de Teste

Global da Area, que serd empregado nos dados de ELV do binario 4gua e etanol.

2.8.1 Teste Global da Area (Redlich-Kister-Herington)

Método amplamente empregado, este teste € um teste integral, pois integra a

equacdo 2.77 em toda a faixa de x e T ou P. A equacéo 2.77 ¢ simplificada, adotando dT e Av*
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iguais a zero (AV-=0 é uma boa aproximacdo para sistemas a baixas pressdes), resultando na
relacéo:
}In(hjdxl o (Eq. 2.78)
0 72
O valor do médulo da integral € dado pela area sob a curva em um grafico de
In[ylj por x1. Um critério usual estabelece como consistente um conjunto de dados para o
Y2
qual:

Aa— Ab
Aa+ Ab

< 0,02| (Eq. 2.79)

Sendo Aa a érea da curva sob o gréafico acima do eixo X1, € Ab a &rea da curva
sob o grafico abaixo do eixo xi. A figura 9 mostra a curva obtida para os dados de ELV de

misturas binarias:

Figura 9- Representacdo do gréfico para teste de area

In (%/7,)
/

Fonte: ROLEMBERG, 1998.

Devido ao fato do teste de area ter sido desenvolvido para sistemas isotérmicos,
ele ndo pode ser aplicado para testar a consisténcia termodinamica de dados isobaricos. Neste
caso, o valor de AH " deve ser considerado na equacdo 2.77, e a simplificacéo feita na Equacao
de Gibbs-Duhem né&o pode ser feita como na forma da equacéo 2.78. Visando contornar esse

problema, HERINGTON (1951), sob o mesmo enfoque da integral, estendeu o teste para
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verificar a consisténcia de dados isobaricos. O valor de D agora é comparado com uma nova
variavel, J:

J =150-=<¢ (Eqg. 2.80)

T,min

Sendo 7 = (T,max-T,min) em Kelvin, observada dentro da faixa de x1 = 0 até x

A constante 150 é empirica e foi baseada em uma série de dados analisados por
Herington. O autor sugeriu o seguinte critério para a verificagdo da consisténcia termodinamica

dos dados isobaricos:

|D-J| < 10 : Os dados podem ser consistentes termodinamicamente;

|D-J| > 10 : Possivelmente os dados ndo sdo consistentes termodinamicamente.

2.8.1.1 Teste de consisténcia termodinamica para sistemas com solidos dissolvidos

Para sistemas constituidos somente por solventes binarios existem varios testes
de consisténcia termodinadmica para dados experimentais, ja para sistemas contendo sélidos
dissolvidos quase ndo houve desenvolvimento nesta area, ndo sendo possivel verificar a
consisténcia neste tipo de sistema.

Para os casos que apresentam sélidos dissolvidos, a determinacdo do coeficiente
de atividade é dificultada, uma vez que esta espécie ndo esta presente na fase vapor, o que
impossibilita a aplicacdo da equacdo gama-fi para determinar o coeficiente de atividade. Devido
a dificuldade de se calcular o coeficiente de atividade, ndo é viavel aplicar a equacdo de Gibs-
Duhem nesses casos.

O que ocorre normalmente € adaptar os testes existentes para sistemas livres de
solidos dissolvidos para 0s casos em que este esta presente. Entre estes testes, JAQUES e
FURTER (1972), propuseram uma modificacdo do teste da area por Herington para solucfes
saturadas com sal, e o aplicaram em uma série de sistemas salinos, verificando a inconsisténcia
de varios destes. Posteriormente, JAQUES (1974) verificou algumas falhas neste teste, o que
invalidou este método de validacdo de dados. A aplicacdo do teste acima a sistemas nédo
saturados com sal leva a necessidade de considera¢des empiricas, e que ndo necessariamente

estdo corretas, de forma que a confiabilidade no teste € reduzida ou até eliminada.
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A inexisténcia de um teste geral de consisténcia para sistemas salinos pode ser
creditado a complexidade da descricdo do comportamento termodindmica de uma solucao
salina (ZEMP, 1989). A inexisténcia de testes para sistemas salinos pode ser extendida para
sistemas com solidos dissolvidos, como é o caso deste trabalho, que apresenta frutose dissolvida

na fase liquida, e nenhuma frutose na fase vapor.
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3 MATERIAIS E METODOS

Esta secdo apresenta os materiais e métodos utilizados no desenvolvimento das
etapas necessarias para a realizacdo deste trabalho. A seguir serdo descritos os reagentes,
equipamentos bem como metodologias experimentais utilizadas e todos os procedimentos

necessarios para a aquisi¢cdo dos dados de ELV.

3.1 Materiais

- Etanol P.A. da marca Synth, pureza de 99,40% em massa;
- Agua deionizada produzida no laboratorio;

- Frutose da marca Synth, pureza de 99,49% em massa;

- L& de vidro e papel aluminio;

- Bracadeiras;

- Mangueiras de silicone;

- Eppendorfs;

- Funil de vidro;

- Bastdo de vidro;

- Béqueres.

3.2 Equipamentos

- Ebuliométro Othmer modificado, desenvolvido por OLIVEIRA (2003);
- Refratbmetro Reichert Digital Brix/RI1-Check com precisao de + 0,0002;

- Banho termostatico Maria Criostato 521 TD;

- Termopar iman Checkfridge HI 147-00 com precisio de + 0,1°C;



71

- Placa de aquecimento e agitacdo IKA RH basicl;
- Balanca da marca Mettler Toledo (modelo PB3002) com precisédo de + 10 mg;
- Bardmetro (Prazision-Barometer) com precisdo de + 0,5 mmHg;

- Cronbmetro.

3.3 Montagem do ebuliémetro

Inicialmente, envolveu-se a célula de equilibrio em 1a de vidro revestida por
aluminio. Utilizaram-se arames para fixar o isolante nas paredes do ebulibmetro. Foram
inseridos dois agitadores: um maior, dentro da célula de equilibrio, e um menor dentro do
compartimento que armazena a fase condensada para manter o sistema homogeneizado e formar
bolhas. O ebuliémetro foi fixado na bancada através de um suporte contendo garras, 0 que
permitiu a sua estabilizagdo fisica. Uma garra foi fixada na coluna de equilibrio, e outra garra
foi fixada no recipiente de coleta do condensado. Foram utilizadas mangueiras de silicone para
permitir a livre circulacdo da 4gua de refrigeracdo pelo aparato experimental. Oleo vegetal foi
inserido dentro do pogo do termémetro que mede a temperatura de equilibrio do sistema, para
manter o termdmetro em banho-maria e fazer uma leitura adequada da temperatura do sistema
(o termbmetro deve estar flutuando dentro do poco, e ndo tocar a vidraria). O termbémetro é
fixado com uma fita veda-rosca e uma tampa com um furo no meio para a passagem do
termOmetro por essa cavidade. O ebuliémetro foi colocado em cima de duas placas de agitagdo
e aquecimento. A figura 10 apresenta uma foto do ebulidmetro com isolamento:
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Figura 10 - Ebulidbmetro desenvolvido por OLIVEIRA (2003) a pressao atmosférica sem
isolamento na célula de equilibrio

Fonte: Acervo pessoal

3.4 Preparacdo das misturas de alimentacéo

A massa de frutose foi pesada e depois foi adicionada agua na quantidade
adequada para manter a fracdo massica de frutose no valor desejado. Agitou-se a solugdo com
um bastdo de vidro até a completa dissolugdo da frutose na dgua. Apés a completa dissolucao
da frutose, esta solugdo foi inserida dentro do ebulidmetro. Em seguida pesou-se a massa de
etanol, e esta foi adicionada dentro do ebuliébmetro. Tal cuidado na introdugdo de forma
separada das solucdes se fez necesséria devido a frutose ser menos soltivel em solugdo quando
ha presenca de etanol, a completa dissolugdo da frutose é importante para ndo haver perdas de
acucar na passagem para o0 ebulibmetro. Uma vez que as substancias ja estdo dentro do
ebuliémetro, a agitacdo constante pela barra magnética e o aquecimento da mistura pela placa
de aquecimento fazem com que a frutose permaneca dissolvida mesmo apos a adigéo de etanol,

uma vez que o agucar é mais solivel em temperaturas mais elevadas.

Para os casos em que frutose esta presente em grande quantidade, um
procedimento adicional foi necessario devido a dificuldade em dissolvé-la no solvente. Ap6s

adicionar agua a frutose, a mistura foi pesada e aquecida levemente com auxilio de uma placa
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de aquecimento, com o intuito de aumentar a solubilidade do aclcar e dissolvé-lo
completamente. Apds aquecimento, a mistura foi pesada novamente para verificar se ndo houve
evaporacdo da &gua, e em seguida foi introduzida dentro do ebulidbmetro. O etanol foi

adicionado dentro do ebuliédmetro logo em seguida.

3.5 Procedimento experimental

3.5.1 Mistura agua e etanol

O ebuliémetro tipo Othmer modificado desenvolvido por OLIVEIRA (2003) foi
montado e devidamente isolado com a la de vidro revestida por papel aluminio, para evitar as
perdas de calor para 0 ambiente e problemas de condensacéo parcial na circulagéo do vapor. O

sistema foi acoplado ao banho termostatico, e ligado a rede elétrica.

Assim que a circulacdo de agua atingia a temperatura de 10°C, a solugdo era
introduzida na célula e o agitador magnético era acionado. Para a obtencdo dos dados
experimentais, o0 po¢o do ebulidmetro era preenchido com éleo vegetal, destinado ao sensor de
temperatura o qual registrava a temperatura do vapor. O agitador € munido com placa de

aquecimento.

Ligava-se a placa de aquecimento. Aguardava-se que 0 sistema entrasse em
regime permanente, o que era observado pela constancia das temperaturas do vapor saturado,
da umidade presente nas paredes do ebulibmetro e das taxas de evaporacdo e refluxo de
condensado para o baldo refervedor numa taxa de 60-70 gotas por minuto. Apds a mistura
permanecer em equilibrio por aproximadamente 60 minutos, anotava-se entdo a pressao
atmosférica e as temperaturas do vapor e do liquido. Retirava-se uma amostra da fase liquida e
uma amostra da fase condensada para posterior determinacdo da composicdo atraves de

medidas de indice de refracdo. O esquema geral de aparelhagem estad demonstrado na figura 11.:
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Figura 11 - Esquema geral do ebulidmetro e dos equipamentos auxiliares para medidas de
dados de ELV proposto por OLIVEIRA (2003)

Fonte: Adaptado de OLIVEIRA, 2003.

Legenda: 1. Termopar; 2. Célula de equilibrio; 3. Agitador e aquecedor; 4. Banho termostético;
5. Coluna de equilibrio isolada com aluminio e I& de vidro; 6. Condensadores; 7. Recipiente
para acimulo e retirada de condensado; 8. Agitador; 9. Barra magnética.

3.5.2 Mistura agua, etanol e frutose

Prepararam-se as solucBes e introduziram-as dentro do ebulidmetro. Apos
atingido o equilibrio, desligou-se a fonte de aquecimento, o gotejamento cessou, e esperou-se
que o sistema se resfriasse. Uma vez resfriada a fase liquida, a fase condensada foi inteiramente
retirada com uma pipeta de Pasteur e pesada, em seguida, a fase liquida foi retirada pela valvula
de dreno e pesada. Apds pesagem, coletaram-se amostras da fase liquida e da fase vapor
condensada.

Uma nova solugéo foi introduzida para uma nova medida. Tal cuidado foi
tomado visando renovar sempre a solugéo para que ndo houvesse frutose degradada dentro do

aparelho, o que poderia interferir nas medidas de ELV do sistema.

Para a determinacdo da concentracdo de agucar na fase liquida e a composi¢édo
do vapor, foram realizadas duas etapas: a determinacdo da concentracdo de aglcar na fase
liquida foi feita através da pesagem da fase liquida, e uma vez conhecida a massa de frutose

alimentada inicialmente, supunha-se que toda a frutose permanece na fase liquida, e assim, era
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possivel determinar a sua concentracdo. Ja a determinagdo da composicao de solvente na fase
liquida foi feita através de medidas de indice de refracdo. A fase vapor pode ser determinada
por uma simples medida de indice de refracdo, ja que se trata de um sistema binario sem a

presenca de aguUcar.

3.5.3 Determinacédo das composi¢Oes da fase liquida e da fase vapor

Nos casos de mistura binaria (agua e etanol), a determinacdo da composicao
tanto da fase liquida quanto da fase vapor foram feitas através de medidas de indice de refracéo.
Solucdes-padrdo foram preparadas com composicdo conhecida, e seus indices de refracdo
foram medidos. Tais solucdes foram preparadas de modo a obter o indice de refracdo do ponto
experimental como sendo um intermediério entre os indices dessas solucBes preparadas
previamente. Uma vez feitas as medidas, obteve-se uma reta através de regressdo linear, de
modo a relacionar o indice de refracdo com a fracdo maéssica de etanol na mistura através dessa

regressdo. A partir disso, foi possivel determinar a fracdo de etanol na mistura.

Nos casos em que ha frutose presente no sistema, a sua determinacéo precisou
de mais uma etapa. A fracdo de frutose na fase liquida foi determinada por pesagem direta da
fase liquida, supondo que toda a frutose permaneca na fase liquida, uma vez que sua pressao de
vapor € zero. Ja para a determinacao da fracdo de solvente na mistura, foram construidas curvas
de calibracdo para varias composi¢des de etanol+agua mantendo a fracdo massica de frutose
constante e igual a obtida experimentalmente. A figura 12 auxilia a visualizar a metologia. Os
pontos A, B, C sdo de solucdes-padrdo de composicdo conhecida e o ponto Z ¢ a solucdo de

composicao a ser determinada:
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Figura 12 - indice de refragio em funcdo da composicio de frutose para uma quantidade fixa
de etanol e dgua

IRt
Xutose CONStante ¢

IR
amostra B

A

Xetanol

Fonte: Acervo pessoal

Conhecidas as composigdes de solvente das solugdes A, B e C, relacionou-se
entdo atraves de uma regressao linear o indice de refracdo com a fracdo de etanol na mistura.
Assim, conhecido o indice de refracdo da mistura, é possivel determinar a fracdo massica de
etanol presente na solucdo. A composicao da fase vapor pode ser determinada pela simples
leitura do indice de refracdo, uma vez que ndo ha frutose nessa fase, e se trata de um sistema
binario (assim como no caso de estar presente apenas etanol e dgua no sistema). Regides
concentradas de etanol apresentam o indice de refracdo muito proximos, mesmo com
consideravel variacdo da composicao, por isso, para essas regides foi necessario fazer a diluicdo

da mistura com agua pura, visando eliminar esse problema.

3.6 Limpeza do equipamento

A limpeza do equipamento foi feita utilizando agua deionizada inserindo-a no
compartimento para armazenamento de condensado, e em seguida, deslocando agua desse
compartimento para a célula de equilibrio, fazendo nessa ordem para ndo contaminar a vidraria
do condensado que, nos sistemas em geral, se encontra mais limpa do que a célula de equilibrio.
Apo0s 3 passagens de agua e retirada da mesma, inseriu-se dgua deionizada novamente, dessa
vez na célula de equilibrio até que o sistema ficasse com nivel adequado para operagéo (cerca

de metade do volume da célula de equilibrio). Uma vez inserida &4gua, ligou-se a agitacéo e o
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banho termostatico, esperou-se que o banho atingisse 10°C, e iniciou-se 0 aquecimento do
sistema, para que a agua recirculasse dentro do aparato e limpasse qualquer residuo presente
nas paredes da vidraria. Apos 2 horas de recirculacdo da fase vapor, desligou-se o sistema,
esperou-se o resfriamento da dgua e esta foi retirada de dentro do ebuliémetro. Novamente, foi
passada agua deionizada em todo o ebulidbmetro e esse agora foi considerado limpo para
utilizacbes de outros sistemas. A retirada de agua do compartimento que armazena o
condensado ¢ feita com uma pipeta de Pasteur, que pode ser dobrada e alcanca o fundo do
recipiente, ja a agua presente no compartimento da célula de equilibrio deve ser retirada
entornando o ebuliémetro, de forma que ela saia pelo dreno presente no fundo do ebulidmetro.
Os indices de refracdo da agua foram medidos ao final da limpeza para verificar se o indice
correspondia ao esperado para agua pura, caso fosse igual, o equipamento esté livre de qualquer

impureza.

3.7 Curva de correcdo do termdmetro e medida da temperatura de algumas substancias

A curva de correcdo do termémetro que media o ELV no ebuliémetro foi feita
medindo a temperatura de ebulicdo de diferentes substancias puras: agua, etanol, propanona,

piridina e metanol.

Inseriu-se as substancias puras citadas acima dentro do ebulibmetro, e o
procedimento experimental repetido para cada uma delas. Apés atingido o equilibrio, a
temperatura experimental e a pressao local foram registradas. A temperatura experimental foi
comparada com a temperatura que seria esperada na pressao local utilizando a Equacéo de
Antoine:

logyo(P**) = A - 2 (3.1)

T+C

Os paré@metros A, B, C da equacdo 3.1 para cada substancia estdo na tabela 4 e
foram retiradas do banco de dados NIST (2015):
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Tabela 4- Parametros A, B e C da equacédo de Antoine para diferentes substancias

Etanol Acetona Metanol Piridina Agua
A 5,2468 4,42448 5,20409 4,16272 5,08354
B 1598,673 1312,253 1581,341 1371,358 1663,125
C -46,424 -32,445 -33,5 -58,496 -45,622

Fonte: NIST, 2015

Sendo T dado em Kelvin e Pt em bar na equagéo 3.1.

3.8 Procedimento para ajuste de parametros para modelos termodinéamicos

Foram estimados parametros de interacdo de diferentes modelos para verificar
qual seria o habil a representar os dados experimentais. Dentre os modelos testados estdo:
Wilson, NRTL, UNIQUAC e P&M-UNIQUAC. Modelos UNIFAC néo foram testados devido
a grande quantidade de parametros necessarios nestes modelos e também devido a necessidade
de dados experimentais de outros sistemas ndo estudados no presente trabalho.

Os dados utilizados na regressdo foram os obtidos neste trabalho (ELV do
binario agua e etanol, e do ternario contendo frutose). O software utilizado foi o Scilab 5.5.1
aplicando a funcédo Isgrsolve do programa baseada no algoritmo de Levenberg-Marquardt e
utilizando a fungéo objetivo descrita pela equacédo 3.2. Outras funcGes objetivo foram testadas,
mas utilizando a abordagem dada neste trabalho, a funcdo objetivo que resultou em menores

desvios foi a equacionada a seguir:

- - + . - -
numero de pontos exp erimentais numero de pontos exp erimentais i

(yexperimental _ ymodelo) 2 (yggﬁzrimemal - yémg(;t;elo) ’
zi: etanol etanol yexperimental ; y(?xperimental (l
_ etanol agua 2
FO.= +2 1=y - )

1,2) (3.2)

A estimativa inicial para os parametros foi numericamente igual a zero, 0s
parametros exigidos pela funcéo do software foram mantidos na op¢éo default, exceto o critério

de parada determinado pela variavel maxfev, que foi estipulado no valor de 100.000.
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Os Desvios Absolutos Médios (DAM) foram calculados pela equacdo 3.3 a

sequir:
yfaxperimental_ modelo 2 100
DAMY;(%) = Xy " —mammenr — (i = 12)(N=1.., nimero de pontos
i,N
experimentais) (3.3)

Na equacédo 3.3 DAMy; é o desvio absoluto médio da fase vapor.

3.9 Procedimento para calculo dos modelos UNIFACs modificados

Os modelos usados para célcular o ELV sdo baseados no coeficiente de
atividade, e a expressao para calcular a fracdo molar do componente i na fase vapor é baseada

na equagédo de Raoult modificada:

modelo sat
modelo __ Vi XiP;

yprodeto = Yi__NiFr_ (3.4)

Em que y/™°%€!° ¢ a fracio molar do componente i na fase vapor e y/"°4¢! ¢ o

coeficiente de atividade do componente i, ambos calculados pelo modelo termodinamico.

Assume-se entdo que nao ha frutose na fase vapor, o que foi observado
experimentalmente. A temperatura de ebulicdo pode ser calculada, dada a composi¢édo da fase
liquida e a pressdo do sistema através de um processo iterativo. Utilizando a equacdo 3.4 e uma
estimativa inicial para a temperatura de equilibrio foi possivel calcular o coeficiente de

atividade e a presséo de vapor. Impondo a restri¢do de que:

By =10 @5)
A composigéo da fase vapor foi calculada usando a ferramenta MS Excel Solver,

software do Excel (MS Excel 2013) baseada no GRG ndo-linear desenvolvido por LASDON et
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al (1978) e SMITH e LASDON (1992). As equac0es 3.3 e 3.6 foram utilizadas para calcular o

desvio entre as medidas experimentais e o previsto pelo modelo.

experimental 2
Ty p _Tﬁmdelo 100

(N=1,..., numero de pontos

experimental
TN

experimentais) (3.6)

Na equacdo 3.6 0 DAMT é o desvio absoluto médio da temperatura.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta secdo serdo apresentados os resultados e a discussdo acerca dos dados
obtidos. Sao apresentados na sequéncia os dados de ELV do binario etanol (1) + agua (2) e do
ternario etanol (1) + agua (2) + frutose (3) na pressdo ambiente de S&o Carlos (SP) obtidos no
ebulidmetro desenvolvido por OLIVEIRA (2003), os ajustes de pardmetros de intera¢do binaria
para diferentes modelos termodinamicos e os resultados das modelagens termodinamicas e dos

tratamentos numéricos aplicados neste trabalho.

4.1 Escolha do método experimental

O método experimental escolhido foi o método dindmico, mais especificamente
0 ebulidmetro desenvolvido por OLIVEIRA (2003). Tal escolha foi embasada na revisdo
bibliogréfica realizada sobre os métodos de determinacdo experimental de ELV descritos no
Capitulo 2. Optou-se pelo método dindmico devido a rapidez, precisdo e qualidade dos dados
experimentais que se podem obter com este método, o que foi comprovado pelo teste de
consisténcia termodinamica aplicado aos dados de ELV do sistema etanol+agua obtidos neste
trabalho.

A célula de equilibrio escolhida permite a recirculacdo apenas da fase vapor, e a
fase liquida permanece estatica sob constante agitacdo, garantindo a total dissolucéo da frutose

e nenhum acimulo em quaisquer regido dentro do aparato.

4.2 Curva de correcdo do termopar

Diferentes substancias puras foram inseridas dentro do ebulibmetro para medir
suas respectivas temperaturas de ebulicdo. Tais temperaturas foram comparadas com as
temperaturas que seriam esperadas pela Equacao de Antoine (equacédo 3.1). Tal medida foi feita
com o intuito de corrigir a leitura do termopar e promover a aquisi¢do de dados de ELV com
maior confiabilidade e precisdo. As substancias, as temperaturas (Texp) e pressdes ambientes
locais medidas (Pexp) estdo registradas na tabela 5, assim como a temperatura esperada (Tant)

pela equagdo 3.1:
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Tabela 5- Temperaturas de ebulicdo experimental e as obtidas pela equacdo de Antoine das

substancias na pressdao ambiente local

Substancia  Texp (°C)  Tant (°C) Pexp (mmHg)

Piridina 110,1 112,7 706,0
Agua 96,6 97,8 702,0
Etanol 75,5 76,3 701,0

Metanol 61,1 62,7 705,0

Acetona 53,3 54,1 705,0

Fonte: Acervo pessoal

Com esses dados, ajustou-se uma reta, como na figura 13:

Figura 13- Curva de correcdo do termopar (-e-: Curva de correcdo. -: Reta x = y)
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950 Tant =1,0215Texp - 0,3301
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45 55 65 75 85 95 105 115
Texperimental

Fonte: Acervo pessoal
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Observa-se que a curva esta deslocada e inteiramente acima da reta x=y,
comprovando a necessidade da corregdo da leitura do termopar. Assim, toda a leitura da

temperatura experimental foi corrigida pela equagéo 4.1:
Tant = 1,0215Texp - 0,3301 (Eq. 4.1)

Resultando em uma melhora na qualidade dos dados experimentais, o que pode

ser observado pela proximidade dos dados obtidos com os registrados na literatura.

4.3 Dados de Equilibrio liquido-vapor do sistema agua e etanol

Os dados de ELV do binario agua e etanol foram coletados para avaliar a
metodologia experimental e o procedimento da dindmica do ELV no ebuliémetro, visto que o0s
dados de ELV deste binario se encontram amplamente divulgados na literatura. Os objetivos
desse estudo foram: (i) avaliar a metologia adotada nos ensaios experimentais e (ii) estabelecer
uma base para o sistema agua e etanol, a fim de comparar posteriormente a influéncia da
presenca de frutose no solvente misto. Os dados se encontram na tabela 6, a composi¢édo é dada

em fracBes molares e a pressao média foi de 704,6 mmHg:



Tabela 6- Dados de ELV do binario etanol (1) + agua (2)
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X1 yi Texp (°C) Y1 Y2 P (mmHg) X1 y1  Texp (°C) Y1 Y2 P (mmHg)
0,0000 0,0000 96,6 0,9817 703,5 0,2452 0,6008 78,3 2,1873 1,0566 705,0
0,0043 0,0632 95,0 7,3295 0,9829 706,5 0,277 0,5832 78,0 2,0451 1,0577 707,0
0,0117 0,1429 93,1 6,8051 0,9606 705,5 0,3195 0,6182 77,7 1,7685 1,1501 705,5
0,0131 0,1677 92,1 6,9649 0,9765 703,5 0,3791 0,6282 77,4 1,5310 1,2421 705,0
0,0178 0,2142 91,2 6,7065 0,9596 704,5 0,4341 0,655 77,1 1,4098 1,2812 705,0
0,0261 0,2679 89,9 6,0001 0,9471 704,5 0,4694 0,6462 76,9 1,2982 1,4146 706,0
0,0351 0,3089 88,4 5,4137 0,9555 704,5 0,5115 0,6405 76,4 1,2019 1,5898 704,5
0,0455 0,375 86,4 5,4706 0,9477 707,5 0,5521 0,6851 76,4 1,1868 1,5171 702,5
0,0663 0,4251 84,1 4,6208 0,9733 706,0 0,5958 0,6791 76,1 1,1038 1,7355 703,0
0,0727 0,4371 83,7 4,3821 0,9715 703,5 0,6404 0,7148 76,2 1,0784 1,7321 704,5
0,0847 0,4772 82,5 4,3011 0,9618 705,5 0,6639 0,7355 76,0 1,0794 1,7356 705,0
0,1149 0,5089 81,1 3,5617 0,9884 705,5 0,7097 0,7595 75,9 1,0455 1,8354 704,5
0,1199 0,4988 81,2 3,3227 1,0066 703,0 0,7586 0,8025 75,7 1,0375 1,8236 702,0
0,1302 0,5252 80,4 3,3383 1,0024 707,0 0,7876 0,8191 75,6 1,0281 1,9162 705,0
0,1536 0,5601 79,7 3,0898 0,9806 705,5 0,7982 0,8242 75,6 1,0172 1,9532 702,5
0,1708 0,5371 80,0 2,6258 1,0364 703,0 0,8386 0,8476 75,6 0,9975 2,1240 704,0
0,1793 0,5642 79,3 2,7069 1,0182 705,5 0,8814 0,879 75,5 0,9865 2,3048 703,0
0,2064 0,5849 78,9 2,4758 1,0208 706,0 0,9267 0,9263 75,5 0,9892 2,2797 703,5
0,2288 0,6008 78,6 2,4082 1,0746 705,5 1,0000 1,0000 75,5 0,9848 700,0

Fonte: Acervo pessoal

Foi realizada uma comparacdo entre dados obtidos utilizando o aparato

experimental descrito neste trabalho e os dados encontrados literatura. Os dados de literatura

foram obtidos de GMEHLING (1977) com pressdo proxima a ambiente da cidade de S&o Carlos

(SP), local de realizacdo dos experimentos. Os dados registrados em GMEHLING (1977) estdo

no Anexo B. Foram comparados os dados experimentais com os modelos de Wilson e NRTL

calculados na pressao de 704,6 mmHg, cujos parametros foram obtidos de GMEHLING (2012).

Além dos dados experimentais encontrados na literatura, foram feitos célculos de consisténcia

termodinamica utilizando o Teste Global da Area, como descrito na Secdo 2.8.1. Os dados

podem ser observados nas figuras 14 e 15:



85

Figura 14- Diagrama T-X,y do sistema etanol(1)+agua(2) a Pressdo média de 704,6 mmHg
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Fonte: Acervo pessoal

Figura 15- Diagrama x-y para o sistema etanol(1)+agua(2) a pressdo média de 704,6 mmHg
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O ponto de azeotropia foi determinado graficamente como sendo localizado na

fracdo molar de 0,87 de etanol e temperatura de 75,5°C.

O coeficiente de atividade foi calculado utilizando a equacdo 2.29, e 0s
coeficientes y1 e v2 estdo ilustrados na figura 16 em funcéo da fragdo molar de etanol para 0s
dados experimentais determinados no presente trabalho, e por GMEHLING (1977) para efeito
de comparagéo. Esses coeficientes foram comparados para 0s casos em que o sistema apresenta

frutose, a fim de analisar mais um pardmetro quanto ao efeito da frutose no ELV.

Figura 16- Diagrama de coeficiente de atividade por composi¢do molar de etanol (1) a presséo
média de 704,6 mmHg
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Fonte: Acervo pessoal

Observa-se que tanto para a agua quanto para o etanol, o coeficiente de atividade
é maior ou igual a unidade (1,0), o que indica que o sistema apresenta desvio positivo em relagdo
a lei de Raoult, ou seja, as forcas intermoleculares séo menores do que quando os solventes

estdo separados, havendo maior tendéncia de escape entre as espécies. Isso ocorre devido a
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diferenca estrutural da agua e do etanol. A agua é formada por moléculas altamente polares,
enquanto que o etanol é formado por moléculas cuja estrutura apresenta regido polar e apolar
fazendo com que uma parte da molécula tenha afinidade pela 4gua e a outra aversdo. A
consequéncia disso € que a agua tende a expulsar o etanol da mistura, por isso sua volatilidade
aumenta. Tal efeito é ainda mais perceptivel quando a solucgéo é diluida em etanol. Isto porque
quando menos etanol esta presente na mistura, maior é a quantidade de moléculas de agua que
rodeiam as moléculas de &lcool, o que aumenta a tendéncia da 4gua de expulsar o etanol da
solucdo, por isso a volatilidade aumenta sensivelmente. Quando o componente tende ao valor
zero, ou seja, X1 — 0, o coeficiente de atividade tende ao coeficiente de atividade em diluigdo

infinita y1 — Y1, valor maximo atingindo. Para o etanol, y1..— 7,1, ja para a agua y2 .— 2,5.

Além disso, quanto mais pura em uma substancia estd a mistura, mais préximo
da unidade se encontra o coeficiente de atividade daquela substancia, ou seja y1 —1 a medida

que Xx1—1 ¢ y2 —1 a medida que xo—1,0 (convencao simétrica).

Foi observada boa concordancia dos dados obtidos no ebuliémetro utilizado
neste trabalho com os dados de GMEHLING (1977) e com os modelos Wilson e NRTL, cujos
parametros foram obtidos de GMEHLING (2012), indicando que a metologia experimental foi

adequada na obtencéo de dados de ELV.

Aos dados obtidos foi aplicado o teste de consisténcia termodinamica de Area
Global para sistemas isobaricos desenvolvido por Herington (1951). Para isso, foram calculados
os coeficientes de atividade de acordo com a equagdo 2.29. O grafico de In(y1/ y2) VS X1, em

fracdo molar, se encontra na figura 17:
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Figura 17- Ajuste polinomial de 32 ordem para curva In(yetanol/yagua) por x: (etanol)
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Fonte: Acervo pessoal

Observa-se que o perfil da curva obtida se aproxima daquele esperado pela
literatura (figura 9), o que indica que os dados podem estar consistentes. Para concluir se 0s
dados sdo de fato consistentes, calcularam-se as areas acima e abaixo do eixo da abscissa, 0s

valores de D e J, e por fim, o médulo da sua subtracéo:
Area acima da abscissa = 0,3333
Area abaixo da abscissa = -0,2880
D =6,6938
J=09,2388
ID-J] = 2,5450 < 10

Ja para os dados de GMEHLING (1977), aplicando a mesma estratégia, tem-se

0s seguintes valores:
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Area acima da abscissa = 0,3015
Avrea abaixo da abscissa = -0,2418
D = 4,3474

J=9,0974

ID-J| = 4,7500 < 10

A partir disso, conclui-se que os dados obtidos neste trabalho sao

termodinamicamente consistentes, de acordo com o Teste Global de Area para dados isobaricos.

Pelo exposto acima mostrou-se que a metodologia é adequada para reproduzir
dados de ELV do sistema etanol+agua, tornando-a assim apta para se determinar outros tipos

de sistemas.

4.4 Dados de Equilibrio liquido-vapor do sistema etanol(1)+agua(2)+frutose(3)

Os ensaios foram realizados a pressdo ambiente local (Sdo Carlos — SP) e as
solucdes de alimentacdo foram preparadas mantendo a massa de frutose e a massa de solvente
constantes para que, consequentemente, a fragdo massica de frutose se mantivesse constante.
Os dados obtidos sao para fragdes massicas de frutose de 10,3%, 20,7% e 31,0%, para verificar
a influéncia da quantidade de frutose presente na solugéo, e estdo registradas nas tabelas 7, 8 e

9 em fracBes molares. Os valores em fracdo massica estdo apresentados no Apéndice C.



Tabela 7- Dados de Equilibrio liquido-vapor do sistema ternario
Etanol(1)+agua(2)+frutose(3) em fracdo molar (10,3% em massa de frutose)

X3 X1 y1  Texp(°C) P(mmHg) X3 X1 y1  Texp(°C) P(mmHg)

0,0114 0,0000 0,0000 97,2 705,5 0,0159 0,2560 0,5791 78,4 705,5
0,0115 0,0051 0,0740 95,3 703,5 0,0163 0,2795 0,6304 77,8 704,5
0,0116 0,0097 0,1472 93,3 703,5 0,0172 0,3291 0,6276 77,6 706,0
0,0117 0,0186 0,2184 91,3 702,0 0,0179 0,3643 0,6382 77,2 706,0
0,0120 0,0317 0,2747 89,6 704,5 0,0184 0,3925 0,6410 77,1 705,0
0,0122 0,0442 0,3529 86,8 705,5 0,0189 0,4206 0,6565 77,0 705,5
0,0126 0,0657 0,4284 84,2 704,5 0,0194 0,4505 0,6720 76,9 704,5
0,0129 0,0859 0,479 82,2 706,0 0,0200 0,4810 0,7312 76,6 705,0
0,0131 0,0973 0,5026 81,6 705,0 0,0213 0,5534 0,7177 76,4 709,5
0,0134 0,1124 0,5256 80,4 702,0 0,0223 0,6148 0,7452 76,2 711,5
0,0142 0,1520 0,5517 79,6 706,0 0,0234 0,6755 0,7851 76,0 706,0
0,0145 0,1666 0,5466 79,0 708,5 0,0242 0,7231 0,8146 75,7 705,0
0,0148 0,1905 0,5717 79,0 705,0 0,0248 0,7583 0,8902 75,8 707,0

Fonte: Acervo pessoal

Tabela 8- Dados de Equilibrio liquido-vapor do sistema ternario
Etanol(1)+agua(2)+frutose(3) em fracdo molar (20,7% em massa de frutose)

X3 X1 V1 Texp(°C) P(mmHg) X3 X1 Y1 Texp(°C) P(mmHg)

0,0255 0,0000 0,0000 97,2 703,5 0,0338 0,2162 0,6033 77,8 704,5
0,0260 0,0115 0,1008 94,6 705,0 0,0351 0,2454 0,6387 77,8 708,5
0,0261 0,0149 0,2105 91,8 704,0 0,0360 0,2674 0,6234 77,5 706,5
0,0264 0,0257 0,2883 89,2 704,0 0,0367 0,2924 0,6180 77,3 707,0
0,0271 0,0444 0,3999 85,8 703,0 0,0380 0,3182 0,6605 77,1 705,5
0,0280 0,0663 0,4611 83,5 705,5 0,0391 0,3479 0,6673 77,0 708,5
0,0285 0,0780 0,4845 81,1 704,5 0,0411 0,3894 0,6828 76,7 707,5
0,0292 0,0964 0,5253 80,9 704,0 0,0428 0,4433 0,7053 76,4 708,5
0,0299 0,1115 0,5297 80,1 705,0 0,0447 0,4891 0,7201 76,3 707,0
0,0307 0,1332 0,5720 79,5 705,0 0,0459 0,5196 0,7532 76,2 706,0
0,0310 0,1418 0,5671 79,0 703,0 0,0471 0,5504 0,7754 76,1 709,0
0,0318 0,1623 0,5883 78,6 705,0 0,0488 0,5974 0,7731 75,9 707,5
0,0325 0,1769 0,6120 78,4 705,0 0,0507 0,6364 0,8283 75,9 710,5
0,0336 0,2056 0,6355 78,1 708,0

Fonte: Acervo pessoal
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Tabela 9- Dados de Equilibrio liquido-vapor do sistema ternario
Etanol(1)+agua(2)+frutose(3) (31,0 % em massa de frutose)

X3 X1 y1  Texp(°C) P(mmHg) X3 X1 y1  Texp(°C) P(mmHg)
0,0430 0,0000 0,0000 97,2 705,0 0,0551 0,1842 0,6108 77,8 702,5
0,0436 0,0095 0,1077 94,3 703,5 0,0569 0,2102 0,6466 77,5 705,5
0,0441 0,0138 0,2171 91,2 701,5 0,0572 0,2174 0,6616 77,5 706,0
0,0449 0,0282 0,3234 88,5 706,0 0,0610 0,2689 0,6783 76,8 697,0
0,0453 0,0319 0,3039 88,5 703,0 0,0625 0,2937 0,7268 76,8 701,5
0,0452 0,0325 0,3626 85,9 708,0 0,0638 0,3128 0,7080 76,4 700,0
0,0455 0,0360 0,3536 85,9 701,0 0,0640 0,3188 0,7323 76,5 704,0
0,0469 0,0625 0,4517 83,5 706,0 0,0658 0,3429 0,7294 76,4 705,5
0,0475 0,0683 0,4721 81,9 708,0 0,0683 0,3807 0,7439 76,4 702,0
0,0488 0,0886 0,5273 80,7 704,0 0,0716 0,4263 0,7514 76,3 702,5
0,0498 0,1051 0,5607 79,6 702,0 0,0747 0,4745 0,7661 76,2 704,0
0,0519 0,1344 0,5951 79,0 704,0 0,0774 0,5112 0,8051 76,1 703,5
0,0518 0,1345 0,5971 78,6 702,5 0,0791 0,5432 0,8203 76,0 705,0
0,0530 0,1498 0,6018 78,1 703,0

Fonte: Acervo pessoal

Legenda para tabelas 7, 8 e 9 - x1: fragdo molar de etanol na fase liquida; xs: fragdo molar de
frutose na fase liquida; yi: fracdo molar de etanol na fase vapor; Texp: temperatura
experimental; P: Pressdo ambiente durante os ensaios.

Né&o foi observada frutose na fase vapor, visto que o indice de refracdo da fase
vapor sempre permanecia na faixa do esperado para a mistura formada por agua e etanol, o que
era previsto devido a pressdo de vapor do agucar ser virtualmente nula. Além disso, para a
mistura agua e frutose, o indice de refracdo do condensado foi igual ao da agua pura,
evidenciando a auséncia de acucar na fase vapor. Caso houvesse frutose na fase vapor, o indice
de refracdo aumentaria significativamente mesmo com pequenas quantidades de frutose
dissolvidas, sendo de facil deteccdo a sua presenca nesta fase. As temperaturas apresentadas
nas tabelas 7, 8 e 9 foram corrigidas pela curva de correcdo do termopar. A fracdo massica de
frutose e a pressdo ambiente local tiveram pequena variagcdo ao longo da coleta dos ensaios
experimentais, sendo pequenas o suficiente para se considerar que essas variaveis eram
constantes e que tal variacdo ndo afetasse a qualidade dos dados obtidos. A partir destes dados,
foram construidos diagramas de temperatura por fragdo molar de etanol na fase liquida e vapor
com composicao livre de acucar fixa e diagramas de composi¢édo de etanol na fase vapor por
composi¢do de etanol na fase liquido, para efeitos comparativos com o sistema binario

etanol+agua. Os diagramas se encontram nas figuras 18 e 19:
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Figura 18- Diagrama T-x,y para o sistema ternario etanol(1)+agua(2)+frutose(3) com
composicao em fracdo molar (10,3, 20,7 e 31,0% em massa de frutose) a Pressdo média de

704,9 mmHg
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Fonte: Acervo pessoal

Nota-se pela figura 18 que a fracdo de frutose influencia no ELV da mistura. A
curva de 10,3% de frutose na fase liquida se encontra abaixo da referéncia (sem frutose), e que
esta tendéncia é aumentada para 0s casos em que encontra-se 20,7% e 31,0% de frutose na
mistura. Diferente dos casos estudados por MAXIMO; MEIRELLES e BATISTA (2010);
ABDERAFI e BOUNAHMIDI (1994) em que a frutose aumentou a temperatura de ebulicdo
da solucdo agquosa, nos casos estudados no presente trabalho, a frutose aparentemente diminuiu
os valores da temperatura de ebuligdo quando se trata de ELV em solvente misto formado por
agua e etanol, embora néo se pode ser conclusivo em tal afirmacdo uma vez que tal variacdo de
temperatura foi pouco pronunciada devido as concentracGes de frutose estudadas serem
relativamente baixas. A variacdo de temperatura observada pode ser explicada devido a
afinidade da frutose com agua e sua pouca afinidade com o etanol, que inibiria a passagem de
agua para a fase vapor e facilitaria a passagem de alcool diminuindo a temperatura de ebuligdo

do sistema, o0 que ndo ocorre quando apenas agua esta presente. Para 0s casos em que sO agua
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estd presente como solvente, a frutose por ter grande afinidade com a agua se liga a ela e
dificulta a sua passagem para a fase vapor, o que acarreta no aumento da temperatura observada
pelos autores. Quanto a fase vapor, nota-se pequeno deslocamento para a direita da curva na
figura 18, fato que se explica devido a maior quantidade de etanol na fase vapor, que ocorre
pela presenca da frutose, como explicado anteriormente. Tal deslocamento é mais explicito na

figura 19:

Figura 19- Diagrama x-y para ternario etanol(1)+agua(2)+frutose(3) a Pressdo média de 704,9
mmHg
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Fonte: Acervo pessoal

A figura 19 apresenta de forma mais explicita a influencia da frutose no ELV.
N&o foram estudadas fragdes de etanol proximas ao ponto de azeotropia nas condi¢bes de
10,3%, 20,7% e 31,0% de frutose analisadas. Devido a problemas de saturagéo de frutose em
meios com alta fracdo de etanol, ndo foi possivel estudar a influéncia da frutose em solugdes
com maior teor de etanol do que as registradas neste trabalho, o que ndo permitiu um estudo
mais aprofundado da influéncia do agucar na azeotropia da mistura, embora haja uma tendéncia
de que o0 aumento da fracdo de frutose desloque ou elimine o aze6tropo da mistura. Também é

possivel observar que a frutose inibe a passagem de agua para a fase vapor devido ao
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deslocamento para cima da curva com o aumento da fracdo de frutose. Isso porque a frutose
apresenta maior afinidade com a agua, e se dissolve mais facilmente na auséncia de etanol. A
frutose ligada as moléculas de dgua diminuem a tendéncia desta a escapar para a fase vapor, o

gue consequentemente, acarreta em aumento da fracdo de etanol nesta fase.

Foi calculado também o coeficiente de atividade na presenca e na auséncia de

frutose, e os graficos gerados estdo na figura 20:

Figura 20- Coeficientes de atividade da agua e etanol em funcao da composicéao de etanol
(molar) em base livre de frutose para diferentes fragdes massicas de frutose a pressao média

de 704,9 mmHg
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Fonte: Acervo pessoal

Observou-se um aumento do valor do coeficiente de atividade do etanol com o
aumento da fracdo massica de frutose, e a tendéncia inversa para o coeficiente da agua para
todas as faixas de fracdo molar de etanol. O fato de haver maior quantidade de etanol na fase
vapor quando frutose esta presente na fase liquida explica a diminuic¢éo observada do valor do

coeficiente de atividade da 4gua e um aumento no valor do coeficiente de atividade do etanol
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quanto maior a fracdo de frutose, como pode ser constatado na figura 20. Além disso, foi
constatada a tendéncia de y1—1 quando x1’—1 e y2—1 quando x2’—1 mesmo quando
adicionada frutose aos solventes (convencao simétrica). O aumento do coeficiente de atividade
do etanol com o aumento da fracdo massica de frutose explicita que o aglcar na solucdo atua
em conjunto com agua aumentando a tendéncia de escape do etanol para a fase vapor,
expulsando-o da fase liquida com maior intensidade quando comparado com a solucdo na
auséncia do agucar. Em contrapartida, maior quantidade de agua permanece na fase liquida,
devido a presenca de frutose, o que diminui o valor do coeficiente de atividade da agua com o

aumento da fracdo massica de frutose.

4.5 Volatilidade relativa

A volatilidade relativa foi calculada de acordo com as equacdes 2.32 e 2.33. Os
valores de volatilidade estdo demonstrados nas tabelas 10, 11, 12 e 13:

Tabela 10 - Volatilidade relativa para o sistema etanol(1)+agua(2) (composicdo dada em
fracdo molar)

X1 y1  Texp (°C) P (mmHg) 012 X1 yi  Texp (°C) P (mmHg) ou2
0,0000 0,0000 96,6 703,5 0,2452 0,6008 78,3 7050 4,6329
0,0043 0,0632 95,0 706,5 15,6218 0,2770 0,5832 78,0 707,0 3,6521
0,0117 0,429 93,1 7055 14,0833 0,3195 0,6182 77,7 7055  3,4487
0,0131 0,1677 92,1 7035 15,1794 0,3791 0,6282 77,4 7050 2,7673
0,0178 0,2142 91,2 704,5 15,0414 0,4341 0,6550 77,1 705,0 2,4750
0,0261 0,2679 89,9 7045 13,6545 0,4694 0,6462 76,9 706,0 2,0646
0,0351 0,3089 88,4 7045 12,2872 0,5115 0,6405 76,4 7045 1,7015
0,0455 0,3750 86,4 7075 12,5868 0,5521 0,6851 76,4 7025 11,7650
0,0663 0,4251 84,1 706,0 10,4134 10,5958 0,6791 76,1 703,0 1,4357
0,0727 0,4371 83,7 703,5 9,9046 0,6404 0,7148 76,2 7045 1,4074
0,0847 0,4772 825 705,5 9,8638 0,6639 0,7355 76,0 7050 11,4077
0,1149 05089 81,1 705,5 7,9824 0,7097 0,7595 75,9 7045  1,2918
0,1199 0,4988 81,2 703,0 7,3051 0,7586 0,8025 75,7 702,0 1,2930
0,1302 0,5252 80,4 707,0 7,3896 0,7876 0,8191 75,6 705,0 11,2211
0,1536 0,5601 79,7 705,5 7,0161 0,7982 0,8242 75,6 7025 1,1853
0,1708 0,5371 80,0 703,0 56330 0,8386 0,8476 75,6 704,0 11,0704
0,1793 05642 79,3 705,5 59258 0,8814 0,8790 75,5 703,0 0,9775
0,2064 05849 78,9 706,0 54178 0,9267 0,9263 75,5 703,5 0,9941

0,2288 0,6008 78,6 705,5 5,0728 1,0000 1,0000 75,5 700,0
Fonte: Acervo pessoal
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Tabela 11 - Volatilidade relativa do sistema etanol(1)+agua(2)+frutose(3) para fracdo méssica
de frutose igual a 10,3% (composicdo dada em fragdo molar)

X3 X1 yi  Texp(°’C) P(mmHg) a2 X3 X1 yi  Texp(°C) P(mmHg) '
0,0114 10,0000 0,0000 97,2 705,5 0,0159 0,2560 0,5791 784 7055 39131
0,0115 0,0051 0,0740 95,3 7035 15,4092 0,0163 0,2795 0,6304 77,8 7045 4,2973
0,0116 0,0097 0,1472 93,3 7035 17,4156 0,0172 0,3291 0,6276 77,6 706,0 13,3475
0,0117 0,0186 0,2184 91,3 702,0 14,5678 0,0179 0,3643 0,6382 77,2 706,0 12,9914
0,012 10,0317 0,2747 89,6 7045 11,4255 0,0184 0,3925 0,6410 77,1 7050 2,6799
0,0122 0,0442 0,3529 86,8 7055 11,6425 0,0189 0,4206 0,6565 77,0 7055 2,5469
0,0126 0,0657 0,4284 84,2 704,5 10,5143 0,0194 0,4505 0,6720 76,9 7045 2,4108
0,0129 0,0859 0,4796 82,2 706,0 9,6687 0,0200 0,4810 0,7312 76,6 7050 12,8220
0,0131 0,0973 0,5026 81,6 7050 9,2384 0,0213 0,5534 0,7177 76,4 709,5 11,9538
0,0134 0,1124 0,5256 80,4 702,0 8,6170 0,0223 0,6148 0,7452 76,2 7115 11,7263
0,0142 0,1520 0,5517 79,6 706,0 6,7508 0,0234 0,6755 0,7851 76,0 706,0 11,6284
0,0145 0,1666 0,5466 79,0 7085 59258 0,0242 0,7231 0,8146 75,7 7050 11,5355
0,0148 0,1905 0,5717 79,0 7050 55684 0,0248 0,7583 0,8902 75,8 707,0 12,3190
0,01536 0,2208 0,5751 78,7 704,0  4,6831

Fonte: Acervo pessoal

Tabela 12 - Volatilidade relativa do sistema etanol(1)+agua(2)+frutose(3) para fragdo massica
de frutose igual a 20,7% (composicdo dada em fragdo molar)

X3 X1 yi  Texp(°’C) P(mmHg) o2 X3 X1 y1  Texp(°C) P(mmHg) o'
0,0255 0,0000 0,0000 97,2 703,5 0,0338 0,2162 0,6033 77,8 7045 52757
0,0260 0,0115 0,1008 94,6 7050 9,3823 0,0351 0,2454 0,6387 77,8 708,55 5,1830
0,0261 0,0149 0,2105 91,8 704,0 17,1606 0,036 0,2674 0,6234 77,5 706,5 4,3123
0,0264 0,0257 0,2883 89,2 704,0 14,9409 0,0367 0,2924 0,618 77,3 707,0 3,7120
0,0271 0,0444 0,3999 85,8 703,0 13,9356 0,0380 0,3182 0,6605 77,1 7055 3,9363
0,0280 0,0663 0,4611 83,5 7055 11,6885 0,0391 0,3479 0,6673 77,0 708,55 3,5341
0,0285 0,0780 0,4845 81,1 7045 10,7663 0,0411 0,3894 0,6828 76,7 7075 3,1482
0,0292 0,0964 0,5253 80,9 704,0 10,0374 0,0428 0,4433 0,7053 76,4 7085 2,7744
0,0299 0,1115 0,5297 80,1 7050 8,6730 0,0447 0,4891 0,7201 76,3 707,0 2,4522
0,0307 0,1332 0,5720 79,5 7050 8,3889 0,0459 0,5196 0,7532 76,2 706,0 2,5520
0,0310 0,1418 0,5671 79,0 703,0 7,6420 0,0471 0,5504 0,7754 76,1 709,0 2,5247
0,0318 0,1623 0,5883 78,6 7050 7,0955 0,0488 0,5974 0,7731 75,9 7075 12,0179
0,0325 0,1769 0,6120 78,4 705,0 7,0493 0,0507 0,6364 0,8283 75,9 7105 2,3719
0,0336 0,2056 0,6355 78,1 708,0 6,4516

Fonte: Acervo pessoal
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Tabela 13 - Volatilidade relativa do sistema etanol(1)+agua(2)+frutose(3) para fracdo méssica

de frutose igual a 31,0% (composicdo dada em fragdo molar)

X3 X1 y1  Texp(°C) P(mmHg) o1 X3 X1 yi  Texp(°C) P(mmHg) o'
0,0430 0,0000 0,0000 97,2 705,0 0,0551 0,1842 0,6108 77,8 7025 16,4811
0,0436 0,0095 0,1077 94,3 703,5 12,0306 0,0569 0,2102 0,6466 77,5 7055 6,3794
0,0441 0,0138 0,2171 91,2 701,5 18,9309 0,0572 0,2174 0,6616 77,5 706,0 6,5235
0,0449 0,0282 0,3234 88,5 706,0 15,7106 0,0610 0,2689 0,6783 76,8 697,0 5,2544
0,0453 0,0319 0,3039 88,5 703,0 12,6292 0,0625 0,2937 0,7268 76,8 7015 5,8315
0,0452 0,0325 0,3626 85,9 708,0 16,1438 10,0638 0,3128 0,708 76,4 700,0 14,8323
0,0455 0,0360 0,3536 85,9 701,0 13,9569 0,064 0,3188 0,7323 76,5 704,0 5,2960
0,0469 0,0625 0,4517 83,5 706,0 11,7391 0,0658 0,3429 0,7294 76,4 7055 4,6481
0,0475 0,0683 0,4721 81,9 708,0 11,5774 0,0683 0,3807 0,7439 76,4 702,0 14,2041
0,0488 0,0886 0,5273 80,7 704,0 10,8604 0,0716 0,4263 0,7514 76,3 702,5 3,5600
0,0498 0,1051 0,5607 79,6 702,0 10,2630 0,0747 0,4745 0,7661 76,2 704,0 3,1117
0,0519 0,1344 0,5951 79,0 704,0 8,8983 0,0774 0,5112 0,8051 76,1 703,5 3,3244
0,0518 0,1345 0,5971 78,6 702,5 8,9658 0,0791 0,5432 0,8203 76,0 705,0 3,1740
0,0530 0,1498 0,6018 78,1 703,0 8,0428

Fonte: Acervo pessoal

A figura 21 demonstra 0 modo como a volatilidade relativa se comporta com a

variacdo de etanol e a mudanca da fracdo maéssica de frutose:

Figura 21- Volatilidade relativa entre etanol e agua por fracdo molar de etanol e fracéo
massica de frutose a pressdo média de 704,9 mmHg
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Fonte: Acervo pessoal
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Observa-se que a volatilidade relativa aumenta com o aumento da fracdo de
frutose, deslocando a curva inteira para cima. Isso indica que a presencga de frutose na fase
liquida favorece a passagem de etanol para a fase vapor pois inibe a mudanga de fase da &gua,
enriquecendo a fase vapor com etanol. Verifica-se também que a curva possui comportamento
decrescente com 0 aumento da concentracao de etanol, chegando proximo a unidade em altas
concentracgdes de etanol. Tal comportamento se justifica com base na alta volatilidade de etanol,
que faz com que esse componente passe para a fase vapor em alta quantidade, mesmo quando
a fase liquida é pobre em alcool. A proximidade da unidade em altas fracbes de etanol €
explicada pela presenca do azet6tropo. O que foi constatado a partir de observacdes da figura

21 corrobora o que foi discutido anteriormente.

4.6 Ajuste dos parametros de interacdo de ELV do ternario 4gua-etanol-frutose para
modelos termodinamicos

Para a realizacdo da estimativa dos parametros de modelos de coeficiente de
atividade, diferentes modelos foram avaliados, como NRTL, Wilson, UNIQUAC e P&M-
UNIQUAC. Para realizar os ajustes, 25 pontos de cada uma das 4 curvas foram escolhidos: (i)
etanol+agua; etanol+agua+frutose (ii) 10,3%, (iii) 20,7%, (iv) 31,0% em massa de frutose, de
modo que ndo houvesse prioridade em qual curva o ajuste deveria ser favorecido. Os detalhes
dos ajustes realizados para 0os modelos testados estdo nas se¢Bes a seguir, ja a discussao e

comparacgao entre cada ajuste dos diferentes modelo estdo na secdo 4.6.5.

4.6.1 WILSON

Os parametros para 0 modelo Wilson foram estimados de acordo com o descrito
na secdo 3.8. Os volumes molares de todos os componentes como liquido puro foram
considerados iguais a 1,0. No total foram estimados 6 pardmetros de interacdo. Os parametros

obtidos sdo apresentados na tabela 14:
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Tabela 14 - Par@metros de interacdo obtidos para 0 modelo Wilson

Aji — A;(I/mol)  Agua Etanol Frutose
Agua 0 2,44  -0,15
Etanol 13,81 0 987,42

Frutose 608,19 212,22 0
Fonte: Acervo pessoal

Os ajustes utilizando o modelo Wilson resultaram nos seguintes desvios

absolutos meédios apresentados na tabela 15:

Tabela 15 - Desvios absolutos médios para a fase vapor obtidos pelo ajuste de 6 parametros
para 0 modelo Wilson: Etanol(1)+agua(2) e Etanol(1)+agua(2)+frutose(3) contendo 10,3%,
20,7% e 31,0% de frutose em massa

Etanol(1) + agua (2) 10,3% frutose 20,7% frutose 31,0% frutose
Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2
DMA (%) 6,24 6,43 4,70 3,08 6,91 3,14 5,83 4,37

Fonte: Acervo pessoal

Um desvio méaximo de 6,91% foi obtido para o ajuste utilizando os parametros

de interacdo binaria utilizando o modelo Wilson.

Os graficos de ajuste para o modelo Wilson foram construidos a partir de

resultados obtidos no Scilab v 5.5.1. e podem ser visualizados na figura 22:
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Figura 22 - Estimativa de parametros de interacdo para o0 modelo Wilson para os sistemas
etanol(1)+agua(2) e etanol(1)+agua(2)+frutose(3)

0 0,1 0,2 0,3 04 05 0,6 0,7 0,8 0,9 1
X, em base molar livre de frutose

Fonte: Acervo pessoal

Legenda para a figura 22: * : Dados experimentais;—: ajuste dos dados experimentais; * : 31,0%
de frutose em massa; * : 20,7% de frutose em massa; * : 10,3% de frutose em massa; * :
Etanol+agua.

Observam-se maiores desvios para as regides diluidas em etanol para a curva
etanol(1)+agua(2) e para a curva de etanol(1)+agua(2)+frutose(3) contendo 20,7% de frutose

em massa. Tais desvios sdo diminuidos com o aumento da fracdo molar de etanol na mistura.

4.6.2 NRTL

Os parametros oij foram atribuidos como sendo iguais a 0,30 como sugerido por
PRAUSNITZ; LICHTENTALER; AZEVEDO (1999) para casos em que a quantidade de dados

experimentais € escassa. Os parametros estimados g;; — g;; estdo apresentados na tabela 16:
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Tabela 16 - Pardmetros de interacdo obtidos para 0 modelo NRTL

gji — gi; Q/mol)  Agua  Etanol  Frutose

Agua 0 5659,42 6815,78
Etanol -181,54 0  19584,11

Frutose -4562,63 2305,09 0
Fonte: Acervo pessoal

Os ajustes utilizando o modelo NRTL resultaram nos seguintes desvios

absolutos meédios apresentados na tabela 17:

Tabela 17 - Desvios absolutos médios para a fase vapor obtidos pelo ajuste de parametros
para 0 modelo NRTL: Etanol(1)+agua(2) e Etanol(1)+agua(2)+frutose(3) contendo 10,3%,
20,7% e 31,0% de frutose em massa

Etanol(1) + agua (2) 10,3% frutose 20,7% frutose 31,0% frutose
Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2
DMA (%) 5,44 6,32 4,56 5,02 7,08 8,16 8,78 8,46

Fonte: Acervo pessoal

Um desvio maximo de 8,78% foi obtido para o ajuste utilizando os parametros

de interacdo binaria utilizando o modelo NRTL.

Os graficos de ajuste para o modelo NRTL foram construidos a partir de

resultados obtidos no Scilab v 5.5.1. e podem ser visualizados na figura 23:
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Figura 23 - Estimativa de parametros de interagdo para 0 modelo NRTL para os sistemas
etanol(1)+agua(2) e etanol(1)+agua(2)+frutose(3)
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Fonte: Acervo pessoal
Legenda para a figura 23: * : Dados experimentais;—: ajuste dos dados experimentais; * : 31,0%
de frutose em massa; * : 20,7% de frutose em massa; * : 10,3% de frutose em massa; * :
Etanol+agua.

Observam-se maiores desvios para a curva de etanol(1)+agua(2)+frutose(3)
contendo 31,0% de frutose em massa. Tais desvios ocorrem ao longo de toda a curva. Também
sdo observados desvios significativos para a regido diluida em etanol da curva
etanol(1)+agua(2)+frutose(3) contendo 20,7% de frutose em massa. Boa concordancia entre 0s
pontos experimentais e 0 modelo sdo observados para as curvas etanol(1)+agua(2) e

etanol(1)+agua(2)+frutose(3) contendo 10,3% de frutose em massa.

4.6.3 UNIQUAC

Para os modelos UNIQUAC e P&M-UNIQUAC, os pardmetros de interacdo

binaria foram estimados de duas formas diferentes: (i) considerando-os independentes da
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temperatura; (ii) dependentes da temperatura. Os detalhes de cada ajuste estdo registrados a
sequir:

Q) Parametros independentes da temperatura

Os parametros foram considerados independentes da temperatura como
demonstrado na equacao 4.2:

_ aij
Tij = exp _E

(4.2)

Os parametros obtidos estdo na tabela 18:

Tabela 18 - Pardmetros independentes da temperatura estimados para 0 modelo UNIQUAC

aij(J/mol)  Agua Etanol  Frutose

Agua 0 -19,4 462,81

Etanol 209,08 0 477,63
Frutose 254,63 2483,71 0

Fonte: Acervo pessoal

Os ajustes resultaram nos seguintes desvios absolutos médios presentados na
tabela 19:

Tabela 19 - Desvios absolutos médios obtidos pelo ajuste de parametros independentes da
temperatura para 0 modelo P&M-UNIQUAC para a fase vapor: Etanol(1)+agua(2) contendo
10,3%, 20,7% e 31,0% de frutose em massa

Etanol(1) + dgua (2) 10,3% frutose 20,7% frutose 31,0% frutose
Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2
DMA (%) 7,40 9,04 6,53 7,92 7,25 5,08 7,44 3,94

Fonte: Acervo pessoal

Um desvio maximo de 9,04% foi obtido para o ajuste utilizando os parametros
de interacdo binaria independentes da temperatura utilizando o modelo UNIQUAC.

Os graficos de ajuste para 0 modelo UNIQUAC foram construidos a partir de
resultados obtidos no Scilab v 5.5.1. e podem ser visualizados na figura 24:
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Figura 24 - Estimativa de parametros de interacdo indepentendes da temperatura para o
modelo UNIQUAC para os sistemas etanol(1)+agua(2) e etanol(1)+agua(2)+frutose(3)
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Fonte: Acervo pessoal

Legenda para a figura 24: * : Dados experimentais;—: ajuste dos dados experimentais; * : 31,0%
de frutose em massa; * : 20,7% de frutose em massa; * : 10,3% de frutose em massa; * :
Etanol+agua.

Observaram-se grandes desvios para a curva etanol(1)+agua(2) e para a curva
etanol(1)+agua(2)+frutose(3) contendo 10,3% de frutose em massa em todas as faixas. J& para
a curva contendo 31,0% de frutose, os desvios aumentaram com o aumento da fragdo molar de
etanol. Boas concordancias foram observadas para a curva contendo 20,7% de massa em
frutose.

(i)  Parametros dependentes da temperatura

Os parametros para 0 modelo UNIQUAC foram estimados e possuem o seguinte

equacionamento:
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a;j = a; + aj;(T — 298,15) (4.3)
No total foram estimados 12 parametros de interagéo.

Os parametros obtidos estdo nas tabelas 20 e 21:

Tabela 20 - Parametros ag- estimados para 0 modelo UNIQUAC

ajj(J/mol) Agua  Etanol Frutose
Agua 0 70,04 737,92

Etanol 236,46 0 2343,01

Frutose -831,44 1367,54 0
Fonte: Acervo pessoal

Tabela 21 - Parametros ag- estimados para 0 modelo UNIQUAC

a;;(JK.mol) Agua Etanol Frutose
Agua 0 -1,24  -4,68
Etanol -1,01 0 49,16
Frutose 17,28 10,95 0
Fonte: Acervo pessoal

Os ajustes resultaram nos seguintes desvios absolutos médios apresentados na
tabela 22:

Tabela 22 - Desvios absolutos médios para a fase vapor obtidos pelo ajuste de 12 pardmetros
para 0 modelo UNIQUAC: Etanol(1)+agua(2) e Etanol(1)+agua(2)+frutose(3) contendo
10,3%, 20,7% e 31,0% de frutose em massa

Etanol(1) + agua (2) 10,3% frutose 20,7% frutose 31,0% frutose
Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2
DMA (%) 8,65 8,47 5,39 7,37 5,78 4,90 4,66 3,52

Fonte: Acervo pessoal

O desvio méaximo foi de 8,65% obtido para o ajuste utilizando os parametros de

interacdo binéaria dependentes da temperatura utilizando o0 modelo UNIQUAC.
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Os graficos de ajuste para 0 modelo UNIQUAC com parametros de interacdo
dependentes da temperatura foram construidos a partir dos resultados obtido no Scilab v. 5.5.1.

e podem ser visualizados na figura 25:

Figura 25 - Estimativa de parametros de interagdo dependentes da temperatura para o modelo
UNIQUAC para os sistemas etanol(1)+agua(2) e etanol(1)+agua(2)+frutose(3)
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Fonte: Acervo pessoal

Legenda para a figura 25: * : Dados experimentais;—: ajuste dos dados experimentais; * : 31,0%
de frutose em massa; * : 20,7% de frutose em massa; * : 10,3% de frutose em massa; * :
Etanol+agua.

Foram observados grandes desvios para as curvas de etanol(1)+agua(2) e para a
curva contendo 10,3% de frutose em massa em toda a extensdo da curva. Boa concordancia foi

observada para as curvas contendo 20,7% e 31,0% de frutose em massa.
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4.6.4 P&M-UNIQUAC

Os parametros de interacdo binaria também foram analisados em funcdo da

temperatura para 0 modelo P&M-UNIQUAC Os detalhes de cada ajuste estdo a seguir.

Q) Parametros independentes da temperatura:

Primeiro foram considerados os parametros de interagdo como independentes da
temperatura. Os parametros para 0 modelo P&M-UNIQUAC foram estimados de acordo com

0 descrito na secdo 3.8. Os parametros obtidos estdo na tabela 23:

Tabela 23 - Pardmetros estimados para 0 modelo P&M-UNIQUAC

aij(J/mol) Agua  Etanol Frutose
Agua 0 11,57 -1556,18
Etanol 378,01 0 -1342,29
Frutose 2181,18 322454 0
Fonte: Acervo pessoal

Os ajustes resultaram nos seguintes desvios absolutos médios apresentados na
tabela 24:

Tabela 24 - Desvios absolutos médios obtidos pelo ajuste de parametros independentes da
temperatura para 0 modelo P&M-UNIQUAC para a fase vapor: Etanol(1)+agua(2) contendo
10,3%, 20,7% e 31,0% de frutose em massa

Etanol(1) + dgua (2) 10,3% frutose 20,7% frutose 31,0% frutose
Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2 Y1 Y2
DMA (%) 14,46 8,60 12,75 4,20 12,10 3,97 8,82 6,00

Fonte: Acervo pessoal

O desvio maximo foi de 14,46%, obtido para o ajuste utilizando os parametros
de interacdo binaria independentes da temperatura utilizando o modelo P&M-UNIQUAC.
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Os gréaficos de ajuste podem ser visualizados na figura 26, gerados pelo Software
Scilab v. 5.5.1:

Figura 26 - Estimativa de parametros de interacdo para o modelo P&M-UNIQUAC para 0s
sistemas etanol(1)+agua(2) e etanol(1)+agua(2)+frutose(3)
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Fonte: Acervo pessoal

Legenda para a figura 26: * : Dados experimentais;—: ajuste dos dados experimentais; * : 31,0%
de frutose em massa; * : 20,7% de frutose em massa; * : 10,3% de frutose em massa; * :
Etanol+agua.

Os altos desvios obtidos neste ajuste refletem na baixa concordancia entre o
modelo e os dados experimentais. Nenhuma curva experimental esta bem representada pelo

modelo.

(i) Parametros dependentes da temperatura:

Foram estimados também os parametros de interacdo considerando estes

dependentes da temperatura como na equagéo 4.3.
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Neste ajuste, um total de 12 parametros foram estimados. Os resultados estdo

apresentados a seguir.

Os parametros obtidos estdo nas tabelas 25 e 26:

Tabela 25 - Parametros a?j estimados para 0 modelo P&M-UNIQUAC

afj(J/mol) Agua  Etanol Frutose
Agua 0 -82,46 4182,32
Etanol  -216,87 0 1760,87
Frutose 7484,46 5148,72 0
Fonte: Acervo pessoal

Tabela 26 - Parametros ag- estimados para 0 modelo P&M-UNIQUAC

a;j(¥mol.K) Agua  Etanol Frutose
Agua 0 1,76  -88,68
Etanol 10,19 0 -39,39
Frutose -65,20 -74,55 0
Fonte: Acervo pessoal

Os ajustes resultaram nos seguintes desvios absolutos médios apresentados na
tabela 27:

Tabela 27 - Desvios absolutos médios para a fase vapor obtidos pelo ajuste de 12 parametros
para 0 modelo P&M-UNIQUAC: Etanol(1)+agua(2) e Etanol(1)+agua(2)+frutose(3)
contendo 10,3%, 20,7% e 31,0% de frutose em massa

Etanol(1) + agua (2) 10,3% frutose 20,7% frutose 31,0% frutose
Y1 y2 Y1 y2 Y1 Y2 Y1 Y2
DMA (%) 5,99 4,71 5,46 3,91 4,93 3,85 5,43 6,10

Fonte: Acervo pessoal

O desvio maximo foi de 6,10%, obtido para o ajuste utilizando os parametros de
interacdo binéria independentes da temperatura utilizando o modelo P&M-UNIQUAC.

Os graficos de ajuste podem ser visualizados na figura 27, e foram gerados a
partir de resultados obtidos no Scilab v. 5.5.1:
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Figura 27 - Estimativa de parametros de interacdo dependentes da temperatura para 0 modelo
P&M-UNIQUAC para os sistemas etanol(1)+agua(2) e etanol(1)+agua(2)+frutose(3)
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Fonte: Acervo pessoal

Legenda para a figura 27: * : Dados experimentais;—: ajuste dos dados experimentais; * : 31,0%
de frutose em massa; * : 20,7% de frutose em massa; * : 10,3% de frutose em massa; * :
Etanol+agua.

Boa concordancia pode ser visualizada para as curvas de etanol(1)+agua(2) e
para as curvas de 10,3% e 31,0% de frutose em massa. A curva de 20,7% de frutose em massa

€ a que apresenta as menores concordancias, mas ainda assim pequenos desvios sdo observados.

4.6.5 Comparacao entre ajustes de parametros para modelos termodinémicos

O modelo de Wilson apresentou um desvio maximo de 6,91%, e uma boa
concordancia entre os dados experimentais e o0 ajuste do modelo. Este foi um modelo capaz de

descrever com acuracia os dados experimentais e resulta em boas estimativas quando se trata
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de um modelo de baixa complexidade. Quando comparado com o0 modelo NRTL, cuja diferenca
se da pela introducdo de um parametro aij, 0 modelo de Wilson ainda se mostra superior. Devido
a pequena quantidade de dados experimentais, o valor de ajj foi adotado como 0,30 de acordo
com o sugerido pelos autores PRAUSNITZ; LICHTENTALER e AZEVEDO (1999).
Introduzir este parametro e adotar este valor de 0,30 ndo favoreceu os ajustes para estes dados,
0 que fica evidente no aumento do desvio maximo cujo valor atingiu 8,78%. Além disso, 0
modelo ndo foi capaz de representar com acuricia os dados de ELV da curva
etanol(1)+agua(2)+frutose(3) contendo 31,0% em massa de frutose. Dentre estes dois modelos,
0 modelo de Wilson, embora mais simples matematicamente, € 0 mais adequado neste caso.
ABDERAFI e BOUNAHMIDI (1994) ja haviam utilizado dados de ELV de solugdes contendo
acUcares para ajustar os parametros do modelo NRTL e demonstraram que o modelo era pior
que as Equacdes de Estado de Peng-Robson e Lee-Kesler para representar dados de ELV de
solugcdes contendo aclcares, concluindo que o modelo NRTL apresentava desvios

consideraveis.

Investigou-se a capacidade do modelo UNIQUAC de representar os dados
experimentais. Para isso, foram analisadas duas situagdes: a primeira, em que os parametros de
interacdo binaria foram considerados independentes da temperatura, e a segunda, em que 0S
parametros de interacdo foram considerados dependentes desta variavel. Para o caso em que 0s
parametros foram considerados indepentendes, um desvio maximo de 9,04% foi atingido, valor
superior aos dos modelos de Wilson e NRTL. Apesar de ser considerado um modelo mais
complexo, 0 modelo UNIQUAC resultou em uma diminui¢cdo da acurécia na capacidade de
representar os dados quando comparado aos modelos Wilson e NRTL. Para os casos em que 0S
parametros foram considerados dependentes da temperatura, o desvio maximo observado foi
de 8,47%, uma pequena melhora em relacdo ao ajuste considerando-os independentes da
temperatura. Conclui-se entdo que o modelo UNIQUAC ndo foi capaz de representar os dados
experimentais com a precisdo dos outros modelos utilizando a abordagem de ajuste de

parametros aplicada neste trabalho.

Por daltimo, o modelo P&M-UNIQUAC, uma modificagdo do modelo
UNIQUAC tradicional e adequado para misturas contendo agucares, foi avaliado. Novamente
o0s parametros foram analisados quanto a dependéncia com relacdo a temperatura. Dentre todos
0s ajustes de parametros para diferentes modelos, o que resultou nos maiores desvios foi o

ajuste do modelo P&M-UNIQUAC com parametros de interagdo independentes da
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temperatura, atingindo valores maximos de 14,46%, cujos desvios foram superiores ao modelo
Wilson, que é considerado muito mais simples matematicamente. Com o intuito de melhorar
este ajuste, fez-se a insercdo da dependéncia da temperatura nos parametros de interagdo
binaria, o que fez com que o modelo passasse a ser 0 que apresentou 0S menores desvios,
atingindo um valor maximo de 6,10%. Assim sendo, concluiu-se que o P&M-UNIQUAC foi 0
modelo com maior capacidade de representar os dados experimentais utilizando a metologia de
estimativa de parametros adotada neste trabalho.

Apo0s o ajuste, foram comparados os dados experimentais com os modelos A-
UNIFAC, S-UNIFAC e mS-UNIFAC, utilizando para estes modelos UNIFAC modificados
parametros ja disponiveis na literatura, para verificar se o ajuste promoveu alguma melhora na

representacdo dos dados experimentais.

4.7 Comparacéo entre modelos termodinamicos de UNIFACs modificados

Os modelos UNIFACs modificados foram calculados seguindo o
equacionamento descrito pelos autores de cada um deles. Foram calculados o ELV do binario
agua e etanol, e dos ternarios contendo frutose com fragdo massica de 10,3%, 20,7% e 31,0%,
assim como obtido experimentalmente para efeitos de comparagéo.

4.7.1 S-UNIFAC

O modelo S-UNIFAC, juntamente com os dados experimentais do sistema
etanol (1) + agua (2) + frutose (3), podem ser observados na figura 28 e 29:
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Figura 28 - Comparativo entre modelo S-UNIFAC e dados experimentais (T-x,y) a Pressdo
média de 704,9 mmHg
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Fonte: Acervo pessoal
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Figura 29 - Comparativo entre modelo S-UNIFAC e dados experimentais (x-y) & Pressao
média de 704,9 mmHg
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O modelo S-UNIFAC apresentou uma tendéncia de aumentar a temperatura de

ebulicdo da solucdo com o aumento da fracdo de frutose presente na mistura, comportamento

gue ndo foi observado experimentalmente, ocorrendo de fato o inverso, ou seja, a diminuicao

da temperatura de equilibrio com o aumento de frutose.

Os desvios entre o modelo e os dados experimentais foram calculados para a

composicao do vapor e a temperatura e estdo apresentados nas tabelas 28 e 29.

A dispersdo dos desvios em funcdo da composicdo em base livre de frutose para

0 modelo S-UNIFAC estédo apresentados nas figuras 30 para a composi¢cdo de etanol na fase

vapor, 31 para a composic¢édo de 4gua na fase vapor e 32 para a temperatura:



Figura 30 - Disperséo dos desvios entre modelo S-UNIFAC e dados experimentais (Y1)
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Nota-se um desvio maior para fracbes menores de etanol e para fracdes massicas

maiores de frutose, e que o desvio diminui a medida que a fracdo de etanol aumenta. O modelo

apresenta um desvio tendencioso em relagdo aos dados experimentais.



Figura 31 - Disperséo dos desvios
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entre modelo S-UNIFAC e dados experimentais (y-)

@ Etanol+agua

@ Etanol+agua+frutose (10,3% frutose)
@ Etanol+Agua+frutose (20,7% frutose)
@ Etanol+Agua+frutose (31,0 % frutose)
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° ® i
o0 °
® o0
°
fee () :
L4 °
0é 0,5 o® %50 s 0,9 1
°
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Fonte: Acervo pessoal

Para a composicdo de dgua na fase vapor, nota-se 0 mesmo comportamento

descrito para a composicdo de etanol, exceto para a fragdo massica de 20,7% de frutose, que

possui desvio negativo em relacdo aos dados experimentais e esta mais distante do eixo x. O

modelo é tendencioso e os desvios sdo maiores para a fracdo massica de frutose igual a 20,7%.
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Figura 32 - Disperséo dos desvios entre modelo S-UNIFAC e dados experimentais (T)
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Ja o grafico de dispersdo do desvio da temperatura mostra que o modelo possui
desvio negativo em relacdo aos dados experimentais, e que 0os desvios aumentam com 0

aumento da fracdo maéssica de frutose.

Observaram-se grandes valores de desvios entre o modelo e os dados
experimentais, atingindo o maximo de 21,74%. Estes grandes desvios podem ser explicados

com base no que foi assumido no densenvolvimento do modelo.

Segundo os autores, assumiu-se a frutose como sendo composta por 75% de 3-
piranose e 25% de PB-furanose, composi¢do aproximada de tautdmeros formados quando
presente em agua, mas quando etanol estd presente na solucdo, essa proporc¢édo se altera para
aproximadamente 40% de B-piranose e 60% de B-furanose (FLOOD; JOHNS; WHITE, 1996).
Tal discrepancia pode ter sido favorecida pela diferenca observada entre os dados experimentais
e 0 que foi calculado pelo modelo. Ainda segundo os autores, durante a estimativa dos

parametros de interacdo, apenas dados de ELL foram utilizados na faixa de temperatura entre -
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30°C a 60°C, nenhum dado experimental do ELV foi utilizado nestas estimativas. Assim sendo,
no calculo de ELV esté sendo feita uma extrapolacdo dos parametros obtidos através de dados
de ELL para o célculo do ELV em faixas de temperatura diferentes daquelas em que os
parametros foram obtidos. Estes dois passos adotados no desenvolvimento do modelo fazem
com que os valores obtidos através do calculo do modelo se distanciem dos dados experimentais

obtidos, por isso 0 modelo S-UNIFAC ndo é um modelo adequado para o célculo de ELV do
sistema etanol+agua+frutose.

4.7.2 A-UNIFAC

O modelo A-UNIFAC, juntamente com os dados experimentais, podem ser
observados na figura 33 e 34:

Figura 33 - Comparativo entre modelo A-UNIFAC e dados experimentais (T-X,y) a Presséo
média de 704,9 mmHg
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Fonte: Acervo pessoal
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Figura 34 - Comparativo entre modelo A-UNIFAC e dados experimentais (x-y) a Pressdo
média de 704,9 mmHg

0,9

0,8

0,7

0,6

0,5

Y1

—— A-UNIFAC (etanol+agua)
@® Dados experimentais (etanol+agua)

— A-UNIFAC (10,3% frutose)

0,4

03 @® Dados experimentais (10,3% frutose)

05 — A-UNIFAC (20,7% frutose)

@® Dados experimentais (20,7% frutose)

0,1 —— A-UNIFAC (31,0% frutose)

@® Dados experimentais (31,0% frutose)

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

X1

Fonte: Acervo pessoal

O modelo A-UNIFAC apresentou uma tendéncia de aumentar a temperatura de
ebulicdo da solugdo com o aumento da fracdo de frutose presente na mistura, comportamento
gue ndo foi observado experimentalmente, ocorrendo de fato o inverso, ou seja, a diminuicao

da temperatura de equilibrio com o aumento de frutose.

A dispersao dos desvios em funcdo da composi¢do em base livre de frutose para
0 modelo A-UNIFAC estdo apresentados nas figuras 35 para a composic¢ao de etanol na fase

vapor, 36 para a composi¢do de 4gua na fase vapor e 37 para a temperatura:
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Figura 35 - Disperséo dos desvios entre modelo A-UNIFAC e dados experimentais (y1)
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Nota-se um desvio maior para fracbes menores de etanol e para fracbes maiores
de frutose, e que o desvio diminui a medida que a concentracéo de etanol aumenta. O modelo

apresenta um desvio tendencioso em relacdo aos dados experimentais.
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Figura 36 - Disperséo dos desvios entre modelo A-UNIFAC e dados experimentais (y2)
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Nota-se pela figura 36 grandes desvios entre o0 modelo e os dados experimentais,

atingindo desvios maiores que 50% para fracGes massicas de 31,0% de frutose em massa.
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Figura 37 - Dispersao dos desvios entre modelo A-UNIFAC e dados experimentais (T)
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Fonte: Acervo pessoal

Jé& o gréfico de dispersdo do desvio da temperatura mostra que o modelo possui
desvio negativo em relacdo aos dados experimentais, e que 0s desvios aumentam com o0

aumento da fracdo massica de frutose.

Os desvios observados entre 0 modelo e os dados experimentais podem ser
justificados com base nos parametros estimados durante o desenvolvimento do modelo.
Segundo os autores, os parametros e/k e kOH, que levam em consideragdo os efeitos de
associacdo na mistura, foram estimados utilizando dados de equilibrio de misturas binarias
contendo alcdois, agua e alcanos, sem considerar qualquer dado de equilibrio que contenha
acucares. Além disso, o terceiro parametro que considera os efeitos de associagdo foi estimado
baseado no coeficiente osmotico em solugdes binarias aquosas contendo agucares. No caso da
frutose, como ndo haviam dados de coeficiente osmotico disponiveis, utilizaram-se os dados de

equilibrio da glicose, e considerou-se o valor deste parametro estimado como sendo igual para
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a glicose e para a frutose. Assim sendo, a parte do modelo que calcula os efeitos de associacdo
foi totalmente calculada sem considerar quaisquer dados contendo frutose, o que explica em
parte a discrepancia apresentada entre os dados experimentais e 0 modelo.

Ainda segundo os autores, 0s parametros entre 0s grupos ja existentes foram
obtidos de trabalhos anteriores, que foram estimados a partir de dados de ELL, ELV e
coeficiente de atividade na diluicdo infinita de sistemas contendo alcéois, &gua e alcanos. Ja 0s
parametros de interacdo para 0S novos grupos criados neste modelo foram estimados baseados
em dados de pressao de vapor, temperatura de fuséo, temperatura de ebulicéo e atividade aquosa
de sistemas contendo diferentes aclcares. Para sistemas contendo frutose, apenas dados de
solubilidade em metanol e etanol na faixa de 25-60°C e em tert-pentanol na faixa de 30-90°C
foram utilizados nessas estimativas. Novamente, um nimero de dados insuficientes contendo

frutose foram utilizados nas estimativas dos parametros.

Com base no exposto anteriormente acerca do desenvolvimento do modelo, e
pelos perfis de dispersdo da composicéo da fase vapor e da temperatura apresentados nas figuras
35, 36 e 37, conclui-se que o modelo A-UNIFAC néo ¢é adequado para representar os dados

experimentais.

4.7.3 mS-UNIFAC

O modelo mS-UNIFAC, juntamente com os dados experimentais, podem ser
observados na figura 38 e 39:
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Figura 38 - Comparativo entre modelo mS-UNIFAC e dados experimentais (T-X,y)
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Figura 39 - Comparativo entre modelo mS-UNIFAC e dados experimentais (Xx-y)
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O modelo mS-UNIFAC, ao contrario dos modelos S-UNIFAC e A-UNIFAC,
apresentou uma tendéncia de diminuir a temperatura de ebulicdo da solu¢do com o0 aumento da

fracéo de frutose presente na mistura, comportamento que foi observado experimentalmente.

A dispersao dos desvios em funcdo da composi¢do em base livre de frutose para
0 modelo mS-UNIFAC estdo apresentados nas figuras 40 para a composicao de etanol na fase

vapor, 41 para a composicdo de dgua na fase vapor e 42 para a temperatura:

Figura 40 - Disperséao dos desvios entre modelo mS-UNIFAC e dados experimentais (y1)
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Fonte: Acervo pessoal

Pela figura 40 nota-se que os desvios estdo melhor distribuidos em torno do eixo
X, em comparagdo com 0s modelos anteriores, e excetuando-se alguns pontos, a maioria se
encontra na faixa de erro menor que 10%, sendo o melhor modelo dentre os testados neste

trabalho.
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Figura 41 - Disperséao dos desvios entre modelo mS-UNIFAC e dados experimentais (y2)
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Pela figura 41 nota-se que os perfis dos desvios da maioria dos pontos se
encontram na faixa maxima de 40%, o que embora alto, ainda mantém o modelo como o melhor

testado nesse trabalho.
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Figura 42 - Dispersdo dos desvios entre modelo mS-UNIFAC e dados experimentais (T)
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Fonte: Acervo pessoal

Nota-se pela figura 42 que os desvios possuem uma tendéncia oscilatoria, e que

0s erros maximos sao de 3,0% para todos os pontos.

Observaram-se valores maximos de desvios de 14,45% entre 0 modelo e os
dados experimentais. Estes desvios podem ser explicados com base no que foi assumido e 0

tipo de dados que foram assumidos e utilizados no densenvolvimento do modelo.

Primeiro, segundo o0s autores, assumiu-se a frutose como sendo composta por
75% de B-piranose e 25% de B-furanose, composicao de tautdmeros formados quando presente
em agua a 30°C, mas quando etanol estd presente na solucéo, essa propor¢do se altera para
aproximadamente 40% de -piranose ¢ 60% de B-furanose. Tal discrepancia pode ter favorecido
na diferenca observada entre os dados experimentais e o que foi calculado pelo modelo. Ainda
segundo os autores, para 0s grupos ja existentes em trabalhos anteriores, os parametros de
interacdo foram obtidos de KIKIC et al (1980), que utilizaram dados de ELL, ELV e HE nas

estimativas. J& para os parametros de interacdo para 0s novos grupos introduzidos no modelo,
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foram utilizados dados de solubilidade de agUcares na faixa de temperatura entre 20°C a 98°C
para diferentes solventes, mas nenhum dado experimental de ELV ou de sistemas contendo
frutose foram utilizados nestas estimativas. Assim sendo, no célculo de ELV estéa sendo feita
uma extrapolacdo dos parametros obtidos através de dados de solubilidade. Estes passos
adotados no desenvolvimento do modelo fazem com que os valores obtidos através do calculo
do modelo se distanciem dos dados experimentais obtidos, por isso 0 modelo mS-UNIFAC néo
é um modelo adequado para o célculo de ELV do sistema etanol+agua+frutose.

Apesar de ndo ser adequado, 0 modelo mS-UNIFAC foi o que melhor descreveu
os dados experimentais dentre os 3 testados, além de apresentar o modelo menos tendencioso,
sendo o unico modelo UNIFAC modificado testado que apresentou as mesmas tendéncias de

comportamento que os dados experimentais.

4.7.4 Desvio entre modelos e dados experimentais

Os desvios absolutos médios foram calculados conforme a equagdo 3.3 e 3.6. As
variaveis utilizadas para quantificar os desvios foram a fracdo molar de etanol e de 4gua na fase
vapor e a temperatura. Para calcular a fracdo molar do vapor nos modelos, foi fixada a
composicdo da fase liquida, e variou-se a temperatura, mantendo o somatério da composicao
da fase vapor igual a unidade (1,0). Para as modelagens, a ferramenta Solver do MS Excel 2013
foi utilizada. Os desvios de cada modelo UNIFAC modificado, e dos ajustes de parametros dos
modelos Wilson, NRTL, UNIQUAC e P&M-UNIQUAC estdo nas tabelas 28 e 29:
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Tabela 28- Desvio absoluto médio, em porcentagem, entre os modelos e os dados
experimentais para composic¢do da fase vapor do sistema etanol(1)+agua(2)+frutose(3)

Agua e etanol Frutose (10,3%) Frutose (20,7%) Frutose (31,0%)
DMAy. DMAy: DMAy, DMAy: DMAy. DMAy: DMAy. DMAy:
Modelos UNIFAC
S-UNIFAC 12,68 17,18 11,47 11,71 13,63 12,62 21,74 18,14
A-UNIFAC 30,32 13,89 9,35 9,12 12,45 11,10 18,13 16,55

UNn:;C 5,79 471 6,52 4,04 7,40 7,12 14,45 8,18
Ajuste de parametros

WILSON 6,43 6,24 3,08 4,70 3,14 6,91 4,37 5,83

NRTL 6,32 544 5,02 4,56 8,16 7,08 8,46 8,78

UNIQ. 9,04 7,40 7,92 6,53 5,08 7,25 3,94 7,44

UNIQ.(T) 847 8,65 7,37 5,39 4,90 5,78 3,52 4,66

P&M-UNIQ 8,60 14,46 420 12,75 397 1210 600 882
P&M-UNIQ

M 4,71 599 3,91 5,46 3,85 4,93 6,10 5,43

Fonte: Acervo pessoal

Legenda para a tabela 28: UNIQ. (T) e P&M-UNIQ (T) se referem aos modelos UNIQUAC e
P&M-UNIQUAC cujos parametros foram considerados dependentes da temperatura.

Tabela 29- Desvio, em porcentagem, da temperatura entre 0s modelos e os dados
experimentais

Etanol+agua Frutose (10,3%) Frutose (20,7%) Frutose (31,0%)

DMAT DMAT DMAT DMAT
S-UNIFAC 2,96 2,56 4,06 6,04
A-UNIFAC 1,71 1,42 2,51 3,41
mS-UNIFAC 0,78 0,71 0,85 1,05

Fonte: Acervo pessoal
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Observa-se que dentre os modelos UNIFAC, o mS-UNIFAC foi o que melhor
representou os dados experimentais, com desvio méximo de 14,45% para a &gua e 7,12% para
0 etanol na fase vapor, enquanto que o A-UNIFAC foi o modelo que apresentou os maiores
desvios dentre os testados, apresentando um erro maximo de 30,32% para a agua e 16,55% para
0 etanol para a fase vapor. Quando se analisam os desvios em relacdo a temperatura, 0 modelo
S-UNIFAC foi o que apresentou os maiores desvios com valores maximos de 6,04%, enquanto
0 modelo mS-UNIFAC continuou sendo o modelo com os menores desvios, com valores

menores ou muito proximos de 1,0%.

O modelo mS-UNIFAC é o mais recente dentre os UNIFACs modificados
testados e 0 que se baseou em maior quantidade de dados experimentais para estimar seus
respectivos parametros, o que explica o fato deste modelo ter sido o melhor dentre os

apresentados neste trabalho.

O ajuste do modelo P&M-UNIQUAC resultou em um erro maximo de 6,10%
para a agua e 5,99% para o etanol, apresentando, em geral, erros menores que o mS-UNIFAC.

Em relagdo aos ajustes, o modelo P&M-UNIQUAC foi 0 que apresentou 0s
menores desvios dentre todos os modelos testados. Ressalta-se também os baixos valores
obtidos utilizando o modelo de Wilson e NRTL, que devido a simplicidade matematica se
fazem viadveis. Em geral, os modelos cujos parametros foram ajustados neste trabalho
resultaram em desvios menores que 0os modelos UNIFAC modificados. Os menores desvios
obtidos através do ajuste evidenciam a necessidade de se utilizar dados de ELV contendo
frutose nas estimativas de parametros de interacdo dos modelos termodinamicos, a fim de obter

modelos que melhor descrevam estes tipos de sistemas.
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5 CONCLUSOES

A metologia se mostrou adequado para a aquisi¢do de dados de ELV, visto que
foi capaz de reproduzir os dados do binario agua e etanol e que 0s mesmos se encontravam
proximos ao esperado na literatura. Além disso, a qualidade dos dados foi testada através do
teste de consisténcia termodindmica (Teste Global de Area), sendo considerados

termodinamicamente consistente.

Nenhum actmulo de frutose foi observado ao longo do equipamento, cuja fase
liquida foi mantida em constante agitacdo, o que auxiliou na dissolucéo da frutose no solvente

misto. Além disso, nenhuma frutose foi encontrada na fase de vapor condensado.

A frutose favoreceu o enriquecimento de etanol na fase vapor, sendo que, quanto
maior a sua fracdo no meio, maior era a fracao de etanol presente na fase vapor. Além disso, a
frutose diminuiu a temperatura de ebulicdo da mistura etanol+agua quando comparado com 0s
solventes sem sua presenca. A frutose possui afinidade pela agua, e nao se dissolve facilmente
em etanol, sendo esse fato, uma possivel explicacdo para o enriquecimento de etanol na fase

vapor e a queda na temperatura, visto que etanol tem temperatura de ebulicdo menor que a &gua.

Dentre os modelos avaliados da literatura, 0 modelo mS-UNIFAC foi o que
apresentou 0s menores desvios em relacdo aos experimentais, além de ser o modelo menos
tendencioso, sendo o0 modelo avaliado mais adequado para se utilizar quando se deseja realizar

calculos de ELV envolvendo frutose.

O ajuste dos parametros dependentes da temperatura para 0 modelo P&M-
UNIQUAC utilizando os dados de ELV obtidos nesse trabalho provocaram uma melhoria na
representacdo dos dados por um modelo de coeficiente de atividade, o que evidencia a
necessidade de se determinar dados de ELV de sistemas contendo frutose em solventes mistos.
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6 SUGESTOES DE CONTINUIDADE

Utilizar um controlador de presséo do sistema para ter-se maior precisdo nessa
variavel, visto que o sistema aberto a pressdo ambiente pode sofrer alteracdes bruscas no
decorrer do tempo de ensaio experimental e ocasionar em um aumento dos erros nos dados
experimentais. Controlar a pressdo torna o sistema menos suscetivel a variagdes climaticas

locais.

Adquirir dados experimentais de outros sistemas contendo diferentes aglcares
devido a falta de informacdes sobre estes sistemas e para efeitos comparativos dos dados
obtidos neste trabalho. Aumentar a base de dados destes sistemas se faz necessario visto que 0s
modelos disponiveis atualmente mostraram-se inadequados na predi¢cdo do ELV quando o

sistema contém frutose.

Utilizar os dados experimentais de ELV de sistemas contendo aclcares para
realizar os ajustes de parametros de interacdo binaria para melhorar a descricdo destes sistemas

pelos modelos.

Analisar a viabilidade econémica do processo de producédo de frutose proposto
neste trabalho através de modelagem de uma coluna de destilacdo e reciclo do produto
produzido no topo da coluna utilizando os dados de ELV obtidos neste trabalho.
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8 APENDICE

A. Anédlise das incertezas nas medidas de composicdo da fase liquida e fase vapor e
propagacédo de erros

No levantamento de dados de ELV, é importante quantificar a precisdo do
método de medida empregado e o erro acrescido a cada medida. Sabe-se que que as incertezas,
no caso de dados de ELV, estdo acumuladas nos valores das composicdes de x1 e yi1. Estas
variaveis por sua vez, sdo funcdo da temperatura (T), da pressédo (P), e no caso estudado neste
trabalho, do indice de refragéo () e da diluicéo (ma =

massa de dgua adicionada na dilui¢do) em certos casos.

Sendo y1 = y1 (T,P, n, ma) e x1 = x1 (T,P, n, ma), entdo as incertezas nas

variaveis yi e X1 séo dadas por:

Caso mais provavel:

ay = (Z2ar) + (2 0p) + (22an) + (28 ama) (Eq. 8.1)
ney = [(Z2a7) + (Z20p) + (Z2an) + (2L ama)’ (Eq. 8.2

Caso mais desfavoravel:

dy1

AY1max = [22] AT + |"’“ AP + |"’” An + Li% Ama (Eq. 8.3)

Xy max = [S2| AT + |‘”‘1 AP + |a"1 Ay + |;%1| Ama (Eq. 8.4)
Em que:

AT = + 0,05 °C

AP =+ 0,25 mmHg
An =+ 0,0001

Ama =+ 0,005
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As derivadas parciais foram calculadas em trés pontos da curva de ELV do

sistema etanol(1)+agua(2): x1 = 0,0455; x1 = 0,3791; x1 = 0,8386 (composi¢do em base molar).

As derivadas de % e % foram obtidas da curva T-x,y obtidas neste trabalho.

Seus valores s3o: % =-0,0021 °C; -0,022 °C'%; -0,1086 °C™. % =-0,0302 °C; -0,1422 °C
1.-0,1568 °C™.
As derivadas de % e % foram consideradas iguais a zero, devido ao fato de os

dados de ELV terem sido obtidos em condicdes isobéricas e de ndo terem sido levantados dados

de P-x,y para os sistemas estudados neste trabalho.

: ox; 0 . - «
As derivadas de ainl e ainl foram obtidas das curvas de indice de refracdo versus
composic¢do de etanol, necesséarias para a determinagdo da composicao do solvente. Seus valores

s30: % = 14,49: 32,05: 32.47. "’ain = 46,73: 31,95 32.37.

Nos casos em que houve necessidade de se fazer diluicdo da solucédo, as

. 9x, 0 . . i .
derivadas ﬁ e ﬁ foram calculadas a partir da derivada da equagdo 8.5 combinada com a
equacao 8.6.
x, = (massagmostra+Ma)*Xmedido (Eq 85)
massQamostra
massetanol
N Eq. 8.6
medido Massagmostra+mMa ( q )

Dentre os pontos escolhidos, apenas o ultimo da fase liquida se encontrava na

regido onde a diluigdo era necessaria. Os valores foram de massa,iqno; = 1,31 9; massa;gyq=

axl

0,10 g e m,= 1,50 g. A derivada teve valor de =1,0234 g*. J4 para a fase vapor, os dois

ama

ultimos pontos necessitaram de diluicdo.O 2° ponto possui valores de massa,;qno; = 0,787 g;
massagyq= 0,182 g e my= 0,95 g.e 0 3° ponto massdeiane = 1,12 9; massayg,,=0,08 g €

m,=1,23 g. As derivadas tiveram valores de % =1,2283 g*; 1,3053 g2, respectivamente.

Substituindo os valores calculados nas equacdes 8.1, 8.2, 8.3 e 8.4, tem-se:



1° ponto:
Ax; = 0,0014, logo:

X1 = X1 +0,0014 , e:

Axq max = 0,0016, logo:

X1,max = X1 = 0,0016.
Ay; = 0,0049, logo:

y1 =Yy1+0,0049, e:

Ay1,max = 0,0062, logo:

Y1max = Y1 £ 0,0062.

2° ponto:
Ax; = 0,0034, logo:

X1 = X1 +0,0034 , e:

Axq max = 0,0043, logo:

X1,max = X1 = 0,0043.
Ay; = 0,0099, logo:
y1 =Yy1 +0,0099, e:
Ay1 max = 0,016, logo:

Yimax = Y1 £ 0,016.

3° ponto:

Ax, = 0,0081, logo:

141
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X1 = X1+ 0,0081, e:
Axq max = 0,013, logo:
X1,max = X1 % 0,013.

Ay; = 0,011 logo:

y1 =y1 £0,011, e:

AY1 max = 0,017, logo:

Yimax = Y1 £ 0,017.

Para os célculos de ELV, o termo que mais contribui para as incertezas € a
medida de temperatura para os trés pontos analisados. Nota-se também que as incertezas
aumentam com 0 aumento da quantidade de etanol presente na mistura, devido a necessidade

de se realizar a diluicdo da amostra.

B. Andlise das incertezas na determinacéo de frutose na solucéo

A determinacdo da quantidade de frutose presente em solucéo foi determinada

por pesagem da fase liquida. Logo, a incerteza dessa medida é uma funcdo da seguinte maneira:

Xfrutose = Xfrutose (Mi, Mg, Myp), SENAO:

m;= massa de frutose pesada inicialmente + massa béquer;

m=massa da fase liquida pesada apos o equilibrio termodinamico ser atingido + massa bequer;
m,= massa do bequer utilizado.

A incerteza da medida se da através das equacdes 8.7 € 8.8:

6mi amf 6mb

2 2 2
AXfrytose = \/ (mAmi) + (mAmf) + (52 Amb) (Eq. 8.7)



DXfrutosemax = ax;—:f Am; + angu;
Sendo:

Am; =+0,005g

Ams=+0,0059

Am,=%0,005¢g

A composicao de frutose foi obtida a partir da equacao 8.9:

x _ mi—myp
frutose — mp—my,
Derivando a equacéo 8.9, tem-se:
OX frutose — 1

om; me—mp
axfrutose . —mi+my
- 2
amf (mf—mb)
axfrutose — tm;i—my
amb (mf—mb)z

Amf+|

axfrutose

mp

Am

b
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(Eg. 8.8)

(Eg. 8.9)

(Eg. 8.10)

(Eg. 8.11)

(Eg. 8.12)

Foram escolhidos um ponto de cada fragdo méssica de frutose: 10,3%, 20,7% e

31,0%. A massa do béquer (m;,) foi igual a 193,11 g para 0s trés casos.

12 Fragdo massica: Para a fragdo massica de 10,3% de frutose em massa, 0s

valores massicos foram:
m= 539,36 ¢
m;=56,0 g

Resultando em:

axfrutOSe — 2,888 * 10—3 g

6mi

OXfrutose -3
Pt = 1,144 1077 g
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Pprutose — _4.032 %1073 g

amb
AXfrutose = 2,545 * 107° g
Xfrutose = Xfrutose + 2,545 * 107° = Xfrutose + 0,00002

Axfrutose,méx = 4,032 * 107° g

xfrutose,méx = xfrutose,méx + 4,032 * 10_5 = xfrutose,méx 1+ 0,00004

2% Fracdo massica: Para a fracdo massica de 20,7% de frutose em massa, 0s

valores méassicos foram:
m= 386,059
m;=80,0¢g

Resultando em:

OX frutose -
ngiz 5,183 %1073 g

X frutose _ -3
et = 12084107 g

Ofrutose _ _g 921 %1073 g

amy
AxXfrytose = 4,900 ¥ 107> g
Xfrutose = Yrutose T 49 * 107° = Xrrutose £ 0,00005
AxXfrytosemax = 7,306 % 107> g

xfrutose,méx = xfrutose,méx + 7,306 * 10_5 = xfrutose,méx + 0,00007

3% Fragcdo massica: Para a fracdo massica de 31,0% de frutose em massa, 0S

valores massicos foram:



m;= 385,43 ¢

m;=120,0 g

Resultando em:

OX frutose —
’(;Tfiz 5,200 1073 g

OXfrutose -3
Sl = 1,964+ 107 g

Ofrutose _ _7 176 %1073 g

amb

AxXfrytose = 4,538 % 107° g

Xfrutose = Xfrutose T 4538 * 107° = Xppy1o5, £ 0,00005
Axfrutose,méx = 6,839 * 1073 g

xfrutose,méx = xfrutose,méx + 6,839 * 10_5 = xfrutose,méx + 0,00007
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As incertezas na determinacéo da quantidade de frutose presente na mistura tem

na parcela m,;, (massa do béquer) o termo de maior contribuicdo para as trés fracbes massicas

estudadas.



C. Composigéo de equilibrio liquido-vapor em fragdo maéssica
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Os dados obtidos séo para fragbes massicas de frutose de 10,3%, 20,7% e 31,0%

e estdo registradas nas tabelas 30, 31 e 32:

Tabela 30 - Dados de Equilibrio liquido-vapor do sistema ternario Etanol+agua+frutose
(10,3% em massa de frutose)

X3 X1 yi  T(°C) P (mmHg) X3 X1 yi1  T(°C) P(mmHg)
0,1030 0,0000 0,0000 97,2  705,5 0,1034 0,4244 0,7787 78,4 705,5
0,1032 0,0117 0,1697 95,3 703,5 0,1032 0,4517 0,8135 77,8 704,5
0,1033 0,0221 0,3062 93,3 703,5 0,1029 0,5048 0,8116 77,6 706,0
0,1034 0,0419 0,4167 91,3 702,0 0,1037 0,5389 0,8185 77,2 706,0
0,1036 0,0701 0,4919 89,6  704,5 0,1037 0,5648 0,8203 77,1 705,0
0,1033 0,0958 0,5823 86,8 705,5 0,1035 0,5893 0,8301 77,0 705,5
0,1038 0,1381 0,6571 84,2 704,5 0,1036 0,6139 0,8397 76,9 704,5
0,1035 0,1756 0,7020 82,2 706,0 0,1037 0,6376 0,8743 76,6  705,0
0,1034 0,1959 0,7210 81,6 705,0 0,1036 0,6892 0,8667 76,4 709,5
0,1034 0,2218 0,7391 80,4 702,0 0,1031 0,7286 0,8821 76,2 7115
0,1041 0,2847 0,7588 79,6  706,0 0,1035 0,7634 0,9033 76,0 706,0
0,1045 0,3064 0,7550 79,0 708,5 0,1034 0,7888 0,9182 75,7 705,0
0,1034 0,3407 0,7734 79,0 705,0 0,1033 0,8065 0,9540 75,8 707,0
0,1036 0,3809 0,7758 78,7 704,0

Fonte: Acervo pessoal
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Tabela 31 - Dados de Equilibrio liquido-vapor do sistema ternario Etanol+agua+frutose
(20,7% em massa de frutose)

X3 X1 Y1 T(°C) P (mmHg) X3 X1 Y1 T(°C) P (mmHg)
0,2072 0,0000 0,0000 97,2 703,5 0,2060 0,3369 0,7954 77,8 704,5
0,2075 0,0235 0,2227 94,6 705,0 0,2069 0,3695 0,8188 77,8 708,5
0,2073 0,0302 0,4053 91,8 704,0 0,2070 0,3928 0,8089 77,5 706,5
0,2066 0,0514 0,5088 89,2 704,0 0,2054 0,4188 0,8053 77,3 707,0
0,2064 0,0865 0,6301 85,8 703,0 0,2070 0,4427 0,8326 77,1 705,5
0,2065 0,1250 0,6863 83,5 705,5 0,2064 0,4698 0,8368 77,0 708,5
0,2067 0,1448 0,7061 81,1 704,5 0,2080 0,5038 0,8462 76,7 707,5
0,2069 0,1744 0,7389 80,9 704,0 0,2064 0,5460 0,8595 76,4 708,5
0,2075 0,1975 0,7422 80,1 705,0 0,2065 0,5780 0,8680 76,3 707,0
0,2069 0,2295 0,7736 79,5 705,0 0,2064 0,5980 0,8864 76,2 706,0
0,2065 0,2418 0,7701 79,0 703,0 0,2064 0,6170 0,8982 76,1 709,0
0,2065 0,2697 0,7851 78,6 705,0 0,2061 0,6446 0,8970 75,9 707,5
0,2071 0,2885 0,8013 78,4 705,0 0,2071 0,6650 0,9250 75,9 710,5
0,2069 0,3241 0,8168 78,1 708,0

Fonte: Acervo pessoal

Tabela 32 - Dados de Equilibrio liquido-vapor do sistema ternario Etanol+agua+frutose (31,0
% em massa de frutose)

X3 X1 Y1 T(°C) P (mmHg) X3 X1 Y1 T(°C) P (mmHg)
0,3102 0,0000 0,0000 97,2 705,0 0,3091 0,2642 0,8005 77,8 702,5
0,3098 0,0173 0,2359 94,3 703,5 0,3095 0,2921 0,8239 77,5 705,5
0,3109 0,0249 0,4148 91,2 701,5 0,3087 0,2999 0,8333 77,5 706,0
0,3103 0,0497 0,5500 88,5 706,0 0,3100 0,3494 0,8435 76,8 697,0
0,3106 0,0559 0,5275 88,5 703,0 0,3094 0,3718 0,8718 76,8 701,5
0,3100 0,0570 0,5926 85,9 708,0 0,3096 0,3880 0,8611 76,4 700,0
0,3102 0,0629 0,5831 859 701,0 0,3088 0,3933 0,8749 76,5 704,0
0,3088 0,1052 0,6781 83,5 706,0 0,3096 0,4123 0,8733 76,4 705,5
0,3094 0,1139 0,6957 81,9 708,0 0,3095 0,4409 0,8813 76,4 702,0
0,3092 0,1437 0,7404 80,7 704,0 0,3101 0,4723 0,8854 76,3 702,5
0,3089 0,1667 0,7654 79,6 702,0 0,3098 0,5032 0,8933 76,2 704,0
0,3097 0,2050 0,7898 79,0 704,0 0,3104 0,5245 0,9135 76,1 703,5
0,3091 0,2053 0,7912 78,6 702,5 0,3093 0,5430 0,9211 76,0 705,0
0,3097 0,2240 0,7944 78,1 703,0

Fonte: Acervo pessoal

Legenda para tabelas 30, 31 e 32 - x1: fragdo maéssica de etanol na fase liquida;

x3: fracdo massica de frutose na fase liquida; y1: fracdo massica de etanol na fase vapor; T:

temperatura experimental; P: Pressdo ambiente durante os ensaios.
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9 ANEXOS

A — Solubilidade da frutose em solvente misto de agua e etanol

A figura 43 demonstram a solubilidade da frutose em meio misto formado por
agua e etanol:

Figura 43- Solubilidade da frutose (Xr) expressa em fracdo massica de frutose em funcéo da
concentragéo de etanol em solvente livre (Xe°) em massa, para diferentes temperaturas
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0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
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Xg

€:298.15K; m: 303.15K; A:313.15K; x:323.15K e ¢: 333.15 K.
Fonte: CRESTANI, 2013



B — Dados de ELV de etanol (1) + agua (2) de GMEHLING, 1977
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Os dados de ELV do binario etanol(1) + agua (2) registrados em GMEHLING,

1977 estdo registrados na tabela 33, as composic¢des sdo em fragdo molar:

Tabela 33 - Dados de ELV do sistema etanol(1) + 4gua(2) a Presséo de 705,0 mmHg

X1 Vi Texp(°C) X1 Y1 Texp(°C)
0,0000 0,0000 97,60 0,1570  0,4850 82,60
0,0110 0,1200 94,90 0,1530 0,5050 82,50
0,0170 0,1670 93,40 0,1770  0,5030 81,60
0,0290 0,2500 91,10 0,1770  0,5210 81,60
0,0280 0,2500 91,20 0,2090 0,5190 81,20
0,0460 0,3220 88,50 0,2080  0,5400 81,20
0,0460 0,3200 88,70 0,2810 0,5390 80,30
0,0500 0,3340 88,30 0,2790 0,5670 80,30
0,0500 0,3330 88,30 0,3090 0,5820 79,80
0,0660 0,3880 86,50 0,3860 0,6080 79,00
0,0650 0,3870 86,60 0,4600 0,6380 78,00
0,0710 0,3970 86,00 0,5190 0,6650 77,50
0,0700 0,3990 84,80 0,6660 0,6660 77,50
0,0880 0,4290 83,10 0,7050 0,7050 77,00
0,1130 0,4710 83,70 0,7950 0,7950 76,40
0,1200 0,4720 83,10 0,7970  0,7970 76,40
0,1300 0,4830 83,10 - - -

Fonte: GMEHLING, 1977



