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RESUMO

Os hidrocarbonetos aromaticos sdo compostos quimicos de grande interesse na industria
petroquimica. Estes sdo comumente originados da nafta reformada, onde encontram-se em
misturas multicomponentes com hidrocarbonetos alifaticos. A separacdo destes
componentes € realizada, em sua grande maioria, pelo processo de extracao liquido-liquido.
Nesse processo, o sulfolano é o solvente mais utilizado. No entanto, este apresenta algumas
desvantagens, tais como alto custo. Por esse motivo, inimeros estudos séo realizados pela
comunidade académica a fim de propor solventes alternativos que substituam o uso
exclusivo do sulfolano por compostos que também apresentem caracteristicas importantes,
como boa seletividade, boa recuperabilidade e baixos custos. Diante do exposto, o presente
trabalho tem como principal objetivo determinar dados de equilibrio liquido-liquido (ELL)
para estudar a capacidade dos solventes [dietilenoglicol (DEG), trietilenoglicol (TEG),
glicerina e 2-hidroxietilamina formato (2-HEAF)] em extrair aromaticos das misturas com
alifaticos. As propriedades fisicas também assumem extrema importancia no conhecimento
do comportamento e das interagdes que ocorrem nas misturas de liquidos. Deste modo,
neste trabalho foram estudados a densidade e a viscosidade de solventes extratores de
aromaticos. A metodologia experimental para obtencdo dos dados de ELL foi inicialmente
validada reproduzindo dados da literatura, e os resultados mostraram uma boa
concordancia entre estes dados. Apés a metodologia ter sido validada foram construidas
curvas de solubilidade e tie-lines para os sistemas contendo decano + tolueno + DEG (+
TEG, + glicerina, + 2-HEAF, + sulfolano) a T = (303,15 e 333,15) K. Os dados de
composicao das tie-lines, obtidos experimentalmente, foram utilizados para calcular o
parametro de seletividade e o coeficiente de distribui¢do. De posse desses dados, pode-se
concluir que todos os solventes estudados apresentam boa capacidade para extracdo de
tolueno a partir de misturas com decano. No entanto, a glicerina destacou-se como o
solvente mais promissor para a extragdo de aromaticos apresentando os maiores valores
para seletividade. Finalmente, os dados experimentais foram correlacionados através dos
modelos termodinamicos de coeficiente de atividade, NRTL e UNIQUAC. Os resultados
foram considerados satisfatorios, observando-se que o NRTL foi 0 modelo que apresentou
0s menores desvios na composi¢do. Dessa forma, representou melhor os dados de ELL
para os sistemas estudados.

Palavras-chave: Decano. Tolueno. Solventes Alternativos. Equilibrio Liquido-Liquido.

Modelagem Termodinamica.



ABSTRACT

Aromatic hydrocarbons are chemical compounds of great interest in the petrochemical
industry. These are commonly derived from reformed naphtha, which are in
multicomponent mixtures with aliphatic hydrocarbons. The separation of these
components is realized, generally, the liquid-liquid extraction process. In this process, the
sulfolane is the most widely used solvent. However, this has some disadvantages such as
high cost. For this reason, many studies are developed by the academic community in order
to propose alternative solvents to replace the exclusive use of sulfolane by compounds that
are important features like good selectivity, easy recoverability and low costs. Given the
above, this study main aims to determine liquid-liquid equilibrium data (LLE) to study the
ability of solvents [diethylene glycol (DEG), triethylene glycol (TEG), glycerol and 2-
hydroxyethyl amine format (2-HEAF)] in extracting aromatic mixtures with aliphatic. The
physical properties also of great importance in the understanding of the behavior and
interactions that occur in liquid mixtures. Thus, in this study were also studied the density
and viscosity of solvent extractors aromatic. The experimental methodology for the
determination of LLE data was initially validated by reproducing the literature, and the
results showed good agreement between these data. After the method has been validated,
solubility curves and tie-lines were constructed for systems containing decane + toluene +
DEG (+ TEG, + glycerol, + 2-HEAF, + sulfolane) at T = (303.15 and 333.15) K. The
composition data of tie-lines, obtained experimentally, were used to calculate the
selectivity parameter and the distribution coefficient. With this data, it can be concluded
that all the solvents studied have a good capacity for toluene extraction from mixtures with
decane. However, the glycerol has presented as the most promising solvent for aromatics
extraction. Finally, the experimental data were correlated through the thermodynamic
activity coefficient models, NRTL and UNIQUAC. The results were considered
satisfactory, noting that the NRTL was the model that presented minor deviations in
compositions. Thus, best represented the LLE data for the systems studied.

Keywords: Decane. Toluene. Alternatives Solvents. Liquid-Liquid Equilibria.
Thermodynamic modeling.
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1.1 Introducéo Geral

Os hidrocarbonetos arométicos sdo importantes compostos da industria
petroquimica. Os principais produtos sao benzeno, tolueno e xilenos que sdo conhecidos
como BTX’s. Em geral, o refino de petréleo € a principal fonte para a producao de BTX’s.
Eles sdo comumente provenientes da nafta onde encontram-se em misturas
multicomponentes juntamente com hidrocarbonetos alifaticos. Devido a proximidade no
ponto de ebulicdo destes componentes e a formacdo de azeotrOpos, 0S processos
convencionais de destilacdo ndo sdo adequados sob o ponto de vista econdémico para a
separagdo de aromaticos BTX’s a partir de misturas com alifaticos. Dessa forma, a
extracdo liquido-liquido é a operacdo mais aplicavel (AL-RASHED; FAHIM;
SHAABAN, 2014).

A extracdo liquido-liquido, ou extracdo com solvente, € uma importante
operacdo de separacdo que encontra varias aplicagdes nas industrias quimicas e
petroquimicas. Os solventes, ou misturas de solventes, utilizados no processo de extracdo
de aromaticos tém algumas caracteristicas em comum: todos eles tém densidades e pontos
de ebulicdo maiores que os aromaticos que se pretende extrair, e todos eles sdo moléculas

mais ou menos polares (BAILES, 1977a).

Dentre os solventes mais estudados para a extracdo de aromaticos destacam-
se o sulfolano, os alcoois e os liquidos i6nicos. O sulfolano é um dos solventes mais
utilizados para este proposito devido apresentar caracteristicas importantes para o
processo de extracdo, tais como alta seletividade para aromaticos e falta de afinidade com
os hidrocarbonetos alifaticos menos polarizaveis (BAILES, 1977b).

Dados experimentais do equilibrio liquido-liquido (ELL) multicomponente
sdo essenciais para 0 projeto, operagdo e otimizacdo dos processos de extracdo. Na
literatura ha uma grande quantidade de dados disponiveis para sistemas ternarios do tipo
alifatico + aromatico + sulfolano. Entretanto, dados de ELL para sistemas contendo outros
solventes tais como: glicais, alcoois, liquidos idnicos proticos e envolvendo misturas de
solventes ainda sdo escassos.

Neste trabalho foram determinados dados experimentais de equilibrio
liquido-liquido e foi realizada a modelagem termodin&dmica para sistemas constituidos

por hidrocarbonetos (alifaticos e aromaticos) + solventes (dietilenoglicol, trietilenoglicol,
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2-HEAF, glicerina e sulfolano) em diferentes temperaturas. Para os sistemas binarios
constituidos por sulfolano + co-solventes (dietilenoglicol, trietilenoglicol, 2-propanol e
2-butanol) foram determinadas algumas propriedades termodindmicas que sao

importantes para o entendimento das interacdes que ocorrem nas misturas de liquidos.

1.2 Objetivos

Os objetivos gerais desta Tese de Doutorado foram estudar o equilibrio
liquido-liquido de sistemas envolvidos na extracdo de aromaéticos provenientes de
misturas multicomponentes juntamente com hidrocarbonetos alifaticos. Bem como,
determinar dados experimentais de propriedades fisicas e termodinamicas de misturas de
solventes extratores de aromaticos, ja que sao dados necessarios para o desenvolvimento
de processos tecnoldgicos. Sendo assim, dentre os objetivos especificos podemos

destacar:

e obtencdo de dados experimentais e a modelagem termodinamica do ELL
de sistemas constituidos por decano + tolueno + dietilenoglicol (ou + trietilenoglicol) a T
= (303,15 e 333,15) K;

e obtencdo de dados experimentais e a modelagem termodinamica do ELL
de sistemas constituidos por decano + tolueno + glicerinaa T = (303,15 e 333,15) K;

e obtencdo de dados experimentais e a modelagem termodinamica do ELL
de sistemas constituidos por decano + tolueno + 2-HEAF a T = (303,15 e 333,15) K;

e obtencdo de dados experimentais e a modelagem termodinamica do ELL
de sistemas constituidos por decano + tolueno + sulfolano a T = (303,15 e 333,15) K;

e avaliar a capacidade de extracdo do tolueno pelos solventes estudados;

e determinar dados experimentais de engenharia basica, a saber: densidade
e viscosidade de misturas binarias de solventes extratores de aromaticos (sulfolano +
dietilenoglicol, sulfolano + trietilenoglicol, sulfolano + 2-butanol e sulfolano + 2-
propanol) em diferentes temperaturas;

o calcular as propriedades em excesso para melhor compreender e estimar
as interacOes intermoleculares para os sistemas supramencionados.

Para atender aos objetivos supracitados, essa Tese encontra-se dividida em 5
Capitulos. O Capitulo 1, denominado Introducéo, posiciona o leitor sobre a importancia

do trabalho em relagdo ao contexto no qual esté inserido. Relata os principais objetivos
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gerais e especificos do presente trabalho. Mostra também um breve detalnamento de
como 0 mesmo esta dividido.

No Capitulo 2, Fundamentacdo Teoérica e Revisdo Bibliogréfica, €
apresentada um embasamento tedrico sobre equilibrio liquido-liquido, modelagem
termodinamica, extracdo liquido-liquido, propriedades fisicas e propriedades em excesso.
Bem como, uma revisao bibliogréfica que apresenta dados disponiveis na literatura sobre
equilibrio liquido-liquido de sistemas contendo hidrocarbonetos (aromaticos e alifaticos),
extracao liquido-liquido e solventes mais estudados para extracdo de aromaticos.

No Capitulo 3, Extracdo de hidrocarbonetos aromaticos a partir de misturas
com hidrocarbonetos alifaticos usando diferentes solventes a 303,15 K e 333,15 K a
pressdao atmosférica: Dados experimentais e calculados pelos modelos NRTL e
UNIQUAC, sdo apresentados dados de ELL para sistemas ternarios: decano + tolueno +
dietilenoglicol, decano + tolueno + trietilenoglicol, decano + tolueno + glicerina, decano
+ tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno + sulfolano em duas diferentes temperaturas.
Pardmetros de interacdo binaria foram estimados a partir dos modelos de coeficiente de
atividade NRTL e UNIQUAC.

Os dados referentes aos sistemas constituidos por decano + tolueno +
dietilenoglicol e decano + tolueno + trietilenoglicol foram publicados em periddico
(MESQUITA, F. R. M.; PINHEIRO, R. S.; de SANT’ANA, H. B.; SANTIAGO-
AGUIAR, R. S. Fluid Phase Equilibria, v. 387, p. 135-142, 2015). E os dados dos
sistemas constituidos por decano + tolueno + glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e
decano + tolueno + sulfolano foram submetidos para o periddico Fluid Phase Equilibria.

O Capitulo 4 ¢ constituido por artigo intitulado “Densidade, viscosidade e
propriedades em excesso para misturas binarias de sulfolano + alcoois e sulfolano +
glicois a diferentes temperaturas” publicado em periddico (MESQUITA, F. M. R;;
FEITOSA, F. X.; AZNAR, M.; de SANT’ANA, H. B.; SANTIAGO-AGUIAR, R. S,, J.
Chem. Eng. Data, v. 59, p. 2196-2206, 2014). Neste capitulo sdo apresentados dados de
densidade, viscosidade, volume em excesso, desvio de viscosidade e coeficiente de
expansdo térmica. Também foi estudada a influéncia da temperatura sobre estas
propriedades. A equacéo polinomial de Redlich-Kister foi utilizada para correlacionar 0s
dados experimentais das propriedades dos sistemas.

No Capitulo 5, Concluses e Sugestdes, sdo apresentadas as conclusdes gerais
dos resultados obtidos em relagdo as propriedades termodinamicas, equilibrio liquido-

liquido e modelagem termodinamica; e sugestdes para trabalhos futuros.
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2.1 Equilibrio Liquido-Liquido

Quando misturados em proporgGes apropriadas a certas temperaturas e
pressdes, muitos pares de liquidos ndo formam apenas uma fase liquida homogénea, e
sim uma solucéo liquida heterogénea com duas fases de composicdes diferentes. Este fato
acontece devido ao estado bifasico ser mais estavel que o estado monofasico. Havendo o
equilibrio entre estas fases, fica estabelecido o fendbmeno conhecido como equilibrio
liquido-liquido (PRAUSNITZ; LICHTENTHALER; AZEVEDO, 1999; SMITH; VAN
NESS; ABBOTT, 2007).

O principal objetivo dos estudos sobre equilibrio liquido-liquido € verificar
se 0s componentes de uma mistura de composicdo global conhecida, a temperatura e
composicao constantes, formardo ou ndo uma solucédo de duas fases.

O equilibrio é definido como uma condicdo estacionaria, com auséncia de
qualquer tendéncia para modificagdes em uma escala macroscépica. Assim sendo, um
sistema em equilibrio pode ser descrito como aquele no qual todas as forgas motrizes
estdo completamente equilibradas.

Para que um sistema alcance o equilibrio termodindmico todos os critérios de

equilibrio devem ser atendidos. Assim:

Equilibrio térmico: T i =T"i=..=T7%
Equilibrio mecanico: Pi=P "= ... =P7
Equilibrio quimico: i =pu"i=... = pu "
onde, i representa 0s componentes e 0s sobrescritos I, 1l,..., = representam as fases em

equilibrio.

O potencial quimico («) é responsavel pela transferéncia de massa entre as
fases que buscam o equilibrio. Para sistemas em equilibrio, o potencial quimico de um
componente em uma fase deve ser igual ao potencial deste mesmo componente em
quaisquer das demais fases presentes.

Para um sistema fechado com x fases e N espécies, a temperatura e pressao

uniformes, o potencial quimico é igual a energia livre de Gibbs parcial molar:

4= (@j 2.1)
| an' T,P,nj=i
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Uma funcao auxiliar conhecida como fugacidade (f) é proposta em termos do
potencial quimico, ou da energia livre de Gibbs. A relacdo entre G e a fugacidade (f) é
dada pela equacéo:

dG =RTd(In f.) 22)

Desta forma, pode-se utilizar como critério de equilibrio a condicdo de

isofugacidade:

| N | _
fl=f'=_.=f (2.3)

Com a introdugdo dos coeficientes de atividade, vy, esta condigdo se torna:
0yl oyl 07
(rix ) =(x )" = =(xf) (2.4)

onde, f.°¢é o coeficiente de fugacidade no estado padréo.

O componente puro, na temperatura e pressdo do sistema, € considerado o
estado padrdo. Como todas as fases sdo liquidas, usa-se 0 mesmo estado de referéncia

para elas. Logo:

rix)' = (rix)" (2.5)

na qual os sobrescritos | e 1l se referem as fases em equilibrio.

Os coeficientes de atividade sdo importantes nos célculos de equilibrio
liquido-liquido, pois medem o afastamento da solucdo do comportamento ideal, e estdo
diretamente relacionados com a forma como as moléculas arranjam-se na solucédo e com
a formacao ou quebra de ligagcdes entre as moléculas no processo de mistura a partir dos

componentes puros, 0 que determina as interacbes moleculares.
2.2 Modelos Termodinamicos

Para a simulacdo de processos quimicos como, por exemplo, a extracdo
liquido-liquido, no qual o equilibrio de fases tem que ser conhecido, a predicdo do
comportamento real de misturas é de grande importancia, ja que nem sempre é possivel
obter todos os dados experimentais da mistura de interesse nas condi¢des de temperatura,
de presséo e de composicao relacionadas ao estudo.

Diversos modelos termodinamicos sédo formulados a partir da condi¢cdo do

equilibrio termodindmico para a descrigdo do equilibrio de fases (SMITH; VAN NESS;
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ABBOTT, 2007). Todos os modelos sugeridos neste trabalho possuem parametros

ajustaveis aos dados experimentais para o célculo do coeficiente de atividade.

2.2.1 NRTL

O modelo termodindmico NRTL (Non-Random Two-Liquid), proposto por
Renon e Prausnitz (1968), esta baseado no conceito da composicao local e é aplicavel a
sistemas de miscibilidade parcial.

A Teoria da Composicdo Local postula que a composi¢cdo do sistema nas
vizinhancas de uma molécula ndo é igual & composi¢do global da mistura; isto ocorre
porque ha diferencas no tamanho e nas energias de interacdo da molécula. No interior de
uma solucdo liquida, composic¢des locais, diferentes da composicao global da mistura, séo
supostamente responsaveis pelas orientacbes moleculares de curto alcance e néo-
aleatorias, que resultam de diferencas no tamanho molecular e das for¢as intermoleculares
(SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).

De acordo com Cruz e Renon (1978), este modelo apresenta as seguintes
vantagens:

» é capaz de correlacionar propriedades de equilibrio de sistemas nao-
eletroliticos fortemente néo-ideais;

» 0 conceito de composicdo local permite uma reducdo do nimero de
parametros ajustaveis;

» a generalizacdo das equacfes no NRTL a sistemas multicomponentes
requer somente parametros binarios.

A equacdo do modelo NRTL para o coeficiente de atividade em sistemas

multicomponentes é dada por:

215G, < G. ( PRI
Iny; = +Y Tij — :
26Xy ZG@th 2.GXy
k k k (2.6)
onde,
AQ;i
i R_'# (Tij“j')

2.7)
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Gy =el-oyty) (o =) (2.8)

Este modelo apresenta cinco parametros ajustaveis para cada par binario (Aj;,
Aji, Bij, Bjie aij). Os parametros Ajj, Aji, Bij e Bji estéo relacionados a energia caracteristica
da interacdo entre as moléculas do tipo i e j, enquanto o parametro o esta relacionado com
a ndo-randomicidade (ndo-aleatoriedade) da mistura; em cada mistura ndo-aleatoria os
componentes na mistura ndo se distribuem uniformemente, mas sim de maneira

relativamente organizada, seguindo a Teoria da Composigédo Local.
2.2.2 UNIQUAC

Em uma tentativa de colocar os calculos de coeficientes de atividade em fase
liguida em uma base simples e mais tedrica, Abrams e Prausnitz (1975) usaram a
mecanica estatistica para derivar a expressao de energia livre em excesso. Este modelo
chamado UNIQUAC (Universal QuasiChemical) generaliza uma andlise previamente
feita por Guggenheim (1952) e a estende para misturas de moléculas que diferem
consideravelmente em tamanho e forma. Tal como nas equac6es de Wilson e NTRL, as
concentragOes locais sdo usadas. No entanto, no UNIQUAC a concentragdo priméria
variavel é a fracdo da area superficial, por isso é aplicavel para solucdes contendo

moléculas pequenas ou grandes, incluindo polimeros.

A equacdo para o calculo do coeficiente de atividade para espécies em

misturas multicomponentes é obtida por:

Iny; zln(‘//ilxi)"'(ilz)qi In(@, Ty;) +1, _(‘//ilxi)ilej 0 1_In[i0jfjij_i ngrij (29)
=1 = = Z 0,7,
k=1

onde, v e 0 representam as fraces de volume e area superficial, obtidas por:

y = (2.10)
9_ Xiqi (211)
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g =exp{ZJ(rj -q,)-(r-1) (2.12)

7, =e><|o(uji _U”J (2.13)

Os pardmetros ri e q; representam o volume e a &area da superficie externa,
respectivamente. Enquanto os parametros de interacdo energética entre pares de

moléculas sdo representados por dois parametros ajustaveis, Tij e Tji.
2.3 Extracéo liquido-liquido

Extragdo liquido-liquido, também chamada de extracéo por solvente, consiste
na operacao que Visa separar 0s constituintes de uma solucéo liquida por contato com um
outro liquido parcialmente miscivel. Se as substancias que constituem a solucéo original
distribuem-se de forma diferente entre as duas fases liquidas, um certo grau de separacédo

ird resultar, e esta pode ser aumentada por utilizacdo de varios estagios.

Nesta operacao, a solucdo que esta sendo extraida é chamada de alimentacao,
e o liquido que esta entrando em contato com a alimentacdo é denominado de solvente.
A fase rica em solvente é chamada de extrato, e a fase rica em liquido residual a partir do
qual foi removido o soluto é o rafinado. Nos processos mais complexos podem ser usados
dois solventes para separar as composicoes da alimentacdo (TREYBAL, 1980).

A destilacéo e a evaporacdo sao métodos de separacgdo direta, 0s seus produtos
sdo, na maioria dos casos, substancias puras. A extracdo liquido-liquido, por outro lado,
produz novas solucgdes que por sua vez devem ser separadas, muitas vezes por meio de
extracdo em seérie e operacdes combinadas como destilagio ou evaporagédo
(MEINDERSMA; HANSMEIER; de HAAN, 2010).

Na extragdo liquido-liquido, em contraste, os constituintes principais das duas
fases sdo quimicamente diferentes, e isto faz com que as separacdes acontecam de acordo
com o tipo das possiveis substancias quimicas envolvidas. Por exemplo, hidrocarbonetos

aromaticos e parafinicos, é invidvel de separa-los por destilacdo simples, porque as suas
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pressdes de vapor sdo quase as mesmas, mas eles podem ser separados facilmente por

extracdo liquido-liquido utilizando uma grande variedade de solventes.
2.3.1 Escolha do solvente

Geralmente, h4 uma grande variedade de liquidos a serem utilizados como
solventes para as operagdes de extracdo. E improvavel que qualquer liquido em particular
ird exibir todas as propriedades consideradas desejaveis para a extracdo, mas alguma
combinacdo entre as propriedades € geralmente necessaria (MONNERAT, 1995). A

seguir estdo algumas propriedades que devem ser vistas para se fazer essa escolha:

a) Seletividade

A eficécia do solvente B durante a separacdo de uma solucdo de A e C é
medida pela comparacéo das razdes da concentracdo dos componentes nas duas fases em
equilibrio. A razdo entre as proporcGes é conhecida como fator de separacdo ou
seletividade e pode ser calculada através da Eq. 2.14. Para todas as operac@es de extracao,
a seletividade deve exceder a unidade, quanto mais exceder melhor. Se a seletividade for
igual a unidade, a separacdo nao sera possivel (BASTOS et al., 2015; ALKHALDI et al.,
2011; GARCIA et al., 2009).

_(wy/w)®

/ (W, /w;)° (2.14)

onde wz e w1, representam fracdo massica do hidrocarboneto aromatico (tolueno) e fragéo
massica do hidrocarboneto alifatico (decano), respectivamente. Os sobrescritos S e D,

denotam fase rica em solvente e fase rica em decano, respectivamente.

b) Coeficiente de Distribuicdo

Esta relacdo dos componentes em equilibrio € obtida pela Eq. 2.15. Embora
ndo seja necessario que o coeficiente de distribuicdo seja maior do que 1, altos valores
sdo desejaveis. Uma vez que quanto maior for o coeficiente de distribuicdo uma menor
quantidade de solvente ser& necessario para a extracdo (MEINDERSMA; HANSMEIER;
de HAAN, 2010).
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K, = (2.15)

onde w,’ representa fragio massica do hidrocarboneto aromatico (tolueno) na fase rica

D

em solvente e w, representa fragdo massica de hidrocarboneto aromatico na fase rica

em decano.

¢) Insolubilidade do Solvente

E evidente que quanto mais soluvel for o solvente no soluto mais eficaz ele
sera. Se a solubilidade do solvente é pequena, a capacidade de extracdo também sera

pequena e grandes quantidades de solvente serdo necessarias.

d) Recuperabilidade

E sempre necessario recuperar 0 solvente para reutilizacdo, e isso
normalmente deve ser feito por outra operacao unitéria de transferéncia de massa, como
por exemplo a destilacdo, que é a operacdo utilizada com mais frequéncia para esse fim.
Ja que a destilacdo é mais usada, o solvente ndo pode formar aze6tropo com o soluto
extraido e suas misturas devem mostrar alta volatilidade relativa para obter uma
recuperacao de baixo custo (TREYBAL, 1980).

e) Densidade

A razdo entre as massas das particulas e os volumes que estas ocupam define
essa propriedade intensiva. A densidade é uma propriedade da matéria que esta
intimamente relacionada com a temperatura e a pressdo. E uma das mais fundamentais
propriedades de uma substancia e esta intrinsicamente relacionada com outras
propriedades (BROWN et al., 2005).

A diferenca na densidade dos liquidos em equilibrio é necessaria e quanto
maior essa diferenca melhor, pois além de reforcar o contato entre as fases imisciveis,
aumenta também o contato das fases liquidas com o equipamento (DOULABI et al.,
2011).
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f) Reatividade Quimica

O solvente deve ser quimicamente estavel e inerte, pois reaces quimicas
entre o0 solvente e 0s outros componentes do sistema resultam, na maioria dos casos, em
subprodutos indesejados na operacdo. No entanto, é importante a escolha de solventes

ndo reativos com os demais componentes envolvidos no processo.

g) Viscosidade

A resisténcia ao deslocamento relativo de particulas esta relacionada com
uma propriedade intensiva da matéria denominada viscosidade (BROWN et al., 2005). E
uma propriedade de transporte fundamental para o projeto de processos nas mais
diferentes industrias quimicas e petroquimicas, em que envolvem o transporte de fluidos.
E desejavel que solventes extratores apresentem baixa viscosidade, pois
viscosidade elevada pode prejudicar a eficiéncia do processo e diminuir o nimero de

pratos tedricos da torre de extraccdo (GAILE et al., 2008).

h) Press&o de vapor

Solventes com baixa pressdo de vapor sao desejaveis para 0S Processos
industriais por ndo haver perdas consideraveis de solventes ao ambiente, pois quanto

maior a pressao de vapor maior serd a volatilidade.

i) Custo

Desde que respeitem 0s principais parametros supramencionados, 0S
solventes de baixo custo devem ser escolhidos para 0s processos de extracdo. Na Tabela
2.1 sdo apresentados os custos dos solventes extratores utilizados neste trabalho. Com
excecdo do custo do 2-HEAF todos os demais valores foram obtidos do site da Sigma-

Aldrich (www.sigmaaldrich.com).
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Tabela 2.1 — Precos dos solventes extratores de aromaticos estudados neste trabalho

Solventes Custo por litro (US$)*
Sulfolano 247,80
Trietilenoglicol 36,16
Dietilenoglicol 32,08
2-Butanol 49,37
2-Propanol 60,01
Glicerina 6,41
2-HEAF 10,38

*Cotacéo do délar em 01.06.2015.
E interessante que além de todas essas propriedades descritas anteriormente

os solventes a serem utilizados na extracao liquido-liquido sejam atoxicos, ndo corrosivos

e ndo-inflamaveis.

2.4 Extracdo de hidrocarbonetos aromaticos a partir de misturas com hidrocarbonetos

alifaticos

Os hidrocarbonetos aromaticos sdo muito importantes para a industria
petroquimica. Entre estes estdo o benzeno, o tolueno, e os xilenos, conhecidos como
BTX’s, que sdo matérias-primas basicas para a producdo de um nimero importante de
produtos petroquimicos. Estes compostos sdo comumente provenientes da nafta
reformada onde encontram-se em misturas multicomponentes com hidrocarbonetos
alifaticos. Junto com os aromaticos, a nafta reformada € composta por parafinas,
cicloparafinas e isoparafinas. O processo mais amplamente utilizado para a separacgdo de
aromaticos a partir de diferentes parafinas é a extragdo liquido-liquido (DARWISH et al.,
2003).

A separacdo de aromaticos e alifaticos a partir da nafta ndo pode ser feita de
forma eficiente e econdmica por destilacéo, ja que estes hidrocarbonetos tém a mesma
faixa de ponto de ebulicéo, e se formara uma mistura azeotropica. Neste caso, a separacéo
é feita industrialmente pelo processo de extracdo liquido-liquido. Nesta operacdo, o
solvente ou extratante adicionado a mistura de hidrocarbonetos provocara uma separagao

do sistema em duas fases liquidas.
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Existe um consideravel nimero de processos de extracdo comerciais para a
separacgdo de aromaticos a partir de compostos alifaticos, em que varios solventes podem
ser adicionados, desde que apresentem caracteristicas especificas para desempenhar o seu
papel (AL-SAHHAF; KAPETANOVIC, 1996). As industrias petroliferas utilizam
diferentes processos e solventes (Tabela 2.2), e 0 mais utilizado para separar 0s

aromaticos dos alifaticos é o sulfolano, licenciado pela UOP (2014).

Tabela 2.2 — Solventes e processos de extracdo de aromaticos

Processo Solvente utilizado Temperatura de

operacao
Udex Dietilenoglicol 150 °C
Sulfolane Sulfolano 120°C
Arosolvan N-Metilpirrolidona 35-60 °C
Tetra Tetraetileno Glicol 100 °C
Morphylex N-Formilmorfolina 40°C
DMSO Dimetilsulfoxido Ambiente

Fonte: BAILES, 1977b.

Na pratica industrial, o processo Sulfolane, que utiliza o sulfolano como
solvente extrator, € realizado em colunas de extracdo. Nestas colunas, o solvente entra em
contato com a mistura de hidrocarbonetos alifaticos e aromaticos formando duas fases.
Devido a seletividade do solvente, 0os aromaticos sao misciveis ao solvente e saem como
extrato no fundo da coluna. Ja os ndo-aromaticos pesados saem como rafinado pelo topo

da extratora.

2.5 Solventes Extratores

Os solventes utilizados para a extracdo devem satisfazer os seguintes
requisitos: alta seletividade para 0os compostos aromaticos, capacidade de formar duas
fases a temperaturas razoaveis, boa estabilidade térmica, ndo ser corrosivo e nem reativo
(AL-SAHHAF; KAPETANOVIC, 1996).

Neste trabalho buscou-se estudar solventes que apresentem um bom
equilibrio entre as propriedades desejaveis, como as citadas anteriormente, a fim de
propor novas possibilidades de solventes que atendam as necessidades do processo de
extragcdo de aromaticos a partir de misturas com hidrocarbonetos alifaticos. No entanto,

para esse estudo foram escolhidos como solventes extratores o dietilenoglicol,
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trietilenoglicol, glicerina e 2-hidroxietanolamina formato. Esses solventes séo
promissores tanto devido as suas propriedades fisico-quimicas quanto ao custo. E o
sulfolano também foi estudado e utilizado como padrdo de referéncia para comparagdo

com o demais solventes.

2.5.1 Sulfolano

Devido as suas propriedades extremamente favoraveis, o sulfolano é um dos
solventes mais utilizados na industria petroquimica para separar 0os aromaticos dos
alifaticos. O sulfolano é o 2,3,4,5-tetraidrotiofeno-1,1-diéxido e tem a férmula quimica
C4HsSO:..

Como pode-se observar a partir da férmula estrutural do sulfolano (Figura
2.1), essa apresenta um carater altamente polar e é também altamente seletiva para
aromaticos devido a sua falta de afinidade com os alifaticos menos polarizaveis (BAILES,
1977a). Difere de outros solventes principalmente nas seguintes caracteristicas: maior
grupo de seletividade; maior solubilidade para hidrocarbonetos aromaticos; menor calor

especifico; grande estabilidade térmica e oxidativa.

Atualmente, existem na literatura inimeros estudos sobre equilibrio liquido-
liquido de sistemas contendo aromaticos, alifaticos e sulfolano, conforme a Tabela 2.3

mostrada a seguir:

Tabela 2.3 - Sistemas envolvendo aromaticos, alifaticos e sulfolano

Sistema Temperatura Autor

Tolueno + n-heptano + sulfolano 25: 40: 50 °C TRIPATHI; RAM;

RAO, 1975
Benzeno + heptano + sulfolano o RAWAT; PRASAD,
110 °C

1980
n-Heptano + tolueno + sulfolano ASCROFT;
n-Heptano + 2-propanol + sulfolano 303,15 K CLAYTON; SHEARN,

1982
Heptano + tolueno + sulfolano 25°C CASSELL; DURAL;
Heptano + xileno + sulfolano 17,25e50°C HINES, 1989
Pentano + tolueno + sulfolano 17 95 6 50°C CASSELL; HASSAN;
Pentano + benzeno + sulfolano ' HINES, 1989
Octano + benzeno + sulfolano _ _
Octano + tolueno + sulfolano 298,15, 308,15; LEE; KIM, 1995

Octano + p-xileno + sulfolano 318,15 K
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Tabela 2.3 (Continuacéo) - Sistemas envolvendo aromaticos, alifaticos e sulfolano

Octano + benzeno + sulfolano
Octano + tolueno + sulfolano
Octano + p-xileno + sulfolano

343,35; 372,35;

40235 K LEE; KIM, 1998

Benzeno + heptano + sulfolano
p-Xileno + heptano + sulfolano
Benzeno + decano + sulfolano
Benzeno + dodecano + sulfolano

303,15 K LETCHER et al., 1996

n-Decano + 1,4-diisopropilbenzeno +

sulfolano

n-Dodecano + 1,4-diisopropilbenzeno 323,15; 348,15;
+ sulfolano 373,15 K
n-Tetradecano + 1,4-

diisopropilbenzeno + sulfolano

KAO; LIN, 1999a

Dodecano + butilbenzeno + sulfolano

Dodecano + 1,4-diisopropilbenzeno + 323,15; 348,15;
sulfolano 373,15 K
Dodecano + octilbenzeno + sulfolano

KAO; LIN, 1999b

Decano + octilbenzeno + sulfolano

Dodecano + octilbenzeno + sulfolano 323,15; 348,15; )
Tetradecano +  octilbenzeno  + 373,15 K KAO; LIN, 1999¢
sulfolano

Decano + butilbenzeno + sulfolano

Undecano + butilbenzeno + sulfolano 323,15; 348,15; )
Tetradecano +  butilbenzeno + 373,15 K KAO; LIN, 1999d
sulfolano

n-Hexano + benzeno + sulfolano
n-Hexano + tolueno + sulfolano
n-Hexano + xileno + sulfolano
n-Octano + benzeno + sulfolano
n-Octano + tolueno + sulfolano
n-Octano + xileno + sulfolano

298,15 K CHEN et al., 2000a

Heptano + tolueno + sulfolano
Heptano + m-xileno + sulfolano

Ciclohexano + benzeno + sulfolano 208.15 K CHEN:; LI; DUAN,

Ciclohexano + tolueno + sulfolano 2000b
1-Hepteno + benzeno + sulfolano

1-Hepteno + tolueno + sulfolano

Hexano + heptano + tolueno +

sulfolano

Heptano + octano + m-xileno +

sulfolano 298,15 K CHEN et al., 2001
Heptano + benzeno + tolueno +

sulfolano

Hexano + heptano + tolueno + m-
xileno + sulfolano
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Tabela 2.3 (Continuacéo) - Sistemas envolvendo aromaticos, alifaticos e sulfolano

Heptano + octano + benzeno + m-
xileno + sulfolano

298,15 K

CHEN et al., 2001

Octano + benzeno + sulfolano

323,15; 348,15;

Octano + tolueno + sulfolano 373 15 K LIN; KAO, 2002
Octano + m-xileno + sulfolano '
p-Xileno + ciclohexano + sulfolano ] .

. 308,15; RAPPEL; GIS;
p-Xileno + n-hexano + sulfolano 323.15 K MATTEDI, 2002

Tolueno + n-hexano + sulfolano

m-Xileno + n-heptano + sulfolano

305,15;313,15 K

MOHSEN-NIA et al.,
2005

Ciclohexano + benzeno + sulfolano
Ciclohexano + tolueno + sulfolano
Ciclohexano + etilbenzeno + sulfolano
Ciclohexano + cumeno + sulfolano

303,15 K

ASHOUR; ABU-
EISHAH, 2006a

Ciclohexano + etilbenzeno + sulfolano

303,15; 313,15;

ASHOUR; ABU-

323,15 K EISHAH, 2006b
Nonano + undecano + benzeno +
sulfolano
Nonano + undecano + tolueno + 298,15; SANTIAGO; AZNAR,
sulfolano 313,15 K 2007a
Nonano + undecano + m-xileno +
sulfolano
Nonano + undecano + benzeno +
tolueno + sulfolano
Nonano + undecano + benzeno + m- 298,15; SANTIAGO; AZNAR,
xileno + sulfolano 313,15 K 2007b
Nonano + undecano + tolueno + m-
xileno + sulfolano
Tolueno + n-hexano + sulfolano MOHSEN-NIA:
m-xileno + n-hexano + sulfolano 303,15K PAIKAR, 2007’
Heptano + tolueno + sulfolano 298,15; 323,15;
HeBtano + m-xileno + sulfolano 348,15; 373,15 K LIN etal., 2008
Benzeno + n-hexano + sulfolano 308,15; 313,15; MAHMOUDI;

318,15 K

LOTFOLLAHI, 2010a

Decano + sec-butilbenzeno + sulfolano
Dodecano + sec- butilbenzeno +
sulfolano
Tetradecano + sec- butilbenzeno +
sulfolano

323,15; 348,15;
373,15 K

LIN, 2011

A partir desse levantamento bibliografico observou-se que na literatura estdo

disponiveis inumeros trabalhos que estudam sistemas contendo misturas de

hidrocarbonetos (alifaticos + aromaticos) e sulfolano com o objetivo de avaliar a

capacidade do sulfolano como solvente extrator de aromaticos.
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Em todas as referéncias mostradas na Tabela 2.3 para os sistemas contendo
hidrocarbonetos (alifatico + aromatico) + sulfolano foram apresentadas regiGes
heterogéneas de tamanho consideraveis indicando uma ampla faixa de aplicabilidade para
0 processo de extracdo. Para todos 0s sistemas nos quais os parametros de seletividade e
os coeficientes de distribuicdo foram calculados foram obtidos bons resultados para a
seletividade do sulfolano como solvente extrator de hidrocarbonetos aromaticos a partir
de misturas com hidrocarbonetos alifaticos.

2.5.2 Glicois

Os glicais ou éteres de glicois sdo compostos organicos misciveis em agua e
solventes polares. Estes sdo liquidos limpidos, incolores e inodoros. Apresentam baixa
volatilidade a temperatura ambiente, boa estabilidade, alto ponto de fulgor e ndo séo

COrrosivos.

Na literatura existem alguns estudos disponiveis contendo dados de ELL para
sistemas contendo hidrocarbonetos (alifaticos e aromaticos) + glicdis. Al-Sahhaf e
Kapetanovic (1996) estudaram a extracdo de aromaticos provenientes da nafta reformada
a partir de sistemas constituidos por alifaticos + aromaticos + tetraetilenoglicol a seis
diferentes temperaturas. Com base nos dados dos coeficientes de distribuicdo e de
seletividade observaram que o tetraetilenoglicol ndo apresentou elevados valores para
estes parametros, contudo sdo capazes de extrair 0s aromaticos contidos na mistura com
os alcanos. Os dados medidos experimentalmente foram comparados com os valores
preditos pelo modelo de contribuicdo de grupo UNIFAC, o qual mostrou-se capaz de
representar os dados destes sistemas multicomponentes com um desvio médio quadratico
(RMSD) de 1,27 %.

Dados de equilibrio liquido-liquido para os sistemas heptano + o-xileno +
tetraetilenoglicol (TTEG) foram estudados experimentalmente em diferentes
temperaturas T = (293-313) K por Darwish et al. (2003). Os dados experimentais deste
trabalho foram correlacionados com os dados obtidos pelo modelo termodindmico
UNIQUAC. Este modelo apresentou uma boa correlagdo com os dados experimentais

com desvio médio de 0,15 %.
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Ghannad, Lotfollahi e Asl (2011a) determinaram dados experimentais de
ELL para um sistema ternério contendo etilenoglicol + benzeno + ciclohexano a T =
(298,15; 308,15; 318,15) K e a pressdo atmosférica. Baixos valores de coeficientes de
distribuicéo e altos valores de seletividade foram obtidos. O efeito da temperatura sobre
a extracdo de benzeno a partir da mistura de benzeno + ciclohexano indicou que a baixas
temperaturas a seletividade é mais elevada, mas o coeficiente de distribui¢do é muito
menor. Os resultados de ELL para o sistema estudado foram usados para obter parametros
de interacdo binaria através dos modelos UNIQUAC e NRTL.

Sistemas ternarios de etilenoglicol + tolueno + n-octano em trés temperaturas
(295,15; 301,15; 307,15) K foram estudados por Mohsen-Nia, Doulabi e
Manousiouthakis (2008). As composicGes das fases liquidas em equilibrio foram
determinadas e os resultados foram correlacionados com os modelos de coeficientes de
atividade UNIQUAC e NRTL. Os coeficientes de distribuicdo e o parametro de
seletividade do etilenoglicol foram calculados e indicam que este é um solvente adequado

para a extracdo de tolueno a partir de misturas de n-octano + tolueno.

2.5.3 Alcoois

Os alcoois sdo derivados de hidrocarbonetos nos quais um ou mais
hidrogénios do hidrocarboneto de origem foram substituidos por um grupo funcional
hidroxila, OH. A ligacdo O-H € polar, logo os alcoois sao solveis em solventes polares
como a agua. Muitos alcoois sdo bastante conhecidos, entre eles estd a glicerina, um

alcool polidroxilico comum.

Mohsen-Nia, Modarress e Doulabi (2006) estudaram o equilibrio liquido-
liquido de quatro sistemas contendo metanol (ou etanol) + tolueno (ou m-xileno) + n-
dodecano em trés temperaturas (298,15; 303,15; 313,15) K. Os resultados obtidos foram
correlacionados com os modelos de coeficiente de atividade UNIQUAC e NRTL. Os
coeficientes de distribuicdo e o fator de seletividade do metanol e do etanol foram
calculados. A partir dos resultados concluiu-se que o alcool mais apropriado para extrair
os hidrocarbonetos aromaticos (tolueno ou m-xileno) a partir de n-dodecano foi o

metanol.
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Dados de equilibrio liquido-liquido para sistemas ternarios constituidos por
metanol + metilbenzeno + decano em diferentes temperaturas (298,15 e 313,15) K foram
obtidos experimentalmente por Doulabi, Mohsen-Nia e Rasa (2011). Em temperaturas
mais baixas, a seletividade aumenta enquanto que o coeficiente de distribuicdo diminui.
Os modelos NRTL e UNIQUAC foram utilizados para correlacionar os resultados

experimentais de ELL apresentando uma boa aplicabilidade para os sistemas analisados.

Apesar dos sistemas contendo hidrocarbonetos (alifaticos + arométicos) +
alcoois em diferentes temperaturas apresentarem bons resultados para o coeficiente de

distribuicéo e seletividade esses dados ainda sdo escassos na literatura.

2.5.4 Liquidos l6nicos

Nos ultimos anos, os liquidos iénicos (LI) tém atraido especial atengdo como
um substituto potencial para solventes organicos volateis tradicionais. Os LI’s sdo sais
liquidos a temperatura ambiente, e sdo normalmente formados por um cation organico
relativamente grande e um anion organico ou inorganico relativamente pequeno, tem
baixa temperatura de fusdo, geralmente com ponto de fusdo abaixo de 373 K (PERIC et
al., 2013).

O interesse em utilizar LI’s como solventes em processos quimicos € que
estes compostos sao termicamente estaveis, tém uma elevada polaridade, permanecem
inalterados quando misturados com compostos organicos e diferentes catalisadores, tem
uma pressao de vapor muita pequena e é liquido a uma ampla faixa de temperatura
(VALDERRAMA; ROJAS, 2009).

Gracas as suas propriedades, os LIs tém sido utilizados numa grande
variedade de aplicacOes, tais como solventes em catalises, extracfes, polimerizacao,
nanotecnologia (ANTONIETTI et al., 2004), molécula de dissolugdo e preparacdo de
compostos (TURNER et al., 2004) e a utilizag@o de recursos renovaveis (PERIC et al.,
2013).

De acordo com seu comportamento quimico, os LIs podem ser classificados
em dois grupos: apréticos (AILs) e proticos (PILs). A estrutura dos AlLs é baseada

principalmente em cations orgénicos volumosos, como imidazolio ou piridina com



44

substituintes de cadeia alquila compridas e grande variedade de anions, como CI°, Br,
BF4, PFs’, N(CN)2™ etc. O grupo dos AlLs pode ser considerado como LlIs "classicos",
enquanto que o grupo do PILs estdo em desenvolvimento recente (PERIC et al., 2013).

Os PILs tem em sua estrutura compostos basicos como aminas substituidas
(monoetanolamina, dietanolamina ou trietanolamina) como cations e acidos organicos
com diferentes nimeros de 4tomos de carbono (&cido férmico, propidnico, butandico,
pentanoico e isobutanoico) como anions. Tanto a parte catidnica quanto a parte aniénica
da molécula sdo organicos e tém um peso molecular relativamente baixo (COTA et al.,
2007).

Devido apresentar muitas propriedades que os tornam solventes promissores
para extracdo de aromaticos, atualmente, existem inimeras publicacfes sobre extracao de
hidrocarbonetos aromaticos a partir de misturas de hidrocarbonetos (aromaticos e

alifaticos) utilizando liquidos iénicos apréticos conforme mostra a Tabela 2.4.

Tabela 2.4 - Sistemas envolvendo aromaticos, alifaticos e liquidos i6bnicos
Sistemas Temperatura Autores
Dodecano + propilbenzeno + mmim(CH3SOa4)
Dodecano + propilbenzeno + emim (CH3SOj4)
Tetradecano + propilbenzeno + mmim (CH3SOys)
Tetradecano + propilbenzeno + emim (CH3S0O4)

Tetradecano + propilbenzeno + [(mebupy)(BF4)] 313 K- 333 K ALKHALDI et

AL-JIMAZ et al.,

313 K; 333K 2013

Hexadecano + propilbenzeno + [(mebupy)(BF4)] al., 2011

Hexano + benzeno + BMIMPFe _

Heptano + tolueno + BMIMPFs ALFi'la_"S”UIED

Octano + o-xyleno + BMIMPFg 298,15 K f
SHAABAN,

Hexano/heptano/octano + benzeno/tolueno/o- 2014

xyleno + BMIMPFg

Octano + benzeno + BMimMSO4

Nonano + benzeno + BMimMSOg4

Ciclooctano + benzeno + BMimMSQO4 298,15 K CAL\Q’S‘Eet al.,

Nonano + tolueno + BMimMSOQO4

Nonano + tolueno + BMIimNTT

Heptano + tolueno + [EMim][MSO4] .

Ciclohexano + tolueno + [EMim][MSQO4] 298,15 K CORDZISIE etal,

Heptano + Ciclohexano + [EMim][MSOQ4]

Heptano + benzeno + BMimMSQO4

Heptano + benzeno + BMIimNTF; 298,15 K
Heptano + benzeno + PMIimNTF;

DOMINGUEZ et
al., 2012




45

Tabela 2.4 (Continuacgdo) - Sistemas envolvendo aromaticos, alifaticos e liquidos

ionicos

Hexano + tolueno + BMimMSQO4
Hexano + etilbenzeno + BMimMSO4
Ciclohexeno + etilbenzeno + BMimMSQO4

298,15 K

DOMINGUEZ et

Hexano + etilbenzeno + BMimNTf; al., 2014a

Hexano + etilbenzeno + PMimNTf;

Nonano + benzeno + [BMim][NTf]

Octano + benzeno + [PMim][NTf;] -

Nonano + benzeno + [PMIim][NTf] 298,15 K DO';?II\IZ%&%Z et

Nonano + tolueno + [PMim][NTf,] B

Nonano + etilbenzeno + [PMim][NTf;]

Dodecano + propilbenzeno + [bmim][PFs] 313K 333 K FANDARY et

Tetradecano + propilbenzeno + [bmim][PFe] ' al., 2012

Heptano + tolueno + [mpim][Tf.N] GARCIA et al.,

Heptano + tolueno + [amim][Tf2N] 2011a

Hexano + benzeno + [emim]C2HsSO4 298,2 K GARCIA et al.,
313,2 K; 2009
328,2K

Heptano + tolueno + [bpy][Tf2N]

Heptano + tolueno + [2bmpy][Tf2N] 3132 K GARCIA et al.,

Heptano + tolueno + [3bmpy][Tf2N] ' 2011

Heptano + tolueno + [4bmpy][Tf2N]

Heptano + tolueno + [mmim][CH3SO4]

Heptano + tolueno + [emim][HSO4] 3132 K GARCIA et al.,

Heptano + tolueno + [emim][CH3SO4] ’ 2012

Heptano + tolueno + [emim][C2H5S04]

n-Heptano + tolueno + [bpy][BF4] + [bpy][Tf2N] 313,2K GARCIA et al.,

2012a

n-Heptano + tolueno + [bpy][BF4] +

[4bmpy][TfN] 132K GARCAetal,

Heptano + tolueno + [4bmpy][Tf2N] + 3132 K GARCIA et al.,

[emim][CHF2CF2SO3] ' 2013

Hexano + benzeno + [EPy][EtSO4] 283,15 K; GOMEZ et al.,

Heptano + benzeno + [EPy][EtSO4] 298,15K 2010

Ciclooctano + benzeno + [EMpy][ESO4]

Ciclooctano + tolueno + [EMpy][ESO4] 298,15 K GO;\IIZ'?&EOZ et

Ciclooctano + etilbenzeno + [EMpy][ESO4] B

Ciclohexano + benzeno + [EMpy][ESO4]

Ciclohexano + tolueno + [EMpy][ESO] 20815K  CNALEZE

Ciclohexano + etilbenzeno + [EMpy][ESO4] K

Hexano + o-xileno + [EMpy][ESO4]

Hexano +m-xileno + [EMpy][ESO4] 298,15 K GOaII\IZéAE)EI(—Z)g et

Hexano + p-xileno + [EMpy][ESOu4]
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Tabela 2.4 (Continuacgdo) - Sistemas envolvendo aromaticos, alifaticos e liquidos

iGnicos

Hexano + o-xileno + [EMiIm][ESQO4]

Hexano +m-xileno + [EMim][ESO4] 298,15 K GOaI\:Z,;\(I)_lElZ et

Hexano + p-xileno + [EMpy][ESO4] B

Benzeno + n-hexano + [3-Mebupy][DCA] 303.15 K- HANSMEIER et

p-Xileno + n-hexano + [3-Mebupy][DCA] 328’ 15 K’ al., 2010

Cumeno + n-nonano + [3-Mebupy][DCA] ’

Etil benzeno + hexano + [Omim][SCN]

Etil benzeno + heptano + [Omim][SCN]

Etil benzeno + octano + [Omim][SCN] 298 15 K HEIDARI et al.,

p-Xileno + hexano + [Omim][SCN] ' 2012

p-Xileno + heptano + [Omim][SCN]

p-Xileno + octano + [Omim][SCN]

n-Heptano + p-xileno + [EMpy][ESO4] 313.15 K KAMANKESH

n-Octano + p-xileno + [EMpy][ESO4] ' etal., 2012

n-Heptano + tolueno + [emim][SCN] 3132 K LARRIBA et al.,

n-Heptano + tolueno + [bmim][SCN] ’ 2014a

n-Heptano + tolueno + [emim][TCM] + 3132 K LARRIBA et al.,

[emim][DCA] ' 2014b

PEREIRO;

Heptano + tolueno + Ammoeng 102 298,15 K RODRIGUEZ,
2009

n-Heptano + tolueno + [4empy][Tf.N] +

[emim][DCA]

2,3-Dimetilpentano + tolueno + [4empy][Tf2N] + 3132 K LARRIBA et al.,

[emim][DCA] ’ 2013

Ciclohexano + tolueno + [4empy][Tf2N] +

[emim][DCA]

n-Heptano + benzeno + [4empy][Tf2N] +

[emim][DCA]

n-Heptano + etilbenzeno + [4empy][Tf2N] +

[emim][DCA]

n-Heptano + o-xileno+ [4empy][Tf.N] + 3132 K LARRIBA et al.,

[emim][DCA] ' 2014

n-Heptano + m-xileno + [4empy][Tf2N] +

[emim][DCA]

n-Heptano + p-xileno + [4empy][Tf2N] +

[emim][DCA]

Tolueno + n-heptano + [mebupy]BF4 _

Tolueno + n-heptano + [emim]C2HsSO4 313,2 K; I\QEIDN.P I?_'Ffm\f‘ '

Tolueno + n-heptano + [mMmim]CH3SO4 348,2 K 2606 '

Tolueno + n-heptano + [bmim]CH3SO4

n- Hexano + benzeno + [3-mebupy]C(CN)3 303.2 K- MEINDERSMA;

n-Heptano + tolueno + [3-mebupy]C(CN)s3 328’ 5 K van ACKER;

n-Octano + p-xileno + [3-mebupy]C(CN)3 ’ HAAN, 2011
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Tabela 2.4 (Continuacgdo) - Sistemas envolvendo aromaticos, alifaticos e liquidos

iGnicos
n- Hexano + benzeno + [3-mebupy]B(CN)4 303.2 K- MEINDERSMA,;
n-Heptano + tolueno + [3-mebupy]B(CN)4 328, 5 K SIMONS; de
n-Octano + p-xileno + [3-mebupy]B(CN)4 ’ HAAN, 2011a
Heptano + tolueno + [EMpy][ESO4] 298.15 K MIRKHANI et
Heptano + benzeno + [EMpy][ESO4] ’ al., 2011
Ciclohexano + benzeno + ([MIM][BF4] wt. 50% +
[MMIM][DMP] wt. 50%)
Ciclohexano + benzeno + ([MIM][BF4] wt. 25% +
[MMIM][DMP] wt. 75%) _
Ciclohexano + benzeno + [MIM][CIO4] wt. 50% gigg E: SAKAL: SHEN;
+ [MMIM][DMP] wt. 50% 3389 K LI, 2012
Ciclohexano + benzeno + [MIM][CIO4] wt. 25% ’
+ [MMIM][DMP] wt. 75%
Ciclohexano + benzeno + [MMIM][DMP]
Ciclohexano + benzeno + [MIM][BF4]
Dodecano + propilbenzeno + [mebupy][BF4] 313 K; AL-TUWAIM et
Dodecano + propilbenzeno + [mebupy][BF4] 323K;333 K al., 2011
Heptadecano + propilbenzeno + [(mebupy)(BF4)] 3|i3 ?}’(3’33&3 AL-ZIL.J,VZV(QIZM et
Ciclohexano + benzeno + [bmim][PFe]
Ciclohexano + benzeno + [pmim][PFe] 298,15 K ZHOZt)Jleét al,

Ciclohexano + benzeno + [hmim][PFe]

De uma maneira geral, os dados de equilibrio liquido-liquido apresentam
bons resultados para extracdo de aromaticos utilizando liquidos idnicos como solventes
extratores. Dos sistemas contendo alifatico + aromatico + liquido i6bnico mostrados na
Tabela 2.4 a grande maioria tem uma ampla regido heterogénea e boa seletividade (entre
203 e 1,36) indicando que a extracdao de aromaticos a partir de misturas com alifaticos é
possivel utilizando esses liquidos idnicos.

Alguns dos liquidos i6nicos apresentados na Tabela 2.4 apresentaram
seletividade menor que 1 para algumas faixas de composicdes. Perereiro e Rodriguez
(2009) estudaram o sistema ternario contendo heptano + tolueno + Ammoeng 102 a T =
298,15 K e em elevadas concentracgdes de tolueno a seletividade assumiu valor menor que
1.

Sakal, Shen e Li (2012) também observaram que a seletividade nos sistemas
ternarios:  ciclohexano + benzeno + 1,3-dimetilimidazélio dimetilfosfato
(IMMIM][DMP]) a T = 298,2 K, ciclohexano + benzeno + 1-metilimidazoélio
tetrafluoroborato ([MIM][BF4]) a T = 338,2 K, ciclohexano + benzeno + [MIM][BF4] +
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[MMIM][DMP] a T = 298,2 e 313,2 K, e ciclohexano + benzeno + 1-metilimidazolio
perclorato [MIM][CIO4] + [MMIM][DMP] a T = 298,2 K em algumas composicdes da
mistura ternaria apresentou valores entre 0,94 e 0,26.

Para o sistema nonano + benzeno + [bmim][PFs], para um dado experimental
do sistema nonano + m-xileno + [omim][PFe] e para um valor do sistema undecano +
benzeno + [bmim][PFs], Maduro (2005) observou que o liquido idnico em estudo nao foi

capaz de separar significativamente os aromaticos dos alifaticos.

2.5.5 Propriedades de solventes extratores de aromaticos

Na Tabela 2.5 estdo reportadas algumas propriedades fisico-quimicas, tais
como: parametro de solubilidade, momento dipolar, massa molar, densidade, temperatura
de ebulicdo e temperatura de fusdo dos solventes extratores de aromaticos estudados neste
trabalho, juntamente com dados para o tolueno (aromatico que se deseja extrair) e decano.
Essas propriedades séo essenciais para o entendimento das interagdes que ocorrem no
processo de extracdo de aromaticos utilizando tais solventes.

Na Figura 2.1 sdo mostradas as estruturas quimicas para todos o0s

componentes utilizados neste trabalho.



Tabela 2.5 — Propriedades fisico-quimicas dos compostos quimicos utilizados
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Parametro  Momento Pressao Massa Densidade Temperatura Temperatura
de Dipolar  de Vapora20 Molar a30°C de Ebulicdo de Fuséo

Solubilidade (D) °C (mmHg) (grem®) (°C) (°C)
Decano 15,8° 0 1,007 142,29¢  0,7224" 174,1°¢ -27,9°¢
Tolueno 18,3 0,36° 22,0 92,14¢  0,8558" 110,6°¢ -93°¢
Sulfolano 27,2° 4,35¢ 0,01f 120,17¢  1,2629" 285,0° 27,5¢
Deg - - 0,01f 106,17¢  1,1100" 245,0° -10,45°
Teg - - <0,01f 150,15¢  1,1165" 285,0°¢ -7¢
2-Butanol 15,8° - 12,57 74,12¢  0,7993" 99,0°¢ -108°©
2-Propanol 23,72 1,66° 33,0 60,10¢  0,7775" 82,3°¢ -89°¢
Glicerina 36,2¢ 0,96° <1,00f 92,07¢  1,2571M 290,0¢ 18,1°¢
2-HEAF - - - 1079 1,1845"0 - -

3POSTEL et al., 2014; "TILSTAM, 2012; °NOVO, 2012;
9PERIC et al., 2013; "Dados experimentais.

dww.ima.ufrj.br, 2014; *www.wikipedia.com.br, 2015; Thttp://www.sigmaaldrich.com, 2015;
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Figura 2.1 — Estruturas dos compostos quimicos utilizados neste trabalho
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2.6 Mistura de solventes extratores

Como mostrado na Tabela 2.2, h4 na literatura uma grande quantidade de
dados disponiveis para sistemas ternarios do tipo alifatico + aromatico + sulfolano.

Entretanto, dados quaternarios envolvendo misturas de solventes ainda sdo escassos.

Rawat et al. (1980) estudaram os sistemas: benzeno + heptano + sulfolano +
4 % &gua a 110 °C, benzeno + heptano + trietilenoglicol (TEG) + 5 % &gua a 121,5 °C,
benzeno + heptano + TEG + 9 % agua a 145 °C e benzeno + heptano + tetraetileno glicol
+5 % agua a 120 °C. Através da curva binodal e das tie-lines percebeu-se que as misturas

de solventes apresentaram-se eficientes, pois foram obtidas amplas regides heterogéneas.

Dados de ELL para os sistemas sulfolano + 5 % 2-metoxietanol + octano +
tolueno, sulfolano + 25 % 2-metoxietanol + octano + tolueno, sulfolano + 50 % 2-
metoxietanol + octano + tolueno, sulfolano + 75 % 2-metoxietanol + octano + tolueno
foram determinados experimentalmente a 293,15 K por Awwad et al. (2005). Os autores
constataram que todas as misturas de sulfolano + 2- metoxietanol analisadas apresentaram
fator de seletividade maior que a unidade indicando que a extracdo de aromaticos é

possivel utilizando as misturas de sulfolano + 2-metoxietanol.

Nos estudos realizados por Mohsen-Nia et al. (2005) foram avaliados
sistemas do tipo sulfolano + etileno carbonato + m-xileno + heptano e sulfolano + etileno
carbonato + tolueno + heptano a 313,15 K. O valor da seletividade obtido para a mistura
de sulfolano + etileno carbonato (2,12 a 18,91) foi superior ao do sulfolano puro (2,23 a
8,81) isto indica que a mistura (sulfolano + etileno carbonato) apresenta uma maior

eficiéncia para extragéo.

Gaile et al. (2009a) avaliaram o comportamento dos sistemas contendo
heptano + tolueno + 38,4 % sulfolano + 57,5 % trietilenoglicol (TEG) + 4,1 % agua e
heptano + tolueno + 92 % TEG + 8 % agua a 50 °C e 150 °C, respectivamente. Os autores
concluiram que a mistura sulfolano + TEG + agua supera todos 0s parametros referentes

a capacidade de extracdo em relagdo a mistura TEG + &gua.

Os sistemas octano + tolueno + sulfolano + 0,05 alcool foram estudados por
Al-Dujaili et al. (2006) a 293,15 K. Os alcoois escolhidos foram metanol, etanol,

propanol, butanol e pentanol. Neste estudo foi observado que a seletividade da mistura
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sulfolano + 0,05 metanol é maior que a do sulfolano puro, e que a seletividade diminui

com o aumento da cadeia carbonica do alcool.

Mohsen-Nia e Paikar (2007) determinaram o equilibrio liquido-liquido dos
sistemas sulfolano + propanol + tolueno + hexano, sulfolano + agua + tolueno + hexano
e sulfolano + &gua + xileno + hexano a 303,15 K e verificaram que as misturas de

sulfolano com agua apresentaram menor eficiéncia na extracéo.

Awwad et al. (2008) analisaram quatro diferentes sistemas quaternarios a
293,15 K. Dois dos componentes foram mantidos constantes (octano e tolueno) e a
mistura de solvente (sulfolano + 2-etoxietanol) variou em percentual de fracdo massica
de 5 a 75% de 2-etoxietanol. A partir dos valores de seletividade os autores concluiram
que a separacao do tolueno é possivel através da extracdo com sulfolano + 2-etoxietanol.

O sistema etileno carbonato + sulfolano + benzeno + n-heptano a 303,15 K e
pressdo atmosférica foi analisado por Mohsen-Nia e Doulabi (2010). Esses autores

constataram que a seletividade é maior que a unidade.

Para o sistema 50 % N-formilmorfolina (NFM) + 50 % sulfolano + benzeno
+ n-hexano estudado por Mahmoudi e Lotfollahi (2010) nas temperaturas de 298,15 K e
308,15 K os dados de equilibrio liquido-liquido mostram que a seletividade da mistura
NFM + sulfolano € maior que a seletividade da NMF pura e menor que a do sulfolano

puro.

2.7 Propriedades de misturas

As misturas liquidas sdo alvo frequente de pesquisas cientificas. A maioria
das misturas € ndo ideal e apresenta um comportamento peculiar. A interpretacdo da néo-
idealidade € uma &rea fascinante e um grande nimero de contribuigcdes foi dado nos

ultimos anos sobre este tema.

A Teoria de Solucgéo ainda esta longe de ser suficiente para explicar a ndo-
idealidade das solugdes em termos das propriedades das moléculas que as constituem. As
propriedades volumétricas de sistemas envolvendo misturas de solventes e sua

dependéncia com a composicdo encontram diferentes aplicacbes em importantes
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processos quimicos, biologicos e industriais (OMRANI; ROSTAMI; MOKHTARY,
2010).

As propriedades fisicas e o comportamento termodindmico de solventes
mistos tém sido estudados por muitas razfes, uma das mais importante € que essas
propriedades podem fornecer informacGes sobre a natureza da interacao e dos fen6menos
moleculares nestas misturas (KINART et al., 2012). Portanto, é necessario dispor de

dados termodinamicos completos para estas misturas.

Densidade e viscosidade séo propriedades termodinamicas a partir das quais
podemos deduzir as interaces moleculares dos compostos, bem como usa-las para
otimizar os processos de transferéncia de massa e energia, auxiliar na concepgéo de
equipamentos, compreender a teoria dos liquidos, auxiliar no desenho de novos projetos
e também ¢é util nas aplicacBes técnicas referentes ao fluxo de fluidos (BRAVO-
SANCHEZ et al., 2010; ILOUKHANI; ALMASI, 2009; YANG; MA; ZHOU, 2004).

Os valores de tais quantidades podem as vezes ser obtidos a partir de tabelas,
mas nem sempre encontram-se todos os dados necessarios para o desenvolvimento de um
processo tecnoldgico. Consequentemente, dados confidveis que possam ser aplicados a

uma ampla faixa de temperatura sdo necessarios (PANG et al., 2007).

Nos ultimos anos, as medicGes de propriedades termodinamicas e de
transporte foram adequadamente empregadas na compreensdo da natureza molecular dos
sistemas e do comportamento fisico-quimico das misturas liquidas. Propriedades
volumétricas de misturas binarias sdo propriedades complexas, porque elas néo
dependem somente das interagfes soluto-soluto, solvente-solvente e soluto-solvente, mas
também do efeito estrutural decorrente dos componentes presentes na solucio (TORRES;
MARCHIORE; VOLPE, 2006).

Assim, a obtencdo de informagdes completas sobre o comportamento dos
componentes em misturas sdo necessarias para a correlacdo das estruturas moleculares

com as propriedades termodinamicas de tais misturas.



CAPITULO 3 Extracéo de hidrocarbonetos aromaticos a partir de misturas com
hidrocarbonetos alifaticos usando diferentes solventes a 303,15 K e
333,15 K a pressao atmosférica: Dados experimentais e calculados
pelos modelos NRTL e UNIQUAC

Os dados referentes aos sistemas constituidos por decano + tolueno + glicois foram
publicados no periddico Fluid Phase Equilibria: MESQUITA, F. M. R.; PINHEIRO, R.
S.; de SANT'ANA, H. B.; SANTIAGO-AGUIAR, R. S. Removal of Aromatic
Hydrocarbons from Hydrocarbons Mixture Using Glycol at 303.15 K and 333.15 K and
Atmospheric Pressure: Experimental and Calculated Data by NRTL and UNIQUAC
Models. Fluid Phase Equilibria, v. 387, p. 135-142, 2015. DOL:
10.1016/j.fluid.2014.12.027.

Os dados dos sistemas constituidos por decano + tolueno + solventes (glicerina, 2-HEAF
e sulfolano) foram publicados no periodico Fluid Phase Equilibria: MESQUITA, F. M.
R.; PINHEIRO, R. S.; de SANT'ANA, H. B.; SANTIAGO-AGUIAR, R. S. Measurement
of phase equilibria data for the extraction of toluene from alkane using different solvents.
DOI: 10.1016/j.fluid.2015.06.016.
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Resumo

Na industria petroquimica, a separacdo de compostos aromaticos a partir de mistura com
alcanos é um processo complexo devido a proximidade dos seus pontos de ebulicdo e a
formacdo de azeotropos. Neste trabalho, o dietilenoglicol (DEG), o trietilenoglicol
(TEG), o 2-hidroxietilamina formato (2-HEAF) e a glicerina foram avaliados como
solventes extratores de tolueno e comparados com o sulfolano, o solvente mais utilizado
no processo industrial de extracdo de aromaticos. Novos dados de equilibrio liquido-
liquido (ELL) para cinco sistemas ternarios: decano + tolueno + DEG; decano + tolueno
+ TEG; decano + tolueno + glicerina; decano + tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno +
sulfolano a T = (303,15 e 333,15) K e a pressdo atmosférica foram obtidos. A regido
heterogénea de todos os sistemas ternarios analisados apresenta uma ampla area e o
tamanho da binodal ndo teve influéncia significativa pela variacdo de temperatura
estudada nesse trabalho. O sistema com DEG apresentou regido bifasica menor que a
regido heterogénea do sistema com sulfolano, ja os sistemas com glicerina e 2-HEAF
apresentaram uma maior regido de duas fases. E o sistema com TEG assumiu tamanho
semelhante ao sulfolano. Para avaliar a eficiéncia dos solventes (DEG, TEG, glicerina, 2-
HEAF e sulfolano) na extragéo de tolueno proveniente de misturas juntamente com o
decano, os coeficientes de distribuicdo e o parametro de seletividade foram calculados a
partir dos dados experimentais. Para todos os sistemas estudados, o parametro de
seletividade apresentou valores superiores a 1, indicando que a extracdo € possivel usando
o0s solventes estudados. Sendo que a glicerina foi o solvente que apresentou 0s maiores
valores de seletividade. Os dados experimentais foram usados para estimar 0s parametros
de interacdo binaria dos modelos termodindmicos NRTL e UNIQUAC. Os dados
calculados foram comparados com os dados experimentais de ELL e o menor desvio foi

apresentado pelo modelo NRTL.

Palavras-chave: Equilibrio liquido-liquido. Separacdo decano/tolueno. Solventes
alternativos. NRTL. UNIQUAC.
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3.1 Introducéo

Benzeno, tolueno e xilenos, conhecidos como BTX’s, sio componentes
muito importantes para as industrias petroguimicas e de petroleo. Estes compostos
aromaticos tém sido bastante utilizados na fabricacao de poliésteres, solventes, plasticos,
resinas e entre outros produtos (AL-RASHED; FAHIM; SHAABAN, 2014; RAPPEL,;
GOIS; MATTEDI, 2002). Os compostos aromaticos s&o normalmente derivados da nafta
reformada, formando uma mistura multicomponente com hidrocarbonetos alifaticos
(GONZALEZ et al., 2013; SANTIAGO; AZNAR, 2007a).

Os hidrocarbonetos aromaticos e alifaticos tém pontos de ebulicdo muito
proximos. Vérias combinacGes de misturas destes componentes formam misturas
azeotrdpicas, o que dificulta a separacdo dos aromaticos utilizando o processo de
destilacdo simples. Por esta razdo, os hidrocarbonetos alifaticos e aromaticos sédo
separados por intermédio do processo de extracdo liquido-liquido convencional, também
conhecido como extracdo com solvente (KUMAR; MOHAN, 2011; GHANNAD;
LOTFOLLAHI; ASL, 2011a).

Os solventes utilizados no processo de extracdo de aromaticos devem
apresentar algumas caracteristicas importantes, tais como polaridade consideravel,
solubilidade em agua, afinidade para os compostos aromaticos, densidade e ponto de
ebulicdo mais elevado do que os compostos aromaticos que se deseja extrair (DOULABI;
MOHSEN-NIA; RASA, 2011). Por apresentar essas caracteristicas, 0s solventes
organicos tais como sulfolano (TRIPATHI; RAM; RAO, 1975; RAWAT,; PRASAD,
1980; ASHCROFT; CLAYTON; SHEARN, 1982; CASSELL; HASSAN; HINES, 1989;
CASSELL; DURAL; HINES, 1989; LEE; KIM, 1995; LEE; KIM, 1998; LETCHER et
al., 1996; KAO; LIN, 1999a; KAO; LIN, 1999b; KAO; LIN, 1999c; KAO; LIN, 1999d;
CHEN et al., 2000a; CHEN; LI; DUAN, 2000; CHEN et al., 2001; LIN; KAO, 2002;
RAPPEL; GOIS; MATTEDI, 2002; MOHSEN-NIA et al., 2005; ASHOUR; ABU-
EISHAH, 2006a; ASHOUR; ABU-EISHAH, 2006b; SANTIAGO; AZNAR, 2007a;
SANTIAGO; AZNAR, 2007b; MOHSEN-NIA; PAIKAR, 2007; AWWAD et al., 2008;
LIN et al., 2008; MAHMOUDI; LOTFOLLAHI, 2010; LIN, 2011), dimetil-sulfoxido
(DMSO) (SHARIPQOV, 2001; MOHSEN-NIA et al., 2005), furfural (KUMAR,;
MOHAN, 2011), n-metilpirrolidona (NMP) (GAILE et al., 2008; ALKHALDI et al.,
2009), n-formilmorfolina (NFM) (MAHMOUDI; LOTFOLLAHI, 2010; WANG; XIA;
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MA, 2012; DONGCHU; HONGQI; HAO, 2007; GHANNAD; LOTFOLLAHI; ASL,
2011b), glicois (GHANNAD; LOTFOLLAHI; ASL, 201la; AL-SAHHAF;
KAPETANOVIC, 1996; WANG; GOU; ZHU, 1998; GAILE et al., 2001; DARWISH et
al., 2003; LABABIDI, ALI, FAHIM, 2006; GAILE et al., 2007; GAILE et al., 2009;
MOHSEN-NIA; DOULABI; MANOUSIOUTHAKIS, 2008; MESQUITA et al., 2015) e
liquidos i6nicos (GARCIA et al., 2010; GONZALEZ et al., 2009; GONZALEZ et al.,
2010; GONZALEZ et al., 2010a; GONZALEZ et al., 2010b; WANG et al., 2008;
KAMANKESH et al., 2012; DOMINGUEZ et al., 2014; MIRKHANI et al., 2011) s&o

solventes geralmente estudados pela comunidade académica.

Um vasto nimero de trabalhos que apresentam dados de equilibrio liquido-
liquido de sistemas incluindo alifaticos + arométicos + sulfolano foram publicados na
literatura. No entanto, dados de equilibrio liquido-liquido para sistemas que contenham
glicais, alcoois e liquidos idnicos préticos como solventes extratores de hidrocarbonetos
aromaticos oriundos de misturas com hidrocarbonetos alifaticos ainda sdo bastante

€SCassos.

Dados de equilibrio liquido-liquido de sistemas contendo hidrocarbonetos
aromaticos + hidrocarbonetos alifaticos + solventes sdo necessarios para estimar 0s
parametros de modelos utilizados para o design e modelagem da extracdo de compostos
aromaticos. Portanto, neste trabalho, os glicois (DEG e TEG), o liquido idnico prético (2-
HEAF) e o polialcool (glicerina) foram investigados como solventes alternativos para a

extracdo de tolueno a partir de misturas com o decano.

Os glicois foram escolhidos por apresentarem boas caracteristicas como
solvente extrator e também devido a escassez de dados na literatura com esses compostos.
O liquido iénico protico, além de ser facil e eficientemente preparado em condicdes
amenas com baixos custos de producdo, também apresenta um bom equilibrio entre as
propriedades que caracterizam um bom solvente extrator. E a glicerina foi selecionada
devido apresentar 0s parametros desejaveis para um solvente extrator de aromaticos, além
de poder ser um subproduto oriundo da producéo de biodiesel tornando-o um solvente de

baixo custo.

O principal objetivo deste trabalho foi gerar novos dados de ELL para

sistemas contendo decano + tolueno + DEG, decano + tolueno + TEG, decano + tolueno
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+ glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno + sulafolano a T = (303,15
e 333,15) K e a pressdo atmosférica, bem como correlacionar os resultados experimentais
utilizando os modelos termodindmicos, NRTL (RENON; PRAUSNITZ, 1968) e
UNIQUAC (ABRAMS; PRAUSNITZ, 1975). Além disso, este estudo também analisou
a influéncia do tamanho da cadeia carbonica dos glicois na eficiéncia do processo de
extracdo do tolueno. O coeficiente de distribuicdo e a seletividade foram calculados, e
ambos os parametros foram utilizados para analisar a eficiéncia destes solventes como

extratores de aromaticos.
3.2 Materiais e Métodos
3.2.1 Materiais

Os reagentes utilizados no desenvolvimento deste trabalho foram decano,
tolueno, dietilenoglicol, trietilenoglicol, glicerina, 2-HEAF e sulfolano. O liquido idnico
foi produzido pelo Laboratoério de Fluidodinamica Aplica (LFQA), do Grupo de Pesquisa
em Termofluidindmica Aplicada (GPTA), da Universidade Federal do Ceard. As

propriedades dos componentes puros estdo listadas na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 - Origem, No. CAS, pureza e densidade dos reagentes utilizados

Reagente Origem No. CAS Pl(J(;g )Z a D(e;zin(:%()je
Decano Sigma-Aldrich  124-18-5 >99,0 0,72244
Tolueno Sigma-Aldrich  1p8-88-3 >99,8 0,85761
Dietilenoglicol Sigma-Aldrich  111-46-6 >99,0 1,10916
Trietilenoglicol Sigma-Aldrich  112-27-6 >99,0 1,11605
Glicerina Vetec - >99,5 1,25713
2-HEAF LFQA - - 1,18446
Sulfolano Sigma-Aldrich  126-33-0 >99,0 1,26575

O liquido idnico (2-HEAF) foi obtido através de reagéo acido - base, na qual
0 acido férmico foi adicionado gota a gota sobre a monoetanolamina sob agitacao e



59

temperatura controladas até a formacao do sal organico. O 2- HEAF foi purificado por

secagem sob vacuo e sua estrutura foi determinada por Ressonancia Magnética Nuclear.

3.2.2 Determinacao experimental de dados de equilibrio liquido-liquido

Os dados experimentais de ELL para os sistemas ternarios decano + tolueno
+ DEG, decano + tolueno + TEG, decano + tolueno + glicerina, decano + tolueno + 2-
HEAF e decano + tolueno + sulfolano foram realizados a T = (303,15 e 333,15) K e a

pressdo atmosfeérica.

Células de vidro de aproximadamente 60 mL, modelo Stragevitch e D’Avila
(1997), foram utilizadas para a determinag@o dos dados experimentais de ELL. A fim de
manter uma temperatura constante, as células foram interligadas em um banho

termostatico (Tecnal TE-184) com incerteza da temperatura de £ 0,1 K.

A curva binodal (ou curva de solubilidade) que tem como fungdo delimitar a
regido heterogénea foi construida pelo método de titulacdo. Inicialmente, misturas
binarias de composicdo conhecida, a T = (303,15 e 333,15) K, foram preparadas
gravimetricamente com o auxilio de uma balanca analitica (Shimadzu, AY220) com uma
precisdo de + 0,0001 g. Em seguida, a mistura binaria foi titulada com um terceiro

componente até que ocorresse uma mudanca visivel no sistema.

Para a fase rica em decano, misturas binarias constituidas por decano +
tolueno foram preparadas e tituladas com os solventes (DEG, TEG, 2-HEAF, glicerina
ou sulfolano). J& na fase rica em solvente, misturas bindrias compostas de solvente +
tolueno foram tituladas com o decano. Ap6s o final da titulacdo, uma amostra de
aproximadamente 5 mL da mistura foi coletada e levada para analise de densidade em um
densimetro Anton Paar (modelo DSA 5000) com um grau de incerteza + 0,00008 g-cm™
(como ilustrado na Figura 3.1). Todas as medidas de densidade foram realizadas em
triplicatae a T = (303,15 e 333,15) K.
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Figura 3.1 — Titulagcdo de misturas binarias para construcéo das curvas binodais.

Fase rica em decano

Densidade(g-cm™)

De posse dos dados de densidade e fragdo massica de cada componente das
misturas ternarias foram construidas as curvas de calibracdo. Estas curvas foram ajustadas
usando uma equacéo polinomial de segunda ordem (Eq. 3.1). Os parametros obtidos no
ajuste foram posteriormente utilizados para a quantificacdo das fases em equilibrio. As
curvas ajustadas e 0s parametros ajustaveis obtidos estdo apresentados nos Apéndices A
e B.

p=ax’+bx+c (3.1)

na qual, p representa a densidade; a, b e ¢ sdo os parametros ajustaveis obtidos através do

ajuste polinomial.

Pontos de composicdo global foram estimados graficamente na regido
heterogénea delimitada pela curva binodal e em seguida preparados experimentalmente
para obtengdo de dados das tie-lines. Na célula de equilibrio, a massa dos trés
componentes foi medida gravimetricamente com o auxilio de uma balanca analitica

(Shimadzu, AY220). Apés a pesagem, as células foram completamente vedadas e
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submetidas a agitacdo vigorosa durante trés horas para assegurar uma boa
homogeneizagéo entre os componentes da mistura. Em seguida, o sistema foi deixado em
repouso durante 16 horas, tempo necessario para que ocorresse a formacao de duas fases
limpidas e uma interface bem definida. A Figura 3.2 apresenta um fluxograma de todas

as etapas executadas na metodologia experimental.

Figura 3.2 — Fluxograma da metodologia experimental

Curva de solubilidade

Diagramas ternarios

Preparacéo dos pontos globais

Quantificagio das composicdes

Coeficiente
de
Distribuigéo

Modelagem
Termodinamica

Seletividade

De cada fase em equilibrio, foi retirada uma amostra de aproximadamente 5
mL para a analise de densidade. Com os dados de densidade e os parametros de ajuste (a,
b e c) obtidos nas curvas de calibracéo foi realizada a quantificacdo das composicdes dos

componentes de cada fase em equilibrio.

Para validagéo da metodologia experimental os dados do sistema contendo
hexano + tolueno + sulfolano a T = 303,15 K e pressao atmosférica obtidos por Mohsen-

Nia e Paikar (2007) foram reproduzidos.
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3.2.3 Modelagem termodinamica

Os dados experimentais de equilibrio liquido-liquido foram correlacionados
com o modelo NRTL, de Renon e Prausnitz (1968), e com o modelo UNIQUAC, de
Abrams e Prausnitz (1975). Para correlacionar os dados de ELL dos sistemas ternarios
estudados neste trabalho foi utilizado o programa TML-LLE 2.0 (STRAGEVITCH,;
D’AVILA, 1997).

A funcdo objetivo (F.O.) utilizada neste trabalho foi determinada através do
método numérico de minimizacdo Simplex, proposta por Nelder e Mead (1965), e

calculada pela Eqg. 3.2.

FO _ bk l{( D.exp Dcalc) ( S.exp Scalc) }
. _ZKZZJ:Z 2P = X + (X5 — x5 (3.2)

onde C é o numero de conjunto de dados, N e M s&o o nimero de componentes e tie-lines
para cada conjunto de dados, respectivamente; sobrescritos D e S representam as duas
fases liquidas em equilibrio (fase rica em decano e fase rica em solvente,
respectivamente); sobrescritos "exp" e "calc" denotam os valores de concentracfes

experimentais e calculados, respectivamente.

A concordancia do ajuste foi analisada em termos de desvio médio quadratico

(RMSD) entre os valores experimentais e calculados das tie-lines utilizando a Eq. 3.3.

- D D Ic \2 s s calc )2
exp calc exp ,calc
ZZ( ) + (x”— — X )
j

AX gyysp= 1001/

(3.3)
2xM xN
onde N e M sdo o nimero de componentes e as tie-lines de cada conjunto de dados,
respectivamente; os sobrescritos D e S representam as duas fases em equilibrio (fase rica
em decano e fase rica em solvente); os sobrescritos "exp™ e "calc" denotam valores de

concentracdo experimentais e calculados.
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3.3 Resultados e Discussao

3.3.1 Dados experimentais de equilibrio liquido-liquido

A Figura 3.3 mostra as tie-lines obtidas para o sistema hexano + tolueno +
sulfolano que foi utilizado para validar a metodologia experimental. Pode-se observar que
os dados de ELL quantificados através da técnica de densimetria seguem a mesma
tendéncia dos dados obtidos por Mohsen-Nia e Paikar (2007) por cromatografia. As tie-
lines apresentaram a mesma tendéncia, este comportamento indica que a metodologia

proposta a ser utilizada neste trabalho é reprodutivel.

Figura 3.3 - Validagdo da metodologia experimental a T = 303,15 K. Dados
experimentais (m) e dados disponiveis na literatura obtidos por Mohsen-Nia e Paikar

(2007) (0)

Os dados de fracdo massica e densidade para os pontos das curvas binodais
para os sistemas constituidos por decano + tolueno + DEG, decano + tolueno + TEG,
decano + tolueno + glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno + sulfolano
a T =(303,15 e 333,15) K e a pressdo atmosférica estdo apresentados nas Tabelas 3.2 —
3.6.
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Tabela 3.2 - Curvas binodais para sistemas constituidos por decano (1) + tolueno (2) +
dietilenoglicol (3) a T = (303,15 e 333,15) K

W1

W2

Densidade (g-cm™)

decano (1) + tolueno (2) + dietilenoglicol (3) a T = 303,15 K

1,10044
1,07458
1,07289
1,01192
1,06506
0,86717
0,80094
0,78381
0,76698
0,75098
0,73757
0,72574

decano (1) + tolueno (2) + dietilenoglicol (3) a T = 333,15 K

0,0070 0,0206
0,0305 0,1267
0,0893 0,2279
0,1408 0,3043
0,0751 0,1948
0,1846 0,3931
0,2675 0,4693
0,4418 0,4477
0,5800 0,3566
0,7298 0,2463
0,8501 0,1309
0,9455 0,0279
0,0112 0,1386
0,7833 0,1963
0,6694 0,2872
0,5647 0,3765
0,1953 0,4028
0,2850 0,4234
0,1917 0,4087
0,1323 0,3515
0,1882 0,4300
0,1066 0,3374
0,0454 0,2018
0,0856 0,2753
0,0092 0,0000

0,71427
0,72099
0,73259
0,74441
0,75769
0,76935
0,77923
0,79427
0,86418
1,01972
1,04629
1,04899
1,08478
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Tabela 3.3 - Curvas binodais para sistemas constituidos por decano (1) + tolueno (2) +
trietilenoglicol (4) a T = (303,15 e 333,15) K

W1

W2

Densidade (g-cm™)

decano (1) + tolueno (2) + trietilenoglicol (4) a T = 303,15 K

0,9950 0,0000 0,72255
0,8624 0,1238 0,73654
0,7295 0,2442 0,75166
0,5978 0,3828 0,76824
0,4907 0,4895 0,78335
0,3494 0,5837 0,80074
0,2162 0,6008 0,81749
0,1517 0,5294 0,93983
0,0982 0,4511 0,94886
0,0788 0,3454 1,05949
0,0322 0,2384 1,06308
0,0250 0,1264 1,07402
0,0088 0,0000 1,11357
decano (1) + tolueno (2) + trietilenoglicol (4) a T = 333,15 K
0,9968 0,0000 0,69977
0,8611 0,1339 0,71363
0,7380 0,2502 0,72682
0,6123 0,3726 0,74244
0,4902 0,4927 0,75754
0,3614 0,6008 0,77649
0,2269 0,6239 0,79067
0,1349 0,5399 0,80041
0,0915 0,4548 0,86041
0,0645 0,3534 1,00522
0,0894 0,3423 1,02936
0,0275 0,2099 1,03693
0,0748 0,2369 1,03883
0,0233 0,1388 1,04987
0,0126 0,0663 1,07112
0,0078 0,0000 1,08898
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Tabela 3.4 - Curvas binodais para sistemas constituidos por decano (1) + tolueno (2) +

glicerina (5) a T = (303,15 e 333,15) K

W1

W2

densidade (g-cm)

decano (1) + tolueno (2) + glicerina (5) a 303,15 K

0,9972 0,0000 0,72658
0,8222 0,1713 0,74159
0,7332 0,2597 0,75203
0,6176 0,3741 0,76663
0,4869 0,4948 0,78264
0,3678 0,6098 0,79936
0,2407 0,7279 0,81769
0,1281 0,8548 0,83590
0,0039 0,0000 1,25417
0,0032 0,1108 1,25109
0,0071 0,0455 1,24280
0,0050 0,1942 1,24154
0,0058 0,2536 1,22739
0,0044 0,3744 1,15562
0,0000 0,9932 0,85761
decano (1) + tolueno (2) + glicerina (5) a 333,15 K
0,9964 0,0000 0,70011
0,9529 0,0357 0,70370
0,9032 0,0901 0,70873
0,8597 0,1286 0,71281
0,8058 0,1886 0,71931
0,7472 0,2494 0,72581
0,6940 0,2984 0,73120
0,6362 0,3454 0,73770
0,0028 0,0000 1,23046
0,0034 0,0391 1,22524
0,0031 0,7191 0,82862
0,0079 0,8557 0,82794
0,0054 0,3984 0,82771
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Tabela 3.5 - Curvas binodais para sistemas constituidos por decano (1) + tolueno (2) +

2-HEAF (6) a T = (303,15 e 333,15) K

W1

W2

densidade (g-cm)

decano (1) + tolueno (2) + 2-HEAF (6) a 303,15 K

0,9693 0,0000 0,72246
0,8488 0,1330 0,73781
0,7422 0,2501 0,75086
0,2468 0,7345 0,75088
0,6181 0,3664 0,76553
0,4817 0,4947 0,78302
0,0398 0,0000 1,17073
0,0052 0,0704 1,13140
0,0152 0,1247 1,11853
0,0067 0,1307 1,09827
0,0060 0,2003 1,06718
0,0059 0,2503 1,04579
0,0044 0,3296 1,04501
0,0072 0,6191 0,85595
decano (1) + tolueno (2) + 2-HEAF (6) a 333,15 K
0,9886 0,0000 0,69942
0,8496 0,0962 0,71002
0,8756 0,1203 0,71234
0,7757 0,1328 0,71479
0,7264 0,2511 0,72694
0,6119 0,3829 0,74184
0,4976 0,4973 0,75592
0,3599 0,6088 0,77249
0,0074 0,0000 1,17152
0,0055 0,0502 1,16320
0,0019 0,2540 1,15084
0,0221 0,4903 1,14731
0,0017 0,1059 1,12232
0,0029 0,1902 1,10444
0,0029 0,3984 1,07535
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Tabela 3.6 - Curvas binodais para sistemas constituidos por decano (1) + tolueno (2) +

sulfolano (7) a T = (303,15 e 333,15) K

W1

W2

densidade (g-cm)

decano (1) + tolueno (2) + sulfolano (7) a 303,15 K

0,9696 0,0000 0,72338
0,8516 0,1283 0,73819
0,7228 0,2497 0,75438
0,5882 0,3629 0,77814
0,4722 0,4796 0,79521
0,3483 0,5662 0,82472
0,2095 0,6173 0,86564
0,0150 0,0000 1,25521
0,0228 0,1333 1,18113
0,0236 0,2482 1,12232
0,0310 0,3639 1,06691
0,0677 0,4671 1,01171
0,0516 0,5071 1,01078
decano (1) + tolueno (2) + sulfolano (7) a 333,15 K
0,9914 0,0000 0,70033
0,8804 0,1120 0,71271
0,7816 0,2066 0,72379
0,6902 0,2605 0,73684
0,6019 0,3015 0,74144
0,5553 0,3330 0,74501
0,3284 0,5569 0,80907
0,3384 0,5456 0,80925
0,0154 0,0000 1,22787
0,0244 0,0906 1,18006
0,0203 0,1706 1,13910
0,0210 0,2313 1,10447
0,0336 0,2797 1,07896
0,0345 0,3089 1,06322
0,0603 0,3929 1,02110
0,0946 0,4616 0,97179
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Nas Figuras 3.4a — 3.4e o0s dados das curvas binodais estdo graficadas atraves
de diagramas ternérios. Pode ser observado que todos os sistemas apresentaram uma
ampla regido heterogénea. Isso € um indicativo de que a extracdo sera possivel utilizando
os solventes estudados. Segundo Treybal (1980) quanto maior a regido bifasica maior

sera a faixa de aplicacdo dos sistemas nos processos de extracao.

Figura 3.4 — Curvas binodais experimentais a T = 303,15 K (m) ¢ 333,15 K (0) dos
sistemas: a) Decano + Tolueno + DEG. b) Decano + Tolueno + TEG. c) Decano +

Tolueno + Glicerina. d) Decano + Tolueno + 2-HEAF. e) Decano + Tolueno + Sulfolano.
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Figura 3.4 (Continuacéo) — Curvas binodais experimentais a T = 303,15 K (m) € 333,15
K (o) dos sistemas: a) Decano + Tolueno + DEG. b) Decano + Tolueno + TEG. c) Decano
+ Tolueno + Glicerina. d) Decano + Tolueno + 2-HEAF. e) Decano + Tolueno +

Sulfolano.
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Figura 3.2 (Continuacéo) — Curvas binodais experimentais a T = 303,15 K (m) ¢ 333,15
K (o) dos sistemas: a) Decano + Tolueno + DEG. b) Decano + Tolueno + TEG. ¢) Decano
+ Tolueno + Glicerina. d) Decano + Tolueno + 2-HEAF. e) Decano + Tolueno +

Sulfolano.
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Nas Figuras 3.4a — 3.4e pode ser visualizada a influéncia da temperatura na
solubilidade entre os componentes dos sistemas analisados. Como visto, 0os pontos das
binodais a T = 303,15 K e 0s pontos a T = 333,15 K estdo muito proximos. Esse
comportamento mostra que para a variacdo de temperatura estudada o tamanho da regido

bifasica dos sistemas analisados néo foi afetado pelo aumento da temperatura.

Através dos dados mostrados nas Figuras 3.4a e 3.4b para os sistemas
contendo decano + tolueno + glicdis observa-se que com o0 aumento da cadeia carbonica
do glicol (a partir de DEG para TEG) ha também um aumento na regido delimitada pela
curva binodal. Esse comportamento pode ser atribuido ao acréscimo de um grupo

oxietileno na molécula do TEG.

Na Figura 3.5 é apresentado um diagrama ternario com as curvas binodais
dos cinco sistemas estudados a T = 303,15 K e a pressdo atmosférica com o objetivo de
comparar o tamanho das regides heterogéneas tomando como padrdo de referéncia o
sistema constituido por decano + tolueno + sulfolano, ja que este Gltimo componente é o

solvente mais utilizado nos processos industriais de extracdo de aromaticos.

Figura 3.5 — Comparacdo entre as curvas binodais experimentais a T = 303,15 K. a:
Decano + Tolueno + DEG (m). b: Decano + Tolueno + TEG (7). ¢: Decano + Tolueno +

Glicerina (0). d: Decano + Tolueno + 2-HEAF (e). e: Decano + Tolueno + Sulfolano (A).
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Pelo diagrama € possivel observar que para os sistemas ternarios contendo os
extratantes (glicerina e 2-HEAF) a regido heterogénea € maior quando comparada ao
sistema contendo sulfolano. No sistema que contém DEG, a regido heterogénea é menor
e o0 sistema com TEG apresenta regido bifasica semelhante ao sistema com sulfolano.
Logo, os sistemas com glicerina e 2-HEAF apresentam uma maior faixa de composicoes

que formam duas fases.

Os dados experimentais de equilibrio liquido-liquido para os sistemas
ternarios estudados: decano + tolueno + DEG, decano + tolueno + TEG, decano + tolueno
+ glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno + sulfolanoa T = (303,15 e
333,15) K e a pressao atmosférica estdo disponiveis nas Tabelas 3.7, 3.8, 3.9, 3.10 e 3.11.
Nessas Tabelas também sdo mostrados os valores correspondentes para o coeficiente de
distribuicdo e a seletividade para os cinco sistemas ternarios estudados, estes parametros
sdo amplamente usados para avaliar a viabilidade de utilizacdo de um solvente na extracédo

liquido-liquido.

Tabela 3.7 - Dados de ELL para decano (1) + tolueno (2) + dietilenoglicol (3) a T =
(303,15 e 333,15) K

Composicéo Fase rica em Fase rica em
global decano DEG Kz B
W1 W2 W1 W2 W1 W2
decano (1) + tolueno (2) + dietilenoglicol (3) a 303,15 K
0,4673 0,1172 0,7982 0,1676 0,0077  0,0354 0,21 21,88
0,4051 0,1918 0,6744 0,2699 0,0162  0,0506 0,19 7,79
0,3757  0,2523 0,5829 0,3475 0,0218  0,0607 0,17 4,67
0,3380 0,3260 0,4838 0,4330 0,0292 0,0744 0,17 2,85
0,3140 10,3731 0,4259 0,4838 0,0326  0,0808 0,17 2,18
decano (1) + tolueno (2) + dietilenoglicol (3) a 333,15 K
0,4395 0,1275 0,7786  0,1942 0,0222  0,0301 0,15 5,43
0,4269 0,1619 0,7257  0,2404 0,0195 0,0447 0,18 6,92
0,4024  0,2054 0,6584  0,2992 0,0172  0,0592 0,19 7,58
0,3748 0,2615 0,5784  0,3692 0,0148 0,0791 0,21 8,37

0,3622  0,2967 0,5278  0,4136 0,0138  0,0909 0,22 8,39
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Tabela 3.8 - Dados de ELL para decano (1) + tolueno (2) + trietilenoglicol (4) a T =

(303,15 e 333,15) K

Composicéao global Fafjeeggcnaoem Fase ricaem TEG K, 5
W1 W2 W1 W2 W1 W2
decano (1) + tolueno (2) + trietilenoglicol (4) a 303,15 K
0,4562  0,0946 0,8418 0,1427 0,0025 0,0466 0,33 110,32
0,4311 0,1432 0,7672 0,2107 0,0124  0,0590 0,28 17,37
0,4200 0,1862 0,7099 0,2636 0,0192 0,0682 0,26 9,56
0,3842 0,2414 0,6292 0,3395 0,0288 0,0817 0,24 5,27
0,3566  0,2936 0,5628 0,4029 0,0362  0,0931 0,23 3,59
decano (1) + tolueno (2) + trietilenoglicol (4) a 333,15 K
0,4589  0,0864 0,8530  0,1350 0,0164  0,0230 0,17 8,89
0,4292  0,1432 0,7660  0,2150 0,0122  0,0599 0,28 17,45
0,4038  0,1969 0,6916  0,2855 0,0115 0,0689 0,24 14,53
0,3755  0,2567 0,6134 0,3622 0,0103 0,0875 0,24 14,36
0,3379  0,3261 0,5269  0,4496 0,0096 0,1137 0,25 13,92

Tabela 3.9 - Dados de ELL para decano (1) + tolueno (2) + glicerina (5) a T = (303,15 ¢

333,15) K
Composicao Fase rica em Fase rica em
Global decano glicerina K> B
W1 W3 W1 W2 W1 W2
decano (1) + tolueno (2) + glicerina (5) a 303,15 K
0,4440 0,1526 0,7368  0,2553 0,0050 0,0203 0,08 123,07
0,4189 0,2134 0,6579  0,3292 0,0052 0,0326 0,10 74,82
0,3810  0,2808 0,5702  0,4126 0,0188 0,0445 0,11 54,62
0,3032 0,3414 0,4592  0,5199 0,0054 0,0557 0,11 44,83
decano (1) + tolueno (2) + glicerina (5) a 333,15 K
0,4908 0,0161 0,9657  0,0277 0,0022 0,0069 0,25 109,33
0,4834  0,0376 0,9249  0,0681 0,0022 0,0069 0,10 42,77
0,4643  0,0686 0,8658  0,1266 0,0022 0,0069 0,05 21,67
0,4447  0,1074 0,7994  0,1920 0,0022 0,0074 0,04 14,22
0,4199 0,1499 0,7290  0,2612 0,0021 0,0087 0,03 11,70
0,3769  0,2233 0,6189  0,3689 0,0021 0,0084 0,02 6,76
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Tabela 3.10 - Dados de ELL para decano (1) + tolueno (2) + 2-HEAF (6) a T = (303,15
e 333,15) K

Composicao Fase rica em Fase rica em 2-
Global decano HEAF Ko B
W1 W2 W1 W2 W1 W2
decano (1) + tolueno (2) + 2-HEAF (6) a 303,15 K
0,4319  0,1195 0,7762  0,2090 0,0184 0,0386 0,18 7,78
0,4124  0,1538 0,7224  0,2623 0,0191 0,0441 0,16 6,36
0,3994  0,1809 0,6822  0,3018 0,0185 0,0394 0,13 4,81
0,3762  0,2374 0,6071  0,3756 0,0185 0,0394 0,10 3,44
0,3603  0,2799 0,5571  0,4245 0,0186 0,0398 0,09 2,82
0,3403  0,3140 0,5130  0,4676 0,0192 0,0451 0,09 2,57
0,3120  0,3780 0,4438  0,5349 0,0192  0,0453 0,08 1,95
decano (1) + tolueno (2) + 2-HEAF (6) a 333,15 K
0,4981  0,0457 0,9104  0,0801 0,0310 0,0055 0,07 2,03
0,4574  0,0864 0,8324  0,1563 0,0222  0,0100 0,06 2,41
0,4376  0,1261 0,7701  0,2180 0,0148 0,0139 0,06 3,31
0,4181  0,1637 0,7125  0,2754 0,0159 0,0133 0,05 2,18
0,3965 0,2041 0,6576  0,3307 0,0169 0,0128 0,04 1,50

Tabela 3.11 - Dados de ELL para decano (1) + tolueno (2) + sulfolano (7) a T = (303,15
e 333,15) K

Composicao Fase rica em Fase rica em
Global decano sulfolano Ko B
W1 W2 W1 W2 W1 W2
decano (1) + tolueno (2) + sulfolano (7) a 303,15 K
0,4749  0,0535 0,8959  0,0975 0,0161  0,0222 0,23 12,61
0,4424  0,1158 0,8059  0,1929 0,0169  0,0563 0,29 13,89
0,4262  0,1510 0,7609  0,2328 0,0174  0,0742 0,32 13,90
0,4065 0,1911 0,7119  0,2737 0,0182  0,0966 0,35 13,84
0,3779  0,2507 0,6455  0,3265 0,0195 0,1315 0,40 13,33
decano (1) + tolueno (2) + sulfolano (7) a 333,15 K
0,4697  0,0676 0,8803  0,1149 0,0175  0,0349 0,30 15,28
0,4446  0,1111 0,8205  0,1678 0,0165  0,0589 0,35 17,46
0,4279  0,1443 0,7703  0,2103 0,0161  0,0794 0,38 18,11
0,4071  0,1835 0,7153  0,2556 0,0159  0,0996 0,39 17,45

0,3886  0,2223 0,6885  0,2773 0,0163  0,1217 0,44 18,55
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As Figuras 3.6a - 3.6e apresentam o comportamento das tie-lines obtidas para
todos os sistemas. Um fato importante a ser observado a partir dessas Figuras (bem como,
nas Tabelas 3.7, 3.8, 3.9, 3.10 e 3.11) é que a fase rica em decano concentra maiores
quantidades de tolueno que a fase rica em solvente. Isto mostra que o tolueno tem maior
afinidade quimica com o decano do que com os solventes estudados. Esse comportamento
pode ser justificado devido ao decano ser apolar e o tolueno apresentar baixa polaridade,
diferentemente dos solventes (DEG, TEG, glicerina, 2-HEAF e sulfolano) que séo
substancias altamente polares quando comparadas com o tolueno. Logo, uma maior

solubilidade prevalece entre as substancias mais similares quimicamente.

Figura 3.6 - Tie-lines experimentais a T = 303,15 K (m) ¢ 333,15 K (0). a: Decano +
Tolueno + DEG. b: Decano + Tolueno + TEG. c: Decano + Tolueno + Glicerina. d:

Decano + Tolueno + 2-HEAF. e: Decano + Tolueno + Sulfolano.
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Figura 3.6 (Continuacao) - Tie-lines experimentais a T = 303,15 K (m) ¢ 333,15 K (0).
a: Decano + Tolueno + DEG. b: Decano + Tolueno + TEG. c: Decano + Tolueno +
Glicerina. d: Decano + Tolueno + 2-HEAF. e: Decano + Tolueno + Sulfolano.
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Figura 3.6 (Continuacao) - Tie-lines experimentais a T = 303,15 K (m) ¢ 333,15 K ().
a: Decano + Tolueno + DEG. b: Decano + Tolueno + TEG. c: Decano + Tolueno +
Glicerina. d: Decano + Tolueno + 2-HEAF. e: Decano + Tolueno + Sulfolano.

Decano
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3.3.2 Coeficiente de Distribuicao e Seletividade

A fim de avaliar a eficiéncia dos solventes (DEG, TEG, glicerina, 2-HEAF e
sulfolano) na extracdo de aromaticos a partir de hidrocarbonetos alifaticos foram

calculados o coeficiente de distribuicdo e o parametro de seletividade.

O coeficiente de distribuicdo do tolueno (K>) é definido pela razéo entre a sua
fracdo massica na fase rica em solvente e a fase rica em decano, conforme mostra a Eq.
3.4.

W (3.4)

onde ws; representa a fracdo massica do aromatico na fase rica em solvente e w?

representa a fracdo massica do aromatico na fase rica em decano.

Os dados experimentais do coeficiente de distribuicdo sdo mostrados
juntamente com as composicdes das tie-lines nas Tabelas 3.7, 3.8, 3.9, 3.10 e 3.11. Para
todos os sistemas estudados o coeficiente de distribuicdo do tolueno assumiu valores

inferiores a 1.

Baixos valores de coeficiente de distribui¢do indicam que o tolueno é mais
soluvel na fase rica em decano que na fase rica em solvente. Como comentado
anteriormente esse comportamento pode ser explicado devido as semelhancas quimicas

entre o decano e o tolueno, tais como, composic¢ao quimica e baixa polaridade.

Conforme mostram as Figuras 3.7a — 3.7e de K x w} o coeficiente de
distribuicdo ndo apresenta valores constantes. Segundo Treybal (1980) este parametro
sofre variagdes devido as mudancas na solubilidade dos outros dois compostos com o
aumento da concentracdo do componente de interesse. No entanto, seu valor também

depende de alguns fatores, tais como temperatura e concentragdo do extratante.
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Figura 3.7 - Dados experimentais do coeficiente de distribui¢do a T = 303,15 K (m) ¢
333,15 K (o). a) Decano + Tolueno + DEG. b) Decano + Tolueno + TEG. ¢) Decano +

Tolueno + Glicerina. d) Decano + Tolueno + 2-HEAF. e) Decano + Tolueno + Sulfolano.
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Figura 3.7 (Continuacéo) - Dados experimentais do coeficiente de distribuicdo a T =

303,15 K (m) € 333,15 K (D). a) Decano + Tolueno + DEG. b) Decano + Tolueno + TEG.

¢) Decano + Tolueno + Glicerina. d) Decano + Tolueno + 2-HEAF. e) Decano + Tolueno

+ Sulfolano.

(©

(d)

0,5

0,4

0,3

0,2

0,14

0,0

0,0

0,5

0,4

0,3

0,2

0,1

0,0

0,0



82

Figura 3.7 (Continuacéo) - Dados experimentais do coeficiente de distribuicdo a T =
303,15 K (m) € 333,15 K (D). a) Decano + Tolueno + DEG. b) Decano + Tolueno + TEG.
¢) Decano + Tolueno + Glicerina. d) Decano + Tolueno + 2-HEAF. e) Decano + Tolueno

+ Sulfolano.
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A Tabela 3.12 mostra os valores de coeficiente de distribuicdo para os
sistemas analisados a T = 303,15 K. Pode-se observar que os sistemas contendo decano
+ tolueno + TEG e decano + tolueno + sulfolano apresentam os maiores valores para este
parametro. E, os sistemas constituidos por decano + tolueno + glicerina e decano +
tolueno + 2-HEAF assumiram os menores valores de coeficiente de distribuicdo. Os
solventes apresentam a seguinte ordem de coeficiente de distribuicdo: TEG > sulfolano >
DEG > 2-HEAF > glicerina.

Tabela 3.12 - Comparacgéo dos valores do coeficiente de distribuicéo para o tolueno nos
sistemas ternarios: decano + tolueno + DEG, decano + tolueno + TEG, decano + tolueno
+ glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno + sulfolano a T = 303,15 K

DEG TEG Glicerina 2-HEAF Sulfolano
0,21 0,33 0,08 0,18 0,23
0,19 0,28 0,10 0,16 0,29
0,17 0,26 0,11 0,13 0,32
0,17 0,24 0,11 0,10 0,35
0,17 0,23 - 0,09 0,40

- - - 0,09 -

- - - 0,08 -
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Pode ser visto a partir da Tabela 3.12 e das Figuras 3.7a — 3.7e que 0
coeficiente de distribuicdo para todos os sistemas estudados assumiram valores menores
que 1. Quanto maior os valores de coeficiente de distribui¢cdo, menor ser& a quantidade
necessaria de solvente a ser utilizada no processo de extracdo (LARRIBA et al., 2014;
DOMINGUEZ et al., 2014). Embora, o sulfolano seja o solvente comercialmente mais
utilizado nos processos industriais também apresenta baixos valores para o coeficiente de

distribuicéo.

Os dados de coeficiente de distribuicdo obtidos nessa Tese estdo em
concordancia com os dados disponiveis na literatura. Sistemas contendo hidrocarbonetos
(alifaticos + aromaticos) + sulfolano estudados por vérios autores (TRIPATHI; RAM;
RAO, 1975; KAO; LIN, 1999a; KAO; LIN, 1999b; KAO; LIN, 1999d; LIN; KAO, 2002;
MOHSEN-NIA et al., 2005; SANTIAGO; AZNAR, 2007a; MOHSEN-NIA; PAIKAR,
2007; LIN et al., 2008; LIN, 2011) apresentaram coeficiente de distribuicdo inferior a 1.
Estes valores indicam que grandes quantidades de solventes sdo necessarias para a

extracdo dos aromaticos.

Sistemas constituidos por hidrocarbonetos (alifaticos + aromaticos) + glicois
foram estudados por Al-Sahhaf e Kapetanovic (1996), Darwish et al. (2003), Ghannad et
al. (2011) e Mohsen-Nia, Doulabi e Manousiouthakis (2008) apresentando valores de
coeficiente de distribuicdo menores que 1 em todas as composigdes analisadas.
Resultados semelhantes foram encontrados para sistemas contendo hidrocarbonetos
(alifaticos + aromaticos) + alcoois obtidos por Doulabi, Mohsen-Nia, Rasa (2011) e
Mohsen-Nia, Modarress e Doulabi (2006).

A eficiéncia da extracdo do tolueno a partir do decano utilizando diferentes
solventes pode ser expressada pela seletividade (B). A seletividade é a medida da
habilidade que o solvente tem para separar o hidrocarboneto aromético do hidrocarboneto

alifatico. E calculada através da Eq. 3.5.

_ (W /)’

/ (w, / w;)° (3.5)

onde w2 e wi, representam fracdo massica do tolueno e fracdo massica do decano,
respectivamente. Os sobrescritos S e D, denotam fase rica em solvente e fase rica em

decano, respectivamente.
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Os valores de seletividade calculados para os sistemas contendo decano +
tolueno + solventes (DEG, TEG, glicerina, 2-HEAF e sulfolano), respectivamente, estéo
reportados nas Tabelas 3.7, 3.8, 3.9, 3.10 e 3.11. Como pode ser visto todos os valores de
seletividade s@o maiores do que 1. Isto significa que a extracdo do tolueno a partir de

mistura com decano é possivel utilizando os solventes estudados.

Nas Figuras 3.8a — 3.8e estdo graficados os dados de seletividade em funcéo
da fracdo de massica de tolueno a T = 303,15 K e 333,15 K e a pressdo atmosférica para
0s sistemas ternarios: decano + tolueno + DEG, decano + tolueno + TEG, decano +

tolueno + glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno + sulfolano.

Figura 3.8 - Dados experimentais de seletividade a T = 303,15 K (m) e 333,15 K (D). a)
Decano + Tolueno + DEG. b) Decano + Tolueno + TEG. ¢) Decano + Tolueno +

Glicerina. d) Decano + Tolueno + 2-HEAF. e) Decano + Tolueno + Sulfolano
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Figura 3.8 (Continuacgéo) - Dados experimentais de seletividade a T = 303,15 K (m) e
333,15 K (). a) Decano + Tolueno + DEG. b) Decano + Tolueno + TEG. c¢) Decano +
Tolueno + Glicerina. d) Decano + Tolueno + 2-HEAF. e) Decano + Tolueno + Sulfolano
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Figura 3.8 (Continuacgéo) - Dados experimentais de seletividade a T = 303,15 K (m) e
333,15 K (). a) Decano + Tolueno + DEG. b) Decano + Tolueno + TEG. c¢) Decano +
Tolueno + Glicerina. d) Decano + Tolueno + 2-HEAF. e) Decano + Tolueno + Sulfolano
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Para todos os sistemas estudados, com excecdo para o sistema com sulfolano,
a seletividade diminue com o aumento da temperatura. Portanto, como foi observado
também por Mohsen-Nia et al. (2005) e Wang, Xia e Ma (2012) é preferivel realizar a
extracdo a temperaturas mais baixas, pois nessas temperaturas os valores de seletividade
sdo maiores. Segundo Gaile et al. (2008) em temperaturas mais altas a seletividade

diminui devido a menor estabilidade das ligacGes = do anel aromatico.

Para o sistema contendo decano + tolueno + sulfolano foi observado um
comportamento inverso, ou seja, a seletividade aumentou com o aumento da temperatura.
Comportamento similar foi encontrado por Santiago e Aznar (2007a) para outros sistemas
contendo alifatico + aromatico + sulfolano, o que ndo € de interesse industrial devido

ocasionar maiores gastos energéticos.

Através dos dados apresentados nas Figuras 3.8a e 3. 8b pode-se observar que
com o aumento da cadeia carbdnica dos glicdis hd um aumento dos valores de
seletividade. Esta é uma clara indicacdo de que o TEG tem maior afinidade por tolueno
do que o DEG. Este fato pode ser atribuido a maior polaridade do TEG, o que

provavelmente o torna melhor extrator de tolueno.

A Tabela 3.13 mostra uma comparacao entre os valores de seletividade dos
solventes estudados. Como visto, o0s valores de seletividade obtidos para os sistemas
contendo decano + tolueno + glicerina e decano + tolueno + TEG apresentaram valores
superiores ao sistema com sulfolano. Isso é um indicativo de que estes solventes superam

a eficiéncia do sulfolano como solvente extrator de aromaticos.

Tabela 3.13 - Comparacdo dos valores de seletividade para os solventes estudados nos
sistemas ternarios: decano + tolueno + DEG, decano + tolueno + TEG, decano + tolueno
+ glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno + sulfolano a T = 303,15 K

DEG TEG Glicerina 2-HEAF Sulfolano
21,88 110,32 123,07 7,78 12,61
7,79 17,37 74,82 6,36 13,89
4,67 9,56 54,62 4,81 13,90
2,85 5,27 44,83 3,44 13,84
2,18 3,59 - 2,82 13,33

- - - 2,57 -

. . . 1,95 .
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De acordo com Treybal (1980) quanto maior a seletividade, melhor sera a
extracdo. Logo, observa-se que seguindo essa consideracdo os solventes apresentam a
seguinte ordem de seletividade: glicerina > TEG > sulfolano > DEG > 2-HEAF.

Os dados para os sistemas contendo decano + tolueno + glicois obtidos nesse
trabalho corroboram com os resultados obtidos por diversos autores para sistemas
semelhantes. Estudos de equilibrio liquido-liquido para sistemas envolvidos no processo
de extracdo de aromaticos a partir de misturas com alifaticos em diferentes temperaturas
mostram que o aumento da temperatura diminui a seletividade e, portanto, € melhor
realizar a extracdo a temperaturas mais baixas (MOHSEN-NIA; DOULABI,
MANOUSIOUTHAKIS, 2008; AL-SAHHAF; KAPETANOVIC, 1996; DARWISH et
al., 2003; GHANNAD; LOTFOLLAHI; ASL 2011).

Dados de equilibrio liquido-liquido para sistemas contendo alifatico +
aromatico + alcoois, estudados por Doulabi, Mohsen-Nia e Rasa (2011) e Mohsen-Nia,
Modarress e Doulabi (2006), mostram que a extracdo de aromaticos é possivel utilizando
o0 etanol e 0 metanol como solventes extratores. Nesses estudos a seletividade variou entre
1,86 a 7,80. Observa-se que esses valores ndo sao muito altos, mas, sao superiores a 1.

Logo, a extracdo é possivel para esses sistemas.

A glicerina, um polialcool estudado nessa Tese, apresentou seletividade entre
123 e 6,76, bem superior aos monoalcoois, indicando que o aumento de grupos OH na
molécula do solvente favoreceu as intera¢oes alcool-aromatico elevando assim os valores

de seletividade.

Como pode ser visto todos os solventes estudados no presente trabalho (DEG,
TEG, glicerina, 2-HEAF e sulfolano) sdo substancias polares que conseguem estabelecer

interacdes intermoleculares com o tolueno.

Segundo Solomons e Fryhle (2009) quando o radical metila esta ligado ao
anel benzénico, este pode exercer a funcdo de doar elétrons por efeito indutivo. Desta
forma, a densidade eletrénica do anel benzénico ird aumentar e consequentemente
favorecera a interacdo com os hidrocarbonetos arométicos da mistura em relagdo aos
alifaticos saturados. Esse efeito é devido a presenca de elétrons = em volta da molécula

do aromaético que causa um maior campo eletrostatico em sua volta favorecendo as
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interacdes com as moléculas de solventes polares. No entanto, as interagfes solvente-

aromatico sdo mais fortes do que as interacGes solvente-alifatico.

3.3.3 Dados obtidos atraves da modelagem termodinamica

As Figuras 3.9 - 3.13 ilustram os dados experimentais de ELL para os
sistemas contendo decano + tolueno + solventes a T = (303,15 e 333,15) K e a pressdo
atmosférica juntamente com os dados correlacionados utilizando os modelos
termodinamicos NRTL e UNIQUAC. Observou-se que as tie-lines experimentais e

calculadas apresentaram comportamento semelhante.

Figura 3.9 - Tie-lines experimentais e calculadas pelos modelos NRTL e UNIQUAC para
o sistema decano + tolueno + DEG. Experimental (m), NRTL (o) e UNIQUAC (7). a)
303,15 K. b) 333,15 K

Decano
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Figura 3.9 (Continuacéao) - Tie-lines experimentais e calculadas pelos modelos NRTL e
UNIQUAC para o sistema decano + tolueno + DEG. Experimental (m), NRTL (o) e
UNIQUAC (7). a) 303,15 K. b) 333,15 K

(b)

N Y N Y, ) ) 0,00
0,00 0,25 0,50 0,75 1,00

Decane
Figura 3.10 - Tie-lines experimentais e calculadas pelos modelos NRTL e UNIQUAC
para o sistema decano + tolueno + TEG. Experimental (m), NRTL (o) e UNIQUAC ().

a) 303,15 K. b) 333,15 K

- v - v -
0,00 0,25 0,50 0,75 1,00

Decano
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Figura 3.10 (Continuacao)- Tie-lines experimentais e calculadas pelos modelos NRTL
e UNIQUAC para o sistema decano + tolueno + TEG. Experimental (m), NRTL (o) e
UNIQUAC (7). a) 303,15 K. b) 333,15 K

0,00 ' oéé ' Oéb ' Q{S ' 1,00
Decano

Figura 3.11 - Tie-lines experimentais e calculadas pelos modelos NRTL e UNIQUAC

para o sistema decano + tolueno + glicerina. Experimental (m), NRTL (0) e UNIQUAC

(7). a) 303,15 K. b) 333,15 K
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Figura 3.11 (Continuacéo) - Tie-lines experimentais e calculadas pelos modelos NRTL
e UNIQUAC para o sistema decano + tolueno + glicerina. Experimental (m), NRTL (0)
e UNIQUAC (). a) 303,15 K. b) 333,15 K

Figura 3.12 - Tie-lines experimentais e calculadas pelo modelo NRTL para o sistema
decano + tolueno + 2-HEAF. Experimental (m) e NRTL (7). a) 303,15 K. b) 333,15 K
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Figura 3.12 (Continuacao) - Tie-lines experimentais e calculadas pelo modelo NRTL
para o sistema decano + tolueno + 2-HEAF. Experimental (m) e NRTL (7). a) 303,15 K.
b) 333,15 K

Decano

Figura 3.13 - Tie-lines experimentais e calculadas pelos modelos NRTL e UNIQUAC

para o sistema decano + tolueno + sulfolano. Experimental (m), NRTL (0) e UNIQUAC
(7). a) 303,15 K. b) 333,15 K

7 va 7 7 7 va 7
0,00 0,25 0,50 0,75 1,00

Decano



94

Figura 3.13 (Continuacéo) - Tie-lines experimentais e calculadas pelos modelos NRTL
e UNIQUAC para o sistema decano + tolueno + sulfolano. Experimental (m), NRTL (o)
e UNIQUAC (). a) 303,15 K. b) 333,15 K

. 7T 7 7 7 7
0,00 0,25 0,50 0,75 1,00

Decano

Para a modelagem do UNIQUAC sdo necessarios os parametros ri, gi e ¢’
que representam o volume e area de van der Waals. Estes parametros foram calculados
com base nos dados apresentados por Magnussen et al. (1981). Na Tabela 3.14 estéo
apresentados os dados de volume e area de van der Waals para todos os componentes,

com excec¢do do 2-HEAF.

Tabela 3.14 — Valores de ri e g; para decano, tolueno, DEG, TEG, glicerina

e sulfolano.
Componente ri qi
Decano 7,1974 6,0160
Tolueno 1,2663 0,9168
DEG 4,0013 3,5680
TEG 6,5342 6,1200
Glicerina 4,7957 4,9080

Sulfolano 40358 3,2000
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Na literatura ndo estdo disponiveis esses dados para o liquido idnico estudado

(2-HEAF). Sendo assim, ndo foi possivel realizar a modelagem do UNIQUAC para o
sistema contendo decano + tolueno + 2-HEAF.

Os parametros de interacdo binaria (Aij, Aji, Bij e Bji) entre 0s componentes

dos sistemas contendo decano + tolueno + glicéis foram ajustados para os modelos NRTL

e UNIQUAC, e estdo listados na Tabela 3.15. Na modelagem de todos os sistemas o valor

do parametro de ndo-randomicidade (o) foi igual a 0.2.

Tabela 3.15 - Parametros de interacdo binaria entre decano (1)/ tolueno (2)/
dietilenoglicol (3) e trietilenoglicol (4) a T = (303,15 e 333,15) K

Par ij

12
13
14
23

24

Modelos Termodinamicos

NRTL UNIQUAC

Aij Aji  Bij (I/K) Bji (IIK)  Aij
-22,989 13844 -0,7280 -1,1028  -8,8796
-14218 15082 6,7736 -1,7387  -777,90
-1079,4 14443 63701 -1,6921  -634,90
22174 310,84 1,192 1,0491  3,6047

16,252 423,40 2,5697 -0,6029 2,0666

Aji

-204,98
342,43
348,37
1016,4

903,45

Bij (1/K)
-0,5145
3,0009
2,2746
0,0007

0,2059

Bji (1/K)
0,6151
-0,7226
-0,6845
11,6227

-2,1445

Os parametros de interacdo binaria entre os componentes dos sistemas

contendo decano + tolueno + glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno
+ sulfolano est&o listados nas Tabelas 3.16 e 3.17.
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Tabela 3.16 - Parametros de interacdo entre decano (1) / tolueno (2) / glicerina (3) / 2-
HEAF (4) e sulfolano (5) a T = (303,15 e 333,15) K

Modelos Termodinamicos

Par ij
NRTL

Alij Aji Bij (1/K) Bji (1/K)
12 10,731 2328,9 -0,2989 -1,0993
13 -1782,4 -2746,2 8,3183 11,916
14 -3095,0 709,10 12,337 0,6694
15 1034,2 369,41 0,1305 1,7057
23 30,325 -600,68 2,5739 4,5810
24 1,0441 -64,512 3,2764 2,5226
25 -76,287 332,42 2,1207 0,6799

Tabela 3.17 - Parametros de interagéo entre decano (1) / tolueno (2) / glicerina (3) e
sulfolano (4) a T = (303,15 e 333,15) K

Modelos Termodinamicos

Par ij
UNIQUAC
Alij Aji Bij (1/K) Bji (L/K)
12 12,818 1054,7 -0,3556 1,5571
13 -779,84 220,58 2,9481 -0,3622
14 -88,525 103,52 1,6275 -0,2576
23 -356,34 272,26 1,9300 -0,1368
24 0,3218 270,46 1,7203 -0,5522

A Tabela 3.18 mostra o desvio médio quadratico, que € uma medida da
concordancia entre os dados experimentais e calculados, para os modelos de correlacao.
Para os sistemas constituidos por decano + tolueno + glicéis, o desvio global é de 1,02%
para 0 NRTL e 1,52% para o0 UNIQUAC. Esses valores mostram que os modelos

apresentam uma boa capacidade para representar os sistemas estudados.
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Tabela 3.18 - Desvios das correlacfes para os sistemas constituidos decano + tolueno +
glicois

] Modelos Termodinamicos
Sistemas

TIK NRTL UNIQUAC
Axrmsp (%0) AxrmsD (%0)
Decano + tolueno + dietilenoglicol
303,15 0,84 1,63
333,15 0,99 0,61
Decano + tolueno + trietilenoglicol
303,15 1,29 1,27
333,15 0,92 2,14
Desvio global da correlagédo 1,02 1,52

Os resultados dos célculos de desvio médio com base em ambos os modelos,
NRTL e UNIQUAC, apresentaram boa representacao das tie-lines experimentais para 0s
sistemas estudados. Como mostrado na Tabela 3.19, os valores dos desvios indicam a boa
aplicabilidade dos modelos NTRL e UNIQUAC para a correlacdo dos dados de ELL
estudados.

Tabela 3.19 - Desvios das correlacfes para 0s sistemas constituidos por decano + tolueno
+ solventes

Modelos Termodinamicos

Sistemas
T/K NRTL UNIQUAC
AxrmsD (%0) Axrmsp (%0)

Decano + tolueno + glicerina
303,15 1,13 1,12
333,15 0,61 0,91
Decano + tolueno + 2-HEAF
303,15 1,05 -
333,15 0,84 -
Decano + tolueno + sulfolano
303,15 0,59 1,65
333,15 0,68 0,77
Desvio global da correlagéo 0,84 1,15

Conforme visto nas Tabelas 3.17 e 3.18 os modelos, NRTL e UNIQUAC,

apresentaram baixos valores de desvios mostrando que os dois modelos séo capazes de
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representar bem os dados experimentais dos sistemas estudados. No entanto, 0 NRTL
apresentou desvios ainda menores que 0 UNIQUAC, embora a diferenca néo tenha sido

grande.

Os modelos NRTL e UNIQUAC, quando usados por Ghannad, Lotfollahi e
Asl (2011) na descricdo do equilibrio liquido-liquido de sistemas constituidos por
etilenoglicol + benzeno + ciclohexano apresentaram desvios médios de 0,92 % para o
NRTL e 0,95 % para UNIQUAC. A modelagem do ELL de sistemas contendo decano +
tolueno + metanol, realizada por Doulabi, Mohsen-Nia e Rasa (2011) resultou em baixos
desvios para 0 NRTL e para 0 UNIQUAC. Lin (2011) utilizou os modelos NRTL e
UNIQUAC para representar os dados experimentais dos sistemas ternarios alifaticos +
aromaticos + sulfolano, os dois modelos também apresentaram baixos desvios. Esses
resultados mostram a boa aplicabilidade desses modelos para dados de equilibrio liquido-

liquido.

3.4 Conclusao

Os dados de equilibrio liquido-liquido (ELL) para a extracdo de aromaticos
(tolueno) a partir de mistura com alcano (decano) utilizando glicois (DEG e TEG),
glicerina, 2-HEAF e sulfolano como solvente extrator foram medidos a T = (303,15 e
333,15) K e a pressdo atmosférica. Cinco diferentes sistemas foram estudados: decano +
tolueno + DEG, decano + tolueno + TEG, decano + tolueno + glicerina, decano + tolueno
+ 2-HEAF e decano + tolueno + sulfolano. Os resultados mostraram que a capacidade de
extracdo dos glicais é diretamente proporcional ao tamanho da cadeia carbonica do glicol.
Foi observado também que a variacdo de temperatura estudada ndo afetou o tamanho da
regido de duas fases dos sistemas analisados. No entanto, a temperatura influencia o
parametro de seletividade. Os maiores valores de seletividade foram obtidos na menor
temperatura de estudo (T = 303,15 K), que é um bom resultado para o processo de
extracdo liquido-liquido devido a reducdo de custos com energia. As tie-lines mostraram
que o tolueno é mais solUvel na fase rica em decano do que na fase rica em solvente. Dois
modelos termodinamicos de coeficientes de atividade (NTRL e UNIQUAC) foram
aplicados para correlacionar os dados experimentais. Estes modelos reproduziram

satisfatoriamente 0 comportamento dos sistemas decano + tolueno + DEG, decano +
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tolueno + TEG, decano + tolueno + glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e decano +

tolueno + sulfolano apresentando desvio médio global inferior a 1,7 %.
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Resumo

Sulfolano, alcoois e glicois sdo comumente utilizados como solventes em diferentes
processos de extracdo industrial. O foco do presente trabalho € determinar
experimentalmente propriedades volumétrica (densidade, p) e de transporte (viscosidade
dindmica, n) de misturas binérias contendo sulfolano + 2-butanol [ou 2-propanol,
dietilenoglicol (DEG), ou trietilenoglicol (TEG)] dentro de uma faixa de temperatura T =
(303,15 a 343,15) K e pressdo atmosferica. Densidade e viscosidade foram medidas
usando um viscodensimetro de oscilacdo em tubo U (Anton Paar, modelo SVM 3000
digital). Os resultados experimentais da densidade e da viscosidade tanto para oS
componentes puros quanto para os sistemas binarios mostram uma diminuicdo em seus
valores com 0 aumento da temperatura, como ja esperado para liquidos. O volume em
excesso (VE) e o desvio de viscosidade foram obtidos a partir dos dados experimentais e
correlacionados através da equagdo polinomial de Redlich-Kister. Os valores de VE
mostram um duplo comportamento, apresentando dados positivos e negativos,
dependendo da natureza dos liquidos nas misturas. Ja os valores do desvio de viscosidade
apresentam-se negativos em toda faixa de composicédo para todos os sistemas estudados.
O coeficiente de expansdo térmica foi calculado usando os dados experimentais de
densidade, apresentando valores positivos e negativos.

Palavras-chave: Densidade. Viscosidade. Sulfolano. Alcool. Glicéis.

4.1 Introducéo

A nafta € uma mistura de hidrocarbonetos obtida pela destilacdo fracionada
do petrdleo bruto em refinarias, a partir da qual os hidrocarbonetos aromaticos de alta
pureza podem ser recuperados. Este processo desempenha um papel importante na
industria petroquimica. Geralmente, compostos aromaticos tém de ser separados a partir
de misturas com hidrocarbonetos alifaticos, ambos presentes na nafta, utilizando um
solvente extrator através da operacdo unitéria de extracdo, uma vez que a destilacdo ndo
é apropriada (SANTIAGO; AZNAR, 2007a).

Solventes utilizados na extragdo de aromaticos devem apresentar
algumas propriedades importantes, como por exemplo: alta seletividade para os

compostos aromaticos, alta densidade e baixa viscosidade. Eles também devem
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ter caracteristicas adequadas de estabilidade térmica e a corrosdo. Outra
caracteristica interessante € possuir uma boa miscibilidade parcial com os

hidrocarbonetos, em especial a baixas temperaturas.

Sulfolano, dimetilsulfoxido, n-metilpirrolidona e liquidos i6nicos tém
atraido especial atencdo como solventes para a extracdo de aromaticos, especialmente o
sulfolano, devido as suas propriedades fisico-quimicas vantajosas, tais como, a
capacidade de remover os hidrocarbonetos arométicos monociclicos de produtos do
petréleo bruto (ASHOUR; ABU-EISHAH, 2006b). Por esta razdo, sulfolano + co-
solventes (por exemplo, 2-butanol, 2-propanol, dietilenoglicol e trietilenoglicol) séo de
particular interesse (PATWARI et al., 2009; YU; LI, 1998).

E importante mencionar que as propriedades volumétricas e de transporte s&o
essenciais para os calculos de engenharia quimica, especialmente em processos de fluxo
de fluidos. No entanto, ainda ha uma escassez de dados de caracterizacdo termodinamica
completa para misturas (YU; LI, 1998). Entre estas propriedades, a densidade e a
viscosidade sdo essenciais para entender a interacdo liquido-liquido (SACCO;
RAKSHIT, 1975). Alguns artigos ja foram publicados, com foco em densidade,
viscosidade e propriedades em excesso para misturas envolvendo sulfolano (PATWARI
et al., 2009; YU; LI, 1998; SACCO; RAKSHIT, 1975; KINART et al., 2007; MOTIN;
ALI; SULTANA, 2007; YANG; MA, ZHOU, 2004; SACCO et al., 1981; LOPEZ,
JANNELLI; SILVESTRI, 1982; CHEN; KNAPP, 1995; YU; LIU; GAO, 2000;
AWWAD; AL-DUJAILI; SALMAN, 2002; YANG; YU; MA, 2005; SALEH;
SHAMSUDDIN; BEGUM, 2006; KINART et al., 2008; CHEN; CHANG, 2010;
KELAYEH et al., 2011). Contudo, ainda ha uma certa caréncia de dados com o0s mais

variados solventes.

Neste contexto, o objetivo deste Capitulo é estudar as propriedades
termodindmicas (densidade, volume em excesso, coeficiente de expansdo termica,
viscosidade e desvio de viscosidade) de sistemas binarios constituidos por sulfolano +
alcool (sulfolano + 2-butanol; sulfolano + 2-propanol) e sulfolano + glicéis (sulfolano +
dietilenoglicol; sulfolano + trietilenoglicol) a T = (303,15; 313,15; 323,15; 333,15;
343,15) K em pressdo atmosférica, de modo a compreender melhor o comportamento das

interagOes intermoleculares destes sistemas.
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4.2 Materiais e Métodos

4.2.1 Materiais

Os produtos quimicos utilizados para preparar as misturas

binarias encontram-se descritos na Tabela 4.1.

Tabela 4.1 - Identificacdo dos reagentes utilizados

Nome Origem Pureza (%) N°. CAS
Sulfolano Aldrich >99,0 126-33-0
2-Butanol Sigma-Aldrich >99,5 78-92-2
2-Propanol Sigma-Aldrich >99,5 67-63-0
Dietilenoglicol Sigma-Aldrich >99,0 111-46-6
Trietilenoglicol Sigma-Aldrich >99,0 78-92-2

4.2.2 Métodos

As misturas binarias foram preparadas por técnica gravimétrica utilizando
uma balanca analitica (Shimadzu, AY 220), com incerteza de + 0,0001 g a T = 303,15 K.
As concentragdes variam em um intervalo de fragdo molar de 0,1. Foram preparadas

misturas com composicao de fracdo entre 0,1 a 0,9.

A densidade e a viscosidade das substancias puras e suas misturas foram
determinadas através de analises em um viscodensimetro de oscilagdo em tubo U (modelo
SVM 3000 digital, Anton Paar). Cada analise € resultado da média de pelo menos duas
medigdes. A incerteza da medida experimental fornecida pelo fabricante do equipamento

é de = 0,0005 g-cm™ para a densidade e + 0,35 % para a viscosidade.

Apds terem sido realizadas as analises experimentais em triplicata verificou-
se que a incerteza para as misturas binarias estudadas é de + 0,0002 g-cm™ para a
densidade e + 0,3% para a viscosidade. A temperatura foi registrada por intermédio de
um termopar com um grau de incerteza estimada em 0,01 K. As fragcbes molares

apresentam incerteza de + 0,0005.
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O comportamento da influéncia da temperatura sobre os dados de densidade
dos sistemas estudados foram representados através de um ajuste linear. J& para os dados
de viscosidade, a equacdo de Andrade (Eq. 4.1), citada por Reid, Prausnitz e Poling (1987)

foi utilizada para representar a variacdo da viscosidade com a temperatura.

A
T (4.1)

O volume em excesso, VE, foi calculado a partir dos dados experimentais de

InG7) = Ay +

densidade, utilizando a seguinte equacéo:
E _ n 1 -l
V _izﬂ:XiMi(p pl ) (42)

onde, p representa a densidade da mistura, n € o nimero de componentes da mistura, e Xi,
pie Mjdenotam a fracdo molar, a densidade, a massa molecular dos componentes puros,

respectivamente.
Os desvios de viscosidade (An) foram calculados usando a equacéo:
n
An=n- X. 17
n=n Z:, 7 4.3)
onde, n € a viscosidade da mistura; e, ni € Xi representam a viscosidade e a fracdo molar

dos componentes puros, respectivamente.

Os valores de volume em excesso e de desvio de viscosidade (VE e An) foram
ajustados por meio da equacédo de Redlich-Kister (REDLICH; KISTER, 1948),

k
=x,1-x)> A (1-2x,)’
y l( 1); j ( 1) (44)
onde, y denota VE e An, x1 representa a fragdo molar, Aj € um pardmetro ajustavel, e k é
0 grau de expansdo do polinomial. Os valores de A; foram obtidos usando um
procedimento de ajuste ndo-linear de minimos quadrados. Os correspondentes desvios

padrdo foram dadas por:

G(y) _ \/Z(yexp - ycal)

(n—p) (4.5)
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onde, Yexp representa as propriedades experimentais em excesso e Yca representa as
propriedades em excesso calculada, n é o nimero de pontos experimentais, e p € 0 nimero

de parametros obtidos na respectiva equagéao.

O coeficiente de expanséo térmica foi calculado usando a equacéo 4.6:

A
“=F (aij (4.6)

A relacdo entre volume molar e volume molar em excesso € mostrada através

da equacéo 4.7:

2
V=YxV+V"
; 171 m (4.7)
onde, xie Vi representam fragdo molar e volume molar do componente i, respectivamente.
No caso de misturas, a equagéo (4.7) foi derivada e dividida por V invertendo a ordem
dos termos, que em seguida obteve-se a equacdo 4.8 (RESA, GONZALEZ; GOENAGA,
2004):

1|(ovE 2
TV H ot jp + 2l )} (4.8)

onde, a e a; sdo coeficientes de expansdo térmica das misturas e dos componentes puros,

respectivamente.

4.3 Resultados e Discussao

A qualidade dos dados experimentais de densidade e de viscosidade foi
verificada através de uma comparacdo com dados disponiveis na literatura (PATWARI
etal., 2009; KINART et al., 2007, YANG; MA; ZHOU, 2004; AWWAD; AL-DUJAILLI,
SALMAN, 2002; YANG; YU; MA, 2005; KELAYEH et al., 2011; BRAVO-SANCHEZ
et al.,, 2010; LOMTE et al., 2009; DOGHAEI;, ROSTAMI; OMRANI, 2010;
ILOUKHANI; ALMASI, 2009; FARHAN; AWWAD, 2009; PANG et al., 2007,
OMRANI; ROSTAMI, MOKHTARY, 2010; BERNAL-GARCIA et al., 2008; BEGUM
et al., 2011; TSAI; SORIANO; LI, 2009; VALTZ et al., 2004; SUN; TEJA, 2003). A
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comparacdo entre os valores mostrou uma boa concordancia entre os dados obtidos
experimentalmente neste estudo e os dados disponiveis na literatura, como pode ser visto
na Tabela 4.2.

Tabela 4.2 - Densidade (p) e viscosidade (77), em fungdo da temperatura para sulfolano, 2-butanol, 2-
propanol, dietilenoglicol e trietilenoglicol

T/IK plg-cm n/mPa-s

sulfolano Exp Literatura Exp Literatura

303,15 1,2629 1,2623* 1,2618" 1,2608° 1,2608¢ 10,401 10,180%° 10,030° 10,0741
313,15 1,2541 1,2540* 1,2516° 1,2519¢ 8,0712 7,8500% 7,8365" 6,1936¢
323,15 1,2452 1,24572 1,2433° 1,2434°  6,4460 6,1500?

333,15 1,2366 1,2365% 1,2346° 5,2239 4,4000?

343,15 1,2281 1,2290* 4,3189 3,5700°

2-butanol

303,15 0,7993 0,7984° 0,7987" 0,7983¢ 0,7984"  2,5077 2,6060° 2,4990" 2,53409 2,4890"
313,15 0,7907 0,7897° 1,7816 1,8400°

323,15 0,7817 0,7806° 1,3114 1,3320°

333,15 0,7721 0,7710° 0,9964 1,0010¢

343,15 0,7620 0,7610° 0,7747 0,7760¢

2-propanol

303,15 0,7775 0,7780" 0,7771 0,7767¢ 0,7772%  1,7754 1,7370' 1,7850' 1,7583¢ 1,7880'
313,15 0,7688 0,7683" 0,7688 1,3404 1,3472" 11,3470

323,15 0,7597 0,7597 1,0318 1,0330/

333,15 0,7500 0,7504/ 0,7965 0,8110/

343,15 0,7395 0,6424

DEG

303,15 1,1100 1,1099' 1,1095™ 1,1122" 1,1094° 22,478 22,091' 22,160™

313,15 1,1030 1,1027' 1,1021™ 14,915 14,563' 14,710™

323,15 1,0959 1,0955' 1,0949™ 10,428 10,029' 10,195™

333,15 1,0885 1,0883' 7,6049 7,220

343,15 1,0811 1,0810' 5,7468 5,369

TEG

303,15 1,1165 1,116 1,1158% 1,1158° 29,501 29,27°

313,15 1,1089 1,109 1,1080¢ 19,261 18,96 19,5000"

323,15 1,1011 1,101 1,1002¢ 13,282 12,96°

333,15 1,0934 1,093 11,0923 9,5751 9,288° 19,6600

343,15 1,0855 1,086° 1,0844 7,1622 6,906°

"KELAYEH et al., 2011; PPATWARI et al., 2009; °YANG; YU; MA, 2005; YANG; MA; ZHOU, 2004; ' BRAVO-SANCHEZ
etal., 2010; 'DOGHAEI; ROSTAMI; OMRANI, 2010; 9ILOUKHANI; ALMASI, 2009; "FARHAN; AWWAD, 2009; LOMTE
et al., 2009; IPANG.et al., 2007; XOMRANI; ROSTAMI; MOKHTARY, 2010; 'BERNAL-GARCIA et al., 2008; "BEGUM et
al., 2011; "AWWAD; AL-DUJAILI; SALMAN, 2002; °KINART et al., 2007; PTSAI; SORIANO; LI, 2009; IVALTZ et al.,
2004; 'SUN; TEJA, 2003.
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Na Tabela 4.3 sdo apresentados os dados experimentais de densidade para 0s

sistemas binarios de sulfolano + 2-butanol, sulfolano + 2-propanol, sulfolano + DEG e

sulfolano + TEG medidos a pressao atmosférica e em diferentes temperaturas.

Tabela 4.3 — Densidade (p) para as misturas binarias a T = (303,15 — 343,15) K

plg-cm™®

X1 T/K=303,15 T/K=31315 T/K=323,15 T/K=333,15 T/K=2343,15
sulfolano (x1) + 2-butanol (x2)
0,099 0,8466 0,8378 0,8288 0,8193 0,8094
0,198 0,8941 0,8852 0,8760 0,8667 0,8570
0,298 0,9417 0,9329 0,9238 0,9146 0,9050
0,380 0,9806 0,9717 0,9626 0,9533 0,9439
0,499 1,0364 1,0275 1,0184 1,0093 1,0000
0,593 1,0796 1,0707 1,0618 1,0527 1,0435
0,691 1,1251 1,1162 1,1072 1,0982 1,0892
0,799 1,1739 1,1651 1,1562 1,1474 1,1385
0,900 1,2190 1,2101 1,2014 1,1925 1,1837
sulfolano (x1) + 2-propanol (x2)
0,075 0,8236 0,8146 0,8053 0,7955 0,7852
0,164 0,8759 0,8669 0,8575 0,8479 0,8379
0,250 0,9240 0,9148 0,9054 0,8960 0,8860
0,353 0,9787 0,9696 0,9604 0,9507 0,9411
0,437 1,0213 1,0121 1,0029 0,9938 0,9843
0,536 1,0693 1,0602 1,0509 1,0416 1,0321
0,656 1,1243 1,1153 1,1062 1,0970 1,0877
0,768 1,1721 1,1631 1,1541 1,1451 1,1359
0,880 1,2193 1,2104 1,2016 1,1926 1,1837
sulfolano (x1) + DEG (x2)
0,097 1,1250 1,1176 1,1102 1,1027 1,0949
0,198 1,1400 1,1325 1,1248 1,1170 1,1091
0,319 1,1582 1,1503 1,1423 1,1342 1,1261
0,414 1,1722 1,1642 1,1561 1,1478 1,1396
0,499 1,1852 1,1769 1,1686 1,1603 1,1519
0,614 1,2029 1,1945 1,1860 1,1775 1,1690
0,698 1,2156 1,2071 1,1985 1,1900 1,1813
0,789 1,2297 1,2211 1,2125 1,2038 1,1951
0,887 1,2450 1,2363 1,2275 1,2188 1,2101
sulfolano (x1) + TEG (x2)
0,123 1,1303 1,1224 1,1146 1,1066 1,0985
0,268 1,1476 1,1395 1,1315 1,1233 1,1150
0,505 1,1788 1,1705 1,1619 1,1534 1,1450
0,598 1,1922 1,1837 1,1751 1,1666 1,1580
0,678 1,2045 1,1960 1,1875 1,1788 1,1701
0,768 1,2190 1,2103 1,2015 1,1929 1,1843
0,837 1,2313 1,2226 1,2139 1,2052 1,1964
0,929 1,2488 1,2400 1,2312 1,2224 1,2137
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As Figuras 4.1a e 4.1b mostram o efeito da temperatura sobre a densidade dos
componentes puros e de suas respectivas misturas binarias. Observa-se que com o
aumento da temperatura ocorreu uma reducdo nos valores de densidade. Os dados
experimentais foram correlacionados por regressdo linear. Os parametros de ajuste, Ao e

A1, sdo mostrados na Tabela 4.4.

Figura 4.1 - Influéncia da temperatura na densidade. (a) Componentes puros: sulfolano,
m; DEG, o; TEG, e; 2-butanol, A; 2-propanol, A . (b) Misturas binarias: sulfolano + DEG,

o; sulfolano + TEG, e; sulfolano + 2-butanol, A; sulfolano + 2-propanol, A.
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Figura 4.1 (Continuacéo) - Influéncia da temperatura na densidade. (a) Componentes

puros: sulfolano, m; DEG, o; TEG, e; 2-butanol, A; 2-propanol, A. (b) Misturas bindrias:

sulfolano + DEG, o; sulfolano + TEG, e; sulfolano + 2-butanol, A; sulfolano + 2-

propanol, A.
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Tabela 4.4 - Pardmetros ajustaveis obtidos por regressdo linear para os dados de

densidade em funcdo da temperatura

Componentes Ao A1
Sulfolano 1,5268 -8,71x10*
2-Butanol 1,0823 -9,32x10*
2-Propanol 1,0654 -9,48x10*
DEG 1,3293 -7,23x10*
TEG 1,3515 -7,75x10*
Sulfolano + 2-butanol 1,3122 -9,1x10*
Sulfolano + 2-propanol 1,3010 -9,23x10*
Sulfolano + DEG 1,4373 -8,32x10*
Sulfolano + TEG 1,4355 -8,47x10*




111

Os resultados experimentais do volume em excesso para os sistemas binarios
de sulfolano + 2-butanol, ou + 2-propanol e sulfolano + DEG, ou + TEG a T = (303,15;
313,15; 323,15; 333,15 e 343,15) K estdo apresentados na Tabela 4.5.

Tabela 4.5 - Volume em excesso (VE) para as misturas binarias (sulfolano + 2-butanol,
ou + 2-propanol, + DEG, +TEG) a T = (303,15 - 343,15) K

VE/cm?3-mol?

X1 3T(;:}3<,1_5 T/K=313,15 T/K=32315 T/K=33315 T/K =34315
sulfolano (x1) + 2-butanol (x2)
0,099 -0,03 -0,02 -0,04 -0,07 -0,11
0,198 -0,10 -0,11 -0,12 -0,18 -0,25
0,298 -0,15 -0,18 -0,22 -0,29 -0,36
0,380 -0,21 -0,23 -0,27 -0,33 -0,41
0,499 -0,26 -0,29 -0,33 -0,39 -0,47
0,593 -0,22 -0,24 -0,29 -0,35 -0,41
0,691 -0,24 -0,27 -0,30 -0,35 -0,41
0,799 -0,20 -0,22 -0,25 -0,29 -0,33
0,900 -0,11 -0,12 -0,15 -0,15 -0,17
sulfolano (x1) + 2-propanol (x2)
0,075 -0,19 -0,18 -0,18 -0,19 -0,23
0,164 -0,35 -0,36 -0,37 -0,42 -0,49
0,250 -0,47 -0,48 -0,50 -0,56 -0,64
0,353 -0,53 -0,55 -0,60 -0,63 -0,73
0,437 -0,55 -0,57 -0,61 -0,69 -0,79
0,536 -0,54 -0,56 -0,59 -0,64 -0,71
0,656 -0,50 -0,53 -0,57 -0,60 -0,66
0,768 -0,39 -0,40 -0,44 -0,46 -0,49
0,880 -0,35 -0,36 -0,40 -0,40 -0,42
sulfolano (x1) + DEG (x2)
0,097 -0,02 0,00 0,01 0,01 0,04
0,198 0,01 0,02 0,04 0,06 0,09
0,319 0,03 0,06 0,09 0,12 0,15
0,414 0,08 0,10 0,13 0,16 0,20
0,499 0,08 0,12 0,14 0,17 0,21
0,614 0,07 0,09 0,12 0,15 0,19
0,698 0,08 0,10 0,12 0,15 0,19
0,789 0,06 0,08 0,08 0,11 0,15
0,887 0,04 0,05 0,06 0,08 0,11
sulfolano (x1) + TEG (x2)
0,123 -0,07 -0,05 -0,06 -0,04 -0,02
0,268 -0,11 -0,08 -0,08 -0,05 -0,02
0,505 -0,09 -0,07 -0,04 0,00 0,03
0,598 -0,06 -0,03 -0,01 0,02 0,06
0,678 -0,03 -0,02 -0,01 0,03 0,07
0,768 0,00 0,02 0,05 0,07 0,10
0,837 0,00 0,01 0,01 0,04 0,07

0,929 0,01 0,00 0,00 0,03 0,05
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A dependéncia do VE a varias temperaturas é representada nas Figuras 4.2a e
4.2b. Na Figura 4.2a, pode ser observado que os valores de VE para os sistemas binarios
sulfolano + 2-butanol e sulfolano + 2-propanol diminuem, ficando mais negativos, com
0 aumento da temperatura. Pode ser visto a partir dos dados obtidos de VE que todos os
valores apresentam-se negativos para as misturas binarias com alcoois (sulfolano + 2-
butanol ou + 2-propanol) ao longo de toda a faixa de composi¢do. Um valor minimo de
VE ¢é observado em torno de x1 = 0,50 para sulfolano + 2-butanol e de x; = 0,44 para
sulfolano + 2-propanol, em todas as temperaturas estudadas, como apresentado na Tabela
4.5.

Também pode ser visto a partir da Figura 4.2a, que o alcool de maior cadeia
carbbnica (2-butanol) apresenta valores de VE menos negativos. Este comportamento, VE
negativo, pode ser explicado pela quebra de ligacfes de hidrogénio das moléculas de
alcool, quando misturados com o sulfolano; como resultado, fragmentos da cadeia
carbonica do alcool pode sofrer um processo de associacdo ou interagir fracamente com
as moléculas do sulfolano. Desta forma, o volume em excesso é diretamente influenciado

por diferentes interacdes e pela geometria das moléculas (SACCO; RAKSHIT, 1975).
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Figura 4.2 - Influéncia da temperatura no volume molar em excesso de misturas binarias.
(@): x1 sulfolano + (1 - x1) 2-butanol: m, 303,15 K; 0, 343,15 K. x1 sulfolano + (1 — x1) 2-
propanol: A, 303,15 K; A, 343,15 K. (b): x1 sulfolano + (1 - x;) DEG: m, 303,15 K; O,
343,15 K. x1 sulfolano + (1 — x1) TEG: A, 303,15 K; A, 343,15 K. Todas as linhas foram

obtidas por ajuste polinomial através da equacao de Redlich-Kister
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Para a mistura sulfolano + DEG, VE assume valores positivos em grande parte
da faixa de composicao estudada, mostrando valores negativos em x; ~ 0,10 a T =303,15

K. O valor maximo de VE neste sistema é apresentado em x; = 0,50 a T = 343,15 K. Para
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a mistura sulfolano + TEG, os valores de VE sdo negativos e positivos, com valor minimo
em x1 =~ 0,38 a T =303,15 K e valor maximo em X1~ 0,77 a T = 343,15 K. A Figura 4.2b
mostra que para as misturas sulfolano + DEG e sulfolano + TEG os valores de VE

aumentam com o0 aumento da temperatura.

A partir da Tabela 4.5 e da Figura 4.2b, observa-se que 0s sistemas contendo
sulfolano + glicois apresentam valores positivos e negativos de VE. No entanto, para o
sistema contendo sulfolano + DEG apenas na regido x; = 0,097 tem VE negativo. Este
comportamento pode ser atribuido a uma expansio desta mistura. Os valores de VE
tornam-se mais positivos com o aumento da temperatura. Para o sistema sulfolano + TEG

h& um duplo comportamento (contracdo e expansao), como mostrado na Tabela 4.5.

Conforme descrito por Kinart et al. (2007) a magnitude do VE é dependente
de muitos efeitos, por exemplo, contribuicBes fisicas, quimicas e estruturais. As
interacOes fisicas sdo responsaveis pela producéo de valores positivo de VE devido a
perturbacdo da ordem dos liquidos na mistura. Além disso, as intera¢cdes quimicas de
associacao e/ou de dissociacdo podem ocorrer devido as ligagdes de hidrogénio ou outras

interacBes complexas.

Ja os efeitos estruturais contribuem para valores negativos de VE, como
resultado de uma acomodacéo intersticial. Deste modo, as moléculas livres de glicois
(DEG e TEG) e sulfolano podem interagir através das ligacdes de hidrogénio
intermoleculares e/ou das forcas dipolo-dipolo resultantes dos aglomerados de
complexidade intermolecular. Os alcoois sdo fortemente auto-associados com o grau de
associacao fortemente dependente do tamanho da molécula, da posi¢do do grupo OH e
da temperatura (BHATTACHARJEE; ROY, 2010).

4.3.2 Viscosidade e Desvio de Viscosidade

A Tabela 4.6 mostra os valores de viscosidade (1), medidos
experimentalmente, com diferentes fracdes massicas para as misturas binarias (sulfolano
+ 2-butanol, sulfolano + 2-propanol, sulfolano + DEG, e sulfolano + TEG) a T = (303,15;
313,15; 323,15; 333,15 e 343,15) K e a pressdo atmosférica.
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Tabela 4.6 - Viscosidade (77) para as misturas binarias (sulfolano + 2-butanol, ou + 2-

propanol, + DEG, + TEG) a T = (303,15 - 343,15) K

X1

n/mPa-s

T/K=303,15 T/K=313,15 T/K=323,15 T/K=333,15 T/K=2343,15

sulfolano (x1) + 2-butanol (x2)

0,099 2,16 1,62 1,26 1,00 0,80
0,198 2,17 1,67 1,33 1,08 0,89
0,298 2,34 1,83 1,49 1,21 1,01
0,380 2,56 2,01 1,63 1,35 1,14
0,499 2,98 2,37 1,93 1,61 1,37
0,593 3,46 2,77 2,27 1,89 1,62
0,691 4,19 3,36 2,76 2,31 1,97
0,799 5,41 4,32 3,53 2,94 2,49
0,900 7,23 5,72 4,63 3,82 3,21
sulfolano (x1) + 2-propanol (x2)

0,075 1,62 1,27 1,01 0,81 0,66
0,164 1,69 1,34 1,08 0,89 0,74
0,250 1,85 1,48 1,20 1,00 0,84
0,353 2,14 1,71 1,41 1,18 0,99
0,437 2,43 1,96 1,62 1,36 1,14
0,536 2,91 2,35 1,95 1,64 1,40
0,656 3,75 3,03 2,50 2,11 1,80
0,768 4,97 3,99 3,27 2,73 2,32
0,880 6,92 5,48 4,45 3,68 3,10
sulfolano (x1) + DEG (x2)

0,097 19,1 12,9 9,13 6,74 5,15
0,198 16,3 11,2 8,04 6,01 4,65
0,319 13,8 9,62 7,03 5,35 4,19
0,414 12,2 8,70 6,46 4,97 3,94
0,499 11,2 8,07 6,07 4,72 3,78
0,614 10,2 7,49 5,72 4,50 3,64
0,698 9,72 7,25 5,61 4,47 3,64
0,789 9,35 7,08 5,54 4,46 3,66
0,887 9,39 7,23 5,72 4,64 3,84
sulfolano (x1) + TEG (x2)

0,123 25,6 16,9 11,8 8,60 6,49
0,268 21,2 14,3 10,1 7,49 574
0,505 15,6 10,9 8,00 6,09 4,78
0,598 13,9 9,90 7,36 5,67 4,49
0,678 12,6 9,13 6,88 5,36 4,29
0,768 11,4 8,40 6,43 5,09 4,12
0,837 10,8 8,11 6,29 5,01 4,10
0,929 10,3 7,89 6,22 5,02 4,13
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As Figuras 4.3a e 4.3b ilustram o comportamento da viscosidade dos
componentes puros e suas respectivas misturas binarias em T = (303,15; 313,15; 323,15;
333,15 e 343,15) K.

Figura 4.3 - Influéncia da temperatura na viscosidade. (a): Componentes puros -
sulfolano, m; DEG, o; TEG, e; 2-butanol, A; 2-propanol, A. (b) Misturas binarias —
sulfolano + DEG, o; sulfolano + TEG, e; sulfolano + 2-butanol, A; sulfolano + 2-

propanol, A.
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Figura 4.3 (Continuacao) - Influéncia da temperatura na viscosidade. (a): Componentes
puros - sulfolano, m; DEG, o; TEG, e; 2-butanol, A; 2-propanol, A. (b) Misturas binarias
— sulfolano + DEG, o; sulfolano + TEG, e; sulfolano + 2-butanol, A; sulfolano + 2-

propanol, A.
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Na Tabela 4.7 estdo disponiveis os parametros ajustaveis Ao e A1.

Tabela 4.7 - Parametros ajustaveis obtidos pela equacdo de Andrade para os dados de
viscosidade em funcdo da temperatura

Componentes Ao A1
Sulfolano 5,26797 2305,79
2-Butanol -9,33057 3105,82
2-Propanol -8,22203 2666,48
DEG -8,96022 3657,70
TEG -9,16681 3802,74
Sulfolano + 2-butanol -5,68477 2052,69
Sulfolano + 2-propanol -5,26066 1917,23
Sulfolano + DEG -7,14695 2896,67
Sulfolano + TEG -7,69276 3162,48

Os desvios de viscosidade (An) das misturas de sulfolano + 2-butanol, ou +
2-propanol e sulfolano + DEG, ou + TEG a T = (303,15 - 343,15) K estdo listados na
Tabela 4.8.
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Tabela 4.8 - Desvios de viscosidade (47) para misturas binarias a T = (303,15-343,15)

K
AnlmPa-s
X1 T/IK=303,15 T/K=313,15 T/K=323,15 T/K=333,15 T/K=2343,15
sulfolano (x1) + 2-butanol (X2)
0,099 -1,135 -0,784 -0,563 -0,418 -0,323
0,198 -1,898 -1,355 -1,002 -0,757 -0,588
0,298 -2,518 -1,832 -1,376 -1,049 -0,821
0,380 -2,947 -2,159 -1,633 -1,250 -0,980
0,499 -3,461 -2,550 -1,938 -1,490 -1,172
0,593 -3,726 -2,747 -2,087 -1,605 -1,259
0,691 -3,765 -2,767 -2,101 -1,608 -1,258
0,799 -3,404 -2,488 -1,883 -1,432 -1,113
0,900 -2,378 -1,724 -1,304 -0,978 -0,753
sulfolano (x1) + 2-propanol (X2)
0,075 -0,798 -0,577 -0,427 -0,317 -0,264
0,164 -1,500 -1,106 -0,837 -0,639 -0,507
0,250 -2,079 -1,546 -1,180 -0,904 -0,725
0,353 -2,681 -2,002 -1,535 -1,182 -0,954
0,437 -3,112 -2,322 -1,781 -1,375 -1,105
0,536 -3,491 -2,598 -1,989 -1,530 -1,211
0,656 -3,687 -2,730 -2,081 -1,594 -1,251
0,768 -3,431 -2,521 -1,917 -1,462 -1,148
0,880 -2,452 -1,784 -1,348 -1,010 -0,777
sulfolano (x1) + DEG (x2)
0,097 -2,176 -1,370 -0,916 -0,634 -0,457
0,198 -3,766 -2,385 -1,601 -1,120 -0,816
0,319 -4,872 -3,117 -2,125 -1,500 -1,102
0,414 -5,223 -3,378 -2,322 -1,652 -1,220
0,499 -5,263 -3,425 -2,370 -1,692 -1,256
0,614 -4,880 -3,225 -2,261 -1,639 -1,227
0,698 -4,330 -2,883 -2,036 -1,477 -1,111
0,789 -3,600 -2,434 -1,747 -1,268 -0,960
0,887 -2,369 -1,617 -1,174 -0,854 -0,645
1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
sulfolano (x1) + TEG (X2)
0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
0,123 -1,582 -0,977 -0,643 -0,441 -0,318
0,268 -3,171 -1,965 -1,319 -0,914 -0,660
0,505 -4,013 -2,511 -1,685 -1,174 -0,855
0,598 -4,223 -2,684 -1,827 -1,288 -0,945
0,678 -4,175 -2,673 -1,835 -1,305 -0,966
0,768 -3,925 -2,544 -1,768 -1,264 -0,938
0,837 -3,470 -2,270 -1,601 -1,150 -0,858
0,929 -2,705 -1,788 -1,277 -0,922 -0,683
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Um desvio de viscosidade negativo foi observado para todas as misturas
binarias, temperaturas e composi¢oes estudadas, como descreve as Figuras 4.4a e 4.4b.
Além disso, observa-se a partir da Tabela 4.6 que os valores de An tornam-se menos
negativos com o aumento da temperatura. Ressalta-se que os valores negativos dos
desvios de viscosidade indicam predominancia de forcas de dispersdo (DUBEY;
SHARMA; DUBEY, 2008).

Figura 4.4 - Influéncia da temperatura no desvio de viscosidade. (a): x1 sulfolano + (1 -
X1) 2-butanol: m, 303,15 K; 0, 343,15 K. x1 sulfolano + (1 —x1) 2-propanol: A, 303,15 K;
A, 343,15 K. (b): x1 sulfolano + (1 - x1) DEG: m, 303,15 K; 0, 343,15 K. xz sulfolano + (1
—X1) TEG: A, 303,15K; A, 343,15 K. Todas as linhas foram obtidas por ajuste polinomial

através da equacao de Redlich-Kister

(@ 05 ; . - . ; T - T

0,0 x 7]

0,5 F
1,0 b 4
15 F 4

2,0k 4

An/mPa-s

25k 4
3,0 F 4
35 F 4

4,0 4

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
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Figura 4.4 (Continuacéo) - Influéncia da temperatura no desvio de viscosidade. (a): x1
sulfolano + (1 - x1) 2-butanol: m, 303,15 K; 0, 343,15 K. x¢ sulfolano + (1 —x1) 2-propanol:
A 303,15K; A, 343,15 K. (b): Xz sulfolano + (1 - x1) DEG: m, 303,15 K; 0, 343,15 K. x1
sulfolano + (1 — x1) TEG: A, 303,15 K; A, 343,15 K. Todas as linhas foram obtidas por

ajuste polinomial através da equacédo de Redlich-Kister

(b)

An/mPas

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

Os parametros ajustaveis, A, e desvio padréo, o, foram calculados usando a
equacédo 4.4 e 4.5, respectivamente, e estdo listados nas Tabelas 4.9 e 4.10. Os resultados

foram baseados em uma expanséo polinomial de terceira ou de quarta ordem.

Tabela 4.9 - Pardmetros estimados para volume molar em excesso (VE) das misturas
binarias a diferentes temperaturas, juntamente com o desvio padrédo, o

TIK = TIK = TIK = TIK = TIK =

303,15 313,15 323,15 333,15 343,15
sulfolano + 2-butanol
Ao -0,9605 -1,0644 -1,2492 -1,4800 -1,7933
Ar 0,3102 0,3078 0,3428 0,2391 0,1215
Ao -0,0242 -0,1263 0,1904 -0,2036 -0,3149
As 0,4878 0,6112 0,7088 0,6266 0,5376
A4 0,4421 0,8195 0,1016 0,8032 1,0496

o 0,08 0,08 0,09 0,07 0,05
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Tabela 4.9 (Continuag&o) - Parametros estimados para volume molar em excesso (VE)

das misturas binarias a diferentes temperaturas, juntamente com o desvio padrao, o

sulfolano + 2-propanol

Ao -2,2112 -2,2947 -2,4562 -2,6780 -3,0195
A -0,5639 -0,5374 -0,6150 -0,7499 -1,0549
Az -0,0986 -0,1504 -0,0816 -0,2130 -0,0513
As 1,6072 1,6634 2,0964 2,0964 2,1905
Ay -2,0280 -1,8163 -1,9623 -1,5008 -1,7837
o 0,05 0,05 0,07 0,07 0,09
sulfolano + DEG

Ao 0,3120 0,4425 0,5567 0,6823 0,8370
Ar -0,1290 -0,1431 -0,1066 -0,0510 -0,1530
Az -0,3988 -0,6229 -0,6240 -0,5312 -0,4621
As -0,4084 -0,3035 -0,2802 -0,5907 -0,4339
Ay 0,1714 0,5788 0,5601 0,3590 0,5653
o 0,04 0,04 0,03 0,04 0,05
sulfolano + TEG

Ao -0,3776 -0,2916 -0,1854 -0,0183 0,1040
Ar -0,5539 -0,5383 -0,5768 -0,5490 -0,5792
Az 0,5378 0,6985 0,2560 0,1448 0,3412
As 0,2203 0,2872 0,1590 0,1088 0,0383
A4 -0,8502 -0,8956 -0,5819 -0,1671 -0,2154
o 0,09 0,09 0,10 0,10 0,10
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Tabela 4.10 - Parametros estimados para desvio de viscosidade (A7) das misturas
binarias a diferentes temperaturas, juntamente com o desvio padrédo, o

T/K=303,15 T/K=313,15 T/K=323,15 T/K=333,15 T/K=2343,15

sulfolano + 2-butanol

Ao -13,8806 -10,2252 -7,7704 -5,9711 -4,6937
A1 6,9392 5,1955 3,9909 3,1083 2,4468
Az -5,9043 -3,9818 -2,7639 -1,9695 -1,3918
Az 2,4315 1,9121 1,6545 1,1098 0,7677
Aq -4,5718 -2,8558 -2,0675 -1,3005 -0,9733
o 1,20 0,90 0,70 0,54 0,42
sulfolano + 2-propanol

Ao -13,4896 -10,0504 -7,6995 -5,9264 -4,7282
As 7,3719 5,3346 4,0089 3,0475 2,2745
Az -5,0003 -3,4555 -2,5005 -1,8508 -1,2209
Az 1,0913 0,7926 0,6999 0,4299 0,3082
Aq -2,4525 -1,4466 -0,9046 -0,3085 -0,4007
o 1,71 1,26 0,96 0,74 0,57
sulfolano + DEG

Ao -20,9873 -13,6749 -9,4729 -6,7829 -5,0341
A1 -3,0692 -1,2643 -0,4305 -0,0329 0,1391
Az -3,7133 -2,5075 -1,7456 -1,2232 -1,0006
As 3,9894 2,7602 2,1963 1,4801 1,1063
Aq -2,6620 -1,8904 -1,5289 -0,9825 -0,5282
o 0,16 0,11 0,15 0,14 0,13
sulfolano + TEG

Ao -17,0004 -10,7847 -7,3261 -5,1628 -3,7912
As 1,3045 1,4340 1,3056 1,1451 0,9886
Az -3,0405 -2,0126 -1,7454 -1,2920 -0,9312
Az 5,0853 3,2013 2,4687 1,6688 1,1121
Aq 3,0588 1,4723 1,0576 0,7462 0,4890
o 0,91 0,57 0,40 0,28 0,21
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Na Tabela 4.11 séo reportados os valores do coeficiente de expanséo térmica.
Nos sistemas contendo sulfolano + 2-butanol e sulfolano + 2-propanol os valores dos
coeficientes de expanséo térmica decrescem com o aumento da concentracdo de sulfolano
na mistura e aumentam com o aumento da temperatura, com excecdo a T = 313,15 K no

sistema sulfolano + 2-butanol.

Tabela 4.11 - Coeficiente de expansao térmica, o, para as misturas binarias (sulfolano +
2-butanol, ou + 2-propanol, + DEG, + TEG) a T = (303,15 a 343,15) K

alK?
X1 T/IK = T/IK = T/IK = T/IK = T/IK =
303,15 313,15 323,15 333,15 343,15
sulfolano (x1) + 2-butanol (x2)
0,099 10,473 10,072 10,315 10,932 11,632
0,198 9,712 9,369 9,485 9,877 10,339
0,298 8,399 8,295 8,461 8,798 9,185
0,380 7,672 7,693 7,832 8,054 8,316
0,499 6,415 6,674 6,830 6,946 7,077
0,593 5,316 5,812 6,029 6,106 6,180
0,691 4,480 5,141 5,343 5,303 5,240
0,799 3,295 4,218 4,482 4,390 4,254
0,900 2,279 3,453 3,783 3,652 3,456
sulfolano (x1) + 2-propanol (x2)
0,075 10,415 10,519 10,787 11,276 12,051
0,164 9,368 9,439 9,543 9,786 10,281
0,250 8,392 8,526 8,567 8,670 8,986
0,353 7,002 7,338 7,436 7,494 7,724
0,437 6,312 6,659 6,656 6,542 6,564
0,536 5,182 5,795 5,924 5,852 5,873
0,656 3,952 4,797 5,007 4,915 4,867
0,768 3,036 4,065 4,327 4,197 4,067
0,880 2,119 3,345 3,672 3,520 3,326
sulfolano (x1) + DEG (x2)
0,097 -14,322 -15,927 -16,872 -17,519 -18,220
0,198 -12,538 -13,797 -14,581 -15,163 -15,805
0,319 -10,230 -11,111 -11,745 -12,291 -12,902
0,414 -8,649 -9,189 -9,659 -10,132 -10,674
0,499 -7,027 -7,318 -7,698 -8,163 -8,698
0,614 -5,103 -4,994 -5,188 -5,578 -6,041
0,698 -3,738 -3,327 -3,376 -3,702 -4,104
0,789 -2,259 -1,532 -1,435 -1,701 -2,046

0,887 -0,504 0,516 0,723 0,473 0,141
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Tabela 4.11 (Continuagdo) - Coeficiente de expansdo térmica, a, para as misturas
binarias (sulfolano + 2-butanol, ou + 2-propanol, + DEG, + TEG) a T = (303,15 a 343,15)
K

sulfolano (x1) + TEG (x2)

0,123 25,493 27,965 29,396 30,285 31,187
0,268 22,470 24,817 26,125 26,888 27,651
0,505 17,023 19,085 20,105 20,579 21,034
0,598 14,511 16,470 17,392 17,765 18,106
0,678 11,993 13,923 14,820 15,160 15,458
0,768 9,618 11,314 11,978 12,089 12,148
0,837 7,125 8,806 9,457 9,550 9,579
0,929 4,026 5,530 6,007 5,923 5,763

Os valores do coeficiente de expansdo térmica do sistema sulfolano + DEG
aumentam com a diminuicdo da temperatura. O sistema sulfolano + TEG apresenta
comportamento inverso. Com o aumento da concentracdo de sulfolano na mistura os

valores do coeficiente de expansdo térmica diminuem.

4.4 Conclusao

Este estudo centrou-se na determinacdo experimental das propriedades
volumeétricas (densidade, p) e de transporte (viscosidade dinamica, n) para os sistemas
binarios (sulfolano + 2-butanol, sulfolano + 2-propanol, sulfolano + DEG, e sulfolano +
TEG) a T = (303,15; 313,15; 323,15; 333,15; 343,15) K e a pressao atmosférica. Os
valores de densidade e de viscosidade para 0s componentes puros e para 0s sistemas
binarios estudados diminuiram com o aumento da temperatura. No que diz respeito ao
volume em excesso (VE) e ao desvio de viscosidade (An), estas propriedades foram
calculadas a partir de dados experimentais de densidade e de viscosidade,
respectivamente, e foram correlacionados através da equagdo polinomial de Redlich-
Kister. Em todos os sistemas contendo sulfolano + 2-butanol, ou + 2-propanol, observou-
se que os dados de VE apresentaram valores negativos, indicando uma tendéncia de
contracdo em termos de interagbes moleculares. Nos sistemas sulfolano + DEG, ou +
TEG, os valores de VE apresentaram-se positivos e negativos. Ja para o desvio de
viscosidade, An, todos os valores sdo negativos, o que pode ser atribuido a predominancia

de forcas de disperséo.



CAPITULO 5 Conclusdes e Sugestdes
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5.1 Conclusdes Gerais

No presente trabalho foram determinados experimentalmente dados de
equilibrio liquido-liquido: curvas binodais, pontos de validacéo e tie-lines para sistemas
ternarios constituidos por decano, tolueno e solventes (DEG, TEG, glicerina, 2-HEAF e
sulfolano). Os sistemas estudados foram decano + tolueno + DEG (ou + TEG), decano +
tolueno + glicerina, decano + tolueno + 2-HEAF e decano + tolueno + sulfolanoa T =
(303,15 e 333,15) K. Foram também determinados dados de propriedades
termodinamicas: densidade, viscosidade, coeficiente de expansdo térmica, volume em

excesso e desvio de viscosidade a T = (303,15 — 343,15) K para misturas de solventes.

As técnicas utilizadas para a obtencdo dos dados de equilibrio liquido-liquido
foram a densimetria e a titulometria. A partir dos resultados obtidos na validacdo de
metodologia pode-se concluir que estas técnicas sdo adequadas, ja que apresentaram boa
concordancia com os dados da literatura, em que foram obtidos através da técnica de

cromatografia.

Para os sistemas contendo decano + tolueno + glicois (DEG e TEG) concluiu-
se que o tamanho da cadeia carbénica do glicol influenciou no coeficiente de distribuicdo
e na seletividade dos sistemas. Quanto maior a cadeia carb6nica, maior o coeficiente de
distribuicéo e a seletividade. Sendo assim, o TEG apresentou 0os maiores coeficientes de
distribuicdo e seletividade. Portanto, pode ser considerado melhor extrator de aromaticos

qguando comparado ao DEG.

Os sistemas ternarios decano + tolueno + DEG, decano + tolueno + TEG,
decano + tolueno + glicerina e decano + tolueno + 2-HEAF foram comparados com o
sistema contendo decano + tolueno + sulfolano a T = (303,15 e 333,15) K. Através dos
resultados obtidos para o parametro de seletividade conclui-se que a glicerina e o TEG
sdo os solventes mais promissores para a extracdo de aromaticos. Pois, alem de

apresentarem valores de selevidade superiores ao sulfolano, tém custos mais baixos.

De acordo com os dados de seletividade obtidos para todos os sistemas
ternarios, a glicerina pode ser considerada o melhor solvente extrator estudado nesta tese.
Apresenta boa seletividade, tem um baixo custo e ainda pode ser proveniente da producédo

de biodiesel, onde se apresenta como um sub-produto da reacdo desse biocombustivel.
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Os dados de equilibrio liquido-liquido obtidos experimentalmente para cada
sistema foram mostrados graficamente através de diagramas ternarios. Nestes diagramas
pode ser observado o comportamento da regido de duas fases e das tie-lines de cada
sistema em fungdo da temperatura. Contudo, conclui-se que as regides de duas fases
apresentaram um tamanho consideravelmente grande e ndo sofreram influéncia
significativa das temperaturas estudadas. No entanto, os solventes analisados sé&o

considerados bons agentes extratores.

Parametros de interacdo molecular entre os componentes dos sistemas
estudados foram estimados a partir dos dados experimentais do equilibrio liquido-liquido
utilizando os modelos termodinédmicos de coeficiente de atividade, NRTL e UNIQUAC.
Os dados experimentais de todos os sistemas ternarios foram correlacionados com os
modelos NRTL e UNIQUAC, com excec¢do do sistema contendo o liquido idnico (2-
HEAF) que foi correlacionado somente com 0 NRTL devido a falta de disponibilidade de
parametros r e g para este componente. Os resultados para todas as correlagdes foram
satisfatorios. No entanto, o modelo NRTL apresentou os menores desvios, logo,

representou melhor os sistemas em estudo.

Dados experimentais de densidade e de viscosidade foram determinados para
as misturas binéarias: sulfolano + DEG (ou + TEG) e sulfolano + 2-propanol (ou + 2-
butanol) em T = (303,15 — 343,15) K. Com 0 aumento da temperatura os valores de
densidade e viscosidade decrescem. Este comportamento ja é esperado para liquidos.

Esses dados sdo bastante Uteis para projeto, design e desenvolvimento de processos.

Com os valores experimentais de densidade e de viscosidade foram
calculados o volume em excesso e o desvio de viscosidade, respectivamente, para 0s
sistemas estudados. A equacéo polinomial de Redlich-Kister foi utilizada para representar
0 comportamento dessas propriedades. Para as misturas de sulfolano + alcoois, o volume
em excesso mostrou dados negativos em toda faixa de composicao e temperatura. Ja para
os sistemas contendo sulfolano + glicois foram obtidos valores positivos e negativos.
Volume em excesso negativo indica contracdo em termos de interagbes moleculares, e
valores positivos indicam expansdo. No entanto, para o desvio de viscosidade, todos 0s
sistemas apresentaram valores negativos, que podem ser atribuidos a predominancia de

forcas de dispersdo entre as moléculas.
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5.2 Sugestdes para Trabalhos Futuros

a) No presente trabalho foi visto que o liquido idnico prético, 2-HEAF, é um solvente
promissor para a extracdo de aromaticos. Mas, também foi observado que dados de
equilibrio liquido-liquido contendo hidrocarbonetos (alifaticos e aromaticos) + liquidos
ibnicos proticos ainda sdo muito raros na literatura. No entanto, € interessante determinar
dados de equilibrio liquido-liquido e de modelagem termodindmica de sistemas
constituidos por hidrocarbonetos (alifaticos + aromaticos) + liquidos idnicos proticos;

b) Estender os estudos para a aquisicdo de dados experimentais de equilibrio liquido-
liquido e modelagem termodindmica de sistemas envolvendo hidrocarbonetos (alifaticos
e aromaticos) + misturas de solventes;

c) Estudo experimental de densidade e de viscosidade de misturas de liquidos idnicos
préticos;

d) Estimar parametros r e q para liquidos iénicos proticos, ja que estes parametros séo

necessarios para a modelagem termodinamica.
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APENDICES A - Curvas de calibragio dos sistemas ternarios contendo decano + tolueno
+ solventesa T = (303,15 e 333,15) K

Figura A. 1 — Curvas de calibracédo: densidade em funcdo da fragdo massica de decano

para o sistema decano + tolueno + DEG a 303,15 K
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Figura A. 2 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de tolueno
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Figura A. 3 - Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de DEG para
0 sistema decano + tolueno + DEG a 303,15 K
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Figura A. 4 — Curvas de calibracédo: densidade em funcdo da fracdo massica de decano

para o sistema decano + tolueno + DEG a 333,15 K
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Figura A. 5 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de tolueno

Densidade (g-cm™)

para o sistema decano + tolueno + DEG a 333,15 K

Fase rica em decano

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Wtolueno

Densidade (g-cm™)

n )
\\\ Fase rica em Deg
L - 4
Iy -
haN ~
L ~_ i
N
. \
. . . . . .
0.0 0.2 0.4 06 08 10

Wtolueno

Figura A. 6 — Curvas de calibracdo: densidade em funcéo da fracdo méassica de DEG para
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Figura A. 7 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fragdo massica de decano
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Figura A. 8 — Curvas de calibracdo: densidade em funcdo da fracdo massica de tolueno
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Figura A. 9 — Curvas de calibracdo: densidade em func¢éo da fracdo massica de TEG para
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Figura A. 10 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de decano

para o sistema decano + tolueno + TEG a 333,15 K
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Figura A. 11 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de tolueno

para o sistema decano + tolueno + TEG a 333,15 K
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Figura A. 12 — Curvas de calibracdo: densidade em funcdo da fracdo massica de TEG

para o sistema decano + tolueno + TEG a 333,15 K
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Figura A. 13 — Curvas de calibracdo: densidade em funcéo da fracdo massica de decano

para o sistema decano + tolueno + glicerina a 303,15 K
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Figura A. 14 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de tolueno

para o sistema decano + tolueno + glicerina a 303,15 K
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Figura A. 15— Curvas de calibracdo: densidade em funcéo da fracdo méssica de glicerina
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Figura A. 16 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo maéssica de decano
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Figura A. 17 — Curvas de calibracdo: densidade em funcdo da fracdo massica de tolueno

Densidade(g-cm‘a)

para o sistema decano + tolueno + glicerina a 333,15 K

Fase rica em decano

L L L L L L
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Densidade(g-cm‘3)

13 T
- Fase rica em glicerina
12 \
\
\
11 N\
N\
10}
0.9
L] - L] L] /.
0.8 S~ ,//
L L
0.0 02 04 06 08 10
w

nnnnnnn

Figura A. 18 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de glicerina
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Figura A. 19 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo maéssica de decano

para o sistema decano + tolueno + 2-HEAF a 303,15 K
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Figura A. 20 — Curvas de calibracdo: densidade em funcdo da fracdo massica de tolueno

para o sistema decano + tolueno + 2-HEAF a 303,15 K
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Figura A. 21 — Curvas de calibracdo: densidade em funcéo da fragdo massica de 2-HEAF

para o sistema decano + tolueno + 2-HEAF a 303,15 K
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Figura A. 22 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de decano

Densidade (g-cm®)

e
3
a

e
3
N

e
3
@

o
N
R

e
3
=

e
3
=)

para o sistema decano + tolueno + 2-HEAF a 333,15 K

T T T

Fase rica em decano

0.6 0.7

0.8 0.9 10

decano

Densidade (g-c

35 T T T T T T

Fase rica em 2-HEAF

/ \
/
20 / \
\
15+ /
/
[ \
t \
10} \
\
\
.
05 L L L L L L
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 10
W

Figura A. 23 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de tolueno
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Figura A. 24 — Curvas de calibracdo: densidade em funcéo da fracdo massica de 2-HEAF
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Figura A. 25 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de decano

para o sistema decano + tolueno + sulfolano a 303,15 K
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Figura A. 26 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de tolueno

para o sistema decano + tolueno + sulfolano a 303,15 K
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Figura A. 27 — Curvas de calibracdo: densidade em funcéo da fracdo massica de sulfolano

para o sistema decano + tolueno + sulfolano a 303,15 K
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28 — Curvas de calibragéo: densidade em funcéo da fragdo massica de decano

para o sistema decano + tolueno + sulfolano a 333,15 K
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29 — Curvas de calibracdo: densidade em funcédo da fracdo massica de tolueno

para o sistema decano + tolueno + sulfolano a 333,15 K
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Figura A. 30 — Curvas de calibracéo: densidade em funcéao da fracdo méssica de sulfolano

para o sistema decano + tolueno + sulfolano a 333,15 K
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APENDICES B — Parametros ajustaveis obtidos do ajuste polinomial das curvas de

calibracdo obtidos a partir da equacdo mostrada abaixo:

p=ax’+bx+c

Tabela B. 1 - Parametros ajustaveis para o sistema decano + tolueno + dietilenoglicol a
303,15 Ke 333,15 K
Decano + tolueno + dietilenoglicol a 303,15 K

Fase rica em decano

a b C
Decano 0,84001 -0,13447 0,01602
Tolueno 0,72068 0,13154 0,00568
DEG 0,72648 0,55834 -0,17566
Fase ricaem DEG
Decano 1,10067 -0,68086 0,30264
Tolueno 1,11074 -0,34299 0,08970
DEG 0,89076 0,21997 -0,00277

Decano + tolueno + dietilenoglicol a 333,15 K

Fase rica em decano

a b C
Decano 0,81156 -0,12812 0,01583
Tolueno 0,69906 0,11137 0,01886
DEG 0,70146 0,76340 -0,37741
Fase ricaem DEG
Decano 1,08189 -0,65594 0,27351
Tolueno 1,08025 -0,15659 -0,09416

DEG 1,02724 -0,10159 0,16088
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Tabela B. 2 - Parametros ajustaveis para o sistema decano + tolueno + trietilenoglicol a
303,15 K e 333,15 K

Decano + tolueno + trietilenoglicol a 303,15 K

Fase rica em decano

a b C
Decano 0,85354 -0,15904 0,02756
Tolueno 0,72171 0,12017 0,01631
TEG 0,73224 1,15263 -0,76884
Fase ricaem TEG
Decano 1,1122 -1,28862 0,8989
Tolueno 1,12144 -0,36566 0,09871
TEG 0,8269 0,38839 -0,10131
Decano + tolueno + trietilenoglicol a 333,15 K
Fase rica em decano
a b C
Decano 0,83448 -0,1759 0,04094
Tolueno 0,6986 0,11326 0,01805
TEG 0,70357 2,2156 -1,82651
Fase ricaem TEG
Decano 1,08076 -0,61102 0,22969
Tolueno 1,08261 -0,14339 -0,1094
TEG 1,15104 -0,41072 0,35109
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Tabela B. 3 - Parametros ajustaveis para o sistema decano + tolueno + glicerina a 303,15
Ke333,15K

Decano + tolueno + glicerina a 303,15 K

Fase rica em decano

a b C
Decano 0,85482 -0,16155 0,02917
Tolueno 0,72045 0,11684 0,02072
Glicerina 0,7327 2,85687 -2,33539
Fase rica em glicerina
Decano 0,96612 91,88287 -6770,24208
Tolueno 1,25455 -0,07821 -0,32548
Glicerina 0,85081 0,73496 -0,33088

Decano + tolueno + glicerina a 333,15 K

Fase rica em decano

a b C
Decano 0,82422 -0,15452 0,02971
Tolueno 0,70002 0,09600 0,03322
Glicerina 0,70855 1,04767 -0,52103
Fase rica em glicerina
Decano 1,25177 -63,76727 63,21493
Tolueno 1,24358 -1,27392 0,88953

Glicerina 0,92689 -0,75304 1,07359
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Tabela B. 4 - Parametros ajustaveis para o sistema decano + tolueno + 2-HEAF a 303,15
Ke333,15K

Decano + tolueno + 2-HEAF a 303,15 K

Fase rica em decano

a b C
Decano 0,85148 -0,15256 0,02201
Tolueno 0,72252 0,10825 0,02686
2-HEAF 0,7666 -0,79373 1,20612
Fase rica em 2-HEAF
Decano 1,08651 2,07867 -2,44274
Tolueno 1,17202 -0,10282 -0,21219
2-HEAF 0,56299 1,32581 -0,71485

Decano + tolueno + 2-HEAF a 333,15 K

Fase rica em decano

a b C
Decano 0,83188 -0,17114 0,03834
Tolueno 0,69966 0,09982 0,02971
2-HEAF 0,7204 -0,03211 0,48577
Fase rica em 2-HEAF
Decano 1,1065 8,32174 -8,72881
Tolueno 1,17361 -0,09345 -0,25231

2-HEAF 0,35779 1,78889 -0,97843
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Tabela B. 5 - Parametros ajustaveis para o sistema decano + tolueno + sulfolano a 303,15

Ke 333,15 K
Decano + tolueno + sulfolano a 303,15 K
Fase rica em decano
a b C

Decano 0,92846 -0,33743 0,13173
Tolueno 0,72709 0,02 0,29937
Sulfolano 0,68979 2,19238 -6,80199

Fase rica em sulfolano

Decano 1,47877 -17,83103 162,99034
Tolueno 1,25585 -0,58825 0,18126
Sulfolano 0,90127 0,14176 0,22198

Decano + tolueno + sulfolano a 333,15 K
Fase rica em decano
a b C

Decano 0,90645 -0,34613 0,14143
Tolueno 0,70245 0,04888 0,70245
Sulfolano 0,70458 0,83118 0,58708

Fase rica em sulfolano

Decano 1,29632 -7,71768 45,97026
Tolueno 1,2269 -0,4981 -0,1025
Sulfolano 0,81925 0,29111 0,1273




