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Resumo

Neste trabalho uma nova equação cúbica de estado é proposta baseada no princípio de
superposição temperatura-pressão. A equação trata de novas expressões para a deter-
minação dos termos atrativo e co-volume sem dependência de propriedades críticas,
podendo ser aplicada a qualquer forma cúbica. Neste estudo foi associada aos parâme-
tros da equação de Peng-Robinson e é chamada aqui de PR-S. A predição do comporta-
mento pressão-volume-temperatura (PVT) de polímeros puros e o equilíbrio líquido-
vapor (VLE) de soluções poliméricas foram avaliados. Os resultados se mostraram
muito bons quando comparados a dados experimentais. Com base no bom desem-
penho da nova equação, expandiu-se a aplicação da PR-S para a predição de VLE de
misturas envolvendo biodiesel. Para os sistemas estudados a PR-S apresentou uma
boa capacidade preditiva frente a outras alternativas, aproximando sua resposta aos
dados reais sem a necessidade de ajustes experimentais. Por fim, foi realizado um
estudo preliminar de aplicação da equação proposta para sistemas de óleos vegetais
com solventes supercríticos. Algumas dificuldades foram encontradas principalmente
decorrentes da caracterização dos mesmos através de um único pseudocomponente.
Os resultados foram promissores e servirão como base para futuros desenvolvimen-
tos, uma vez que na literatura a maioria dos trabalhos a cerca de misturas de óleos
vegetais faz uso de parâmetros de interação binária abrindo mão de modelos pura-
mente preditivos.

Palavras-chave: Equações cúbicas de estado, regras de mistura, soluções poliméri-
cas, biodiesel, óleos
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Abstract

In this work a new cubic equation of state (CEOS) is proposed based on the temperature-
pressure superposition principle. Called here as PR-S, it has a generic CEOS form with
the Peng-Robinson parameters. A temperature-dependent attractive term a(T) is de-
veloped along with a new covolume expression, allowing an easy calculation of ther-
modynamic properties and vapor-liquid equilibrium. Firstly, the new equation was
applied to pure polymer and polymer solutions and its results were compared with
those of other equations of state and with experimental data. The PR-S equation was
also applied to predict the vapor-liquid equilibrium (VLE) of biodiesel related systems
and vegetable oils with supercritical solvent mixtures. The results of VLE predictions
for polymer and biodiesel systems showed good agreement with experimental data
as well as the pressure-volume-temperature (PVT) behavior of pure polymer liquids,
attesting the appropriate form of the new equation proposed. For the vegetable oil sys-
tems the initial study showed some difficulties raised from the poor caracterization of
oils as pseudocomponents. Despite this fact the first outcome was satisfying once there
is no work in literature using predictive tools for these kind of mixtures with success.

Key-words: Cubic equations of state, mixing rule, polymer solutions, biodiesel, veg-
etal oil
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Capítulo 1

Introdução

1.1 Motivação e Objetivos

A predição de propriedades termodinâmicas e equilíbrio de fases de misturas multi-

componente continua sendo um grande desafio no meio científico, ao mesmo tempo

em que se torna uma necessidade no meio industrial. Com o crescente uso de recursos

computacionais e softwares de simulação de processos, o desenvolvimento de mode-

los termodinâmicos foi grandemente impulsionado. O principal objetivo neste campo

de pesquisa é o desenvolvimento de equações de estado (equations of state - EOS) que

tenham as seguintes características:

• simplicidade;

• flexibilidade

• generalidade;

• confiabilidade e precisão;

A simplicidade de um modelo termodinâmico pode ser diretamente relacionada

com a facilidade de sua implementação em algum tipo de linguagem de programação.

Modelos mais sofisticados, como por exemplo a equação de estado PC-SAFT (GROSS;

SADOWSKI, 2001) e modelos de energia livre de Gibbs em excesso baseados na tec-

nologia COSMO (KLAMT, 1995; LIN; SANDLER, 2002), requerem um grande esforço

1



2 CAPÍTULO 1. INTRODUÇÃO

para seu total entendimento e implementação, não estando disponíveis na maioria dos

pacotes termodinâmicos comerciais e simuladores de processos.

Um modelo flexível deve permitir sua aplicação tanto para o cálculo de pro-

priedades de substâncias puras como para misturas. Algumas equações de estado,

geralmente equações empíricas baseadas em observações da relação PVT (pressão -

volume - temperatura) de substâncias, apresentam excelentes resultados para compo-

nentes puros, mas por limitações teóricas ou de formulação não podem ser estendidas

para misturas.

Ao mesmo tempo em que um modelo deve permitir sua extrapolação para sis-

temas multicomponente, o mesmo precisa ser genérico para qualquer tipo de substân-

cia. Não é desejável que a equação dependa de parâmetros específicos baseados em

dados experimentais ou dados gerados artificialmente. Aqui, podemos citar modelos

reduzidos e modelos que dependem de parâmetros de interação binária. Na litera-

tura é possível encontrar modelos empíricos com mais de 20 parâmetros ajustáveis.

Nestes casos, o modelo simplesmente correlaciona dados, tendo sua capacidade predi-

tiva praticamente reduzida a zero. Assim, a equação pode ser utilizada com segurança

somente dentro do domínio experimental adotado na estimação dos parâmetros, não

apresentando resultados confiáveis em extrapolações, tanto para diferentes condições

de composição, temperatura e pressão do sistema como para diferentes componentes.

Por fim, a mais importante das características acima citadas é a confiabilidade.

Independente da aplicação, a precisão nos cálculos não pode compromenter o objetivo

final da predição.

Dentre as diversas famílias de modelos termodinâmicos, as equações cúbicas

de estado (Cubic Equations of State - CEOS) são amplamente utilizadas e para vários

domínios de aplicação apresentam as vantagens acima relacionadas. As CEOS são

modelos relativamente simples, estando disponíveis em praticamente todos os pacotes

termodinâmicos e simuladores comerciais; podem ser facilmente estendidas de subs-

tâncias puras para sistemas multicomponente, quando associadas a regras de mistura;

são genéricas, sendo aplicadas para os mais variados tipos de sistemas, polares, apo-

lares, assimétricos e outros; e apresentam resultados satisfatórios principalmente para

predições de equilíbrio de fases.
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Desde que van der Waals propôs a primeira versão da sua famosa CEOS, mais de

um século atrás, muitas modificações têm sido propostas na literatura para melhorar as

predições de propriedades volumétricas, termodinâmicas e o equilíbrio de fases. Em-

bora a equação de van der Waals (vdW) não seja precisa para a maioria das aplicações,

ela pode ser considerada a maior contribuição na área desde as primeiras tentativas de

representar o comportamento PVT feitas por Boyle no século XVII (VALDERRAMA,

2003). A equação de van der Waals e muitas das modificações atualmente disponíveis,

são casos especiais da seguinte equação cúbica genérica:

P =
RT

v − b
− a (T )

(v + εb) (v + σb)
(1.1)

onde ε e σ são constantes para todas as substâncias só dependendo da equação de

estado, ver na Tabela 1.1. a (T ) e b são, respectivamente, os termos atrativo e de co-

volume tendo valores específicos para cada substância. Geralmente, estes parâme-

tros são determinados através de correlações generalizadas, baseadas em propriedades

críticas e fator acêntrico das substâncias, conforme:

a (T ) = Ψ
α (Tr, ω)R2T 2

c

Pc
(1.2)

b = Ω
RTc
Pc

(1.3)

onde Tc e Pc são a temperatura e pressão críticas, ω é o fator acêntrico, Tr = T/Tc é a

temperatura reduzida e os outros símbolos podem ser vistos na Tabela 1.1.

Tabela 1.1: Parâmetros específicos da equação cúbica generalizada.

α(Tr) σ ε Ω Ψ ZC
vdW 1 0 0 1/8 27/64 3/8
RK T

−1/2
r 1 0 0,08664 0,42748 1/3

SRK αSRK(Tr;ω)a 1 0 0,08664 0,42748 1/3
PR αPR(Tr;ω)b 1 +

√
2 1−

√
2 0,07780 0,45724 0,30740

RK - Redlich-Kwong, SRK - Soave-Redlich-Kwong, PR - Peng-Robinson

aαSRK(Tr;ω) =
[
1 + (0, 48 + 1, 574ω − 0, 176ω2)

(
1− T 1/2

r

)]2

bαPR(Tr;ω) =
[
1 + (0, 37464 + 1, 54226ω − 0, 26992ω2)

(
1− T 1/2

r

)]2

Como pode ser visto na Tabela 1.1, são os distintos valores de ε, σ, e/ou α(Tr)

que diferenciam uma equação cúbica de outra. Na verdade, variações nos valores ou
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diferentes expressões para a(T ) e b são a fonte de centenas de equações cúbicas de

estado disponíveis nos dias de hoje.

Para substâncias como óleos, hidrocarbonetos de cadeia longa, polímeros e ou-

tros, as propriedades críticas não são facilmente determinadas em laboratório. Muitas

vezes estas substâncias degradam antes de atingir seu ponto crítico, não apresentando

Tc e Pc mensuráveis, o que inviabiliza sua aplicação direta em CEOS através das corre-

lações clássicas presentes nas Equações 1.2 e 1.3.

Na literatura, encontra-se um grande número de artigos que propõem melho-

rias e novas equações para a predição do equilíbrio de fases de soluções poliméricas

e sistemas envolvendo óleos e gorduras. Os resultados são razoáveis, mas na maioria

das vezes são necessários parâmetros de interação binária específicos e/ou outros pa-

râmetros que são obtidos através de ajustes a dados experimentais. Além da predição

do equilíbrio de fases, outro ponto importante é o cálculo de propriedades termodi-

nâmicas como entalpia, entropia, calor específico a pressão e volume constantes e vo-

lume específico. Estas propriedades são de extrema importância, principalmente para

a realização de simulações de processos envolvendo sistemas poliméricos e síntese de

combustíveis como por exemplo, o biodiesel.

Dentre os trabalhos desenvolvidos nos últimos anos, dois apresentaram aborda-

gens bastante interessantes.

Em Sanchez e Cho (1995) uma equação de estado empírico-teórica foi desen-

volvida, baseada no princípio de superposição temperatura-pressão. A equação apre-

senta resultados de predição de volume molar com precisão similar à obtenção de da-

dos experimentais e é dependente de três parâmetros característicos: ρ∗, T ∗ e P ∗. Estes

parâmetros foram determinados, no trabalho de Sanchez e Cho, para 61 polímeros di-

ferentes. Porém, a grande limitação desta equação é que a mesma só é aplicável para

polímeros líquidos puros, não sendo extensível para misturas. Este fato impede sua

utilização na predição do comportamento de misturas polímero-polímero e polímero-

solvente.

Louli e Tassios (2000) propuseram a utilização da equação PR para prever o com-

portamento de polímeros puros e em solução. Os autores assumiram que o termo a(T )
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é independente da temperatura e que a/Mw e b/Mw são independentes deMw, a massa

molar média da substância. Os valores de a/Mw e b/Mw são fixos para cada polímero e

foram obtidos pelo ajuste a dados experimentais de volume destes materiais puros. A

equação resultante fornece predições razoáveis para o comportamento PVT em tempe-

ratura constante, mas apresenta erros sistemáticos quando uma varredura de tempe-

ratura é exigida, mesmo em baixas pressões. Isto é consequência da não dependência

do termo atrativo a com a temperatura. Acredita-se que o mesmo problema é encon-

trado no cálculo de propriedades termodinâmicas através de CEOS, que dependem

explicitamente de a(T ) e de suas derivadas com relação à temperatura:

sr

R
= ln (Z − β) +

(
T
∂a

∂T

q

a

)
I (1.4)

hr

RT
= ln (Z − 1) +

(
T
∂a

∂T

q

a
− q
)
I (1.5)

Cr
V = T

(
− ∂

2a

∂T 2

)
ln

(v + σb) / (v + εb)

εb− σb
(1.6)

Cr
P = Cr

V −R−
T

(
∂2P

∂T 2

)
v(

∂P

∂v

)
T

(1.7)

onde

β ≡ bP

RT
e q ≡ a(T )

bRT
(1.8)

Assim, fica evidente que com a equação de Louli e Tassios as derivadas de a com

relação a temperatura são nulas. Logo, correções importantes presentes nas equações

acima serão desconsideradas como, por exemplo, o CV do polímero líquido será igual

ao CGI
V (na condição de gás ideal). Desta discussão, fica claro que o parâmetro a deve

ser uma função da temperatura, e a partir daí tanto o equilíbrio de fases como o cál-

culo de propriedades termodinâmicas podem fornecer resultados mais próximos da

condição real.
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Com base nos fatos acima citados o objetivo deste trabalho é unir os excelentes

resultados encontrados com a equação de Sanchez e Cho (1995) a uma CEOS para

aplicação em sistemas que contenham misturas complexas, como misturas polímero-

solvente, polímero-polímero e misturas de óleos. Desta maneira, baseados nos fun-

damentos fenomenológicos de Sanchez e Cho, levantar uma expressão para a(T ) e b

que não dependa de parâmetros críticos, permitindo sua aplicação para substâncias

diferenciadas, e que gere bons resultados na predição do equilíbrio de fases e outras

propriedades.

1.2 Estrutura do Trabalho

Neste Capítulo foi apresentada a motivação e os objetivos do presente trabalho.

Para a contextualização dos desenvolvimentos a serem realizados, no Capítulo 2

é apresentada uma ampla revisão sobre os desenvolvimentos de equações de estado

(equations of state - EOS), modelos de energia livre de Gibbs em excesso (GE) e regras

de mistura. Ainda, é apresentada a metodologia computacional para implementação

dos modelos termodinâmicos utilizados.

Uma vez mostrados os modelos mais conhecidos para cálculos termodinâmicos

de misturas simples e complexas, o desenvolvimento de uma nova CEOS é apresen-

tado no Capítulo 3 juntamente com análises de consistência termodinâmica da função

desenvolvida.

No Capítulo 4, a aplicação da equação proposta é feita para substâncias puras,

misturas de solventes, polímero-solvente, sistemas envolvendo biodiesel e óleos vege-

tais. Os resultados são apresentados e discutidos.

Por fim, no Capítulo 5 estão apresentadas as conclusões obtidas até o momento

e as alternativas para melhorar ainda mais o desempenho da equação proposta.



Capítulo 2

Equações de Estado, Modelos de GE
e Regras de Mistura

Neste capítulo são apresentados os principais modelos termodinâmicos para o cálculo de pro-

priedades e equilíbrio de fases, principalmente o equilíbrio líquido-vapor e líquido-líquido. As

descrições aqui presentes não foram organizadas em ordem cronológica ou de importância, mas

sim de maneira a facilitar a leitura e o entendimento. Também, não se teve a intenção de co-

brir toda a gama de equações de estado, modelos de GE e regras de mistura disponíveis, nem

eleger as mais importantes, mas apresentar as mais relevantes e relacionadas com o trabalho

desenvolvido.

2.1 Equações de Estado para Substâncias Puras

Equações Cúbicas

Apesar da grande quantidade de equações disponíveis, as equações cúbicas de estado

são, ainda, as mais utilizadas para predições de equilíbrio e cálculo de propriedades em

aplicações de engenharia como projeto, simulação e otimização de processos. Dentre

as suas vantagens, podemos citar (VALDERRAMA, 2003):

• facilidade nos cálculos, sendo as equações de ordem 3 com relação ao vo-

lume;

• no limite de pressão P →∞, v → b;

7
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• sua aplicação pode ser facilmente estendida para misturas, com uso de uma

regra de mistura adequada;

• seu formato é adequado para a aplicação junto com regras de mistura baseadas

em modelos de energia livre de Gibbs de excesso (GE).

van der Waals, em 1873, propôs a primeira equação capaz de representar a co-

existência de líquido e vapor. Sua CEOS é baseada na contribuição de duas forças

moleculares: a primeira repulsiva, devido ao tamanho das moléculas; e a segunda

atrativa, relacionada com a interação entre uma molécula e outra. Estas contribuições

podem ser facilmente visualizadas na expressão original da equação de vdW explícita

na pressão:

P =
RT

v − b
− a

v2
(2.1)

onde ambos os parâmetros a e b são determinados através das propriedades críticas

das substâncias analisadas.

Até a década de 40, muitas modificações baseadas na equação de vdW foram

apresentadas. Em 1949, Redlich e Kwong apresentaram sua proposta. Na nova equa-

ção, chamada de equação RK, o termo atrativo passou a ter dependência com a tempe-

ratura enquanto a contribuição do parâmetro de co-volume, b, permaneceu inalterada:

P =
RT

v − b
− a(T )

v(v + b)
(2.2)

onde

a = ac
√
Tc/T e ac = Ψ

R2Tc
Pc

(2.3)

Embora esta correlação tenha representado um grande avanço no desenvolvimento

das equações cúbicas, predições de pressão de vapor de substâncias puras continuaram

apresentando desvios consideráveis quando comparadas a dados experimentais.

Para adequar a resposta das CEOS para o cálculo da pressão de saturação, ficou

entendido que a forma do termo atrativo a deveria estar atrelada a uma representação

adequada da pressão de vapor do componente puro. Com este objetivo Wilson, em

1966, propôs uma dependência linear de a com a temperatura reduzida, estimando

uma constante m através da inclinação de curvas de pressão de vapor no ponto crítico,
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obtendo:

a(T ) = ac (1 +m (1− T/Tc)) (2.4)

e

m = 0, 57 + 1, 62ω (2.5)

Soave, em 1972, apresentou a equação SRK. Seguindo a linha de Wilson, sugeriu

uma adaptação ao termo a(T ) proposto na equação RK, baseado em dados experimen-

tais de pressão de saturação, observados em curvas de
√
a/ac versus

√
T/Tc:

a(T ) = acα (Tr, ω) = ac

(
1 +m

(
1−

√
T/Tc

))2

(2.6)

onde os coeficientes de m foram determinados com dados gerados diretamente da

definição de fator acêntrico:

m = mSRK = 0, 480 + 1, 574ω − 0, 175ω2 (2.7)

Em 1976, Peng e Robinson apresentaram uma nova equação. Tomando como

base o método de Soave para o termo atrativo e observando as deficiências da equação

RK, geraram uma das equações cúbicas mais utilizadas hoje em dia, a equação de Peng-

Robinson (PR). A equação PR é escrita como:

P =
RT

v − b
− a(T )

v(v + b) + b(v − b)
(2.8)

com a(T ) dado pela Equação 2.6, porém usando uma expressão diferente para m:

m = mPR = 0, 37464 + 1, 54226ω − 0, 26992ω2 (2.9)

estimado diretamente de dados experimentais de pressão de vapor até o limite do

ponto crítico. Segundo os autores, as modificações permitiram uma melhor estima-

tiva do volume molar das substâncias puras e uma melhor representação do equilíbrio

líquido-vapor para muitas misturas.

As duas últimas equações, PR e SRK, são as preferidas para uso em simulações

e cálculos de equilíbrio. Isto porque ambas possuem as seguintes vantagens: fácil

implementação e baixo recurso computacional exigido, são adequadas para sistemas

binários e multicomponente, requerem somente propriedades críticas e fator acêntrico
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das substâncias. Porém, apesar de apresentar uma grande melhora na predição da

pressão de vapor dos componentes puros, o cálculo do volume molar não é tão preciso,

sendo sempre superestimado em relação a dados experimentais (WEI; SADUS, 2000).

Com o passar dos anos muitas modificações foram propostas para as equações

de PR e SRK. Geralmente, estas modificações seguem uma das três linhas (VALDER-

RAMA, 2003): i) modificações em α(T ), para aumentar a precisão nos cálculos de pres-

são de vapor e equilíbrio líquido-vapor; ii) modificações na dependência do volume na

contribuição atrativa, gerando o conceito de translação de volume; ou iii) a inserção de

um terceiro parâmetro dependente das propriedades das substâncias, que constituem

o grupo das “equações de estado a três parâmetros“.

Modificações em α(Tr)

Principalmente com o intuito de melhorar a resposta das CEOS na predição de pressão

de vapor e equilíbrio de fases, muitos pesquisadores se dedicaram a aprimorar a forma

de cálculo da variável α(Tr) do termo atrativo. O mais popular, apresentado por Soave

(1972), apresenta a seguinte forma:

α(Tr) =
[
1 +m

(
1−

√
Tr

)]2

(2.10)

onde m é específico de cada substância, calculado pela Equação 2.7.

Dezenas de outras modificações foram propostas, com um maior ou menor grau

de complexidade. Boston e Mathias (1980) propuseram uma equação generalizada de

acordo com a faixa de temperatura, sendo α(Tr) dada pela expressão

α(Tr) = exp
[
c
(
1− T dr

)]
(2.11)

quando Tr > 1, e dada pela expressão de Soave (Equação 2.10) quando Tr ≤ 1. Os

parâmetros c e d estão correlacionados com m (Equação 2.7) através de

d = 1 +
(m

2

)
, c =

m

d
(2.12)

Outra correlação bastante utilizada foi desenvolvida por Mathias e Copeman

(1983):

Tr ≤ 1 α(Tr) =

[
1 + c1

(
1−

√
Tr

)
+ c2

(
1−

√
Tr

)2

+ c3

(
1−

√
Tr

)3
]2

(2.13)
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Tr ≥ 1 α(Tr) =
[
1 + c1

(
1−

√
Tr

)]2

(2.14)

onde c1, c2 e c3 são parâmetros diferentes para cada substância determinados a partir

de dados experimentais de pressão de vapor.

Twu et al. (1991) propuseram a seguinte expressão genérica para α(Tr):

α(Tr) = TN(M−1)
r exp

[
L
(
1− TNMr

)]
(2.15)

onde os parâmetros L, M e N são exclusivos de cada substância e determinados pelo

ajuste a dados experimentais de pressão de vapor. Expressando a função α acima para

diferentes componentes em função do fator acêntrico, chega-se a uma reta:

α(T ) = α(0) + ω
(
α(1) − α(0)

)
(2.16)

e através de uma regressão e da Equação 2.15 são determinados os parâmetros Lgenérico,

Mgenérico e Ngenérico. Valores destes parâmetros nas condições de Tr ≤ 1 e Tr > 1 para

as equações de PR e SRK podem ser encontradas em Twu et al. (1995a) e Twu et al.

(1995b).

Equações com translação de volume

O conceito de translação de volume, introduzido por Martin (1979), foi incorporado

às CEOS com o objetivo de melhorar os cálculos de volume molar sem alterar a per-

formance da equação com relação à predição de equilíbrio líquido-vapor. O método

consiste na utilização de um volume corrigido V ∗ = V + t, onde t é um pequeno fator

de correção dependente da substância (VALDERRAMA, 2003).

Em Magoulas e Tassios (1990), foi introduzido o termo de translação às equações

de vdW e PR. Segundo os autores, estimativas de pressão de vapor, volume molar e

entalpia de vaporização puderam ser melhoradas com a nova equação. Para misturas

de alcanos até C20 os desvios médios ficam na ordem de 3%. A adaptação da equação

de PR, chamada t-mPR, possui a expressão:

P =
RT

V + t− b
− a

(V + t)(V + t+ b) + b(V + t− b)
(2.17)
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onde t é o parâmetro de translação calculado em função de valores experimentais

de volume na temperatura reduzida Tr = 0, 7, ou a partir de relações generalizadas

(MAGOULAS; TASSIOS, 1990).

Os termos a e b são determinados em função de constantes críticas pelas mesmas

expressões utilizadas pela PR original:

a = 0, 45724
R2T 2

c

Pc
α(Tr) b = 0, 07780

RTc
Pc

(2.18)

porém, com a seguinte dependência com T :

α(Tr) = [1 +m (1− Tr)]2 (2.19)

onde m é função do fator acêntrico:

m = 0, 384401 + 1, 52276ω − 0, 21380ω2 + 0, 03461ω3 − 0, 00197ω4 (2.20)

Também utilizando a equação de PR, Tsai e Chen (1998) propuseram algumas

mudanças em t-mPR, gerando a chamada equação VTPR. A relação PVT e os termos

atrativo e de co-volume são descritos conforme as Equações 2.17 e 2.18 onde t é o

parâmetro de translação de volume calculado em função de valor experimental:

Vexp = VEOS + t (2.21)

Tsai e Chen concluíram que em temperaturas reduzidas menores que 0,8 um

valor de t constante é suficiente para melhorar a predição do volume molar de líquidos

saturados. Porém, em altas Tr, t deve ser dependente da temperatura. Se não houver

dados experimentais de volume ou massa específica, pode-se utilizar a correlação:

t =
RTc
Pc

[
k1 + k2

(
1− T 2/3

r

)
+ k3

(
1− T 2/3

r

)2
]

(2.22)

com

k1 = 0, 00185 + 0, 00438ω + 0, 36322ω2 − 0, 90831ω3 + 0, 55885ω4 (2.23)

e

k2 = −0, 00542− 0, 51112k3 + 0, 04533k2
3 + 0, 07447k3

3 − 0, 03831k4
3 (2.24)

Quando utilizada em misturas, a equação VTPR requer uma regra de mistura extra

para o fator t. Em Tsai e Chen (1998), foi sugerido t =
∑

i xiti .
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Para o termo atrativo a, foi desenvolvida uma nova dependência com a tempe-

ratura, através da variável α(Tr):

α(Tr) = [1 +m (1− Tr) + n (1− Tr) (0, 7− Tr)]2 (2.25)

com m função do fator acêntrico:

m = 0, 20473 + 0, 83548ω − 0, 18470ω2 + 0, 16675ω3 − 0, 09881ω4 (2.26)

Assim, a equação VTPR possui dois parâmetros de ajuste, que são n e k3. No

artigo original de Tsai e Chen, estes parâmetros estão disponíveis para 130 substâncias.

Ainda segundo os autores, com a equação VTPR encontrou-se um desvio médio na

predição de pressão de vapor e volume molar de líquidos saturados na ordem de 1%

para misturas binárias, tanto polares quanto apolares.

Equações de estado a três parâmetros

Sabe-se que as equações cúbicas do tipo vdW fornecem um valor fixo para o fator

de compressibilidade crítico Zc para todas as substâncias (ver Tabela 1.1). Com o in-

tuito de sanar esta deficiência, foi sugerido que o valor fixo de Zc fosse substituido

por um parâmetro ajustável dependente de cada substância (VALDERRAMA, 2003).

Geralmente, este ajuste é realizado através da inserção de um parâmetro adicional à

equação de estado.

Levantada ainda no século XIX e aparentemente promissora, a idéia não ganhou

muita popularidade devido à maior simplicidade de outros tipos de equação. Uma das

equações a três parâmetros mais conhecidas foi desenvolvida por Patel e Teja (1982) e

generalizada por Valderrama (1990). Esta equação, chamada de equação PTV, depen-

dente do fator acêntrico ω e do fator de compressibilidade crítico Zc:

P =
RT

V − b
− a

V (V + b) + c(V − b)
(2.27)

a = Ωa
R2T 2

c

P 2
c

α(Tr) Ωa = 0, 66121− 0, 761057Zc (2.28)

α(Tr) =
[
1 + F

(
1−

√
Tr

)]2

(2.29)
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F = 0, 46283 + 3, 58230ωZc + 8, 19417(ωZc)
2 (2.30)

b = Ωb
RTc
Pc

Ωb = 0, 02207− 0, 20868Zc (2.31)

c = Ωc
RTc
Pc

Ωc = 0, 57765− 1, 87080Zc (2.32)

De acordo com Valderrama (2003), a equação PTV apresenta bons resultados na predi-

ção de equilíbrio líquido-vapor de sistemas que contém CO2.

Teoria de Esferas Rígidas

Outra maneira de modificar as CEOS do tipo vdW é através da adaptação do termo

repulsivo com a introdução do conceito de esferas rígidas (WEI; SADUS, 2000).

Uma das equações mais utilizadas é a de Carnahan-Starling (CARNAHAN;

STARLING, 1969), escrita na forma:

P =
RT (1 + η + η2 − η3)

v (1− η)3 (2.33)

onde:

η =
b

4v
(2.34)

Mais tarde, Carnahan e Starling (1972) introduziram a expressão do termo re-

pulsivo na equação de vdW e RK substituindo o termo original, a fim de aumentar sua

precisão. A equação CSvdW tem a forma:

P =
RT (1 + η + η2 − η3)

v (1− η)3 − a

v2
(2.35)

sendo os parâmetros a e b, como segue:

a = 0, 4963
R2T 2

c

Pc
b = 0, 18727

RTc
Pc

(2.36)

Similarmente, a equação de Carnahan-Starling-Redlich-Kwong, CSRK, consiste da

soma entre a equação de Carnahan-Starling como termo repulsivo e a parcela atrativa
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da equação de RK (ZHONG; MASUOKA, 1997):

P =
RT (1 + η + η2 − η3)

v (1− η)3 − a

v (v + b)
(2.37)

a = 0, 461883
R2T 2,5

c

PcT 0,5
b = 0, 105000

RTc
Pc

(2.38)

Os resultados mostrados por Carnahan e Starling (1972) apontaram uma melhor pre-

dição de volumes molares de hidrocarbonetos e equilíbrio de fases em condições su-

percríticas com a equação CSRK.

Teoria SAFT

Baseados na teoria SAFT, Statistical Associating Fluid Theory, Chapman et al. (1990) pro-

puseram uma equação de estado expressa diretamente em termos da energia livre de

Helmholtz molar residual (ar = a− aGI), segundo a expressão:

ar = aseg + achain + aassoc (2.39)

sendo aassoc a contribuição de interações entre sítios específicos, como por exemplo

pontes de hidrogênio, aseg as interações entre segmentos ou moléculas e achain a con-

tribuição pelas ligações covalentes entre os segmentos. A energia de Helmholtz de

segmentos aseg é calculada por:

aseg = aseg0

∑
i

ximi (2.40)

onde xi e mi são a fração molar do componente i e o número de segmentos em uma

cadeia ou molécula i, respectivamente, e aseg0 conta com a contribuição de esfera rígida

e dispersiva:

aseg0 = ahs0 + adisp0 (2.41)

Para uma descrição detalhada de cada termo, ver o trabalho de Chapman et al. (1990).

Depois da equação SAFT, muitas modificações foram propostas, entre elas: Square-

Well SAFT (SW-SAFT) por (BANASZAK et al., 1993), Lennard-Jones SAFT (LJ-SAFT)

por (BANASZAK et al., 1994), Simplified SAFT (SSAFT) por (FU; SANDLER, 1995) e

Perturbed-chain SAFT (PC-SAFT). Esta última, proposta por Gross e Sadowski (2001),
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toma como referência um fluido de cadeia rígida cuja molécula é formada por segmen-

tos esféricos e não uma molécula esférica como no modelo SAFT original. Esta variação

da equação SAFT teve seu uso amplamente difundido tanto no meio acadêmico quanto

industrial, sendo bastante aplicada para sistemas poliméricos. Sua expressão é escrita

na forma da energia livre de Helmholtz residual reduzida, representada por:

ãr =
Ar

NkT
(2.42)

onde N é o número total de moléculas, k é a constante de Boltzmann, T a temperatura

e ãr conta com duas contribuições:

ãr = ãhc + ãdisp (2.43)

a primeira referente a cadeias rígidas (hard chain) e a segunda à contribuição dispersiva.

A energia referente à contribuição de cadeias rígidas é expressa via:

ãhc = m̄ãhs −
∑
i

xi(mi − 1) ln ghsii (2.44)

onde m̄ é o número médio de segmentos na mistura calculado por:

m̄ =
∑
i

ximi (2.45)

A referência de esferas rígidas fornece contribuição para a energia livre de Helmholtz

ãhs conforme a expressão:

ãhs =
1

ζ0

[
3ζ1ζ2

(1− ζ3)
+

ζ3
2

ζ3(1− ζ3)2
+

(
ζ3

2

ζ2
3

− ζ0

)
ln(1− ζ3)

]
(2.46)

e a função radial de distribuição é descrita por:

ghsii =
1

(1− ζ3)
+

(
didj
di + dj

)
3ζ2

(1− ζ3)2
+

(
didj
di + dj

)2
2ζ2

2

(1− ζ3)3
(2.47)

onde ζn pode ser generalizada da seguinte forma:

ζn =
π

6
ρ
∑
i

ximid
n
i n ∈ {0, 1, 2, 3} (2.48)

e o diâmetro de segmento di é uma função da temperatura:

di = σi

[
1− 0, 12 exp

(
−3

εi
kT

)]
(2.49)
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A contribuição dispersiva é dada por:

ãdisp = −2πρI1(η, m̄)m2εσ3 − πρm̄C1I2(η, m̄)m2ε2σ3 (2.50)

sendo η definido como um fator de empacotamento e igual a ζ3 e C1 como expressão

de compressibilidade dado por:

C1 =

(
1 + m̄

8η − 2η2

(1− η)4
+ (1− m̄)

20η − 27η2 + 12η3 − 2η4

[(1− η)(2− η)]2

)
(2.51)

As abreviações m2εσ3 e m2ε2σ3 são expressas via:

m2εσ3 =
∑
i

∑
j

xixjmimj

( εij
kT

)
σ3
ij (2.52)

m2ε2σ3 =
∑
i

∑
j

xixjmimj

( εij
kT

)2

σ3
ij (2.53)

e as integrais I1(η, m̄) e I2(η, m̄) são substituídas por séries de potência em função da

densidade:

I1(η, m̄) =
6∑
i=0

ai(m̄)ηi (2.54)

I2(η, m̄) =
6∑
i=0

bi(m̄)ηi (2.55)

dependentes dos coeficientes ai e bi calculados em função do comprimento da cadeia

molecular:

ai(m̄) = a0i +
m̄− 1

m̄
a1i +

m̄− 1

m̄

m̄− 2

m̄
a2i (2.56)

bi(m̄) = b0i +
m̄− 1

m̄
b1i +

m̄− 1

m̄

m̄− 2

m̄
b2i (2.57)

e das constantes universais a0i, a1i, a2i, b0i, b1i e b2i conforme a Tabela 2.1:

A equação PC-SAFT é função de três parâmetros para cada substância pura, que

são: m o número de segmentos que formam cada molécula, σ o diâmetro de segmento

e ε/k, seu parâmetro de energia. Em Gross e Sadowski (2001) estes parâmetros foram

estimados com dados de equilíbrio líquido-vapor e de comportamento PVT para 78

substâncias.
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Tabela 2.1: Constantes universais a0i, a1i, a2i, b0i, b1i e b2i do modelo PC-SAFT.

i a0i a1i a2i b0i b1i b2i
0 0,9105631445 -0,3084016918 -0,0906148351 0,2740946941 -0,5755498075 0,0976883116
1 0,6361281449 0,1860531159 0,4527842806 2,2382791861 0,6995095521 -0,2557574982
2 2,6861347891 -2,5030047259 0,5962700728 -4,0025849485 3,8925673390 -9,1558561530
3 -26,547362491 21,419793629 -1,7241829131 -21003576815 -17,215471648 20,642075974
4 97,759208784 -65,255885330 -4,1302112531 26,855641363 192,67226447 -38,804430052
5 -159,59154087 83,318680481 13,776631870 206,55133841 -161,82646165 93,626774077
6 91,297774084 -33,746922930 -8,6728470368 -355,60235612 -165,20769346 -29,666905585

Quando a equação PC-SAFT é aplicada para misturas, estes parâmetros também

precisam ser estimados para a mistura. Através da Equação 2.45 calcula-se m̄, e os

demais, por regras de combinação convencionais:

σij =
1

2
(σi + σj) (2.58)

εij =
√
εiεj(1− kij) (2.59)

sendo kij um parâmetro de interação binária.

Mais tarde, Tihic et al. (2008) apresentaram a equação PC-SAFT simplificada.

Nesta equação, os termos ghsii e ãhs são descritos por expressões mais simples:

ghsii =
1− η/2
(1− η)3

(2.60)

ãhs =
4η − 3η2

(1− η)2
(2.61)

Além desta simplificação, os autores sugerem que cada molécula seja dividida

em segmentos correspondentes a grupos funcionais, conforme o método de contribui-

ção de grupos de Constantinou e Gani, para o cálculo de propriedades termodinâmi-

cas. Tihic et al. escolheram este método por ele considerar interações de grupos em

dois níveis, de primeira e segunda ordens: FOG (First order group) e SOG (Second order

group).

Os parâmetros básicos da PC-SAFT simplificada passam a ser m, mσ3 e mε/k

por grupo, que são associados para sua obtenção para as moléculas:

mmolécula =
∑
i

(nimi)FOG +
∑
j

(njmj)SOG (2.62)
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(mσ3)molécula =
∑
i

(nimiσ
3
i )FOG +

∑
j

(njmjσ
3
j )SOG (2.63)

(mε/k)molécula =
∑
i

(nimiεi/k)FOG +
∑
j

(njmjεj/k)SOG (2.64)

onde ni é o número de grupos de primeira ordem do tipo i e nj é o número de grupos

de segunda ordem do tipo j. Em Tihic et al. (2008) m, mσ3 e mε/k foram estimados

para os grupos de primeira e segunda ordens com base em dados de equilíbrio de fase

e densidade de líquidos.

Equações para polímeros líquidos

Provavelmente, uma das equações de estado mais utilizadas para a representação da

relação PVT de polímeros líquidos seja a equação de Tait (RODGERS, 1993). Esta equa-

ção, totalmente empírica, foi proposta em 1888 sendo mais propriamente um modelo

isotérmico de compressibilidade do que uma equação de estado. A equação de Tait

segue a forma:

V (P, T ) = V (0, T )

[
1− C ln

(
1 +

P

B(T )

)]
(2.65)

onde C, segundo Rodgers (1993), é uma constante universal igual a 0,0894 e o parâme-

tro B(T ) é escrito via:

B(T ) = B0exp(−B1T ) (2.66)

A isoterma na condição de pressão igual a zero (ou pressão suficientemente baixa) é

dada por:

V (0, T ) = V0exp(αT ) (2.67)

sendo α o coeficiente de expansão térmica. Como visto, a equação de Tait é dependente

de quatro parâmetros (V0, α, B0 e B1) para representar dados experimentais de relação

PVT. Em alguns casos, as Equações 2.66 e 2.67 não são totalmente adequadas, sendo

substituídas por:

B(T ) = b0 + b1T + b2T
2 (2.68)

V (0, T ) = a0 + a1T + a2T
2 (2.69)
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No trabalho de Rodgers (1993) são disponibilizados os parâmetros da equação de Tait

para 56 polímeros.

Muitas modificações foram realizadas sobre a equação de Tait, pelo fato desta

levar a valores negativos de volume em pressões suficientemente altas. Com estas

adaptações o objetivo foi de fornecer valores de volume que se aproximem assintotica-

mente a um valor limite em pressões infinitas.

Sanchez e Cho (1995) propuseram uma equação de estado empírico-teórica base-

ados na observação fenomenológica do princípio de superposição temperatura-pressão.

Mostrando que a resposta à compressão de polímeros segue um princípio de super-

posição e que a massa específica e o logaritmo do módulo bulk são funções lineares

da temperatura, Sanchez e Cho (1995) propuseram sua equação de estado empírico-

teórica chamada de Universal Padé:

V

V0

≡ ρ̃0

ρ
= Ṽ (1− T̃ ) = exp

{
ω

(1− ω)B1

[
1−

(
1 +

B1P

ωB0

)1−ω
]}

(2.70)

onde

B0 = P ∗ exp
[
−9T̃

]
(2.71)

P̃ ≡ P/P ∗, T̃ ≡ T/T ∗ e ρ̃ ≡ ρ/ρ∗ são a pressão, temperatura e massa específica reduzi-

das, B1 = 10, 7 é uma constante universal e independente da temperatura e ω = 0, 9.

A equação Universal Padé apresenta resultados de predição de volume molar com pre-

cisão similar a de dados experimentais para amplas faixas de temperatura e pressão.

Três parâmetros característicos são utilizados para as predições: ρ∗, T ∗ e P ∗. Estes parâ-

metros foram determinados no trabalho de Sanchez e Cho para 61 polímeros diferentes

com base em dados experimentais. Mais detalhes sobre o princípio de superposição

temperatura-pressão e a equação de estado de Sanchez e Cho (1995) são encontrados

na Seção 3.1.

Apesar dos excelentes resultados fornecidos pela Universal Padé, sua utilização

é restrita a sistemas que envolvem polímeros puros fundidos. Não é possível a re-

alização de cálculos de equilíbrio de fases nem de propriedades termodinâmicas de

misturas, seja polímero-solvente ou polímero-polímero. Por isso, esta equação tem sua

aplicabilidade restrita, não sendo utilizada para cálculo de sistemas de separação ou

síntese de polímeros, muito comuns em aplicações de engenharia.
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2.2 Modelos de GE

Uma solução ideal pode ser definida, de uma forma simplista, como: uma solução

onde as substâncias que a compõe comportam-se como se estivessem puras. Matema-

ticamente, a solução ideal é descrita com inspiração na definição de potencial químico

para uma mistura de gases ideais:

µGIi ≡ ḠGI
i = GGI

i +RT ln yi (2.72)

onde GGI
i e ḠGI

i são a energia livre de Gibbs do componente i puro e a energia livre

de Gibbs parcial molar do componente i, ambas na condição de gás ideal. A extensão

natural desta expressão para uma solução ideal gera a seguinte expressão:

µIDi ≡ ḠID
i = Gi +RT ln xi (2.73)

onde o sobrescrito ID indica uma propriedade de solução ideal e Gi corresponde a

energia livre de Gibbs do componente i puro nas condições de temperatura e pressão

da solução.

Partindo da definição de fugacidade de uma espécie pura i:

Gi ≡ Γi(T ) +RT ln fi (2.74)

e de fugacidade de uma espécie i em solução:

µi ≡ Γi(T ) +RT lnf̂i (2.75)

onde Γi(T ) é uma constante de integração, obtem-se uma relação geral através da sub-

tração das expressões acima:

µi = Gi +RT ln(f̂i/fi) (2.76)

que para o caso de uma solução ideal é escrita por:

µIDi = ḠID
i = Gi +RT ln(f̂ IDi /fi) (2.77)

Comparando a Equação 2.73 com a Equação 2.77, tem-se:

f̂ IDi = xifi (2.78)
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Outra definição importante é a de coeficiente de fugacidade:

γi ≡
f̂i

f̂ IDi
=

f̂i
xifi

(2.79)

que é a razão entre a fugacidade da substância i em uma solução real e a fugacidade

desta substância em uma solução ideal. Em outras palavras, o coeficiente de fugaci-

dade mede a não-idealidade do comportamento de substâncias em fase líquida, sendo

γ = 1 para o caso de solução ideal. Em função da sua definição, o coeficiente de

atividade está relacionado com a energia livre de Gibbs parcial molar de excesso, da

seguinte forma:

ḠE
i = Ḡi − ḠID

i = RT ln
f̂i
xifi

= RT lnγi (2.80)

Funções de excesso são propriedades termodinâmicas de soluções reais quando

comparadas a soluções ideais nas mesmas condições de temperatura, pressão e com-

posição. Por exemplo, para a energia livre de Gibbs de excesso:

GE = G−GID (2.81)

onde G é a energia livre de Gibbs de uma solução real e GE é a energia livre de Gibbs

de excesso. Similarmente, podem ser definidas as expressões para outras propriedades

de excesso como HE , AE , UE , SE e V E . Partindo da definição, pode-se presumir que

as propriedades de excesso de misturas ideais são iguais a zero. Uma vez que uma

substância pura é uma solução ideal, naturalmente as propriedades de excesso também

tendem a zero quando tende-se a uma substância pura.

Para cálculo de equilíbrio entre líquidos, geralmente modelos de GE são utiliza-

dos para estimar a fugacidade das espécies envolvidas partindo da relação:

G
E

i = RTlnγi (2.82)

onde G
E

i é obtida como segue:

G
E

i =

(
∂nTG

E

∂ni

)
T,P,nj 6=i

(2.83)

sendo ni é o número de mols do componente i e nT o número total de mols do sistema.

Em uma dada temperatura, a energia livre de Gibbs de excesso, GE , de uma

mistura depende da sua composição, e em menor grau da sua pressão. As primeiras
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tentativas de correlacionar dados experimentais de GE consistiram simplesmente de

ajustes polinomiais baseados na composição da mistura. O modelo de Margules a

uma constante foi o pioneiro.

Considerando uma mistura binária, qualquer expressão para GE deve obedecer

as duas condições de contorno:

x1 = 0 −→ GE = 0 (2.84)

x2 = 0 −→ GE = 0 (2.85)

A expressão mais simples que obedece as condições de contorno acima apresentadas

é:

GE = Ax1x2 (2.86)

onde A é uma constante empírica com unidades de energia, característica dos compo-

nentes 1 e 2 e depende exclusivamente da temperatura.

Com base na Equação 2.82, são derivadas as expressões dos coeficientes de ativi-

dade para a mistura binária:

RTlnγ1 = Ax2
2 RTlnγ2 = Ax2

1 (2.87)

Este modelo é conhecido como modelo de Margules a uma constante e funciona

razoavelmente bem para misturas com moléculas semelhantes tanto no tamanho como

na natureza química (PRAUSNITZ, 1969). Alguns aspectos interessantes deste modelo

merecem comentário. O primeiro é que, por se tratar de uma expressão simétrica na

composição (Equação 2.86), a resposta para os coeficientes de atividade também será

simétrica, como se as curvas fossem rebatidas em um espelho. Por esse motivo, quando

moléculas muito diferentes compõe a mistura este modelo pode levar a grandes erros.

Outro ponto importante, é o parâmetro A. Como o modelo é dependente de apenas

um parâmetro, este deve conter informações dos dois componentes da mistura, mais

precisamente da energia de interação destas substâncias em solução. Geralmente, sua

determinação é empírica, com base em dados experimentais previamente disponíveis

da mistura a ser estudada.
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Na tentativa de aprimoramento na estimativa de GE e coeficientes de atividade,

suprindo as deficiências do modelo de Margules a uma constante, foi proposta uma

segunda equação para GE baseada na expansão de Redlich-Kister truncada após o

segundo termo:

GE = x1x2 [A+B (x1 − x2)] (2.88)

e os coeficientes de atividade expressos por:

RTlnγ1 = α1x
2
2 + β1x

3
2 RTlnγ2 = α2x

2
1 + β2x

3
1 (2.89)

com αi = A + 3(−1)i+1B e βi = 4(−1)iB a serem determinados para cada mistura.

Este modelo não mais gera respostas simétricas para os coeficientes de atividade e é

conhecido como o modelo de Margules a duas constantes.

A Teoria de Rede (Lattice Theory) considera que o líquido se comporta como

um sólido cristalino, onde suas moléculas permanecem paradas, apenas vibrando em

posições praticamente fixas como se dispostas em uma rede. A sua principal apli-

cação se dá em misturas altamente assimétricas, como é o caso de soluções polímero-

solvente, onde os componentes diferem bastante no tamanho molecular. Segundo

Flory e Huggins (FLORY, 1942; HUGGINS, 1942), que separadamente desenvolveram

seu modelo, uma molécula de polímero é composta por m segmentos e cada segmento

apresenta um volume similar ao de uma molécula de solvente. Cada segmento de

polímero ocupa um lugar na rede com seu vizinho ocupando o lugar adjacente. Ao

mesmo tempo, cada molécula de solvente também ocupa seu espaço no retículo. Uma

representação desta estrutura pode ser vista na Figura 2.1.

Figura 2.1: Representação esquemática de uma mistura polímero-solvente em um retículo con-
forme a Teoria de Rede (Lattice Theory).

Considerando que uma mistura tenha n1 mols de solvente e n2 mols de polímero,
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as frações volumétricas de cada substância são descritas por:

Φ1 =
n1

n1 +mn2

e Φ2 =
mn2

n1 +mn2

(2.90)

e sabendo que

GE = HE − TSE. (2.91)

Flory e Huggins apresentaram as seguintes expressões para a entalpia e entropia de

excesso:

HE = χRT (x1 +mx2) Φ1Φ2 (2.92)

SE = −R
(
x1 ln

Φ1

x1

+ x2 ln
Φ2

x2

)
(2.93)

onde χ é o chamado parâmetro de interação de Flory.

Substituindo as Equações 2.92 e 2.93 na Equação 2.91, obtém-se a expressão para

a energia livre de Gibbs de excesso:

GE

RT
= χ (x1 +mx2) Φ1Φ2 +

[
x1 ln

Φ1

x1

+ x2 ln
Φ2

x2

]
(2.94)

que aplicada à Equação 2.82 gera as equações dos coeficientes de atividade para o

solvente (1) e polímero (2):

lnγ1 = ln
φ1

x1

+ φ2

(
1− 1

m

)
+ χφ2

2 (2.95)

lnγ2 = ln
φ2

x2

− φ1 (m− 1) +mχφ2
1 (2.96)

Para a utilização do modelo de Flory-Huggins, é necessário o conhecimento

prévio do parâmetro de interação χ para o par polímero-solvente em questão. Este

parâmetro pode ser considerado independente da temperatura e é estimado de dados

experimentais.

Por considerar que a mistura se comporta de uma maneira randômica, isto é,

sem interações preferenciais entre as moléculas, os modelos de Margules têm seu uso

restrito a misturas compostas por elementos semelhantes quanto ao tamanho, estru-

tura e natureza química. Para escapar desta limitação e ao mesmo tempo melhorar a

capacidade preditiva, outros modelos tomam por princípio o conceito de composições
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locais. De acordo com este conceito, as interações dentro de uma solução não são

aleatórias, mas sim dependentes do tamanho das moléculas e de sua energia. Desta

forma, em um nível microscópico são geradas flutuações na composição da mistura,

isto é, determinados pontos da solução possuem composição diferente da composição

global do sistema. O primeiro modelo construído baseado neste princípio foi o mo-

delo de Wilson (WILSON, 1964). Quatro anos depois, Renon e Prausnitz apresentaram

o modelo NRTL e em 1975, Abrams e Prausnitz derivaram o modelo UNIQUAC.

Para uma mistura multicomponente, Wilson propôs a seguinte expressão para

a energia livre de Gibbs de excesso:

GE

RT
= −

m∑
i=1

xi ln

[
m∑
j=1

xjΛij

]
(2.97)

onde

Λij ≡
Vj
Vi
exp− (λij − λii)

RT
; Λji ≡

Vi
Vj
exp− (λij − λjj)

RT
(2.98)

são os parâmetros de ajuste do modelo de Wilson, relacionados ao volume molar de

cada componente puro, V , e com a energia de interação entre as moléculas, λ.

A expressão generalizada, para uma mistura multicomponente, do coeficiente

de atividade é:

lnγk = −ln

[
m∑
j=1

xjΛkj

]
+ 1−

m∑
i=1

xiΛik
m∑
j=1

xjΛij

(2.99)

Embora tenha sido um importante avanço no desenvolvimento de modelos de

GE , o modelo de Wilson não é capaz de predizer imiscibilidade entre dois líquidos.

O modelo NRTL, sigla para Non-Random Two-Liquid, desenvolvido por (RENON;

PRAUSNITZ, 1968), ao contrário do modelo de Wilson, permite o cálculo de equilíbrio

entre duas fases líquidas. Sua equação para GE é:

GE

RT
=

m∑
i=1

xi

m∑
j=1

τjiGjixj

m∑
l=1

Glixl

(2.100)

onde

τji =
(gji − gii)

RT
; (gji = gij) (2.101)
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Gji = exp (−αjiτji) ; (αji = αij) (2.102)

sendo gij parâmetros ligados à energia de interação entre as moléculas i e j e αij rela-

cionado ao grau de não-randomicidade da mistura. Por exemplo, se αij = 0 a mis-

tura é completamente randômica e a Equação 2.100 se reduz ao modelo de Margules

(PRAUSNITZ, 1969).

A expressão para o coeficiente de atividade é:

lnγk =

m∑
j=1

τjiGjixj

m∑
l=1

Glixl

+
m∑
j=1

xjGij
m∑
l=1

Gljxl

τij −
m∑
r=1

xrτrjGrj

m∑
l=1

Gljxl

 (2.103)

Em meados da década de 70, Abrams e Prausnitz (1975) apresentaram o mo-

delo UNIQUAC (UNIversal QUAsi-Chemical). Os autores continuaram assumindo o

conceito de composições locais, gerando a seguinte expressão para a energia livre de

excesso:
GE

RT
=
GE(combinatorial)

RT
+
GE(residual)

RT
(2.104)

onde o primeiro termo é responsável pelas diferenças no tamanho e arranjo das molécu-

las e o segundo pelas discrepâncias energéticas entre elas. Para uma mistura multicom-

ponente, estes termos são descritos por:

GE(combinatorial)
RT

=
∑
i

xi ln
φi
xi

+
z

2

∑
i

xiqi ln
θi
φi

(2.105)

GE(residual)
RT

= −
∑
i

qixi ln

(∑
j

θjτij

)
(2.106)

onde ri e qi são os parâmetros de volume e área superficial da espécie i e θi e φi são

respectivamente a fração de área e volume da espécie i, calculados como segue:

θi =
xiqi∑
j

xjqj
, φi =

xiri∑
j

xjrj
(2.107)

e

lnτij = −(uij − ujj)
RT

(2.108)
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com uij representando a energia de interação entre as moléculas i e j e z o número de

coordenação, isto é, o número de moléculas que circundam uma molécula referência.

Geralmente, assume-se o valor padrão de 10.

Através da derivação do GE , são então obtidas as contribuições combinatorial e

residual para o coeficiente de atividade:

lnγi = lnγi(combinatorial) + lnγi(residual) (2.109)

lnγi(combinatorial) = ln
φi
xi
− z

2
qiln

φi
θi

+ li −
φi
θi

∑
j

xjlj (2.110)

lnγi(residual) = qi

1− ln

(∑
j

θjτij

)
−
∑
j

θjτij∑
k

θkτkj

 (2.111)

onde li = (ri − qi)z/2− (ri − 1).

À primeira vista, o modelo UNIQUAC apresenta uma enorme desvantagem

frente aos demais: a dependência de um maior número de parâmetros (ri, qi, uij, ujj).

Porém, os parâmetros de área superficial e volume podem ser determinados através

de informações estruturais das moléculas, restando apenas a determinar os parâme-

tros energéticos para cada par de componentes. Na prática, os últimos, uij e ujj , são

estimados a partir de dados experimentais, enquanto ri e qi são determinados através

da metodologia de contribuição de grupos.

Nos métodos de contribuição de grupo, cada molécula é considerada uma mis-

tura de grupos, e suas propriedades são estimadas com base nas interações dos grupos

que a constituem. Assim, no modelo UNIQUAC o termo combinatorial de GE é cal-

culado via contribuição de grupos enquanto que termo residual é estimado via dados

experimentais.

Baseado na metodologia UNIQUAC, Fredenslund et al. (1975) apresentaram

outro método baseado em contribuição de grupos e que é amplamente utilizado até

os dias de hoje, o modelo UNIFAC (UNIQUAC Functional group Activity Coefficients).

No método UNIFAC, não somente o termo combinatorial é estimado via informações

moleculares, mas também o termo residual. A expressão do coeficiente de atividade
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também é escrita conforme a Equação 2.109 sendo as duas contribuições conforme as

equações abaixo:

lnγi(combinatorial) = ln
φi
xi

+ 1− φi
xi
− z

2
qi

(
1 + ln

φi
θi
− φi
θi

)
(2.112)

com φi e θi calculados pela Equação 2.107 e

lnγi(residual) =
∑
k

υ
(i)
k

[
lnΓk − lnΓ

(i)
k

]
(2.113)

onde υ(i)
k é o número de vezes que o grupo k aparece na espécie i, Γ

(i)
k é a contribuição

residual do grupo k na espécie i pura e

lnΓk = Qk

1− ln

(∑
m

ΘmΨmk

)
−
∑
m

ΘmΨkm∑
n

ΘnΨnm

 (2.114)

sendo Θm a fração de área superficial do grupo m calculada por

Θm =
XmQm∑
n

XnQn

(2.115)

com Xm a fração molar do grupo m na mistura e

Ψmn = exp

[
−(umn − unn)

kT

]
= exp

[
−amn

T

]
, (2.116)

que leva em conta as interações energéticas dos grupos funcionais m e n através de

amn e anm. Estes últimos parâmetros também são tabelados, como r e q, sendo vari-

áveis de acordo com o par m e n. Os parâmetros amn e anm foram estimados através

de regressões utilizando um amplo conjunto de dados de coeficiente de atividade, en-

talpia de excesso, dados de equilíbrio líquido-vapor, etc. Os valores gerados podem

ser utilizados para qualquer mistura binária ou multicomponente, mesmo para aque-

las que não foram incluídas na estimação inicial. Porém, uma limitação logo se faz

visível: de acordo com este modelo as interações entre os grupos n e m independem

da molécula que os contém, por exemplo, considera-se que a interação entre os grupos

álcool (−OH) e metila (−CH3) possui um único valor, seja numa mistura de etanol com

n-pentano, isopropanol com decano, ou 2-octanol com 2,2-4-trimetil pentano (SMITH

et al., 2007). O modelo UNIFAC na sua forma original, apresenta desempenho sa-

tisfatório no cálculo do equilíbrio líquido-vapor, mas não tão bom quando cálculos de

coeficientes de atividade em diluição infinita (γ∞) são necessários, principalmente para

sistemas assimétricos.
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Alguns anos mais tarde, Weidlich e Gmehling (1987) no primeiro trabalho de

uma série de 5 artigos, apresentaram o modelo UNIFAC modificado. De acordo com

os autores, as modificações propostas geram uma melhora de 73% no cálculo de γ∞,

23% na predição de equilíbrio líquido-vapor para sistemas binários e 11% para ternários

assim como 70% de melhora na determinação de entalpia de excesso HE para misturas

binárias e 78% em ternárias. Tanto modificações no termo combinatorial, quanto na de-

pendência do termo energético com a temperatura foram propostas. A nova expressão

do termo entrópico é:

lnγi(combinatorial) = ln
φ′i
xi

+ 1− φ′i
xi
− z

2
qi

(
1 + ln

φi
θi
− φi
θi

)
(2.117)

onde φ′i = xir
3/4
i /

∑
j

xjr
3/4
j e as variáveis φi e θi permanecem inalteradas. Adicional-

mente, foi introduzida uma nova dependência dos parâmetros de interação com a tem-

peratura:

Ψmn = exp

[
−amn + bmnT + cmnT

2

T

]
(2.118)

para melhorar as predições em amplas faixas de temperatura. Gmehling et al. (1993)

apresentaram a nova matriz completa de parâmetros para o modelo UNIFAC modifi-

cado, incluindo os novos parâmetros bmn e cmn, estimada a partir da nova formulação e

de um conjunto de dados ampliado, para 45 diferentes grupos ilustrada pela Figura 2.2

Os modelos UNIFAC e UNIFAC modificado são ainda objetos de estudo e con-

tinuam muito utilizados para todos os tipos de misturas. Vários trabalhos usam UNI-

FAC associado a equações de estado através de regras de mistura, estendendo ainda

mais sua aplicabilidade. Alguns destes trabalhos são apresentados na Seção 2.3.

Uma outra categoria de modelos de GE , baseada em química quântica, foi pro-

posta recentemente por Klamt (1995). Estes modelos são quase totalmente preditivos

utilizando somente informações obtidas a partir da química quântica. De uma forma

simplista, a metodologia consiste em dois passos:

1. Com base apenas na estrutura química da substância, a técnica COSMO

(COnductor-like Screening MOdel) é utilizada para a determinação das cargas

aparentes de superfície;

2. Uma vez determinadas as cargas aparentes de superfície, o modelo é capaz
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Figura 2.2: Matriz de parâmetros do modelo UNIFAC modificado apresentada por Gmehling
et al. (1993).

de predizer solubilidades de misturas, coeficientes de atividade e outras

propriedades.

As cargas aparentes de superfície para algumas moléculas são apresentadas na Fi-

gura 2.3.

A determinação das cargas aparentes, exemplificadas na Figura 2.3, é feita com

base em fundamentos da química quântica. Estes cálculos são de altíssima complexi-

dade e podem levar até 60 horas (GERBER; SOARES, 2010) para serem concluídos no

caso de moléculas grandes. Para moléculas pequenas como a água este cálculo é con-

cluído em alguns segundos. É importante reforçar que, embora a determinação das

cargas de superfície demande bastante tempo computacional, esta precisa ser execu-

tada apenas uma única vez para cada molécula diferente.

O interessante sobre os modelos baseados em COSMO é que eles são capazes
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(a) água (b) aspirina

Figura 2.3: Cálculo de cargas aparentes de superfície utilizando-se COSMO para as moléculas
de água e aspirina.

de predizer o comportamento de misturas utilizando apenas informações como as da

Figura 2.3. Estas informações são utilizadas em substituição aos dados experimentais

necessários, tornando o modelo com uma capacidade preditiva muito superior aos mo-

delos clássicos. Um destes modelos foi desenvolvido por Lin e Sandler (2002) e é cha-

mado de COSMO-SAC (COnductor-Like Screening Model - Segment Activity Coefficient).

Neste trabalho, os cálculos com o modelo COSMO-SAC foram realizados através do

pacote computacional JCOSMO (GERBER; SOARES, 2010).

2.3 Regras de Mistura

Quando se quer utilizar equações de estado, como as apresentadas na Seção 2.1, para

misturas, os parâmetros característicos de cada equação devem ser calculados não mais

para os componentes puros, mas como um único valor para toda a mistura. No caso de

CEOS (a dois parâmetros), os termos atrativo a e de co-volume b devem ser estimados

e uma das alternativas mais utilizadas é calculá-los em função dos parâmetros ai e bi
das substâncias puras através das chamadas regras de mistura.

Com o pioneirismo de van der Waals, surgiu a primeira tentativa:

a =
∑
i

∑
j

xixjaij (2.119)

b =
∑
i

xibi (2.120)



2.3. REGRAS DE MISTURA 33

onde aij é calculado pela regra de combinação:

aij =
√
aiaj (1− kij) (2.121)

sendo kij um parâmetro de interação binária entre os componentes i e j e independente

da composição do sistema.

A regra de mistura de van de Waals, ou regra de mistura clássica, se mostra

adequada para sistemas apolares, porém falha na predição de misturas contendo subs-

tâncias polares como água, álcool e acetona. Pode-se também utilizá-la sem nenhum

parâmetro experimental (kij = 0) obtendo-se resultados razoáveis para grupos especí-

ficos de misturas, contanto que apolares ou levemente polares.

As primeiras modificações propostas com base na regra de mistura de van der

Waals contaram com a inclusão de uma dependência do termo aij com a composição,

mantendo o termo de co-volume inalterado (ADACHI; SUGIE, 1986; STRYJEK; VERA,

1986a; SCHWARTZENTRUBER et al., 1987; SANDOVAL et al., 1989).

Recentemente, vários trabalhos foram desenvolvidos em regras de mistura que

acoplam modelos de GE a equações de estado (MICHELSEN, 1990a; MICHELSEN,

1990b; HOLDERBAUM et al., 1991; BOUKOUVALAS et al., 1994; WONG et al., 1992).

Estes modelos (EOS/GE) tem o objetivo de descrever o equilíbrio líquido-vapor em

amplas faixas de temperatura e pressão incluindo fluidos em condição supercrítica

(FISCHER; GMEHLING, 1996).

A idéia básica para geração desta família de regras de mistura, originalmente

idealizada por Vidal (1978), é igualar a expressão para o cálculo de GE através de uma

EOS a uma equação de um modelo de GE (KONTOGEORGIS; VLAMOS, 2000), como

os apresentados na Seção 2.2:

GE,EOS

RT
=
GE

RT
(em P = P ref) (2.122)

Quando GE/RT é estimado pelo modelo UNIFAC ou algum modelo baseado

em COSMO, o conjunto EOS/GE se torna uma importante ferramenta preditiva.

Partindo da definição de propriedade residual:

M r ≡M −MGI (2.123)
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onde M representa qualquer propriedade termodinâmica como V , U , H ou S e MGI

corresponde a propriedade avaliada no estado de gás ideal, a energia livre de Helmholtz

residual é calculada por:

Ar = −
∫ v

∞

(
P − nRT

v

)
dv −RT lnZ (2.124)

Para uma CEOS sob a forma da Equação 1.1 a expressão genérica para Ar, após

a integração da Equação 2.124, é:

Ar

RT
= −ln

(
v − b
v

)
− a

bRT

1

(ε− σ)
ln

(
v + εb

v + σb

)
−RT ln

Pv

RT
(2.125)

e através da relação entre propriedade residual e propriedade de excesso (FISCHER;

GMEHLING, 1996):

AE = Ar −
∑
i

xiA
r
i (2.126)

podemos escrever uma equação generalizada para a energia livre de Helmholtz de

excesso (HEIDEMANN, 1996):

AE

RT
= −

∑
i

xi ln

[
v − b
vi − bi

]
−
( a

bRT

) 1

ε− σ
ln

[
v − εb
v − σb

]
+

∑
i

xi

(
ai

biRT

)
1

ε− σ
ln

[
vi − εbi
vi − σbi

] (2.127)

onde ai e bi são os termos atrativo e de co-volume do componente i puro, calculados

pela Equação 1.2 e pela Equação 1.3 por exemplo, e a e b os parâmetros da mistura, que

se deseja determinar.

A Equação 2.127 é o ponto de partida para as regras de mistura desenvolvidas

nas últimas décadas, variando com relação a considerações simplificativas, ponto de

referência ou a introdução de parâmetros de ajuste empíricos.

Os primeiros pesquisadores a sugerirem uma expressão para este tipo de regra

de mistura foram Huron e Vidal (1979). Eles partiram da relação dada pela Equa-

ção 2.127 aplicando a condição limite de pressão tendendo a infinito. Uma vez que

P →∞, v → b e vi → bi e a expressão para AE se resume a:

AE

RT
= A0

[
−
( a

bRT

)
+
∑
i

xi

(
ai

biRT

)]
(2.128)
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Definindo:

u =
v

b
ui =

vi
bi

(2.129)

onde 1/u é conhecido como fator de empacotamento (packing fraction), e assumindo

que em condição de alta pressão u = ui, obtém-se:

A0 =
1

σ − ε
ln

(
u+ ε

u+ σ

)
(2.130)

Huron e Vidal (1979) assumiram u = 1 e consideraram também que o volume

de excesso é desprezível, vE = 0. Como consequência, os autores propuseram o uso da

seguinte expressão para o termo de co-volume: b =
∑

i xibi.

A Equação 2.128 mostra a expressão para o cálculo de AE através de uma CEOS

com as considerações de Huron e Vidal. Porém, os modelos apresentados na Seção 2.2

são equações explícitas emGE , não emAE . Então, para igualar o cálculo de um modelo

de GE ao de uma EOS é preciso relacionar as variáveis AE com GE . Esta relação é

simples, como segue:

GE = AE + PvE (2.131)

Se vE = 0 obtem-se que AE = GE . Assim, as expressões finais da regra de mistura de

Huron-Vidal são:
GE

RT
= A0

[
−
( a

bRT

)
+
∑
i

xi

(
ai

biRT

)]
(2.132)

b =
∑
i

xibi (2.133)

Por utilizar como referência a pressão infinita, a correlação de equilíbrio líquido-

vapor fica prejudicada em condições de baixa pressão, próxima a pressão atmosférica.

Isto porque, todos os parâmetros de ajuste dos modelos de GE são estimados nes-

sas condições, de baixa pressão. Dessa maneira, os resultados para a energia livre de

Gibbs encontrados pela EOS diferem muito do encontrado pelos modelos de atividade,

levando a desvios consideráveis (MICHELSEN; MOLLERUP, 2007). Como solução

para este problema caberia uma re-parametrização do modelo de GE ou a utilização

do parâmetro A0 para ajuste, estimando-o a partir de dados experimentais e não pela

Equação 2.130.
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Wong e Sandler (1992), também utilizaram o limite de P → ∞, para encontrar

uma relação entre a energia livre de Helmholtz de excesso e a energia livre de Gibbs de

excesso. Mas para encontrar uma expressão para o termo de co-volume, os autores se

basearam na observação de que o segundo coeficiente virial possui uma dependência

quadrática com a composição em condições de baixa massa específica:

Bmistura =
∑
i

∑
j

xixjBij (2.134)

Através de uma CEOS, também se encontra uma expressão para o segundo coeficiente

virial, descrita por:

B = b− a

RT
(2.135)

que substituída na Equação 2.134 resulta em:

b− a

RT
=
∑
i

∑
j

xixj

(
bij −

aij
RT

)
(2.136)

Assim, Wong e Sandler (1992) apresentaram a sua regra de mistura:

a

RT
= Q

D

1−D
b =

Q

1−D
(2.137)

Q =
∑
i

∑
j

xixj

(
bij −

aij
RT

)
(2.138)

D =
∑
i

xi
ai

biRT
+

1

A0

GE

RT
(2.139)

a qual requer ainda, de uma regra de combinação para o termo (bij − aij/RT ), dada

por:

bij −
aij
RT

=

√(
bi −

ai
RT

)(
bj −

aj
RT

)
(1− kij) (2.140)

ou

bij −
aij
RT

=
1

2
(bi + bj)−

√
aiaj

RT
(1− kij) (2.141)

onde foi introduzido um parâmetro de ajuste kij para cada par de componentes.

Para evitar uma re-estimação dos parâmetros dos modelos de GE associados a

regras com pressão infinita como referência, muitos autores desenvolveram propostas

baseadas na pressão de referência P = 0. Mollerup (1986) foi o primeiro a sugerir esta

mudança de ponto de referência.
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Michelsen (1990b) apresentou sua regra de mistura com P ref = P = 0, u = 1.235

e vE = 0 chamada MHV1 (Modified Huron-Vidal 1):

GE

RT
+
∑
i

xi ln
b

bi
= A0

[
a

bRT
−
∑
i

xi
ai

biRT

]
(2.142)

onde bi é determinado pela Equação 2.133.

Já na regra de mistura MHV2 (Modified Huron-Vidal 2) Dahl e Michelsen (1990)

também utilizaram a pressão de referência P = 0 porém o valor de u e ui não foram

considerados idênticos, mas sim determinados através das expressões:

1

u− 1
=

a

bRT

1

(u+ ε) (u+ σ)

1

ui − 1
=

ai
biRT

1

(ui + ε) (ui + σ)
(2.143)

resolvidas juntamente com a Equação 2.142 e Equação 2.133.

Partindo das considerações de P ≈ 1 atm, u = 1.1 e vE = 0, Holderbaum e

Gmehling (1991) associaram a equação cúbica de estado SRK com extensão de Mathias-

Copeman para o termo atrativo (MATHIAS; COPEMAN, 1983) ao modelo UNIFAC,

criando a regra de mistura PSRK (Predictive Soave-Redlich-Kwong). O modelo UNIFAC

foi utilizado com seus grupos funcionais originais mais a adição de: CH4, CO2, CO,

Ar, NH3, H2S, H2, O2 e N2. Dessa maneira, uma nova matriz de parâmetros como a

mostrada na Figura 2.2 foi estimada, para ser utilizada exclusivamente com esta re-

gra de mistura. A PSRK também é escrita na forma das Equações 2.142 e 2.133 onde

A0 = −0.64663. Segundo Fischer e Gmehling (1996), a regra de mistura PSRK apre-

senta bom desempenho no cálculo de solubilidade de gases e equilíbrio de sistemas de

hidrocarbonetos em ampla faixa de temperatura e pressão, porém tem limitações na

predição do equilíbrio e outras propriedades como pressão de bolha de sistemas com-

postos de alcanos/água e misturas assimétricas. Ainda, segundo Ahlers e Gmehling

(2002a), os desvios encontrados nos cálculos de massa específica na fase líquida são

similares aos encontrados por CEOS, a predição de hE e γ∞ é ruim e a equação de

Mathias-Copeman apresenta problemas na determinação de α em condições de alta

temperatura reduzida. Para Kontogeorgis e Vlamos (2000) a falta de precisão da regra

de mistura PSRK em sistemas assimétricos se deve à diferença entre a parte combina-

torial da equação de estado SRK e do modelo UNIFAC, que cresce na medida em que

o grau de assimetria aumenta.
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Na tentativa de solucionar o problema na predição de equilíbrio de misturas as-

simétricas, Boukouvalas et al. (1994) propuseram o modelo LCVM. Esta regra de mis-

tura foi desenvolvida de uma forma totalmente empírica, não podendo ser derivada

do mesmo ponto de partida que as demais. Abrindo mão de uma base teórica, os au-

tores conseguiram contornar as deficiências apresentadas pelas regras propostas até

então, originadas de discrepâncias entre as EOS e os modelos de GE . A regra de mis-

tura LCVM consiste de uma combinação linear das equações de Huron e Vidal (1979)

e Michelsen (1990b) (MHV1):(
λ

Av
+

1− λ
A0

)
GE

RT
+

(
1− λ
A0

)∑
i

xi ln
b

bi
=

[
a

bRT
−
∑
i

xi
ai

biRT

]
(2.144)

ondeA0 eAv dependem da equação de estado utilizada e λ pode ser interpretado como

um parâmetro de peso entre as contribuições. De acordo com Kontogeorgis e Vlamos

(2000), para a equação de PR associado ao modelo UNIFAC na sua formulação original

A0 = −0, 52, Av = −0, 62 e λ = 0, 36. Para a determinação do termo de co-volume da

mistura b, a relação linear (Equação 2.133) também é utilizada.

Apesar da derivação da maioria das regras de misturas apresentadas ter uma

base teórica, sabe-se da literatura que o seu uso direto leva a resultados ruins para

alguns tipos de misturas como por exemplo misturas assimétricas (VOUTSAS et al.,

2004; LI et al., 1998). Na tentativa de amenizar este problema, duas medidas são geral-

mente adotadas:

• o modelo de GE é adaptado, ignorando-se um ou mais termos que o com-

põe ou através de alterações com bases experimentais, como reestimação

de parâmetros;

• a Equação 2.142 é modificada de uma forma empírica, usualmente negli-

cenciando o termo
∑
xiln(b/bi) (também conhecido como termo EOS-Flory-

Huggings – FHEOS).

Zhong e Masuoka (1996) propuseram uma nova regra de mistura baseada na

consideração de que a energia livre de Helmholtz em excesso para uma equação cúbica

de estado é zero na pressão infinita. Além disso, utilizaram a mesma expressão para b

adotada por Wong e Sandler (1992) (Equação 2.136). A expressão final é:

b =
Q

1−DD
(2.145)
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a

RT
= Q

DD

1−DD
(2.146)

DD =
∑
i

xi
ai

biRT
(2.147)

Q =
∑
i

∑
j

xixj
1

2

[(
bi −

ai
RT

)
+
(
bj −

aj
RT

)]
(1− kij) (2.148)

Como no ponto de referência de P = ∞ a energia livre de Helmholtz em excesso foi

considerada zero, podemos perceber que a regra de mistura acima não depende de um

modelo de GE , apenas do parâmetro de ajuste experimental kij . A nova proposta foi

testada com a equação PRSV, uma modificação da PR original proposta por Stryjek e

Vera (1986b), e a equação SRK. Dez diferentes sistemas polímero-solvente foram tes-

tados e os resultados foram comparados com as regras de mistura de van der Waals

e Wong-Sandler, sendo Flory-Huggins o modelo de GE utilizado na última. O de-

sempenho da regra proposta por Zhong e Masuoka (1996) foi superior ao da regra de

mistura de van der Waals e ligeiramente melhor que o da regra de mistura de Wong-

Sandler. Segundo os autores, a nova regra tem a vantagem de depender apenas de um

único parâmetro constante com a temperatura.

Em trabalho subsequente, Zhong e Masuoka (1997) combinaram a equação de

estado Carnahan-Staling-Redlich-Kwong (CS-EOS) com UNIFAC modificado. Para

obtenção de uma regra de mistura mais simplificada os autores eliminaram o termo

FHEOS (
∑
xiln(b/bi)). Ainda, reestimaram os parâmetros de interação (amn, bmn e cmn)

para os grupos CO2, ACH e ACH2. O conjunto CEOS/GE foi aplicado para estimação

de solubilidade de sólidos em dióxido de carbono supercrítico obtendo uma boa pre-

cisão.

Em Li et al. (1998), os autores aplicaram a regra de mistura PSRK para sistemas

altamente assimétricos em condições de baixa e alta pressão. Os resultados ruins para

este tipo de sistema foram atribuídos à ineficiente caracterização das dimensões das

moléculas, calculada por contribuição de grupos. Assim, os autores propuseram mo-

dificações nos parâmetros de volume e área do modelo UNIFAC que levassem em

conta o número de carbonos da molécula. Uma série de sistemas contendo CO2, CH4,

alcanos de cadeia curta e longa foram testados após as modificações propostas, com
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sucesso.

Como outra alternativa para melhorar o desempenho de EOS/GE , Ahlers e

Gmehling (2002a) acoplaram a equação de estado de PR com translação de volume

(VTPR) à expressão para α de Twu (TWU et al., 1991) e ao modelo UNIFAC. Com base

na explicação de Kontogeorgis e Vlamos (2000) para a falta de precisão da regra PSRK

para sistemas assimétricos, o termo FHEOS foi cancelado da Equação 2.142 juntamente

com a contribuição combinatorial do modelo UNIFAC (Equação 2.112). Por questões

de simplicidade, esta regra de mistura passou a ser chamada de VTPR. Para o cálculo

do co-volume, foram utilizadas as equações:

b =
∑
i

∑
j

xixjbij e b
3/4
ij =

b
3/4
i + b

3/4
j

2
(2.149)

O modelo resultante foi testado com misturas assimétricas mostrando melhores res-

postas que a regra de mistura PSRK original e a proposta de LI et al.. Usando o mesmo

conjunto EOS/GE , Ahlers e Gmehling (2002b) calcularam hE e γ∞, validando os re-

sultados com dados experimentais e Wang et al. (2003) estenderam a aplicabilidade ao

equilíbrio líquido-vapor de soluções poliméricas.

Na regra de mistura UMR (Universal Mixing Rule) proposta por Voutsas et al.

(2004), os autores combinaram a equação de PR modificada com translação de vo-

lume (t-mPR) de Magoulas e Tassios (1990) com UNIFAC. No modelo de GE , o termo

de Flory-Huggins (
∑

i xiln(φi/xi)) da contribuição combinatorial foi eliminado junta-

mente com o termo FHEOS da Equação 2.132. Assim, a regra de mistura UMR é escrita

na forma:
GE,SG +GE,res

RT
= A0

[
a

bRT
−
∑
i

xi
ai

biRT

]
(2.150)

onde GE,SG é a contribuição de Staverman-Guggenheim (z/2
∑

i xiqilnθi/φi) para o

termo combinatorial do UNIFAC. Ainda, o co-volume é calculado por:

b =
∑
i

∑
j

xixjbij e bij =

(
b

1/2
i + b

1/2
j

2

)2

(2.151)

Testes foram realizados com misturas simétricas e assimétricas, incluindo soluções

poliméricas, em amplas faixas de temperatura e pressão e os resultados de equilíbrio

de fases (líquido-líquido e líquido-vapor) foram satisfatórios. Porém, a regra UMR
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pode ser utilizada apenas com o modelo UNIFAC, já que é necessário que o modelo

de GE seja explícito nas contribuições combinatorial e residual e, ainda, a parte com-

binatorial deve ser expressa em termo de Flory-Huggins e Staverman-Guggenheim.

Assim, a UMR não pode ser utilizada com os modelos NRTL e Wilson, por exemplo.

Mais tarde, Voutsas et al. (2006) sugeriram a adaptação da UMR através da uti-

lização do modelo UNIFAC com parâmetros de interação dependentes da temperatura

Ψmn = exp

[
−Amn +Bmn (T − 298, 15)

T

]
(2.152)

para um melhor cálculo de equilíbrio de fase em altas temperaturas e para uma predi-

ção correta de calores de mistura. Novos parâmetros de interação Amn e Bmn para

os grupos CH2, ACH, ACCH2 com os gases CO2 e CH4 foram fornecidos e testes

mostraram uma melhora na performance da UMR com as novas adaptações. Em

Louli et al. (2007), a aplicabilidade da UMR foi estendida a misturas de gás natu-

ral e petróleo. Para tal, novos parâmetros de interação UNIFAC foram introduzidos

(gás/CH2, gás/ACH, gás/ACCH2 e gás/gás) e a relação utilizada passou a ser:

Ψmn = exp

[
−Amn +Bmn (T − 298, 15) + Cnm (T − 298, 15)2

T

]
(2.153)

Em comparação com as regras LCVM e PSRK, os resultados foram superiores e com

boa precisão.

2.4 Metodologia computacional para implementação dos
modelos termodinâmicos

Para a realização dos testes com os modelos termodinâmicos desenvolvidos e da li-

teratura, foi utilizada a infraestrutura da versão em Java do pacote termodinâmico

VRTherm (VRTECH, 2010). O VRTherm possui implementações das equações cúbicas

PR e SRK, do modelo UNIFAC e da regra de mistura de vdW com parâmetros de inte-

ração binária nulos. Quanto ao UNIFAC, a matriz de parâmetros de grupos equivale à

ajustada para a regra de mistura PSRK, conforme Horstmann et al. (2005). O VRTherm

possui um banco de dados com aproximadamente 2000 mil substâncias cadastradas,

de onde foram retiradas as propriedades das substâncias puras como fator acêntrico,
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temperatura e pressão críticas. No caso dos polímeros e demais espécies que não cons-

tam originalmente no banco de dados, as propriedades de interesse foram retiradas de

diferentes fontes da literatura e adicionadas ao sistema manualmente.

Sendo o Java uma linguagem de programação orientada a objetos (ORACLE,

2010), foi possível a realização de adaptações e inclusão de novas implementações dos

diversos modelos termodinâmicos citados neste trabalho. A seguir é ilustrada a es-

trutura do pacote termodinâmico utilizado, com o intuito de expor como as equações

de estado, regras de mistura e outros modelos termodiâmicos foram construídos e se

comunicam entre si.

As ilustrações presentes nesta seção se darão através de diagramas de classes.

A Figura 2.4 contém um exemplo típico de diagrama de classes ondes as principais

relações são apresentadas. Estruturas similares serão utilizadas para apresentar as re-

lações entre classes e variáveis das implementações contruídas neste trabalho. Con-

forme representado na Figura 2.4, cada quadro representa uma classe, que nada mais

é que uma representação abstrata de uma determinada entidade na linguagem de pro-

gramação. No caso deste trabalho, uma classe pode representar uma substância, uma

mistura, uma fase, uma equação de estado, ou mesmo uma rotina de cálculo como

algoritmo de ponto de bolha, de orvalho ou de análise de estabilidade. Cada classe

pode possuir variáveis que a descrevam ou mesmo funções contendo cálculos que se-

jam necessários. A classe representada por um quadro cinza significa a classe origem

Figura 2.4: Diagrama ilustrativo das possíveis relações presentes em um diagrama de classes.

do diagrama, da qual são derivadas ou herdadas as demais. As setas contínuas são

utilizadas para indicar as relações de herança entre as classes enquanto que as setas

tracejadas indicam uma relação entre as entidades. Sobre a seta tracejada é sempre

indicado qual o objeto responsável pela ligação entre as duas classes em questão.
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Na estrutura utilizada neste trabalho, a principal entidade é chamada Phase.

Esta entidade representa uma fase e a partir dela são realizados todos os cálculos ter-

modinâmicos. Um objeto do tipo Phase pode ser um líquido, um vapor ou um sólido.

O diagrama de colaboração desta classe é mostrado na Figura 2.5.

Figura 2.5: Diagrama de colaboração da classe Phase que representa uma fase, mostrando
suas variáveis mais importantes e relações.

De acordo com a Figura 2.5, a classe Phase é composta por uma mistura (mix),

que por sua vez conta com uma lista de componentes ou substâncias (comps). Além

da mistura, cada fase possui uma equação de estado (eos), um modelo de translação

de volume (volTranslation), um modelo de atividade (activity) e uma equação

para representar cada substância pura da mistura mix (eosPure). Através de um ob-

jeto do tipo Phase são realizados todos os cálculos de propriedades como entalpia,

entropia, coeficientes de fugacidade, energia livre de gibbs, de helmholtz, além de pro-

priedades físicas da mistura como viscosidade, condutividade térmica e outras. Para a

completa caracterização de uma fase devem ser fornecidas as espécies químicas que a

compõem através da mistura, um vetor com a composição em base molar ou mássica

e as condições de temperatura e pressão.

Cada fase conta com algumas “extensões“, chamadas de IExtension. São es-

tas extensões que permitem que novas equações equações de estado, regras de mistura,

modelos de atividade ou translação de volume sejam adicionados ao sistema. O dia-

grama de classes da entidade IExtension é ilustrado através da Figura 2.6.

Ainda com base na Figura 2.6 pode-se perceber a hierarquia entre os modelos

termodinâmicos implementados.
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Figura 2.6: Diagrama de classe da entidade IExtension.

Na Figura 2.7 é apresentado o diagrama de classes da classe Cubic, que re-

presenta a equação cúbica genérica (Equação 1.1), da qual todas as equações cúbicas

específicas são dependentes.

Figura 2.7: Diagrama de classes da classe Cubic que equivale à equação cúbica genérica.

Pode-se perceber que todas as equações cúbicas têm como base a equação de

gás ideal. Esta dependência é extremamente conveniente, visto que funções residu-

ais podem ser prontamente calculadas, além de pontos de referência na condição de

gás ideal. Descendendo diretamente da cúbica genérica tem-se as equações de Peng-

Robinson (PR), Redlich-Kwong (RK) e van der Waal (VDW). A partir da equação PR
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foram implementadas as demais equações utilizadas neste trabalho, a equação pro-

posta PR-S (PR_S) e a utilizada por Louli e Tassios (2000) (PRPolymerLouli). Além

disso, partindo de PR tem-se a equação de Soave-Redlich-Kwong (SRK) da qual é

derivada a equação de Wang (2007) (SRKPolymer). Ainda, por conveniência, foram

implementadas equações de estado já associadas a regras de mistura como PR_UGMR,

PR_UMR e SRK_UMR. As classes PR_TWU, SRK_MC e SRKPolymer_MC representam equa-

ções com modificações no cálculo de α(T ), sendo o sufixo _MC correspondente à formu-

lação de Mathias-Copeman (MATHIAS; COPEMAN, 1983) e o sufixo _TWU à metodolo-

gia de Twu et al. (1991). Cada equação de estado reimplementa as funções abstratas

contidas na Cubic genérica, como o cálculo dos termos atrativos e suas derivadas e o

termo de co-volume.

Para ilustrar como as equações de estado interagem com as demais classes, na

Figura 2.8 é mostrado o diagrama de colaboração de uma equação cúbica genérica.

Figura 2.8: Diagrama de colaboração da classe Cubic com outras classes.

Através da classe Ideal, da qual a equação cúbica herda algumas característi-

cas, uma CEOS acessa a fase, que é identificada com o atributo type como líquido,

vapor ou sólido. Desta fase segue a mesma colaboração indicada na Figura 2.5. Ainda,

a equação cúbica tem acesso direto a mistura pelo objeto mix e possui uma regra de

mistura associada à entidade mixingRule.

Para exemplificar como uma equação específica, no caso a equação PR-S, se

coloca dentro da estrutura de classes, o seu diagrama de colaboração é apresentado
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na Figura 2.9.

Figura 2.9: Diagrama de colaboração da classe PR_S.

Além das equações de estado, uma série de regras de mistura foi implementada.

As regras de mistura, todas derivadas da interface IMixingRule, são apresentadas

através do diagrama da Figura 2.10.

Figura 2.10: Diagrama de classe das regras de mistura derivadas de IMixingRule.
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Na classe AbstractMixingRule são implementadas algumas funções básicas

e comuns a todas as regras de mistura. Desta, derivam as regras baseadas em modelos

deGE (GeLikeMixingRule), a regra de mistura de van der Waals (VDWMixingRule),

uma variante desta (PredictiveVDWMixingRule) com parâmetros de interação cal-

culados através de UNIFAC e uma regra de mistura para sistemas de metano, etano, ni-

trogênio, hidrogênio, CO e CO2 com hidrocarbonetos (AssymetricMixRule) (GAO

et al., 2003). Da classe genérica de regras de mistura baseadas em modelos de ativi-

dade, foram derivadas as utilizadas aqui, entre elas a PSRK, UMR, UGMR, VTPR e

outras.

A regras de mistura que requerem um modelo de atividade são ilustradas pelo

diagrama de colaboração da Figura 2.11

Figura 2.11: Diagrama de colaboração das regras de mistura baseadas em modelos de GE

GeLikeMixingRule.

A hierarquia entre os modelos de atividade disponíveis é representada pelo di-

agrama de classes da Figura 2.12. Uma vez que a implementação original do modelo

UNIFAC só contava com a matriz de parâmetros ajustada para a regra de mistura

PSRK, neste trabalho uma nova matriz foi introduzida no sistema de acordo com os

dados publicados em Gmehling et al. (1993) para o modelo UNIFAC modificado.

Sobre o modelo COSMO-SAC, vale ressaltar que a sua implementação não foi

realizada neste trabalho, sendo utilizado através do pacote computacional JCOSMO

(GERBER; SOARES, 2010). Através desta ferramenta, são calculados os coeficientes de

atividade da mistura sendo fornecidas as espécies químicas envolvidas e as condições
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Figura 2.12: Diagrama de classe dos modelos de atividade.

de temperatura e composição.

Alguns algoritmos para cálculo de equilíbrio de fases e análise de estabilidade

como descritos por Michelsen e Mollerup (2007) foram implementados. Para fins de

ilustração, estas rotinas foram representadas aqui pela classe Bubble. Segue na Fi-

gura 2.13, o diagrama de colaboração de uma rotina para cálculo de ponto de bolha.

Figura 2.13: Diagrama de colaboração da classe Bubble que calcula ponto o de bolha de uma
mistura.

A classe Bubble contém duas fases, uma do tipo líquido (liq) e outra do tipo

vapor (vap), das quais as variáveis necessárias são calculadas, como o coeficiente de

fugacidade. Estas propriedades são determinadas via funções internas de cada fase,

de acordo com os modelos termodinâmicos escolhidos. A mesma lógica é seguida em

outros algoritmos como os de análise de estabilidade e ponto de orvalho.



Capítulo 3

Uma nova Equação Cúbica de Estado

Neste Capítulo uma nova equação cúbica de estado é apresentada. Chamada de PR-S, a equação

foi desenvolvida com o objetivo de estender o uso de equações cúbicas a substâncias sem ponto

crítico mensurável. Publicada em Staudt et al. (2010), a equação PR-S, inicialmente idealizada

para sistemas poliméricos, pode ser aplicada convenientemente para qualquer tipo de substân-

cia. A PR-S é baseada na forma genérica das CEOS, com os parâmetros de PR, e no princípio de

superposição temperatura-pressão ilustrado por Sanchez et al. (1993a), Sanchez et al. (1993b).

Os parâmetros atrativo e de co-volume são determinados com base em propriedades de substân-

cias puras tendo sua aplicação em misturas auxiliada pelo uso das regras de misturas. A nova

equação não é dependente de parâmetros de interação binária e quando associada a modelos de

GE como UNIFAC e baseados em COSMO se mostra uma poderosa ferramenta preditiva.

3.1 Superposição temperatura-pressão

Em uma série de trabalhos, Sanchez et al. demonstraram que a resposta à compressão

de líquidos e sólidos satisfaz um princípio de superposição temperatura-pressão. De

acordo com este princípio, a compressão isotérmica é apenas função de uma pressão

reduzida adimensional.

49
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A deformação relativa de compressão ε, pode ser descrita como segue:

ε ≡
V∫

V0

dV ′

V ′
= ln(V/V0) =

P∫
P0

∂ ln V

∂P
dP = −

P∫
P0

B−1dP (3.1)

=

P∫
P0

dP

B0 +B1(P − P0) +
1

2
b2(P − P0)2 + . . .

= −∆p+
1

2!
B1(∆p)2 − 1

3!
(B2

1 −B0B2)(∆p)3 + . . .

(3.2)

onde V é o volume na pressão P , e V0 e B0 são o volume e o módulo bulk na pressão de

referência P0. ∆p é definida como uma pressão reduzida, escrita por:

∆p =
(P − P0)

B0

(3.3)

Na Figura 3.1 pode ser visto um exemplo típico de comportamento frente a en-

saios de compressão isotérmica para o PDMS (poli dimetil siloxano). Esta figura, reti-

rada diretamente de Sanchez et al. (1993b), abrange uma ampla faixa de temperatura

utilizando uma pressão de referência P0 de 10 MPa. Nota-se que nesta pressão, todas

as isotermas tendem para o valor 0.

Figura 3.1: Compressão isotérmica do PDMS (Mw = 190000), expressa em ε versus P , na faixa
de temperatura de 30◦C a 307◦C. Gráfico retirado de Sanchez et al. (1993b).
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Os mesmos dados foram plotados na Figura 3.2, mas agora como função da pres-

são reduzida ∆p. Nota-se que todas as curvas se sobrepõem, ilustrando o princípio de

Figura 3.2: Dados de compressão isotérmica do PDMS (Mw = 190000) expressos em ε versus
pressão reduzida ∆p na faixa de temperatura de 30◦C a 307◦C. Gráfico retirado de Sanchez et
al. (1993b).

superposição temperatura-pressão. Ainda, pode-se afirmar que o fenômeno da com-

pressão é função apenas de ∆p, tendo sua dependência com a temperatura absorvida

pela variável B0, que apresenta um valor diferente para cada temperatura. Segundo

os autores, o valor da pressão de referência escolhida não altera o comportamento ob-

servado na Figura 3.2, havendo sempre a superposição das curvas em função variável

∆p.

No desenvolvimento da sua equação de estado, Sanchez e Cho (1995) buscaram

de uma forma empírica parâmetros característicos ρ∗, P ∗ e T/T ∗ tais que as variáveis

adimensionais ρ∗V0 e B0/P
∗ fossem função apenas de T/T ∗. Para tal, basearam-se

no fato de que, se a compressão obedece um princípio de superposição, as variáveis

V0 e B0 também devem seguir o mesmo princípio. Os autores coletaram dados para

diferentes polímeros observando a tendência linear entre a massa específica na pressão

de referência P0 atmosférica ρ0, e a temperatura, como mostra a Figura 3.3, retirada

diretamente do trabalho de Sanchez e Cho (1995).
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Figura 3.3: Massa específica ρ0 na condição de pressão P0 em função da temperatura para 8
polímeros diferentes. Gráfico retirado de Sanchez e Cho (1995).

Com base nos dados experimentais, partiu-se de uma relação linear para a massa

específica de um polímero com relação a temperatura:

ρ0 = a−mT = a [1− T/(a/m)] =
1

V0

(3.4)

e definindo os parâmetros desejados:

ρ∗ = a e T ∗ =
a

m
(3.5)

chega-se a simples relação para a massa específica reduzida ρ̃0 na pressão P0 em função

da temperatura:

ρ̃0 ≡
ρ0

ρ∗
= 1− T̃ =

1

ρ∗V0

(3.6)

onde T̃ ≡ T/T ∗ é a temperatura reduzida.

Na Figura 3.4, também retirada de Sanchez e Cho (1995), pode-se observar a

superposição das curvas de ρ̃0 e Ṽ0 em função de T̃ para diferentes polímeros e seu

comportamento linear.

3.2 A Equação PR-S

Baseado nos desenvolvimentos apresentados nos trabalhos de Sanchez e Cho, que

originaram uma equação de estado para a predição do volume molar de polímeros
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Figura 3.4: Massa específica reduzida ρ̃0 e volume reduzido Ṽ0, na condição de P0, em função
da temperatura reduzida T̃ para 8 polímeros distintos. Gráficos retirados de Sanchez e Cho
(1995).

puros, buscou-se desenvolver uma alternativa para o cálculo do termo atrativo a de

CEOS que tenha dependência com a temperatura. Ao mesmo tempo, para que a

equação possa ser aplicada a polímeros e outras macromoléculas, é necessário que a

metodologia não exija dados de temperatura e pressão críticas.

Para tal, partiu-se da Equação 3.6, que define a relação para a massa específica

reduzida:

ρ̃0 ≡
ρ0

ρ∗
= 1− T̃ =

1

ρ∗V0

e chegou-se a uma expressão para o volume molar v0 na pressão de referência P0:

v0 =
M

ρ∗
(

1− T̃
) (3.7)

Da formulação genérica das equações cúbicas de estado (Equação 1.1), podemos

isolar o termo atrativo a (T ):

a (T ) =

(
RT

v − b
− P

)
(v + εb) (v + σb) (3.8)

que na condição de baixa pressão, isto é, quando P = P0 ≈ 0 e consequentemente

v = v0, pode ser simplificada gerando uma nova forma para a (T ) a ser utilizada nas

equações cúbicas:

a (T ) =

(
RT

v0 − b

)
(v0 + εb) (v0 + σb) (3.9)

onde v0 depende apenas da temperatura como mostrado na Equação 3.7.
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Adicionalmente, sugere-se que o termo de co-volume b seja determinado como

uma função da massa específica característica ρ∗ e da massa molar M da substância:

b = b0
M

ρ∗
(3.10)

onde b0 é uma constante universal.

Neste estudo, chegou-se ao valor de b0 = 1, 17 utilizando a equação de PR. Vale

ressaltar que outros valores para b0 são esperados para diferentes valores de ε e σ.

3.3 Os parâmetros T ∗ e ρ∗

Os parâmetros temperatura característica T ∗ e massa específica característica ρ∗ são

estimados a partir de dados PVT de polímeros puros. Uma tabela contendo valores

de T ∗ e ρ∗ para 61 polímeros diferentes está disponível em Sanchez e Cho (1995). Na

Tabela 3.1, estão reproduzidos os valores dos parâmetros para os polímeros estudados

neste trabalho.

Porém, para algumas substâncias, polímeros ou outras, não se encontra dispo-

nível na literatura dados que relacionem o seu comportamento PVT. Para estes casos,

a estimação de T ∗ e ρ∗ fica inviabilizada através da metodologia desenvolvida por

Sanchez e Cho (1995). Este é o caso de alguns ésteres, especialmente os provenientes

de ácidos graxos relacionados ao processamento do biodiesel, de triglicerídeos e óleos

vegetais. Partindo da necessidade de determinação dos parâmetros característicos para

estes tipos de substâncias a fim de aplicar a equação proposta para estas famílias de

compostos, sugeriu-se a metodologia descrita a seguir.

De acordo com Sanchez e Cho (1995), a massa específica característica ρ∗ possui

uma interpretação física. Ela pode ser obtida pela extrapolação da massa específica a

pressão zero (ou próxima a atmosférica) na condição de zero absoluto de temperatura.

O inverso desta variável, 1/ρ∗, é o volume específico na temperatura zero, v∗, que

conforme Bondi (1964) e Krevlan (1991), é determinado por:

v∗ = C vW (3.11)
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Tabela 3.1: Parâmetros característicos ρ∗ e T ∗ para diferentes polímeros retirados de Sanchez e
Cho (1995).

Polímero Nome ρ∗ (g/cm3) T ∗ (K)
PS Poliestireno 1,2247 2277,2
PIB Poliisobutileno 1,0659 2130,2
PEO Poli(óxido de etileno) 1,3439 1789,1
PVAc Poli(acetato de vinila) 1,4455 1696,0
PDMS Poli(dimetil siloxano) 1,2390 1375,1
PMMA Poli(metil metacrilate) 1,4007 2184,2
LDPE Polietileno de baixa densidade 1,0150 1865,4
PoMS Poli(o-metil estireno) 1,1950 2380,6
PnBMA Poli(n-butil methacrilato) 1,2558 1855,9
PCHMA Poli(ciclohexil methacrilato) 1,2971 2195,1
LPE Polietileno linear 1,0536 1655,0
BPE Polietileno ramificado 1,0285 1751,9
i-PB Poli(1-buteno) 1,0148 1924,1
PCL Poli(caprolactona) 1,3036 1849,0
i-PP Polipropileno isotático 0,9885 1991,5
a-PP Polipropileno atático 1,0320 1776,2
PVME Poli(vinil metil éter) 1,2215 1861,3
PTFE Politetrafluoretilene 2,7490 1400,7
PMP Poly(4-metil-1-penteno) 0,9912 1885,0
PA6 Poliamida-6 1,4025 3140,3
PA66 Poliamida-66 1,4521 2195,2
PECH Poli(epicloridrina) 1,5952 2068,9
PVC Poli(cloreto de vinila) 1,5996 2395,4

onde vW é o volume de van der Waals de cada substância e C, uma constante em

torno de 1,3. Sanchez e Cho (1995) observaram que, na verdade, C variou de 1,1 a 1,4

para o conjunto de 61 polímeros estudado por eles. Já no presente trabalho, observou-

se que o valor de 1,4 gerou os melhores resultados nos testes envolvendo ésteres e

alguns triglicerídeos. Finalmente, quando dados da relação PVT não estão disponíveis,

sugere-se que ρ∗ pode ser estimado por:

1

ρ∗
= 1, 4 vW (3.12)

Uma vez determinada ρ∗, pode-se fazer uso da Equação 3.7 para encontrar o

valor de T ∗:

v =
M

ρ∗
(

1− T

T ∗

)

Assim, de posse de um único dado de massa específica (1/v) a uma temperatura

conhecida (T ) e da massa molar da substância de interesse, obtêm-se estimativas para



56 CAPÍTULO 3. UMA NOVA EQUAÇÃO CÚBICA DE ESTADO

as constantes características necessárias, ρ∗ e T ∗.

3.4 Predição de VLE de misturas

Como já mencionado anteriormente, as equações cúbicas de estado precisam ser as-

sociadas a regras de mistura para que possam calcular o equilíbrio de fases ou pro-

priedades termodinâmicas de sistemas com mais de um componente. Para a equação

PR-S não é diferente. As regras de mistura de vdW, PSRK e UMR são as utilizadas

neste trabalho.

A fim de ampliar o uso da UMR para qualquer modelo de GE , incluindo os que

não são escritos explicitamente na forma das contribuições combinatorial e residual,

foi proposto nesse trabalho a utilização da UMR sem simplificações na expressão de

GE , mas mantendo o termo FHEOS fora da formulação como em Voutsas et al. (2004),

Li et al. (1998), Ahlers e Gmehling (2002a). Essa generalização da regra de mistura

UMR será chamada daqui em diante de UGMR (Universal and Generic Mixing Rule) que

é formada pelas expressões:

GE

RT
= A0

[
a

bRT
−
∑
i

xi
ai

biRT

]
(3.13)

b =
∑
i

∑
j

xixjbij bij =

b 1
2
i + b

1
2
j

2

2

(3.14)

podendo ser utilizada para combinar qualquer CEOS escrita na forma genérica da

Equação 1.1 com qualquer modelo de GE apresentado na Seção 2.2 ou que venha a

ser desenvolvido. Os resultados de testes com a UGMR comparativos com dados ex-

perimentais e com as regras de mistura acima citadas são apresentados no Capítulo 4.
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3.5 Forma Generalizada

A equação Universal Padé, expressa na forma da Equação 2.70, é reapresentada a seguir

escrita em função das variáveis reduzidas T̃ , P̃ e ρ̃ = 1/Ṽ :

Ṽ (1− T̃ ) = exp

 ω

(1− ω)B1

1−

(
1 +

B1P̃ e
9T̃

ω

)1−ω


De acordo com Sanchez e Cho as equações semi-empíricas para representação

do comportamento PVT de polímeros geralmente obedecem a um princípio de estados

correspondentes. No caso da Universal Padé este comportamento é observado, sendo

T ∗, P ∗ e ρ∗ os três parâmetros de escala. O princípio de estados correspondentes apre-

sentado pela equação Universal Padé para polímeros líquidos é mostrado na Figura 3.5.
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Figura 3.5: Relação entre massa específica (ρ̃), pressão (P̃ ) e temperatura (T̃ ) reduzidas dada
pela equação Universal Padé para a faixa de 0, 15 < T̃ < 0, 40.

Na Figura 3.5, pode-se observar a relação universal entre a massa específica (ρ̃),
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pressão (P̃ ) e temperatura (T̃ ) reduzidas para a faixa de 0, 15 < T̃ < 0, 40. Este intervalo

de T̃ compreende a faixa experimental na qual encontram-se a grande maioria dos

polímeros líquidos. A faixa de pressão analisada corresponde a 0 < P < 2000 bar, o

que resulta em baixas pressões reduzidas, já que P ∗ para a maioria dos polímeros é

maior que 6000 MPa.

Uma vez que a Universal Padé correlaciona estados correspondentes, as mesmas

curvas mostradas na Figura 3.5 são obtidas para qualquer polímero, como demons-

trado na Figura 3.6 para cinco polímeros distintos. Vale ressaltar, que os pontos para
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Figura 3.6: Sobreposição da relação entre ρ̃, P̃ e T̃ dada pela equação Universal Padé para cinco
diferentes polímeros.

os diferentes polímeros não se sobrepõem, como mostrado na Figura 3.6, pois uma

única pressão absoluta corresponde a diferentes pressões reduzidas para cada mate-

rial, uma vez que cada polímero possui uma P ∗ própria. Porém, como não poderia ser

diferente, nenhum dos 5 polímeros mostrados apresenta uma tendência diferente dos

demais, gerando as mesmas curvas mostradas na Figura 3.5.

A mesma análise pode ser realizada com a equação proposta PR-S. Na Figura 3.7
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a relação generalizada entre ρ̃, P̃ e T̃ pode ser verificada para o polímero PIB.
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Figura 3.7: Relação entre massa específica (ρ̃), pressão (P̃ ) e temperatura (T̃ ) reduzidas dada
pela equação PR-S para o polímero PIB.

Nota-se que o formato da curva produzida pela PR-S difere da apresentada pela

Universal Padé, principalmente em pressões maiores. Ambas as curvas apresentam um

comportamento similar em baixas P̃ , partindo do mesmo ponto inicial. Isto pode ser

explicado pela escolha do ponto de pressão zero como referência e para simplificação,

utilizado por ambas as equações. Como esperado, a medida em que a temperatura

aumenta, a massa específica calculada diminui e todas as curvas tendem a um único

valor de ρ̃ em pressões elevadas.

Com relação ao comportamento da equação de Sanchez e Cho, um aspecto me-

rece destaque. A Universal Padé prevê um aumento ilimitado da massa específica com o

aumento da pressão. Isto implica que, na medida em que a pressão aumenta, o volume

do polímero tende a zero. Esta resposta, ilustrada em detalhe na Figura 3.8 em ampla

faixa de pressão, não é desejada para uma equação de estado, visto que o volume mo-

lar deve tender a um valor limite diferente de zero, que equivale ao volume mínimo
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Figura 3.8: Relação entre ρ̃, P̃ e T̃ dada pela equação Universal Padé para amplas faixas de
pressão reduzida.

ocupado pelas moléculas. Já a equação PR-S apresenta o comportamento típico das

equações cúbicas de estado, onde o volume molar em pressões elevadas tende ao valor

de b. Esta tendência assintótica a b é bem ilustrada na Figura 3.7.

Era esperado que a equação proposta não apresentasse comportamento idêntico

à Universal Padé para este tipo de comparação. Primeiramente pelo próprio formato

específico de cada equação, mas principalmente, pelo fato da equação PR-S ser escalo-

nada por apenas dois parâmetros (T ∗ e ρ∗) contra três utilizados na Universal Padé (T ∗,

P ∗ e ρ∗).

A não utilização de um terceiro parâmetro para caracterização das substâncias

na equação proposta, impede que a PR-S reproduza um comportamento generalizado

para todos os polímeros como a equação Universal Padé ou mesmo como outras equa-

ções a três parâmetros para substâncias comuns. Mas mesmo com a utilização de ape-

nas dois parâmetros, uma sobreposição nos limites de baixas e altas pressões é obtida,

conforme mostrado na Figura 3.9.

Com a ajuda de mais um parâmetro, poderia-se ajustar com mais precisão a
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Figura 3.9: Observação da lei de escala para diferentes polímeros com a equação PR-S.

resposta da PR-S ao comportamento experimental dos polímeros puros, estendendo

sua faixa linear a baixas P e levando o volume molar específico a b em pressões mais

altas que as obtidas atualmente.

Na Figura 3.10, observa-se o desempenho das duas equações frente a dados ex-

perimentais para o LDPE e o PA6. Percebe-se claramente que a equação cúbica fornece
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Figura 3.10: Relação entre T̃ e ρ̃ dada pelas equações Universal Padé e PR-S comparada com
dados experimentais para LDPE e PA6.

um valor constante de massa específica em condições de pressão elevada. Esta resposta

é inerente ao formado da equação. Poderia-se buscar uma formulação alternativa que

fornecesse um valor maior de b, aumentando o volume mínimo molecular e ainda, que
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o mesmo fosse atingido em pressões mais elevadas. Além disso, pode-se creditar es-

tas discrepâncias mais pronunciadas em altas P̃ ao fato do ponto de referência adotado

para simplificação na equação PR-S ser em P = 0. Em condições próximas à referência,

os resultados são muito bons, com desvios pequenos frente aos dados experimentais,

sendo esta a região de interesse neste trabalho onde o equilíbrio líquido-vapor de sis-

temas polímero-solvente é observado. Mais detalhes na predição do volume molar

de polímeros puros, são reportados na Seção 4.1. Finalmente, a perfeita concordância

da equação Universal Padé com os dados experimentais é justificada pelo fato de seus

parâmetros T ∗, P ∗ e ρ∗ terem sido estimados com base nestes dados.

3.6 Análise da consistência termodinâmica

Segundo Michelsen e Mollerup (2007), exceto para hélio e hidrogênio, a função a(T )

diminui a medida que T aumenta. Teoricamente, esta função deveria tender monotoni-

camente a um valor definido quando a temperatura tende a infinito, mas em alguns

casos pode se tornar negativa em temperaturas maiores que a crítica ou apresentar um

ponto de mínimo, como o caso da equação de Soave (Equação 2.10). Nas equações de

PR e SRK, a(T ) diminui com o aumento de T até chegar a zero em:

Tr = (1 + 1/m)2 (3.15)

e a medida que a temperatura aumenta mais, a(T ) tende a infinito juntamente com T .

No trabalho de Neau et al. (2009), é realizada uma análise do comportamento

da função α(Tr) e de suas derivadas de primeira e segunda ordem. A análise em α(Tr)

equivale à a(T ) uma vez que a(T ) = acα (Tr, ω), conforme a Equação 2.6. As derivadas

de α(Tr) com relação a temperatura, são utilizadas para calcular propriedades termo-

dinâmicas como a entalpia e calor específico. Assim, além de garantir o desenvolvi-

mento de uma função α(Tr) termodinamicamente consistente, deve-se analisar tam-

bém o comportamento de dα/dT e d2α/dT 2.

Em Neau et al. (2009) foram analisadas as equações de Soave (Equação 2.10),

Boston-Mathias (Equação 2.11) e Twu (Equação 2.15). Os autores verificaram o com-

portamento de α(Tr) com a temperatura, assim como sua derivada primeira e segunda
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na forma das variáveis hα e Cα, definidas por:

hα ≡
d(α/Tr)

d(1/Tr)
= α− Tr

dα

dTr
, Cα ≡

dhα
dTr

= −Tr
d2α

dT 2
r

(3.16)

O comportamento destas variáveis em função da temperatura reduzida foi ana-

lisada para duas condições limite: ω = 0 e ω = 1. Alguns resultados, retirados dire-

tamente de Neau et al. (2009), podem ser vistos na Figura 3.11. As linhas contínuas

correspondem à equação de Soave, as tracejadas à resposta de Twu, e a pontilhada à

Boston–Mathias.

(a) (b) (c)

Figura 3.11: Variação das funções α, hα e Cα com a temperatura reduzida Tr das equações
de Soave (contínua), Twu (tracejada) e Boston–Mathias (pontilhada) onde (0) corresponde ao
limite de ω = 0 e (1) ao limite de ω = 1. Figuras retiradas de Neau et al. (2009).

De acordo com os autores, a função α de Soave apresenta um mínimo na sua

função em Tr = 2, 348 para ω = 1 e em Tr = 9, 507 para ω = 0. De acordo com

Michelsen e Mollerup (2007) e Neau et al. (2009) este comportamento é considerado

anormal visto que a função α deveria decrescer monotonicamente com o aumento de

T . Porém, como este comportamento é verificado somente em altas temperaturas, a

utilização da equação de Soave em aplicações industriais comuns, geralmente abaixo

do ponto crítico das substâncias, não compromete os resultados. Já a resposta das

funções hα e Cα para Soave não apresentam pontos de inflexão nem descontinuidades,

como o esperado. Para as funções de Twu e Boston–Mathias, a função α se comporta

adequadamente enquanto suas derivadas mostram anormalidades como inflexões e

descontinuidades em temperaturas reduzidas mais baixas, da ordem de Tr = 0, 5.
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O termo atrativo a(T ) proposto neste trabalho também foi analisado, assim como

suas derivadas de primeira e segunda ordem com relação a temperatura T . A função

a(T ) é expressa pela Equação 3.9 enquanto suas derivadas são dadas pelas funções ha
e Ca, análogas às utilizadas por Neau et al., descritas por:

ha =
d(a/T )

d(1/T )
= a− T da

dT
(3.17)

Ca =
dha
dT

= −T d
2a

dT 2
(3.18)

Na Figura 3.12, é mostrado o comportamento da variável a(T ) em função da

temperatura para o polímero PIB. A faixa de temperatura analisada na Figura 3.12
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Figura 3.12: Variação da função a(T ) com a temperatura T , calculada pela Equação 3.9 proposta
para o intervalo de 317K < T < 650K para o PIB.

comprende o intervalo de temperaturas experimentais utilizadas para a estimação dos

parâmetros da equação de Sanchez, que é de 53◦C a 110◦C. Partiu-se do ponto de fusão

do polímero, 44◦C (317 K), até 377◦C (650 K), temperatura próxima a degradação do

PIB. Percebe-se que a função a(T ) apresenta uma tendência decrescente com a tempe-

ratura, até chegar a um valor limite diferente de zero.

Na Figura 3.13 são apresentadas as curvas correspondentes às derivadas de

primeira e segunda ordem da função a(T ) expressas pelas funções ha e Ca para a

mesma faixa de temperatura da Figura 3.12.

As funções ha e Ca não apresentam pontos de inflexão ou descontinuidade den-
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Figura 3.13: Variação das funções ha e Ca com a temperatura T , calculadas com a equação PR-S
para o intervalo de 317K < T < 650K para o PIB.

tro do intervalo de temperatura analisado, o que segundo Neau et al. (2009) é o dese-

jado para estas funções. Este comportamento é um indício de que a predição de outras

propriedades termodinâmicas, como entalpia e calor específico, a partir da equação

proposta pode apresentar bons resultados.

A mesma análise foi realizada para diferentes polímeros. Na Figura 3.14, é

ilustrada a variação de a(T ) para o PA6. Na Figura 3.15 são mostradas as funções ha e

Ca. Neste caso, a faixa de temperatura utilizada foi de 509K a 700K, do ponto de fusão

500 550 600 650 700 750

T (K)

10000

15000

20000

25000

30000

35000

40000

a(
T

)

500 550 600 650 700 750
10000

15000

20000

25000

30000

35000

40000

Figura 3.14: Variação da função a(T ) com a temperatura T , calculada pela Equação 3.9 proposta
para o intervalo de 317K < T < 650K para o PA6.

à temperatura de degradação do PA6. Apesar de as faixas de temperatura analisadas
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Figura 3.15: Variação das funções ha e Ca com a temperatura T , calculadas com a equação PR-S
para o intervalo de 317K < T < 650K para o PA6.

serem específicas para cada espécie, fica claro que a mesma tendência á apresentada

pelas três funções para o PIB e PA6.

A fim de extrapolar a observação do comportamento de a(T ), ha e Ca para um

intervalo mais amplo de temperatura, a mesma verificação foi realizada em uma faixa

de 200 K a 2000 K. Os resultados para o PIB podem ser visualizados na Figura 3.16

para a(T ) e na Figura 3.17 para as suas derivadas.

500 1000 1500 2000

T (K)

-40000

-20000

0

20000

40000

a(
T

)

500 1000 1500 2000

-40000

-20000

0

20000

40000

Figura 3.16: Variação da função a(T ) com a temperatura T , calculada pela Equação 3.9 proposta
para o intervalo de 200K < T < 2000K para o polímero PIB.

Entre 200 K e 2000 K, intervalo bem maior que a faixa do PIB líquido, ficam evi-
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Figura 3.17: Variação das funções ha e Ca com a temperatura T , calculadas com a equação PR-S
para o intervalo de 200K < T < 2000K para o polímero PIB.

dentes algumas anormalidades. Logo no início, em baixa temperatura, a variável a(T )

apresenta uma variação brusca com inversão de valor da sua derivada, que é conse-

quentemente refletida nas funções ha e Ca. Tanto no caso do PIB como para os demais

polímeros, esta variação foi observada sempre em temperaturas abaixo do ponto de

fusão. Na medida em que a T aumenta, passando dos 1000 K, a(T ) passa a aumen-

tar e tende a infinito, como reportado por Michelsen e Mollerup (2007) para as equa-

ções PR e SRK. Já para o PA6, a divergência de a(T ) com a temperatura acontece bem

acima de 2000 K, o que pode acontecer devido ao fato de suas temperaturas de fusão e

degradação serem maiores do que as do PIB.

Apesar destas anormalidades, a equação proposta sempre apresentou tendên-

cias consideradas ideais entre as temperaturas de fusão e degradação dos materiais

investigados. A tendência a infinito do termo atrativo sempre acontece em temperatu-

ras muito mais altas do que as de síntese ou processamento dos materiais analisados e

a troca de sinal da derivada sempre em temperaturas inferiores a condição de polímero

fundido.

Já para o termo de co-volume b, de acordo com Michelsen e Mollerup (2007), a

sua não dependência com a temperatura não é somente uma questão de conveniência.

Para garantir a condição de estabilidade térmica, isto é T/CV > 0, b não pode ser função

de T . Em altas densidades onde o volume molar v se aproxima de b, a contribuição

repulsiva se sobrepõe à atrativa. Neste caso o CV residual predomina e a condição de
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estabilidade térmica exige que:(
CV
T

)
repulsivo

=
R

v − b

(
−2bT − TbTT −

Tb2
T

v − b

)
+
Cid
V

T
> 0 (3.19)

que não é atingível a menos que b seja independene de T , pois segundo Salim e Trebble

(1991) o último termo do parêntesis é sempre negativo. A expressão de b proposta pela

Equação 3.10 é independente de T , sendo apenas função da massa molar do polímero

e de ρ∗.



Capítulo 4

Aplicações

Neste Capítulo são apresentados os resultados dos testes com a equação de estado PR-S pro-

posta neste trabalho e a regra de mistura UGMR. Os cálculos realizados foram comparados

com predições de outros modelos e também com dados experimentais encontrados na literatura.

Primeiramente, são mostrados os testes com polímeros puros e em seguida os resultados de equi-

líbrio líquido-vapor para misturas de solventes, polímero-solvente e sistemas contendo biodiesel.

Por fim, é apresentado um estudo preliminar da aplicação da equação proposta para o cálculo do

VLE de misturas de óleos vegetais e solventes.

4.1 Comportamento PVT de Polímeros Puros

Os resultados da predição de volume molar de polímeros puros obtidos com a equa-

ção PR-S foram comparados com as respostas das equações de Louli e Tassios (2000) e

Wang (2007), referenciadas por PR-LT e SRK-W, respectivamente. Além disso, tomou-

se como padrão as respostas da equação Universal Padé, proposta em Sanchez e Cho

(1995), por a mesma apresentar desvios da mesma ordem de determinações experi-

mentais, conforme verificado pelos autores.

A Figura 4.1 mostra o erro percentual nas predições do volume molar em ex-

perimentos isobáricos para os polímeros PIB, PS e PVC. Os resultados com a equação

SRK-W não foram incluídos nas figuras quando a diferença percentual entre o valor

referência e o calculado foi maior que 15% (|∆v%| > 15%).

69
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Figura 4.1: Erro percentual (∆v%) na predição do volume molar versus temperatura T para o
PIB(Mw = 50000), PS(Mw = 290000) e PVC(Mw = 100000), em pressão constante.

Em baixas pressões, os resultados da equação proposta se mostram bastante ade-

quados para uma ampla faixa de temperatura. A utilização de uma função a(T ) depen-

dente da temperatura leva a melhores predições, reduzindo os erros sistemáticos apre-

sentados pela equação PR-LT. Já os desvios encontrados nos testes com altas pressões

(> 300 bar) são ligeiramente maiores, como serão vistos a seguir. Entretanto, como

estamos mais interessados na representação do equilíbrio líquido-vapor de sistemas

polímero-solvente, que acontece em pressões mais baixas, estes desvios não causam

perda significativa do potencial de aplicação da equação.

Na Figura 4.2 são apresentados testes isotérmicos, onde novamente se percebe

uma maior proximidade à resposta desejada com a utilização da equação proposta PR-

S.
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Figura 4.2: Erro percentual (∆v%) na predição do volume molar versus pressão P para o
PIB(Mw = 50000), PS(Mw = 290000) e PVC(Mw = 100000), em temperatura constante.

Para uma avaliação mais rigorosa da equação PR-S quando utilizada para a re-

presentação da relação PVT de polímeros puros, comparações quantitativas foram re-

alizadas. Na Tabela 4.1 pode ser visto o desvio médio absoluto no cálculo do volume

molar específico com relação a dados experimentais, em pressões próximas à atmos-

férica. Este desvio é calculado por

AAD(Absolute Average Deviation) =
1

NP

NP∑
i=1

|Vexp − Vcalc| (4.1)

A Tabela 4.2 mostra a mesma comparação, porém em uma faixa mais ampla de pressão

(até 2000 bar). Nestas tabelas, os desvios da equação Universal Padé não são retirados

diretamente do artigo de Sanchez e Cho (1995). Neste trabalho, os erros são calculados

com base em dados brutos, sem suavização, ao contrário do realizado no texto original.

O mesmo procedimento foi adotado com as equações PR-LT and SRK-W.
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Tabela 4.1: AAD na predição do volume molar específico de polímeros puros, em pressões
próximas a pressão atmosférica (0,96 - 1 bar).

Fonte dos faixa deT AAD x 104(cm3g−1)
Polímero dados experimentais (◦C) U. Padé PR-S PR-LT SRK-W

PS (QUACH; SIMHA, 1971) 115 - 196 6,4 61,0 101 1920
PVC (RODGERS, 1993) 100 - 150 7,4 11,7 49,2 712
a-PP (ZOLLER, 1979b) 80 - 120 11,7 91,1 96,5 1005
i-PP (RODGERS, 1993) 180 - 297 54,6 1855 1580 4631

PMMA (OLABISI; SIMHA, 1975) 114 - 159 1,1 49,4 318
LDPE (ZOLLER, 1979a) 120 - 235 66,4 57,6 207 10210
BPE (OLABISI; SIMHA, 1975) 125 - 198 137 609
LPE (OLABISI; SIMHA, 1975) 142 - 200 8,8 678
i-PB (ZOLLER, 1979b) 133 - 246 11,7 1055
PA6 (WANG et al., 1992) 236 - 296 10,0 17,7

PA66 (WANG et al., 1992) 246 - 298 8,5 244
PCHMA (OLABISI; SIMHA, 1975) 123 - 198 12,5 94,3 116

PCL (RODGERS, 1993) 100 - 148 26,0 92,7
PECH (RODGERS, 1993) 60 - 140 1,7 139
PMP (ZOLLER, 1977) 241 - 319 22,0 814 227

PnBMA (OLABISI; SIMHA, 1975) 34 - 200 12,8 167
PoMS (QUACH; SIMHA, 1971) 139 - 198 51,8 88,0 227
PTFE (ZOLLER, 1978) 330 - 373 15,5 959
PVME (OUGIZAWA et al., 1991) 29 - 197 57,5 122 236

Como observado em todos os casos, a equação Universal Padé apresentou os me-

nores valores de desvio na predição do volume molar. Este resultado já era esperado,

uma vez que esta equação foi desenvolvida especialmente para a predição de volume

de polímeros líquidos puros em amplas faixas de pressão e temperatura.

Em baixas pressões, a equação de estado proposta mostra os melhores resul-

tados para quase todos os casos quando comparada com as demais CEOS. O desvio

máximo foi de aproximadamente 18% e a média dos desvios não ultrapassou 10%, o

que é um resultado excelente para uma equação cúbica. Quando uma ampla faixa de

pressão é considerada, todas as equações apresentam erros maiores, especialmente as

cúbicas (como pode ser verificado na Figura 4.2). A equação Universal Padé continua

apresentando os melhores resultados enquanto as demais se aproximam em precisão,

principalmente a equação proposta e a PR-LT.

Fica evidente que em altas pressões as CEOS não apresentam a mesma confi-

abilidade que em pressões baixas e moderadas. Entretanto, neste trabalho estamos

interessados no equilíbrio líquido-vapor de sistemas que acontece em pressões mais
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Tabela 4.2: AAD na predição do volume molar específico de polímeros puros em ampla faixa
de pressão (0-2000 bar).

Fonte dos faixa de T AAD x 104(cm3g−1)
Polímero dados experimentais (◦C) U. Padé PR-S PR-LT SRK-W

PS (QUACH; SIMHA, 1971) 115 - 196 40,4 172 175 738
PVC (RODGERS, 1993) 100 - 150 36 138 141 1613
a-PP (ZOLLER, 1979b) 80 - 120 12,8 349 181 3014
i-PP (RODGERS, 1993) 180 - 297 206 1104 760 3934

PMMA (OLABISI; SIMHA, 1975) 114 - 159 26,6 156 224
LDPE (ZOLLER, 1979a) 120 - 235 48,5 234 221 9994
BPE (OLABISI; SIMHA, 1975) 125 - 198 102 707
LPE (OLABISI; SIMHA, 1975) 142 - 200 268 1027
i-PB (ZOLLER, 1979b) 133 - 246 15,3 511
PA6 (WANG et al., 1992) 236 - 296 9,2 29,3

PA66 (WANG et al., 1992) 246 - 298 17,5 270
PCHMA (OLABISI; SIMHA, 1975) 123 - 198 20,6 219 206

PCL (RODGERS, 1993) 100 - 148 13,9 283
PECH (RODGERS, 1993) 60 - 140 11,8 142
PMP (ZOLLER, 1977) 241 - 319 29,4 984 877

PnBMA (OLABISI; SIMHA, 1975) 34 - 200 15,8 338
PoMS (QUACH; SIMHA, 1971) 139 - 198 37,9 177 212
PTFE (ZOLLER, 1978) 330 - 373 9,8 1556
PVME (OUGIZAWA et al., 1991) 29 - 197 33,7 238 258

baixas, e nesta condição os resultados indicam que a equação proposta é capaz de des-

crever adequadamente os sistemas estudados.

4.2 Equilíbrio Líquido-Vapor de Misturas

4.2.1 Testes preliminares com regras de mistura para sistemas
não-poliméricos

Primeiramente, foram realizados testes com a implementação da regra de mistura

UGMR (Seção 3.4). Para isso, foram realizados cálculos de ponto de bolha que foram

comparados com dados experimentais, como visto nas Figuras 4.3, 4.4 e 4.5. Para

a geração dos resultados, foi utilizada a equação de estado PR original. Os termos

atrativo e de co-volume foram calculados através das relações clássicas, Equações 1.2 e

1.3, dependentes das constantes críticas. Isto porque para as substâncias que possuem

dados críticos disponíveis, o uso da equação PR-S não se justifica uma vez que teriam

que ser estimados seus parâmetros ρ∗ e T ∗ em detrimento de Tc, Pc e ω já determinados
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Figura 4.3: Diagramas de equilíbrio líquido-vapor (P versus x1, y1) com a regra de mistura
UGMR para as misturas benzeno/acetonitrila e n-butano/etanol em ampla faixa de tempera-
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Figura 4.4: Diagramas de equilíbrio líquido-vapor (P versus x1, y1) com a regra de mistura
UGMR para as misturas 2-propanol/água e etanol/água em ampla faixa de temperatura.

experimentalmente e facilmente encontrados na literatura. Assim, nesta seção todos os

cálculos foram realizados com a equação PR acoplada ao modelo UNIFAC modificado

com os parâmetros de interação estimados para a regra de mistura PSRK. Os dados ex-

perimentais foram extraídos de Holderbaum et al. (1991), Nagata e Hayashida (1970),

Barr-David e Dodge (1959), Reamer e Sage (1966), Srivastava e Smith (1986).

Para uma comparação quantitativa com relação a outras regras de mistura, foi

calculado o desvio com relação aos dados experimentais obtidos pelas predições através
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da equação:

∆P (%) =
1

NP

NP∑
i=1

∣∣∣∣(P calc
i − P exp

i )

P exp
i

∣∣∣∣× 100, (4.2)

onde NP representa o número de pontos experimentais.

Os resultados da regra de mistura UMR, apresentados nas tabelas que seguem,

foram retirados diretamente do artigo no qual ela foi proposta (VOUTSAS et al., 2004).

Além desta, foram utilizadas as regras de mistura PSRK (HOLDERBAUM; GMEHLING,

1991), sem a extensão de Mathias-Copeman para o termo α, e a VTPR (AHLERS;

GMEHLING, 2002a), ambas associadas ao modelo deGE UNIFAC modificado. A com-

paração para alguns sistemas pode ser visualizada na Tabela 4.3, com os dados experi-

mentais retirados de Holderbaum et al. (1991), Nagata e Hayashida (1970), Barr-David

e Dodge (1959). Em alguns casos, não foi possível obter a convergência do algoritmo de

ponto de bolha com a regra PSRK. Nestes casos, não foi reportado valor de desvio. Este

problema deve ser investigado e solucionado. Acredita-se que um possível problema

esteja na falta da implementação da função de Mathias–Copeman.

Como pode ser visto na Tabela 4.3, exceto para o sistema etanol/n-butano, os

resultados obtidos pela generalização utilizada são similares aos resultados das demais

regras de mistura e em alguns casos, até melhor.

O exemplo da mistura etanol/n-butano foi melhor explorado, através de mais
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Tabela 4.3: Comparação na predição do VLE, através do desvio na predição da pressão do
ponto de bolha (∆P (%)), para misturas simples.

T P ∆P (%)
Sistema (K) (bar) NP UGMR UMR VTPR PSRK
benzeno/acetato de metila 323 0,39-0,78 17 0,8 1,3 3,6 1,5
etanol/água 423,15 5.6-9,9 17 3,8 3,6 10,6 5,2

473,15 17,9-29,5 17 2,5 4,2 10,1 7,4
523,15 40,8-71,7 15 1,2 5,0 7,1
548,15 61,4-98,6 11 0,5 4,1 7,4
573,15 88,5-125,5 7 1,5 2,5 6,0 9,0
598,15 124-157 6 2,5 0,9 4,7 6,0
623,15 170,6-185,5 3 0,2 0,5 3,1 2,2

2-propanol/água 423,15 5,6-9,9 19 3,3 8,0 15,3 5,4
473,15 17,9-29,5 18 4,0 6,0 14 8,8
523,15 40,8-71,7 13 4,0 3,0 9,0
548,15 61,4-98,6 17 3,3 2,3 11,8
573,15 88,5-125,5 5 1,3 3,2 8,0

etanol/n-butano 298,5 0,08-2,54 24 8,2 3,5 6,5 7,7
323,5 0,30-5,04 24 8,7 4,3 7,1 7,6
343,7 0,8-8,8 24 8,5 4,6 7,2 7,1

testes de ponto de bolha com as as equações PR e SRK combinadas aos modelos de

GE NRTL e UNIFAC. Os parâmetros do modelo NRTL para a mistura foram tirados

de Moilanen et al. (2008). Os resultados, expressos em termos de ∆P (%), são mostra-

dos na Tabela 4.4. Os dados experimentais foram retirados de (HOLDERBAUM et al.,

1991).

Tabela 4.4: Resultados de predição de pressão do ponto de bolha para a mistura etanol/n-
butano com diferentes combinações de CEOS e modelos de GE utilizando a regra de mistura
UGMR.

Sistema T(K) PR-UNIFAC SRK-UNIFAC PR-NRTL SRK-NRTL
etanol/n-butano 298,5 8,2 8,4 4,9 5,0

323,5 8,7 8,3 3,9 3,6
343,7 8,5 7,8 4,8 4,2

Os resultados da Tabela 4.4 mostram que o modelo NRTL é mais adequado para

esta mistura, levando a resultados de ∆P (%) com a UGMR similares aos obtidos com

as outras regras de mistura.
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Por outro lado, para a mistura benzeno/acetonitrila, a combinação com UNI-

FAC apresenta resultados melhores que NRTL para temperaturas elevadas (Figura 4.6),

provavelmente pela dependência com a temperatura que os parâmetros de interação

apresentam.
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Figura 4.6: Resultados para o sistema benzeno/acetonitrila.

4.2.2 VLE de soluções poliméricas

Para a avaliação do desempenho da equação PR-S e da regra de mistura UGMR na pre-

dição do equilíbrio de soluções polímero-solvente, cálculos de ponto de bolha foram

realizados com diversos sistemas em diferentes condições de temperatura e pressão.

Os resultados foram comparados com dados experimentais e outras equações de es-

tado.

Os parâmetros da equação PR-LT e SRK-W (ai e bi) dos polímeros puros foram

retirados respectivamente de Louli e Tassios (2000) e Wang (2007) e podem ser visuali-

zados nas Tabelas 4.5 e 4.6, em suas unidades de medida originais.

Vale ressaltar que para os solventes, os termos atrativo e de co-volume dos com-

ponentes puros foram obtidos pelas Equações 1.2 e 1.3, enquanto que para os polímeros

puros os parâmetros ai e bi foram obtidos com as equações PR-LT ou SRK-W ou a pro-

posta PR-S. Os termos a e b da mistura como um todo são calculados com o auxílio das
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Tabela 4.5: Parâmetros a/M e b/M para a equação PR-LT extraídos de Louli e Tassios (2000).

Polímero a/M (cm6bar/mol g) b/M (cm3/g)
LDPE 1373984 1,1991
PS 1315409 0,9549
PVAc 1847343 0,8428
PMMA 1277496 0,8407
PIB 2307400 1,0882
PEO 2278342 0,9497
PDMS 1021986 0,9968
PVME 1219650 0,9801
PVC 998549 0,7154
PoMS 1414377 0,9746
PCHMA 1234992 0,9085
PMP 2645412 0,9968
i-PP 1292409 1,2444
a-PP 1627639 1,1716

Tabela 4.6: Parâmetros a/M e b/M para a equação de SRK-W extraídos de Wang (2007).

Polímero a/M (m6Pa/mol g) b/M (dm3/g)
PS 0,02998 1,0224E-03
PVC 0,01766 0,5576E-03
PIB 0,02760 0,9400E-03
PEO 0,02267 0,7367E-03
PVAc 0,02449 0,7150E-03
LDPE 0,00735 0,2047E-03

regras de mistura.

Alguns resultados são mostrados na Tabela 4.7 para soluções de polietileno de

baixa densidade (LDPE), com os dados experimentais retirados de Surana et al. (1997).

Na Tabela 4.8 foram agrupados os resultados para o PDMS, PBD, PEO, PS, PVAc, PIB

e PMMA. Os dados experimentais foram extraídos de Hwang et al. (1998), Gupta e

Prausnitz (1995), Wen et al. (1991), Wohlfarth (1994).

Novamente, para os casos onde não foi obtida convergência para o ponto de

bolha ou ainda quando não foi possível encontrar os parâmetros ai e bi (caso do PMMA

com SRK-W), os valores de ∆P (%) não foram reportados.

Como pode ser visto, a generalização UGMR não diminui a precisão nos resul-

tados. Os desvios calculados frente a dados experimentais são baixos e as regras de
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Tabela 4.7: Desvios na predição da pressão do ponto de bolha (∆P (%)) de soluções contendo
LDPE.

∆P (%)
T Pexp. UGMR UMR

Sistema (C) (bar) PR-S PR-LT SRK-W PR-S PR-LT SRK-W VTPR
LDPE(76000)-1-penteno 150,5 1,5-16,5 11 13 76 8,1 6,6 154 5,6

201 4,2-32,8 9,4 11 13 5,7 14
LDPE(76000)-3-pentanona 152 0,7-3,4 14 13 85 29 27 27

204 1,5-9,8 15 15 107 32 30 29
LDPE(76000)-Ciclopentano 152,5 1,7-10,1 10 10 74 13 11 120 11

201 2,6-22,5 10 9,8 91 13 11 148 11
LDPE(76000)-Isopropilamina 154 4,3-20,0 12 14 77 1,6 2,5 128 3,5

202 4,5-38,4 6,4 5,2 8,4 8,9 8,4
LDPE(76000)-n-pentano 150,5 2,4-15,0 11 13 60 7,8 8,5 102 9,5

201 2,6-30,6 9,3 11 8,9 9,0 8,9
LDPE(76000)-acetato de 153 0,8-3,8 13 13 88 28 26 24

propila 201 1,5-10,4 11 11 99 21 20 18

mistura se alternam com os menores erros.

Adicionalmente, os resultados para sistemas contendo PIB e PS podem ser vistos

nas Figuras 4.7 e 4.8. A fim de facilitar a visualização, alguns modelos foram excluídos
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Figura 4.7: Diagramas de equilíbrio líquido-vapor (pressão versus fração mássica de solvente)
para sistemas contendo PIB.

das figuras, mantendo sempre os de melhor resultado. A regra de mistura UGMR

apresentou resultados levemente superiores para a maioria dos casos, especialmente

quando associada à equação PR-S. É importante também observar que a qualidade da

predição não depende isoladamente da equação de estado ou da regra de mistura, mas

sim do par CEOS-(regra de mistura) utilizado, como fica evidente, por exemplo, nos
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Tabela 4.8: Desvios na predição da pressão do ponto de bolha (∆P (%)) para diversas soluções
poliméricas.

∆P (%)
T Pexp. UGMR UMR

Sistema (C) (bar) PR-S PR-LT SRK-W PR-S PR-LT SRK-W VTPR
PEO(6000)-Clorofórmio 298,15 0,12-0,25 4,6 4,0 5,5 6,9 6,2 7,8 4,6
PEO(4000000)-Benzeno 348,25 0,17-0,41 13 7,2 34 26 19 49 14

361,25 0,14-0,42 12 9,1 27 29 20 58 15
375,15 0,16-0,68 14 15 24 30 22 62 16
423,55 0,17-0,47 34 39 20 38 28 81 22

PVAc(158000)-Benzeno 313,15 0,03-0,2 12 13 12 19 17 31 14
333,15 0,08-0,4 12 12 13 18 15 30 12

PS(63000)-Benzeno 288,15 0,04-0,08 4,6 4,7 2,1 9,4 9,3 4,8 7,9
303,15 0,09-0,16 4,2 4,3 1,1 9,6 9,5 5,5 8,1
333,15 0,32-0,50 4,5 2,4 2,2 8,2 3,2 1,6 2,0

PS(290000)-MEK 298,15 0,03-0,13 4,8 4,7 5,1 11 11 8,6 8,7
343,15 0,33-0,72 6,7 6,8 6,7 12 12 13 8,3

PS(290000)-Clorofórmio 298,15 0,02-0,27 6,4 6,3 8,9 4,2 4,2 6,2 7,3
PIB(50000)-cC6 313,15 0,02-0,2 13 30 25 35 3,4 9,6 3,7

PIB(45000)-Benzeno 313,15 0,08-0,25 8,5 12 10 18 8,6 11
338,15 0,17-0,62 9,5 9,7 9,4 6,4 6,7 13

PMMA(19770)-MEK 322 0,07-0,4 5,2 19 48 4,3 4,5

resultados obtidos para os sistemas PIB(50000)-cC6 e PMMA(19770)-MEK. Este seria

um aspecto a considerar mais detalhadamente em trabalhos futuros.

Os resultados com sistemas envolvendo LDPE e diversos solventes são ilustra-

dos na Figura 4.9.

Para as soluções de LDPE, a equação SRK-W apresentou as maiores discrepân-

cias quando comparada aos dados experimentais. Novamente, a equação de proposta

PR-S e a PR-LT apresentaram resultados similares, mesmo em pressões altas entre 30

e 40 bar. Com relação aos maiores erros apresentados pela equação SRK-W, pode-

se atribuir ao fato de que os parâmetros usados por Wang (2007) foram retirados de

Bertucco e Mio (1996) e Zhong e Masuoka (1996) que os estimaram com base em da-

dos de equilíbrio líquido-vapor de sistemas poliméricos em condições de temperatura

específicas e não de dados PVT dos polímeros puros como Louli e Tassios (2000) e

Sanchez e Cho (1995). Assim, a extrapolação no uso destes parâmetros para uma ampla

faixa de temperatura e pressão constitui uma possível explicação para estes resultados.

Na Figura 4.10, são apresentadas as curvas de equilíbrio de outros sistemas

poliméricos da Tabela 4.8. Para os sistemas PEO(4000000)-benzeno e PVAc(158000)-

benzeno mais uma vez a equação PR-S e a PR-LT mostraram o melhores resultados,

ambas associadas à regra de mistura UGMR. Para os sistemas contendo PMMA e
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Figura 4.8: Diagramas de equilíbrio líquido-vapor (pressão versus fração mássica de solvente)
para sistemas contendo PS.

PDMS, para os quais não se dispunha os parâmetros para a equação SRK-W, as predi-

ções com as equações PR-S e PR-LT foram muito similares. Estes resultados indicam

que embora a PR-S seja baseada na relação PVT de polímeros puros, ela é capaz de

gerar resultados muito bons para o equilíbrio de fase de misturas polímero-solvente

com regras de mistura da literatura.

A metodologia proposta tem a grande vantagem de já dispor de seus parâme-

tros característicos para 61 polímeros diferentes, contrastando com 19 e 9 conjuntos de

parâmetros das equações PR-LT e SRK-W, respectivamente. Além disso, outras vanta-

gens desse método podem ser levantadas:

• fácil implementação em softwares, ou pacotes termodinâmicos uma vez que

a nova equação é baseada na forma genérica das CEOS, como PR e SRK;

• pode ser utilizada tanto para polímeros puros como para soluções poliméri-

cas;

• apresenta uma dependência com a temperatura no seu termo atrativo a (T ),

possivelmente levando a um cálculo mais preciso de propriedades termo-

dinâmicas derivadas;

• não requer o uso de parâmetros de interação binária.
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Figura 4.9: Diagramas de equilíbrio líquido-vapor (pressão versus fração mássica de solvente)
para sistemas envolvendo LDPE.

4.2.3 VLE de misturas envolvendo biodiesel

Como ponto inicial da análise de desempenho da equação proposta neste trabalho

aos sistemas relacionados com o biodiesel, misturas de glicerol–álcool e glicerol–água

foram estudadas. Este estudo inicial visou avaliar o desempenho apenas das regras

de mistura utilizadas neste trabalho. Para estes casos, foi utilizada a equação PR, uma

vez que dados críticos destas substâncias podem ser determinados experimentalmente

e estão disponíveis na literatura. As regras de mistura de vdW, UMR e UGMR foram

testadas e para o cálculo deGE foram utilizados os modelos UNIFAC modificado (com

seus parâmetros de interação) e COSMO-SAC.

Os dados experimentais foram obtidos de Soujanya et al. (2010) para glicerol–
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Figura 4.10: Diagramas de equilíbrio líquido-vapor (pressão versus fração mássica de solvente)
para sistemas contendo PDMS, PEO, PMMA e PVAc.

metanol e glicerol–água e de Shimoyama et al. (2009) para misturas de glicerol–etanol.

Na Figura 4.11 são apresentados os resultados das predições do equilíbrio líquido-

vapor das misturas acima citadas.

Para uma comparação mais precisa, testes de cálculo de ponto de bolha são apre-

sentados na Tabela 4.9 com os desvios na predição da pressão determinados pela Equa-

ção 4.2.

Pode-se perceber que para a mistura água–glicerol, os modelos apresentaram

os maiores desvios, sendo o conjunto PR+UGMR(COSMO-SAC) o que apresentou os

melhores resultados. Para etanol–glicerol, todos os modelos apresentaram resultados

similares com uma pequena vantagem para a regra de mistura UMR com UNIFAC.
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Figura 4.11: Diagramas de equilíbrio líquido-vapor dos sistemas etanol-glicerol, metanol-
glicerol e água-glicerol.
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Tabela 4.9: Desvios na predição da pressão do ponto de bolha (∆P (%)) para misturas de
glicerol+álcool e glicerol+água utilizando a equação PR com diferentes regras de mistura e
modelos de GE .

Glicerol + vdW UNIFAC COSMO-SAC
UMR UGMR UGMR

água 173,2 59,6 41,4 15,0
etanol 12,9 5,4 5,9 8,1

metanol 11,7 5,4 21,6 16,4

Esta mesma regra de mistura também apresentou as melhores predições para o sistema

metanol–glicerol.

Misturas contendo ésteres de ácido graxo (biodiesel) também foram estudadas.

Para os ésteres, os parâmetros ai e bi foram calculados com a equação PR-S enquanto

que para os álcoois foram utilizadas as correlações clássicas da equação PR. Na Ta-

bela 4.10, são apresentados os parâmetros característicos ρ∗ e T ∗ para os ésteres, esti-

mados neste trabalho através da metodologia proposta, na Seção 3.3.

Tabela 4.10: Parâmetros ρ∗ e T ∗, determinados com a metodologia da Seção 3.3, para os ésteres
estudados.

Éster ρ∗ (g/cm3) T ∗ (K)
Dodecanoato de etila (DE) 1,0197 1845,23
Dodecanoato de metila (DM) 1,0237 1952,37
Tetradecanoato de etila (TE) 1,0130 1966,44
Tetradecanoato de metila (TM) 1,0161 1978,31
Ésteres-C18 1,0062 2165,22

Na Figura 4.12 são mostrados os resultados obtidos para o equilíbrio líquido-

vapor de sistemas contendo álcool e ésteres (biodiesel). Os dados experimentais foram

retirados de Shimoyama et al. (2007), Shimoyama et al. (2008) e Fang et al. (2008).

Na Tabela 4.11 são apresentados os desvios no cálculo da pressão do ponto de

bolha ∆P (%) para os sistemas envolvendo biodiesel com a equação de estado PR–S.

Adicionalmente, foram realizados testes com equação de estado PR. Neste caso, foram

utilizados dados de Tc, Pc e ω para os ésteres estimados por métodos de contribuição
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Figura 4.12: Diagramas de equilíbrio líquido-vapor do sistema metanol–dodecanoato de metila
(DM), etanol–ésteres C18 e etanol–tetradecanoato de etila (TE).

de grupo, retirados das mesmas fontes dos dados experimentais. Estes resultados de

equilíbrio aparecem na Tabela 4.12.

Nos cálculos com as duas equações de estado, o modelo COSMO-SAC foi uti-

lizado apenas com a mistura metanol-DM. Isto porque na implementação utilizada,

JCOSMO de Gerber e Soares (2010), não estão disponíveis os perfis de carga para os

demais ésteres, apenas para o dodecanoato de metila (DM).

Pode-se verificar que os resultados com a equação PR-S, para qualquer regra de

mistura, são superiores aos obtidos com a equação PR. Outro aspecto importante é que

o modelo COSMO-SAC se mostrou muito promissor para este tipo de mistura quando

utilizado com PR-S, apresentando excelente resultado. Seria necessário o levantamento
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Tabela 4.11: Desvios na predição da pressão do ponto de bolha (∆P (%)) para as misturas
contendo biodiesel utilizando a equação PR-S e diferentes regras de mistura e modelos de GE .

Mistura vdW UNIFAC COSMO-SAC
UMR UGMR UGMR

Methanol+ DM 6,22 33,27 4,23 2,58
Methanol+ TM 8,63 33,97 9,49 -
Ethanol+ DE 1,62 8,60 12,22 -
Ethanol+ TE 2,44 10,24 15,88 -
Metanol+C18 5,64 48,49 3,40 -

Tabela 4.12: Desvios na predição da pressão do ponto de bolha (∆P (%)) para as misturas
contendo biodiesel utilizando a equação PR e diferentes regras de mistura.

Mistura vdW UNIFAC COSMO-SAC
UMR UGMR UGMR

Methanol+ DM 11,51 4,79 20,09 19,62
Methanol+ TM 13,61 6,28 23,95 -
Ethanol+ DE 2,89 14,60 17,68 -
Ethanol+ TE 3,28 19,43 23,94 -
Metanol+C18 12,01 8,91 20,81 -

dos perfis de carga requeridos pelo modelo para os demais ésteres estudados a fim de

uma avaliação mais ampla da sua capacidade de predição. Surpreendentemente, para

as misturas contendo etanol e éster, a regra de mistura de vdW apresentou melho-

res resultados do que utilizando UMR ou UGMR com UNIFAC. Isto não é observado

com as misturas contendo metanol, onde as regras de mistura alternaram melhores

resultados frente à regra de mistura clássica. Uma possível explicação para a melhor

resposta nas misturas contendo metanol é o fato de este álcool ser representado no

modelo UNIFAC por um único grupo funcional (CH3OH), enquanto o etanol é com-

posto por grupos CH3, CH2 e OH. Assim, os parâmetros de interação estimados para o

metanol provêm de misturas contendo o próprio componente, o que não acontece com

os demais alcoóis, inclusive o etanol. Uma alternativa para melhorar o desempenho do

UNIFAC com o etanol seria a reavaliação dos parâmetros de interação e uma possível

re-estimação destes com base em dados experimentais de misturas álcool+ésteres de

cadeia longa.
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4.2.4 VLE de misturas envolvendo óleos vegetais

Os óleos vegetais são constituídos por uma mistura de triglicerídeos, diglicerídeos,

monoglicerídeos, ácidos graxos livres e outros compostos em menor concentração como

tocoferol, carotenóides e esteróis. Por possuírem uma estrutura complexa, a caracte-

rização dos óleos para uso de modelos termodinâmicos tradicionais nos cálculos de

equilíbrio é dificultada. Para este tipo de substância, o uso da equação PR-S se mostra

uma alternativa interessante. Neste trabalho foi realizado um estudo preliminar da

aplicação da metodologia proposta a este tipo de sistema, juntamente com uma análise

da aplicabilidade das regras de mistura UMR e UGMR e do modelo UNIFAC.

A metodologia apresentada na Seção 3.3 foi utilizada para a determinação dos

parâmetros característicos T ∗ e ρ∗ dos óleos e seus constituintes estudados. Porém,

com o procedimento proposto alguns problemas foram encontrados. Para a determi-

nação do volume de van der Waals, e consequentemente de ρ∗, é necessário o conhe-

cimento da fórmula química da molécula a ser modelada, o que não é possível no

caso dos óleos, visto que são uma mistura de várias substâncias. Assim, optou-se por

utilizar a fórmula do componente em maior quantidade no óleo estudado, conforme

reportado na literatura. Este mesmo componente foi utilizado para a representação do

óleo quando utilizado o modelo UNIFAC. Como consequência, a necessidade de um

terceiro parâmetro para caracterização das substâncias puras na equação PR-S ficou

mais evidente no caso dos óleos, sobretudo considerando que não foi possível uma

correta representação dos mesmos via T ∗ e ρ∗. Desta maneira, os melhores resultados

foram obtidos com diferentes valores da constante C da Equação 3.12 para os diferen-

tes óleos testados, ocasionando a perda do caráter preditivo do modelo termodinâmico

utilizado.

Os valores dos parâmetros da equação PR-S assim como as constantes críticas e

fator acêntrico para o uso da PR clássica para as substâncias estudadas são apresenta-

dos na Tabela 4.13.

Para o CO2, tratado como um grupo específico, foram utilizados os parâmetros

UNIFAC fornecidos por Voutsas et al. (1996) estimados para a regra de mistura LCVM,

uma vez que a versão original do modelo UNIFAC não inclui dióxido de carbono. Este
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Tabela 4.13: Temperatura crítica, pressão crítica e fator acêntrico das substâncias estudadas
e parâmetros característicos da equação PR-S obtidos conforme metodologia proposta na
Seção 3.3.

Substância Mw Tc (K) Pc (MPa) ω C T ∗ (K) ρ∗ (g/cm3)
Tripalmitinaa 807.32 889,14 0.509253 1.819471 1,40 2014,12 1,0236
Ácido oleicob 282.46 781 1,39 1,187 1,33 1844,23 1,0616

Óleo de castanha-do-parác 277,71 793,7 1,286 0,902 1,31 1935,86 1,0778
Óleo de sojad 871,9 969,8 0,33 2,281 1,30 1803,24 1,0975

Óleo de girassole 873,58 977,38 3,4 2,80 1,31 1878,54 1,0892
a Dados críticos de Weber et al. (1999) e massa específica de Phillips e Mattamal (1978)
b Dados críticos de Penedo et al. (2009) e massa específica de http://www.chemexper.com/
c Dados críticos de Rodrigues et al. (2005) e massa específica de Ceriani et al. (2008)
d Dados críticos de Ndiaye et al. (2006a) e massa específica de Acosta et al. (1996)
e Dados críticos de Fernández-Ronco et al. (2010) e massa específica de González et al. (1996)

fato pode prejudicar as predições, visto que os parâmetros possuem valores ótimos

para o uso com outro modelo termodinâmico que não o utilizado neste trabalho. O

ideal seria uma reestimação destes com as equações e regras de misturas estudadas

aqui.

Na Figura 4.13 são apresentados os resultados da predição de VLE para o sis-

tema tripalmitina e CO2. Uma comparação entre as equações PR e PR-S pode ser visu-

alizada assim como entre as regras de mistura UMR e UGMR. Os dados experimentais

foram retirados de Münüklü et al. (2006).

De acordo com a Figura 4.13 podemos observar que as equações PR e PR-S apre-

sentam respostas similares. Vale destacar aqui, que a equação PR faz uso de três parâ-

metros para caracterizar as substâncias puras (Tc, Pc e ω), enquanto que a PR-S utiliza

apenas dois (T ∗ e ρ∗). Além da comparação entre as equações de estado, pode-se perce-

ber também a grande diferença entre as respostas com a PR-S e van der Waals e a PR-S

com UMR e UGMR. Embora nenhuma delas tenha sido capaz de corrigir totalmente

os desvios frente aos dados experimentais apresentados pela equação PR-S com a re-

gra de mistura clássica os resultados foram bons em composições de CO2 mais baixas.

Porém, além de analisar as regras de mistura, deve-se ponderar a aplicabilidade do

modelo UNIFAC para este tipo de sistema, o que pode ser a real causa da ineficiência

das regras de mistura utilizadas. Algumas fontes da literatura afirmam que o UNIFAC

perde qualidade quando trata de misturas que contém moléculas com vários grupos
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Figura 4.13: Resultados de VLE para o sistema CO2 (1) e tripalmitina (2): a) comparação entre
as equações PR original e PR-S; b) comparação entre as regras de mistura UMR e UGMR com
a equação PR-S. Dados experimentais de Münüklü et al. (2006).

funcionais idênticos que não sejam grupos alquila, como é o caso dos triglicerídeos

(LIN; SANDLER, 2002). No trabalho de Münüklü et al. (2006) os dados experimen-

tais foram ajustados à equação PR com a regra de mistura de vdW através de dois

parâmetros de interação.

A seguir na Figura 4.14, pode-se visualizar resultados de VLE para a mesma mis-

tura de tripalmitina com CO2 agora comparados com os dados experimentais forneci-

dos por Weber et al. (1999). Pode-se perceber que ambos os conjuntos de modelos

superestimam a solubilidade do CO2 no triglicerídeo, resultando em pressões menores

que as encontradas experimentalmente.

Uma comparação entre os dados experimentais na temperatura de 353 K foi re-

alizada e é mostrada na Figura 4.15. Fica evidente a dificuldade no levantamento dos

dados de equilíbrio para este tipo de mistura, uma vez que para a mesma temperatura

os dois conjuntos de dados, vindos de trabalhos distintos, apresentam comportamen-

tos completamente diferentes. Assim, a equação PR com os parâmetros estimados nos

artigos de Münüklü et al. (2006) e Weber et al. (1999) não apresentará resultados ra-

zoáveis frente a outros dados experimentais que não os utilizados na própria estimação

dos kij e lij .
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Figura 4.14: Resultados de VLE para o sistema CO2 (1) e tripalmitina (2) com a equação PR-S e
as regras de mistura UMR e UGMR. Dados experimentais de Weber et al. (1999).

Na Figura 4.16 é apresentada a predição do equilíbrio líquido-vapor da mistura

CO2 e ácido oleico na temperatura de 315,6 K com dados experimentais retirados de

Fernández-Ronco et al. (2010). Pode-se perceber que a equação PR-S apresenta desem-

penho muito superior à equação PR clássica, tanto com a regra de mistura de vdW

como com a UGMR. Na Figura 4.17 são apresentados os resultados de equilíbrio para

o mesmo sistema em diversas temperaturas em comparação com os dados experimen-

tais de Hong et al. (2010). Novamente as respostas dos modelos PR-S+vdW e PR-

S+UGMR foram muito semelhantes. Qualitativamente, a equação PR-S com UGMR

parece reproduzir melhor a tendência dos dados experimentais.

O óleo de castanha-do-pará é composto por mais de 70% de triglicerídeos, sendo

o restante de outros compostos diversos. Conforme mostrado em Rodrigues et al.

(2005), os maiores constituintes do óleo de castanha-do-pará são o ácido oleico (38,4%),

ácido linoleico (35,5%) e o ácido palmítico (16,2%).

Na Figura 4.18 é apresentada a comparação entre a predição do VLE do óleo de

castanha do pará com CO2 através das equações PR e PR-S com a regra de mistura

de vdW. Na mesma Figura é mostrado o desempenho das regras de mistura UGMR e

UMR para o mesmo sistema. Os dados experimentais foram retirados de Rodrigues

et al. (2005). Pode-se perceber que a equação PR-S representa melhor o equilíbrio do

sistema que a equação PR clássica, apesar de o óleo ser representado apenas pelo ácido

oleico para o cálculo do volume de van der Waals. Ainda, os resultados mostram
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Figura 4.15: Resultados de VLE para o sistema CO2 (1) e tripalmitina (2) com a equação PR-S e
as regras de mistura UMR e UGMR. O símbolo • corresponde aos dados de Weber et al. (1999)
enquanto o símbolo � aos dados de Münüklü et al. (2006).

o potencial da equação PR-S quando associada a estas regras de mistura, com uma

pequena vantagem ao modelo que utiliza a regra UMR.

O óleo de soja é composto principalmente por trilinoleína (55%), trioleína (24%)

e tripalmitina (11%) (NDIAYE et al., 2006a), mas foi representado neste trabalho por

apenas um componente, a trilinoleína. Na Figura 4.19 são mostrados os cálculos de

equilíbrio líquido-vapor da mistura de óleo de soja e propano com as equações PR e

PR-S com a regra de mistura de vdW e com a equação PR-S associada às regras UMR

e UGMR.

Para este sistema pode-se perceber um certo ruído nos dados experimentais,

que deveriam tender para a pressão de vapor do solvente puro a medida que sua com-

posição tende a 1. Novamente, a equação PR-S associada a regra UMR apresentou

resultados mais próximos aos dados experimentais.

Segundo Espinosa et al. (2002), o óleo de girassol é composto principalmente por

ácido linoleico (64%) e ácido oleico (26%). Aqui neste trabalho, é considerado apenas

como trilinoleína. Na Figura 4.20 é apresentado o equilíbrio do sistema CO2 e óleo

de semente de girassol na temperatura de 308,15 K. Os dados experimentais foram

retirados de Hegel et al. (2006).

Os resultados fornecidos pelas duas equações de estado com a regra de mis-
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Figura 4.16: Equilíbrio líquido vapor do sistema CO2 (1) e ácido oleico (2) calculado com a
equação PR e PR-S com a regra de mistura de vdW e com PR-S com UGMR. Dados experimen-
tais de Fernández-Ronco et al. (2010).
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Figura 4.17: Equilíbrio líquido vapor do sistema CO2 (1) e ácido oleico (2) calculado com a
equação PR-S com a regra de mistura de vdW e com a regra UGMR. Dados experimentais de
Hong et al. (2010).
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Figura 4.18: Equilíbrio líquido-vapor de CO2 (1) com óleo de castanha-do-pará (2) predito
pelas equações PR e PR-S com a regra de mistura de van der Waals e com a equação PR-S com
as regras de mistura UMR e UGMR. Dados experimentais de Rodrigues et al. (2005).
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Figura 4.19: Equilíbrio líquido-vapor da mistura propano (1) e óleo de soja (2). a) Comparação
entre as equações PR e PR-S com a regra de mistura de van der Waals e b) comparação entre as
regras de mistura UMR e UGMR com a equação PR-S. Dados experimentais de Ndiaye et al.
(2006b)
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Figura 4.20: Equilíbrio líquido-vapor da mistura CO2 (1) e óleo de girassol (2). a) Comparação
entre as equações PR e PR-S com a regra de mistura de van der Waals e b) comparação entre
as regras de mistura UMR e UGMR com a equação PR-S. Dados experimentais de Hegel et al.
(2006)

tura de van der Waals são similares, apresentando a mesma tendência ao longo de

toda a faixa de composição. O conjunto PR-S+UMR+UNIFAC merece destaque, repro-

duzindo muito bem os dados experimentais.

Levando em consideração todos os resultados discutidos nesta seção, fica evi-

dente que a aplicação da equação PR-S para óleos deve ainda ser estudada. A grande

variabilidade dos dados experimentais encontrados na literatura prejudica a validação

das predições. Esta variação nos dados é justificada pela grande variabilidade na com-

posição dos óleos vegetais, que muda conforme sua origem. Além disso a falta de

dados que relacionam o comportamento PVT dos óleos dificulta sua caracterização

através da estimação de T ∗ e ρ∗. Diferentemente dos polímeros, os óleos são com-

postos por diversas substâncias diferentes, tanto em forma quanto natureza, e a sua

representação através de um único pseudocomponente fragiliza o desempenho dos

modelos termodinâmicos avaliados. A inclusão de mais um parâmetro por substância

seria uma importante alternativa para melhorar o desempenho da equação PR-S, visto

que a predição do equilíbrio de fases se mostrou muito sensível ao valor da constante

C. Esta sensibilidade é mais pronunciada quando T ∗ e ρ∗ não ilustram adequadamente

a matéria estudada tanto que para o caso dos polímeros esta necessidade não é perce-

bida.
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Capítulo 5

Conclusões

5.1 Conclusões

A fim de encontrar uma expressão para a(T ), aplicável à CEOS, uma nova equação

de estado foi proposta, chamada PR-S, baseada no princípio de superposição tempe-

ratura – pressão que representa a relação PVT de polímeros puros no estado líquido.

Porém, sua aplicabilidade vai além de sistemas de polímeros puros, e excelentes resul-

tados foram encontrados para o VLE de soluções polímero-solvente. Os parâmetros

da equação a e b são calculados com a temperatura e massa específica características,

disponíveis para 61 polímeros diferentes em Sanchez e Cho (1995) ou obtidos com

um dado de massa específica em dada temperatura e volumes de van de Waals das

moléculas.

Uma generalização à regra de mistura UMR foi proposta a fim de possibilitar

seu uso combinando uma EOS com qualquer modelo de GE , inclusive os que não

são escritos explicitamente em contribuições residual e combinatorial, como NRTL e

COSMO-SAC. Os testes preliminares mostram que a generalização, chamada de regra

de mistura UGMR, leva a bons resultados quando comparados a dados experimentais

e em alguns casos apresenta resultados ainda melhores do que outras regras propostas

na literatura.

Uma análise de consistência termodinâmica foi realizada dentro dos limites de

temperatura e pressão de interesse, englobando condições de síntese e de processa-

97
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mento dos polímeros. Os resultados mostraram tendências apropriadas da equação

proposta frente a variações de temperatura e pressão indicando o seu potencial de

aplicação para o cálculo de outras propriedades termodinâmicas relevantes.

A predição do volume molar de polímeros líquidos e o ponto de bolha de sis-

temas polímero-solvente foram comparados com as equações de estado PR-LT e SRK-

W, que usam parâmetros a/M e b/M constantes para cada polímero. Foram utilizadas

também as regras de mistura UMR e UGMR e o modelo UNIFAC. Os resultados obti-

dos são muito bons e promissores, mostrando que a equação proposta possui uma

forma adequada.

Além de polímeros, as regras de mistura e a nova equação PR-S foram apli-

cadas a misturas relacionadas ao biodiesel. Para misturas contendo glicerol, os resul-

tados com todos os modelos testados foram satisfatórios com destaque à regra de mis-

tura UMR associada ao UNIFAC para sistemas glicerol+álcool e UGMR com COSMO-

SAC para água+glicerol. A equação de estado PR-S mostrou resultados muito satis-

fatórios e superiores à equação PR para as misturas contendo biodiesel. Para misturas

de etanol+biodiesel, quando associadas ao modelo UNIFAC modificado, as regras de

mistura UMR e UGMR apresentaram resultados inferiores a vdW indicando alguma

possível deficiência nos parâmetros de interação do UNIFAC. Para as misturas con-

tendo metanol, as regras de mistura UMR e UGMR alternaram melhores resultados. O

modelo COSMO-SAC se mostrou uma alternativa promissora para o cálculo do equi-

líbrio líquido-vapor destas misturas. É necessário um estudo mais detalhado, e o le-

vantamento dos perfis de densidade de carga para os ésteres de interesse, para uma

avaliação mais completa da qualidade deste modelo.

Por fim, foram realizados testes preliminares para a predição do VLE de óleos

vegetais em solventes supercríticos. Algumas dificuldades foram encontradas na apli-

cação da PR-S a estes sistemas, principalmente para a correta caracterização dos óleos

vegetais. Os parâmetros T ∗ e ρ∗ foram determinados com informações estruturais do

componente mais abundante em cada óleo vegetal estudado. Para alguns casos, esta

aproximação não causou grandes prejuízos nos cálculos, mas em outros percebeu-se

uma grande sensibilidade dos resultados calculados aos parâmetros característicos.

Provavelmente este problema seria minimizado se a equação PR-S contasse com um
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terceiro parâmetro de caracterização para cada substância. Além deste fato, deve-se

considerar a ineficiência do modelo UNIFAC e das regras de mistura, que em alguns

casos prejudicaram a resposta quando comparada com a equação PR-S associada a re-

gra de mistura de van der Waals. A grande variabilidade dos dados experimentais

disponíveis também merece destaque, o que dificultou a validação das respostas dos

modelos. Apesar de todos os fatos mencionados, o desempenho da equação PR-S para

sistemas envolvendo óleos vegetais pode ser considerado muito promissor, visto que,

com excessão de um trabalho com as equações PR e SAFT, não existem na literatura

artigos que utilizam modelos preditivos para prever o equilíbrio de fase deste tipo de

sistema.

5.2 Trabalhos Futuros

Dando continuidade ao trabalho desenvolvido até o momento, pretende-se realizar

uma análise de sensibilidade dos parâmetros da equação PR-S na predição do equi-

líbrio de fases, principalmente para os sistemas envolvendo óleos vegetais. Isto porque

nestes casos percebeu-se uma maior sensibilidade nas predições, evidenciada através

do parâmetro C. Ainda referente à aplicação para os óleos, mais testes deverão ser real-

izados com uma caracterização mais rigorosa dos mesmos, incluindo pequenas quan-

tidades de mono e diglicerídeos, representando o óleo por uma mistura e não mais por

uma única espécie. No momento, esta caracterização não foi possível uma vez que em

nenhum dos dados experimentais consultados esta informação é fornecida. Espera-se

que a correta caracterização dos óleos melhore a qualidade das predições.

Além disso, pretende-se ampliar a utilização da tecnologia COSMO para os sis-

temas envolvendo biodiesel e estendê-la para misturas poliméricas através da criação

de um banco de dados de perfis de carga para este tipo de substância.
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