en etapas multiples
(Destilacién binaria etanol/ agua)

DATOS DIRECTOS DE LA EXPERIMENTACION
(HERVIDOR 17)

FLUJOS

PRUEBA |

RELACION DE REFLUJO L /D =1/2

Método riguroso para las separaciones de multicomponentes

ALIMENTACION EN EL HERVIDOR 17

Fondos Destilado
Tiempo Tiempo | Volumen | Flyjo | Tiempo | Volumen Flujo
de de probeta (L/ de probeta | (L /min)
operacion llenado (L) min) llenado (L)
) probeta probeta
(min) (min) (min)
20 162.335 0.2 0.074 156.0 0.1 0.0385
segundos segundos
=2.706 =26
min min

COMPOSICIONES

%masa = - 4606 > +11475 p*- 9909 p + 3038.1
Densidad p =(g/mL)

Fondos Destilado
Tiempo | Densidad de | Composicion | Densidad de Composicion
de Fondos Fondos Destilado Destilado
operacion (pF) % masa (po) % masa
(min) (g /mL) (g /mL)
20 0.9745 16.47 0.8335 83.78




TEMPERATURAS

Tiempo de ™ T2 T3 T4 T5
operacion Hervidor 17 Plato 16 Plato 11 Plato 4 Condensador
(min) (°C) (°C) (°C) (°C) 1
(°C)
20 85 83.2 76.3 75.7 74.7
T6 T7 T8
Precalentamiento Entrada de Salida de agua
(de alimentacién) agua al del
1"E) condensador condensador
(°C) (°C)
18.7 18.6 20.2
TEMPERATURAS DE
P TEMPERATURAS DEL ALIMENTACION DE LA MEZCLA
RELACION DE REFLUJO HERVIDOR ( T6 del precalentador )
1
LenD := E T1:=85.0 °C T°CA = 18.7 °C
FLUJOS
LD := 0.0385 L
LA:= 0117  — L= = O, o —
min
. ., fondos destilado
alimentacion
DENSIDADES Y COMPOSICIONES
gmezcla gmezcla D= 0.8335 gmezcla
pA:= 0953 ———° pF = 0.9745 3 p= o
cm cm cm

%mA := —4606-pA° + 11475.pA2 — 9909- pA + 3038.1

%mD := —4606-pD° + 11475.pD> — 9909-pD + 3038.1

%mF = —4606-pF° + 11475.pF> — 9909-pF + 3038.1

%mA
XmA =

100
xmA = 0.2992

kg ETOH /kg mezcla

xmF = 0.1647

kg ETOH

/kg mezcla

porciento en masa
porciento en masa

porciento en masa

%mD
xmD :=

100
xmD = 0.8378

kg ETOH / kg mezcla




LAS FRACCIONES MOL

kgETOH

Kgmezcla
PMH20 := 18 gr/gmol PMETOH := 46  gr/gmol _kgETOH
kgmoETOH
XmA xmF
PMETOH PMETOH
XmolA := xmolF :=
XmA 1 - xmA xmF 1 - xmF
+ +
PMETOH PMH20 PMETOH PMH20
xmD
PMETOH
xmolD =
xmD 1 -xmD
+
PMETOH PMH20
xmolA = 0.143 xmolF = 0.072 xmolD = 0.669
kgmol ETOH / kgmol ETOH / kgmol ETOH /
kgmol mezcla kgmol mezcla kgmol mezcla

Los flujos en kg /hy en kgmol/ h

PMpromedioA := xmolA-PMETOH + (1 — xmolA)-PMH20

PMpromedioF := xmolF-PMETOH + (1 — xmolF)-PMH20

PMpromedioD := xmolD-PMETOH + (1 — xmoID)-PMH20

PMpromedioA = 22.008

PMpromedioF = 20.005

PMpromedioD = 36.731

Balance de materia

kg mezcla/ kgmol mezcla

kg mezcla/ kgmol mezcla

kg mezcla/ kgmol mezcla

. 1000 1
LAmasico := [LA' pA-(60) (_j (Wﬂ

1

LAmolar := (LAmasico

1

PMpromedioA

)



LAmolar = 0.304

. 1000 1 .
LFmasico := | LF-pF-(60):| —— || —— LFmolar := | LFmasico-

1 1000

LFmolar =0.216

1
PMpromedion

LFmolar = 216.284 gmol de mezcla / h xmolF = 0.072

1000 1 1
LDmasico := | LD-pD-(60)-| —— |:| —— LDmolar := | LDmasico-——
1 1000 PMpromedioD
LDmolar = 0.052
. 3
kg _ L gmezcla 60-min (1000-cm ) 1kg kgmolmezcla _ kg kgmolmezcla
h min cm3 1h 1L 1000g h kgmezcla
no concuerda, tomar esta suma como
LAmolar = 0.304 LFmolar + LDmolar = 0.269 correcta y tomarla como LAmolar
LAmolar := LFmolar + LDmolar Fracciones mol de entrada y
MVWWWWWWWW .
salida
kgmol ETOH /
LAmolar = 0.269 kgmol de mezcla/h xmolA = 0.143 kgmol mezcla
kgmol ETOH /
LFmolar = 0.216 kgmol de mezcla/h xmolF = 0.072 kgmol mezdla
kgmol ETOH /
LDmolar = 0.052 kgmol de mezcla/h xmolD = 0.669 kgmol mezdla
Transformacion de los flujos a gmol ETOH/ gmol mezcla
LAmolar := (LAmolar)-1000 gmol ETOH/ gmol mezcla
MVWWWWWWWW
LFmolar := LFmolar-1000 gmol ETOH/ gmol mezcla
MVWWWWWWWW\
LDmolar := LDmolar-1000 gmol ETOH/ gmol mezcla
MVWWWWWWW
POR LO TANTO
Para el programa de PUNTO de BURBUJA
LAmolar = 268.702 gmol de mezcla / h xmolA = 0.143



LDmolar = 52.419

Calculo de la eficiencia de la columna

1.- El nimero minimo de platos N

gmol de mezcla /h

minimo

xmolD = 0.669

requerido en la destilacion

Datos
TEMPERATURAS
Tiempo de T T2 T3 T4 T5
operacion Hervidor 17 Plato 16 Plato 11 Plato 4 Condensador
(min) (°C) (°C) (°C) (°C) 1
(*C)
20 85 83.2 76.3 75.7 74.7
T6 T7 T8
Precalentamiento Entrada de Salida de agua
(de alimentacién) agua al del
(°C) condensador condensador
(°C) (°C)
18.7 18.6 20.2




0.05
0.1
0.15
0.20
0.25
0.3
0.35
0.4
0.45
xeq:=| 0.5
0.55
0.6
0.65
0.7
0.75
0.8
0.85
0.9
0.95
1.0

yeq :=

eq

Xg =0.072

04

06 0.

Xp = 0.669

Xeq

0.315
0.432
0.493
0.532
0.561
0.585
0.606
0.626
0.646
0.666
0.687
0.709
0.733
0.759
0.788
0.82

0.856
0.897
0.945

1.0




min =2.5

2.-Calculo de la relacion de reflujo minimo Rm para sistemas de
destilacion binario o de multicomponentes

CORRELACION DE GILLILAND

Si se quiere alcanzar una separacion especificada entre los dos componentes clave lo normal
es que la relacion de reflujo y el nimero de platos sean superiores al minimo anteriormente
calculado. La relacion de reflujo a aplicar suele ser una consideracion de tipo econémico y
generalmente se escoge una relacion R/Rmin de 1,3, como caso intermedio. Una vez fijada la
relacion de reflujo se procede a estimar el nimero de platos necesarios, para ello se emplea
una correlacion empirica, la correlacion de Gililand que se ajusta bastante a la realidad.

R
Rmin

=13

Datos

g
N =

. 0.5
Rmin:= —
1.3

Rmin = 0.385

3.-Calculo de la eficiencia de la torre

N_Nmin R_Rmin 1805
— ™ — 41— exp|1.490+ 0.315 - — (8)
N+1 R+1 R-R._.\
i R+1 ]
Datos

Nein = 2-5 Rmin = 0.385 R=0.5

real
Estimacion inicial Ar’\\jN;: 14



R-Rmin 1.805
1.49+(0.315 j— o
R+1 R-Rmin""
N = Npnin R+1
—=1-¢
N+ 1
N,:= Find(N)
N =6.935 Seincluye el hervidor Numero de platos ideales
No = 16 Numero de platos reales
R~ incluye el hervidor
£ Numero platos ideales
0=

Eq:= N 043 43.3 %
NR

Inicio del programa punto de burbuja

Temperatura de alimentacion
TF17°C:= T°CA °C

TF17°C=18.7 °C

composiciones de entrada y salida

Z117 = xmolA

Z117=0.143 kgmol ETOH / kgmol mezcla

Zo17:=1-2117

Zp17 = 0.857 kgmol H20 / kgmol mezcla

F47 := LAmolar gmolde mezcla/h

" Nimero de platos que tiene instalado el equipo

ORIGIN := 1
NAVWWAVWA



Fq7=268.702 gmol de mezcla / h

L47:= LFmolar gmol de mezcla /h

L17=216.284 gmol de mezcla / h
U4 := LDmolar
Uq=52.419 gmol de mezcla /h

Balance global de materia F17 =U1+L17



] { Liguidn saturado }

F17 =gmol/h

hervidor
> parcial
i

Q4q

(Liguido subenfriado)

> L
gmol / h w

Corriente liquida L1 que entra a la etapa 2

- gmol mezcla/ h

Corriente de vapores V2 que entran al condensador
consultar diagrama superior

V2 = U1 + L1

gmolmezcla/h

Netapas :=

© 0o N o o b~ W N -

N N N G U G
N OO o o A W N -~ O




Temperaturas experimentales leidas en la columna de destilacion

Estimacion de las temperaturas de los platos restantes

Temperaturas experimentales

74.7
75.7
76.3
83.2
85

°C

1 Etapa 1,
Condensador
4
ne=[11|  -— = Texp :
16
i hervidor

ne = Numero de etapas y sus temperaturas

experimentales

Texp

= Temperaturas experimentales

NE = Numero de etapas restantes para
completar 17 etapas

TC = Es la temperatura calculada que se obtiene al sustituir
NE en la ecuacion de la regresion (Texp Vs ne)

Tiempo de ™ T2 T3 T4 T5
operacion Hervidor 17 Plato 16 Plato 11 Plato 4 Condensador
(min) (°C) (°C) (°C) (°C) 1
(°C)
20 85 83.2 76.3 75.7 747
T6 T/ T8
Precalentamiento Entrada de Salida de agua
(de alimentacidn) agua al del
(°C) condensador condensador
(°C) (°C)
18.7 18.6 20.2

Etapas restantes

NE :=




Regresion las temperaturas experimentales en verde para predecir las
etapas restantes de amarillo

i=1.5 nei:= ne
M := augment(ne)
1
4 B = Texp
nei=| 11 ne 3
16
17 R,;=regress(M,B,n)
3
3
3
R=| 74.06819
0.80617
TC:= O.OO748-NE3 - 0.13579~NE2 + 0.80617-NE + 74.06819 —-0.13579
0.00748
82
80,
TC 78
76
70 74
0 10 15 20 0 5 10 15
ne,NE NE

Los vapores Vj y las temperaturas experimentales de burbuja Tj

Vj
Vq4:=0
Vo =78.628
V3:=Vy

No se pueden modificar
los valores Tj son los

experimentales
Tj
. )
El condensador no produce vapor T°Cy = Texp
Fijado por Balance de Materia T°Cy = (TC<1> )1
T°Cy:= (TC<1>)2



10

1"

12

13

14

15

16

17

V4 = V2
V5 = V2

V6 = V2

V7:=Vy

V8 = V2

Vg:=Vy

Vio= V2
V= Ve
VipE Vg
Viz=V2
Vig=V2
Vis=Va
Vie = Va2

V= Ve

T°Cq = (¢ )3
T°Cg = (TC<1>)4
T°C, = (TC<1>)5
T°Cg = (TC<1>)6
T°Cg = (TC<1>)7
T°Cqg = (TC<1>)8
T°Cqq = (Texp<1> 3
T°Cyp = (tc™ o

T°C15 = TC 12
. )
T°Cip:= (Texp >4
. )
T°Cq7= (Texp )5



Vs 1° iteracion alimentada T°Cy
Vs T°C,
0 o
& 78.628 %
Va 88.03 TCa
Vs 94.503 TCs
Ve 99.815 T°Cg
Vs 101.336 TC;
101.896 o
's 101.94 s
Ve =| Vo VN :=| 101.46 [l
V1o 100.324 TCqo
Vi 99.118 T°Cq4
Vi 95.554 T°Cyy
Vis 91.819 T"Cys
87.194
Via 81.838 TC14
Vis 75.003 T°Cy5
Vig 70.396 T°Cq6
Vi7 valores nuevos Nomalizados T°Cq7

de los vapores en la columna
La C cancela a
la matriz V para que =
Estos valores NO cambian
V=VN (vapor para cualquier iteracion
normalizado y

. 1
pueda seguirse " -
iterando) T 75197

1 3 75.467

1 0 4 75.7

2 78.628 5 75.639

3 88.03 6 75.632

4 94.503 7 75.623

5| 99.815 Toco| 8| 75657

6 101.336 9 75.778

7 101.896 10| 76.031
V=|8 101.94 11 76.3
9 101.46 12 77.114




10| 100.324 13| 78.033
11 99.118 14| 79.265
12 95.554 15| 80.853
13|  91.819 16 83.2
14| 87.194 7 85
15 81.838
16
Calculo de las contantes K de equilibrio

Pr:=586 mmHg T°K := T°C + 273.15

Constantes para presiones de vapor

(e) Etanol

A1 := 23.8442 B1 = —2.8642.10° C1:= -5.0474 D1:= 3.7448.10 |

-7
E1:= 2.7361-10
(a) Agua

A2:=20.8605 B2:= -3.1522.10°  C2:=-7.3027  D2:= 2.4247-10 °
-6
E2:= 1.809-10
B1 2
O{M+(—j+C1~Iog(T°K)+D1-T°K+E1-(T°K) } mmHg
o T°K
P°e:=1
B2 2
O{AZ+(—)+CZ~Iog(T°K)+D2~T°K+E2~(T°K)} mmHg
o T°K
P°a:=1
ke - € ka.. 2@ Encontrar las dos ecuaciones:
© Pt - Pt ()KeVsTC y
(2) KaVs T°C
1 1 1
1| 1117 1| 049 1 74.7
2| 1139 2| 0.501 2| 75.197
3| 1.152 3| 0.506 3| 75.467
41 1.163 41 0511 4 75.7




5| 116 5| o051
6| 116 6| o051
7| 1.159 7| o051
ke _| 8] 1.161 ka_| 8] 051
9| 1166 9| 0.513
10| 1.178 10| 0.518
11| 1.191 11| 0.524
12| 123 12| 0.542
13| 1.276 13| 0.563
14| 1.339 14| 0.592
15| 1.425 15| 0.631
16| 1.56 16| 0.693
17| 167 17| 0.744

T°C=

5| 75.639
6| 75.632
7| 75.623
8| 75.657
9| 75.778
10| 76.031
11 76.3
12| 77.114
13| 78.033
14| 79.265
15| 80.853
16 83.2
17 85

Copiar los valores

ToCj = M := augment(T°C)

B = Ke

=1

7]
75.7 R=regress(M,B,n)

uld|lw|N|=
~
b
D
o)
N

N,= augment(T°C)

F=Ka

MW
Q=1

orden

RR := regress(N, F, Q)



RR = 1

3
3

—1.33354
0.02436

Kagua := 0.02436-T°C — 1.33354

6 75.632
7 75.623 3
8 75.657 3
9 75.778 R= 1
10 76.031 -2.8612
11 76.3 0.05314
12 77.114
13 78.033
14 79.265
15 80.853
16 83.2
Ketanol := 0.05314-T°C — 2.8612
17 85
18 0.8
0.7
Ketanol1 ° Kagua
1.4 Ka 06
Ke c
______ 12 0.5
0.470
70 75 80 85
T°C

75

80 85

T°C

Constantes para las capacidades calorificas de la fase liquida

Cp del etanol

C:=-1.2164-10
MWV

D:= 1.8031-10

Cp delagua

E = 92.053

F.— _3.9953.10 2
MWV

4

G:= -2.1103-10

6

Joules

gmol°K

Constantes para las capacidades calorificas de la fase gaseosa

Cp del etanol

Cp delagua



Ae = 27.091
Be := 1.1055-10

Ce:= 1.0957-10

De := -1.5046-10

Ee := 4.6601-10

1

4

11

Aa = 33.933
3
Ba = -8.4186-10
Ca = 2.9906-10 °
7 Da:= —1.7825.10" °
12

Ea:= 3.6934-10

Constantes para el calor latente fase gaseosa

Age = 43.122
TCee = 516.25
Ngg:= 0.079

Agq = 52.053

kJoules

Tc,, = 647.13
aa gmol

Naq:= 0.321

Datos para las ecuaciones de Thomas

F17

=gmol [ h

7 { Liguidn saturado }

hervidor

= | parcial

17

Joules

gmol°’K



(Liquido subenfriadao) J’_l

gmol / h

- L1?

ETAPA GENERAL DE EQUILIBRIO

ﬂj Liquido procedente de
la etapa superior

Lj.1

i

Tj.1
Pj-1
Carga

i

v Tranferencia de calor

Etapa )

(TR
Corriente lateral
d
wj & e vapor
Yi,j
Huj
T
P
Valvula
F
Alimentacion E ] N |
F.
1
z i Vilvula
|
L)
HE,i
T
PF j ¥ij1
Fi Vi
Tj+1
P j+1
Vj+1

Vapor procedente de

la etapa inferior

-1

| —— A w
Qj
% i
H.
Lj
Tj
P. Corriente lateral
J de liquido
-
Uj
k')
L]

(+) desde la etapa
(4 hacia la etapa

(16)

g V:,-+Z[Fm—[:m—%)_//l : 2<j<N

W, = significa otras corrientes laterales de vapor,
dependiendo de la variacion del subindice m



Empezando por el rehervidor 17

A17I= V17+0—U1

etapa 17
etapa 16 A16= Vi~ U1
etapa 15 Aq5:= V45— U4
etapa 14 A14:: V14—U1
etapa13 A13I: V13—U1
etapa12 A12:: V12—U1
etapa11 A11:: V11—U1
etapa 10 A10= V10— Y1
etapa 9 Ag:=Vg-Uy4
etapa 8 Ag:=Vg-U4
etapa 7 Az = V7 - Uy
etapa 6 Ag:=Vg- U4
etapa 5

A5 = V5 - U1
etapa 4

A4 = V4 - U1
etapa 3 Az=Vz-Uj
etapa 2 Ag:=Vy - Uy

fisicamente no
G A1=0-0 oiste
Ahora:

B.—' =~ F:-"—i _i[ }:-':: _E"'r _]"l[,’“: ]_}{_E--'_{FF-' _IT-‘:IK-':-‘ | li]'-ll""

j
Bietanol = Vj+1 + Z [(Fm—um)+ UJ-+(VJ-)-KLJ]
m=1

Para hacer esta programacion Bj se requieren los valores de la Ki del etanol y del agua
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Continuacion

=, —%ﬁl y 7/ +U+(V _%3 By

-I!".-'—i Ed i [ E::

= etanol

i
j

= etapa

j
Bjetanol = {VH + [(Fm - um) + U+ VjKi, J]]
m=1



Esta ecuacion debe aplicarse para cada componente

Para el etanol

. 1 Empezando por rehervidor 17

B17etanol = __0 +Fqz-Ug+ V17-(Ketanol )17} no existe etapa 18, ver el cero.

- P\ Para Ketanol: (1) columna, (17)
B16etanol = | V17 - U1 + V16'(Keta”°' )16 rengion

B15etanol = V16 Ugy + V5 Ketanol

10

B14etanol = V15 Ug + Vqg-\Ketanol = /4, |

(ketanoi ”) ]
{ Jia

B 13etanol = - V14 - U + VyglKetanol V).
{ )i
{ )
{ o

10

B12etanol = V13~ Uq + Vqp-{Ketanol =],

10

B11etanol = | V12~ U1 + Vyq4-\Ketanol * /4|

10
10

B10etanol = V11 —Uq + V4o \Ketanol

(1
Boetanol = | V1o -Uq+ V9~(Ketanol )9}

() ]

Bgetanol = V9 Ug + Vg (Ketanol ) ]
: ( {1 >) i
B7etanol = V3 U4 + V7-Ketanol |
.l ( @)
Beetanol = V7 Uq + Vg-\Ketanol |

1)
Bsetanol = V6 Ujg+ Vs (Ketanol ) ]

1) ]
B4etanol = V5 Uq + Vy (Ketanol )

)
B3etanol = | V4 Uq + Vg (Ketanol )

(1
B2etanol = | V3 U+ Vo (Ketanol ) ]

1)
Bietanol = V2~ Ug + Ug + V4 -(Ketanol )1

j
Bietanol = Vj+1 + Z [(Fm - Um) +Uj+ Vj-Ki’j]
m=1



Para el agua

B_- = - F:.—'_i _il E:: _E"'-‘ i

J
Biagua = Vj+1 + Z [(Fm_

m =1

Empezando por rehervidor 17

(1)
B17agua = —70 + F17 — U1 + 0+ V17(Kagua )17i|

I (1)
Bigagua= V17 - U1+ V16'(Kagua )167

[ )
B1sagua= V16~ U1 + V15'(K39“a )15

(1)
B14agua = —V15 U1+ Vig-Kagua = ]|

(1)
B13agua = —7V14 —Uq + Vq3-\Kagua )137

—~

—~

I 1
B11agua= V12~ U1+ Vqq-Kagua )1

=

(
(
B12agua = —iv13 ~ Uy + Vo Kagua 1>)12
{
(

(1)
B10agua = V11~ U1+ Vyo-\Kagua )10

1
Bgagua = _7\/10 - U1 + V9-(Kagua )9i|

I )]
Bsagua = —7Vg - U1 + V8-(Kagua )87
I )]
B7agua = _7\/8 - U1 + V7-(Kagua )77
I )]
BGagua = —7V7 - U1 + VG-(Kagua )67

I (1)
B5agua = _7\/6 - U1 + V5-(Kagua )57

I (1)
B4agua = —7V5 - U1 + V4-(Kagua )47

SALARD

Empezando por rehervidor 17

no existe etapa 18, ver el cero.

Para Ketanol: (1) columna, (17)
renglon



(1)
Bsagua = —7V4 - U1 + V3~(Kagua )3j|

[ (1)
B2agua = — V3 - U1 + V2~(Kagua )2j|

(1)
B1agua = V2 Up+ U+ Vo (Kagua )J

C,=V,K

J+H T+ 2

1<j<N-1 (18)

Esta ecuacion debe aplicarse para cada componente

Empezando por el condensador total 1, para el etanol

Ketanol<1>

Ketanol<1>

Ketanol<1>

Ketanol<1>

<)

va )

va )

vyl )

Vs | )

Csetanol = V6 (Ketanol )6
vl )

vgl )

Vg )

)

C1 etanol = 2

C2etano| 3
C3etano| =Vy

C4etano|

II
01

5

<)

C6etano| Ketanol

II
\I

7

Ketanol<1>

C7etano| 8

<o

<)

CBetanoI = Ketanol

9
(1
Cgetanol =V (Ketanol )10

(1)
C40etanol = V11-\Ketanol = /.,

(Ketanol"")
C11etanol = V12 (Keta”°'<1>)12
{ )
{ )

(1
13

(1
14

C12etanol = V13-\Ketanol

C13etanol = V14-\Ketanol

(1)
C14etanol = V15-(Ketanol )15



(1
C15etanol = V16-(Ketanol )16

(1
C1getanol = V17-(Ketanol )17

(1) . .
C17etano| = V18-(Ketanol )18 Este término no existe,

no tiene significado fisico
Empezando por el condensador total
etapa 1, para el agua
C,=V,K . ; 1<j<N-I (18)

C4 agua*
C2agua

C3agua

(kagua )

(kagua )

(kagua )
Caagua = Vs(Kagua )
Csagua = Ve-(Kagua "
Coagua = V7-\Kagua "
Cragua = Ve(Kagua
Cagua = Vo Kagua )
Coagua = V10-(Kagua<1>)10
Croagua= V1 \Kagua ).,

<)

)
C11agua = V12: (Kagua >)12
C12agua: (Kagua )

13

&%
C13agua = V14-(Kagua )14

<1>)

C14agua = V15-(Kagua 15

&%
C15agua = V16-(Kagua )16



(1)
Ci6agua = V17-(Kagua >17

C17agua = V18'(Kagua<1>)18 Este término no existe
no tiene significado fisico

cC =V, K

J J+1 7L+

. 1<j<N-1

D,=-FZ, ; 1<j<N (19)

1 = componente uno (etanol)

Z117 =0.143 gmol ETOH / gmol mezcla alimentado en el hervidor 17
2 = componente dos (agua)

Z317 =0.857 gmol H20 / gmol mezcla alimentado en el hervidor 17

Etanol: D17etanol = —F17°-2117

Agua: D17agua= -F17:2217

Sustitucion en la ecuacién (20)

Aj'Xi,j + Bj'xi,j + Cj'Xi,j+1 = Dj

|'.Bi{:-i|:|'|}ﬂ‘|||| 1 [ 0

i

-‘Lz Bz {:2 0 0 1 11 1 | 1 Xi_g D2
0 Az B3 G300 01 1 1 1] Xi3 |:f|3

1 [ T TR TR T T T | 1 1 1 1 1 1

1 [ T T T T T T | 1 1 1 1 1 1

1 [ T T T T T T | 1 1 [ 1 1 1

= (20)

1 [ T T T T O T | 1 1 1 1 1 1

1 [ T TR TR T T T | 1 1 1 1 1 1

1 [ T T T T T T | 1 1 1 1 1 1
0 5 1 1 1011 ["ANEEINECNQ ] i 1 DNE
| % . N i -1

0 0 0 B % |

T T T R | n-1 |'|-_1 n-1 Xing ) '*DN )

Modificar la Ecuacion (20) para obtener los datos del laboratorio utilizando los
factores FAD y FAF que se determinan por prueba y error hasta que se igualen



las composiciénes de las mezdlas de los deétiladosy de los fondos o residuos
obtenidos experimentalmente

Composiciones experimentales

xmolD = 0.669 xmolF = 0.072
gmol ETOH/ gmol ETOH/
gmol mezcla gmol mezcla
FAD=¢ x? FAF=¢ x?
s E
[By © 0 0 0nn o 1 1 1 o -
x|1\I Ay By G 0 0w I 1 0 .I:I1
k2 0 A3 B3 C3 0n 1 1 [ 0 |:]2
X 3
'I':] (T T TR S T T T O ' [ 1 1
[ T TR T N T T B | 1 1 1 '
[
\ T T TR N T T T R 1 1 1 '
— [ [ [T T T B 1 1 ] 1 2 1
[ |
L} L} L} L} [ I B B | L} L} [ | 1 1
1
, [ T T TR N T T T R 1 1 1 1
Ki N 0 v 1 v aaa 0AN2By, Cyoo Em-z
) |
’AI' N-1 . 0« 1 1 a0 0 ApqB nt Cna DN-1 |
VLN I T T T I Y B 0 Ay By S

La soluciéon

Matriz tridiagonal para el etanol

1.- Sustituir todas las variables de las 17 ecuaciones simultaneas, en la matriz
2.- Se encontraron por prueba y error los valores de FAD y FAF

FAD = Factor de ajuste del destilado (el condensador)
FAF = Factor de ajuste de fondos (el hervidor)

FAD = 1.09 FAF:= 1.6



By C4 0 0 0x a1 1 1 0
! | D-1 1
xl 1 -'51-2 Bl 'C] 0 095 0 0 1 1 1 0 ,
Xia D Ay By C3 0 1 1 ' 0 D‘i
i3 I TR T T T T O R 1 1 1
1 1
. 1 1 1 6 n LN 1 ] 1 1
1 1 1 1 nnnn 1 ] 1 '
I -
i ] ] | R T O R | ] ] ] ] '
[ ]
[ | [ | [ | [ ] | I I | [ ] [ | [ | [ | [ | 1
1
" TR T T T T RO B | 1 1 1 1
]
Ki N-2 I 0 0 o1 a0 o 0AN2 Byo Cpz o EN-E
"i' N-1 _ 0 v 1 0 0 "E"'n-1 B -1 L4 DN-1 |
VLN Ve 0000 0 Ay By LM S

Matriz tridiagonal para el agua no se utiliza FAD, tampoco FAF

:"Bi S 0 0 0w 1 1 (] ] -.1 D
) )
i1 | Ay By G 0 0w n ' ' 0 D1
iz 0 A3 B3 C3 0unn 1 ' 0 |:]E3
*i3 I O N R O OO B B | I ' I
) 1
. I IO N O N A B | 1 1 1 1
1 1 1 1 1111 1 1 | 1 ]
I -
e [ I R R R A A | 1 1 ] 1 1
[ |
L} L} L} L} [ I B B | L} L} [ ] L} 1
1
I IO N R O IO O B | I 1 1 '
1
Ki N-2 I 0 0 o0 o oa o 0PN2 Bryo Cpz 0 EN'E
"i' At 0 v 1 on a0 0 Apy B Cnd DN-1 |
N/ AL T R R I B U 0 Ay By Al
Resultados
xetanol = Aetanol-Detanol xagua = Aagua-Dagua suma = xetanol + xagua

condensador condensador condensador



0.997 0.498
0.806 0.999
0.68 1.317
0.584 1.509
0.511 1.64
0.45 1.726
0.397 1.783
0.35 1.818
xetanol .= | 0.307 xagua:=| 1.83
0.267 1.816
0.232 1.784
0.197 1.7
0.165 1.584
0.137 1.439
0.112 1.276
0.09 1.092
0.074 0.944
rehervidor rehervidor

Se normalizan las composiciones con (28)

_ W (28)

C
2

i=1

o M.
i.j < NormalEade

Suma =

1.495
1.805
1.996
2.093
2.152
2177
2.181
2.168
2.137
2.083
2.016
1.897
1.749
1.576
1.388
1.182
1.018

rehervidor



xNetanol :=

I (xetanol<1>)1

(Suma<1>)1

<1>)

(xetanol 2

(Suma<1>)2

<1>)

(xetanol 3

(Suma<1>)3

(xetanol<1> )4

(Suma<1>)4

<1>)

(xetanol 5

(Suma<1>)5

<1>)

(xetanol 6

(Suma<1>)6

(xetanol<1>)7

(Suma<1>)7

<1>)

(xetanol 8

(Suma<1>)8

<1>)

(xetanol 9

(Suma<1>)9

<1>>

(xetanol 10

<1>)

(Suma 10

(xetanol<1>>1 1

<1>)

(Suma 11

(xetanol<1>)12

<1>)

(Suma 12

(xetanol<1>)1 3

xNagua :=

—
—~
=N
<~
~——

—_——
x
Q
«Q
c
m/\
jEN
~
~ ~—

w
c
3
Q
~  —
-
-

[2)
C
3
Q
~ N
. =N
- ~
N— SN —
-
N




sumaN := xNetanol + xNagua

xNetanol =

<1>)

(Suma 13

(xetanol<1>>14

<1>)

(Suma 14

(xetanol<1>)15

<1>)

(Suma 15

(xetanol<1>)16

<1>)

(Suma 16

(xetanol<1>)17

<1>)17

(Suma

condensador
1
1| 0.667
2| 0.447
3| 0.341
4| 0.279
5| 0.237
6| 0.207
7| 0.182
8| 0.161
9| 0.144
10| 0.128
11| 0.115
12| 0.104
13| 0.094
14| 0.087
15| 0.081
16| 0.076
17| 0.073

Hervidor

xNagua =

condensador
1

1 0.33311
2| 0.55346
3 0.65982
4 ( 0.72097
5| 0.76208
6| 0.79283
7| 0.81751
8| 0.83856
9| 0.85634
10| 0.87182
11| 0.88492
12| 0.89615
13| 0.90566
14| 0.91307
15| 0.91931
16| 0.92386
17| 0.92731

hervidor

sumaN =

1.001

O[N] A W[IN|+

—
o

[y
[y

[y
N

—
w

[y
N

—
(6]

—
(e)]

[y
N

R |lRr =Rk R,RRrR]RRR][FR]|=R,]=]=]F=




Composiciones experimentales, sirven de guia para ajustar la matriz del etanol
con los parametros FAD = 1.09 y FAF=1.6

xmolD = 0.669 experimental experimental  xmolF = 0.072
gmol ETOH/ gmol ETOH/
gmol mezcla gmol mezcla

(1)
xmolDg := (xNetanoI )1 xmolF g = (xNetanoI<1>)17

xmoIDC = 0.667 calculado calculado xmoIFC =0.073

FAD =1.09 FAF = 1.6

si bajamos FAF aumenta la fraccion mol

si bajamos FAD baja la fraccién mol de de fondos calculada xmolFC.

fondos calculada xmolFC.

si aumentamos FAF disminuye la fraccion

si aumentamos FAD aumenta la fraccion
mol calculada xmolFC

mol calculada xmolFC

Aplicar la ecuacion (3) y comparar graficamente el equilibrio de fases en
la torre, contra el verdadero equilibrio termodinamico

P = K}.J X, ; (3)
Cambio de nomenclatura para poder hacer comparacines entre las
alimentaciones en el hervidor 17 y el plato 11

Datos del equilibrio termodinamico,
tomados del guion experimental



0.315
0.432
0.493
0.532
0.561
0.585
0.606
0.626
0.646
yeq = | 0.666
0.687
0.709
0.733
0.759
0.788
0.82
0.856
0.897
0.945
1.0

Xeq =

0.05
0.1
0.15
0.20
0.25
0.3
0.35
0.4
0.45
0.5
0.55
0.6
0.65
0.7
0.75
0.8
0.85
0.9
0.95
1.0

Esto indica que los platos
tienen una eficiencia de
operacion menor al 100%
del verdadero equilibrio
termodinamico

yNetanol {7 := [(Ketanol)-xNetanol]

xNetanoI1 7= xNetanol

1

0.8
yNetanoI17O 6

yeq 0.4

OI
0 02 04 06 08 1

XNetanol;7,xeq

Trazar dos graficas: (XNetanoli7 Vs. NE) y (yNetanol;; VS. NE)

condensador (destilados)

condensador (destilados)



1
1 1
2 1| 0.667 1] 0.739
3 2| 0.447 2| 0.507
4 3| 0.341 3| 0.391
5 4| 0.279 4| 0.324
6 5| 0.237 5| 0.275
7 6| 0.207 6| 0.239
8 7| 0.182 7| 0.211
NE=| 9 XNetanolq7 = g 31461411 yNetanol 7 = g gizz
10 10| 0.128 10| 0.151
11 11| 0.115 11| 0.137
12 12| 0.104 12| 0.128
13 13| 0.094 13| 0.121
14 14| 0.087 14| 0.117
15| 0.081 15| 0.116
15 16| 0.076 16| 0.119
16 17| 0.073 17 0.12
17
] Hervidor (fondos) Hervidor (fondos)
NUMERO DE ETAPAS
0.8 0.8
0.6 0.6
xNetanol470.4 yNetanol 170 4
0.2 0.2
O0 5 10 15 20 O0 5 10 15 20
NE NE
condensador hervidor condensador hervidor

Determinacion de los valores de los vapores V3,V4,V5 ..V17

gmol mezcla/h gmol mezcla/h
Fy=0 Uq=52419
Fo:=0 Uz:=0
F3:=0 Uz=0



F4 =0
Ues=0
F5:= 0 5
etc
etc
F47 = 268.702
Balance de calor

Constantes para las capacidades calorificas de la fase liquida

Cp del etanol Cp delagua
1 joule = 0.00094783 BTU
A= 99342 = 92.093 1BTU =0.252 keal
— 1 -2
B;=13.6358-10 F;=-3.9953-10 1 Iomol = 453.6 gmol
Ci= 1.2164.10° ° G= 2110310 4 A°K=18A°F
AQN::1.8031.10‘6 H= 5.3469-10° ' F=(9/5)°C+32
Cp=A+BT+CT>+DT T=K,  Cp (Joule/gmol°K)

(1) Entalpia de la alimentacion (HF17), los dos componentes

que entran a la torre son liquidos

ElNo. 17 es porque se alimenta en la etapa 17

Aqui F = del inglés Feed

xFetanol := Z117 TF17°C = (T°C<1>)17 °C

xFagua = Zp17 TF17°K := TF17°C + 273.15

xFetanol = 0.143

xFagua = 0.857



CPetanolF := (A + B-TF17°K + C-TF17°K? + D~TF17°K3)-(O.00094783)~(453.6)

CPaguaF := (E + F-TF17°K + G- TF17°K? + H-TF17°K3)-(0.00094783)-453.6

BTU _ Joule 0.00094783-BTU 453.6gmol
Ibmol-°K  gmol-°K 1-joule 1lbmol

1 0252
4536 1

HF 47 = |:[CF'ETEIHD|F-I:TF1T°K — 273.15)-xFetanol + CPaguaF-(TF17°K - 273.15)-xFagua]-

keal Il btfiol  0.232keal
gmolMezcla ’/rﬂai Ibmu cla -L:u.ﬁ/gmul _ABYT

kcal

HF {7 = 1.691 —
gmolMezcla

(2) Entapias de la fase liquida dentro de la torre

TB°K := T°C + 273.15

CPetanoll = (A + B-TBK + C.TB*K2 + D-TB°K®)-(0.00094783) -(453.6)

CPagual = (E + F-TB°K + G-TB*K? + H-TB*K®)-(0.00094783).453.6

BTU _ Joule 0.00094783-BTU 453.6gmol
Ibmol-°K  gmol-°K 1-joule 1lbmol

1
Hl = [[[CF'etanulL-iTEl“K — 273.15)-xMNetanocl] + [CPagual-(TBK — 273.15)-xMagua]] TIY -[].252}

keal Il btfiol  0.232keal
gmolMezcla ’/rﬂai Ibmu cla -L:u.ﬁ/gmul _ABYT




1.809
1.666
1.598
1.558
1.526
1.504
1.487
1.473
HL:= | 1.463
1.457
1.453
1.46
1.471
1.489
1.515
1.556
1.588

(3) Entalpias de la fase vapor dentro de la torre

kcal

gmol-Mezcla

Constantes para las capacidades calorificas de la fase vapor

Cp del etanol Cp delagua 1 joule = 0.00094783 BTU
Ae = 27.091 Aa = 33.933 1BTU = 0.252 keal
MWW MWW
Be = 1.1055-10 | Ba = -8.4186.10 ° 1 Ibrmol = 453.6 gmol
MWVW MWW
Ce = 1.0957-10" 4 Ca:= 2.9906-10 ° A°K =18 AF
MWW MWW
De = —1.5046-10" ' Da:= —1.7825.10° ° F=(9/5)"C+32
MWW MWVW
Ee .= 4.6601.10 ' Ea = 3.6934.10 2
MWVW MWW
g : 7 Joules
Cp=A+B-T+CT +DT +E-T gmol°K

CPetanolV = (Ae + Be TB*K + Ce-TBK? + De-TB°K® + Ee TB*K*).(0.00094783) 453.6



CPaguaV = (Aa + Ba-TBK + Ca-TB*K? + Da- TB*K® + Ea - TBK*).(0.00094783)-453.6

BTU _ Joule 0.00094783-BTU 453.6gmol
Ibmol-°K  gmol-°K 1-joule 1lbmol

Constantes para el calor latente fase gaseosa

RAegi=43.122 Aga.= 52.053

TCeo,= 51625  Teoo:=647.13

Noo/= 0.079 Naa/ = 0.321

T°K n kdoules
Tc

X = AHvap = A~(1 -
gmol

Chemical Properties Handbook de Carl L. Yaws, McGraw Hill

n

TB°K) ©°
xetanol = Aee.(‘]_TCee] -[(1000)-(0.00094783)-(453.6)]

TB°K) 2@
Xagua = Aaa-(1 - ] .[(1000)-(0.00094783)-(453.6)]
aa

BTU _ kjoule 1000joules 0.00094783-BTU 453.6gmol
Ibmol  gmol 1kjoule 1-joule 1lbmol

Relaciones de equilibrio (E[, J)
Yij = Ki,j Xij (3)

yNetanol := [(Ketanol)-xNetanol]

yNagua := (Kagua-xNagua)

HV = |:[[CF'etanUIV-[TEI"K — 273.15) + netanol-yNetanol] + [CPaguaV-(TB"K - 273.15) + hagua-yMagua]]-

1
453.6

0.252

=

1



kcal _( BTU BTU lbmol j 1lbmol  0.252kcal

= K+ . . .
gmolMezcla Ibmol-°K Ibomol IbmolMezcla /) 453.6gmol  1BUT

10.451
9.376
8.852
8.562

8.29
8.105
7.954
7.844

HV:=| 7.773

7.754

7.752

7.916

8.116

8.413

8.812

9.427

9.894

kcal
gmol-Mezcla

Las ecuacions anteriores y las siguientes son necesarias para
determinar los valores de los vapores V3,V4, V5 ....V17

Ecuaciones necesarias. Consultar el archivo DEDUCCION DE LAS ECUACIONES PARA

EL PUNTO DE BURBUJA

a,=(HL_, - HV,)

Plato (2) Plato (3) En general
o V,+p, V=7, o Vi+B V=7, o 7
72_0(21/2 73_a3V3 V/‘:yﬁ1 s
p=t =22 - B
B P,

B = (HV.1'+1 - HL/)

(22)



A
Fi= [Z (B — U, — W, )— P{}[ HL —HL_)\+F,(HL - HF,)+W,(HV, -HL.)+0,
il

Qj = Lj_1 HLj_1 + Vj+1 -HGJ'+1 + Fj~HFj —(
BTU Ibmol BTU Iomol BTU
- . + . +
h h Ibmol h Ibmol

HL: —

L-+U-) J

|

(

)

Aplicacion de las ecuaciones antes mencionadas

a,=(HL_, - HV,)

(HL<1>)1 ~ (HV<1>)2

1

ag = (HL<1>)2 - (HV<1>)3 ; 12.4313;

o = (HL<1>)3 ~ (HV<1>)4 3 8.852

) () 4| 8562

ag = (HL" ), —(Hv'V), 5| 829

6| 8.105

og = (HCV), — (rv'?), 7| 7.954

a7 = (HL<1>)6 - (HV<1>)7 = <_8) 33‘7}‘3}

10| 7.754

og = (HCV), —(mv'?), 11| 7.752

12| 7.916

) (P 13| 8.116

09~ (e )8 (v )9 14| 8.413

= (HL<1>)9 ~ (HV<1>)10 15| 8.812

16| 9.427

gy = (HL<1>)10 B (HV<1>)11 17] 5894

0= ("”-<1>)11 ‘(Hv<1>)12 gmoil(lf/laelzcla
aq3 = (HL<1>)12 - (HV<1>)13
g (HL<1>)13 ~ (HV<1>)14

HL =

-HGJ- (25)
1
1 1.809
2 1.666
3 1.598
4 1.558
5 1.526
6 1.504
7 1.487
8 1.473
9 1.463
10 1.457
11| 1.453
12 1.46
13| 1.471
14| 1.489
15| 1.515
16| 1.556
17 1.588
kcal
gmolMezcla



s = (HL<1>)14 - (HV<1>)15
g (HL<1>)15 - (HV<1>>16

= (HL<1>)16 - (HV<1>>17

B =(HVJ+1 _HLJ')

No se require a1, B1, y1, V1 y V2 en la ecuacion (21).Consultar el archivo DEDUCCION DE

LAS ECUACIONES PARAEL PUNTO DE BURBUJA

By = (HV<1>)3 - (HL<1>)2
By = (HV<1>)4 - (HL<1>)3
By = (HV<1>)5 - (HL<1>)4
g = (HV<1>)6 - (HL<1>)5
B = (HV<1>)7 - (HL<1>)6
8 (HV<1>)8 - (HL<1>)7
Bg = (HV<1>)9 - (HL<1>)8
Bg = (HV<1>)10 - (HL<1>)9
Big= (HV<1>)11 - (HL<1>)10
Byq = (HV<1>)12 - (HL<1>)11
By (HV<1>)13_ (HL<1>)12
Byg i (HV<1>)14 - (HL<1>)13
By (HV<1>)15_ (HL<1>)14
Bys = (HV<1>)16_ (HL<1>)15
Big = (HV<1>)17_ (HL<1>)16

HV =

1
1 10.451
2 9.376
3 8.852
4 8.562
5 8.29
6 8.105
7 7.954
8 7.844
9 7.773
10 7.754
11 7.752
12 7.916
13 8.116
14 8.413
15 8.812
16 9.427
17 9.894
kcal
gmolMezcla

HL =

1
1 1.809
2 1.666
3 1.598
4 1.558
5 1.526
6 1.504
7 1.487
8 1.473
9 1.463
10| 1.457
11| 1.453
12 1.46
13 1.471
14| 1.489
15( 1.515
16| 1.556
17| 1.588
kcal
gmolMezcla

etapas
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(HL<1>) 17 Este término no existe

By7 = (HV<1>)

-1
7 :{]Z(Fm -U, _Wm)_VlkHLj _HLJ—1)+F/‘(HLJ _HF/‘)"'WJ(HVJ' _HL1)+Qf
m=1

a,V,+pB,V,=7,

Plato (2) - M Se requiere la figura

3
ﬂz Uq=52.419 gmol mezcla/h
Vq4=0 solo hay un F47 =268.702 gmol mezcla/h

Vo =78.628 Fijado por Balance de Materia

No se require a1, B1, y1, V1 y V2 en la ecuacion (21).Consultar el archivo DEDUCCION DE
LAS ECUACIONES PARAEL PUNTO DE BURBUJA

=====> No hay Q2

vo (ug) (1 [( (), _(HL<1>)}
V0= (-U1): [(HL<1>) ~(m?) }



Yqq = (—U1)~_(HL<1>)11 3 (HL<1>>10_
Y12:= (‘U1)'i(H'-<1>)12 - (HL<1>)11

Y13 = (‘U1)'_(H'-<1>)13‘ (HL<1>)12i

M14= (‘U1)'_(HL<1>)14‘ (HL<1>)13_ [1_1
7/j =

V15= (_U1)'_(HL<1>)15 - (HL<1>)14
: - F(HL - HE )+ w,(HV, - HL;)+0,

V1g = (—U1)~_(HL<1>)16—(HL<1>)15 J

(F,-U, —Wm)—Vl}(HLj —HL_ )+

m=1

Para calcular gama 17 se requiere Q17 y para calcular Q17 se requiere calcular Q1

Calculo de la carga térmica del condensador Q1

L HLy + Vi HY, o+ F HE (L v UDHL 0+ W) HV, =0 | (25)
DATOS

<) kcal

L4 = 26.209 _grrr:ol Wq=0 HLy = (e )1 gmol
(1 kcal

vy-0 9 Uy-52419  gmol v - ('), gmol

h h
gmol
V, =78.628 — (1) kcal
2 h HV = (HV )1

gmol

Qqi= 0+ Va-HVp + 0 — (Lq + Uq)-HLy - (V4 + Wy)-HV4 —

kcal Calor que entra al condensador
por los vapores calientes del

domo de la torre, es positivo

Qq =594.978 Debe ser una cantidad ( +)



Calculo de la carga térmica del evaporador Q17

AT
4V

N-1
Oy =Y (F,HF,~U,HL,~W HV,)-> O, ~V,HV,—~L HL,| (26)
j=1

J=1

DATOS
gmol HF 47 = 1.691 kcal
<k kcal
mol - _
F17 = 268.702 gT W=0 = (), gmol
gmol < kcal
Uq=52419 —_— HL,- = \HL —_—

Qq7:=Fq7-HF47 = Uq-HLy - Qq - Ly7-HL47 —

Calor que sale de las
Debe ser una cantidad ( - ) resistencias eléctricas
al hervidor es negativo

kcal
Q47 =-578.886 —_—

P
Y; :[ (F,-U, —Wm)_Vl}(HLj —HL, )+

m=1

F,(HL, - HF,)+ W, (HV, - HL,)+0,

J
Yy = (—U1>-[(HL<1>)17 - (HL<1>)16} + Fy7(HLyz — HFq7) + Qq

Calculo de los vapores entre etapas de V 3, ...... a....... V17,
aplicando la Ec. (20.5)



aV,+BV,.=v, (20.5)
a,=\HL,, _HVj)
; =V, HLJ)

La representacion matricial de esta ecuacion es:

( 0 0 0 0w & 1 ' 0Dy . 2 Y
B2 | (V3] (rp-2qv, |
o3 30 0 0gnan 1 1 ] Vy i &
n
oL i
o 4 B4 002000 1 1 ] v 2.
5 ".-‘
'S T T T B B B B 1 1 1 i 14
T T T T T T T T | 1 1 1 . 1
R TR T T T T T T | 1 1 1 - - 1 (21)
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i
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0 0 0 0 0 agBg 0 0 0 0 0 0 0 0 V9
| Bt
0 0 0 0 0 0 agB 0O 0 0O 0 0 0 0O i .
Vi1 — 2
0 0 0 0 0 0 0 apByg 0 0 0 0 0 o0 [= | =
V12 10
00 0 0 0 0 0 0 oypByy 0 0 0 0 0 s -,
0 0 0 0 0 0 0 0 0 a;ppyp 0 0 0 0 V4 i
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 aq3P3 0 0 0 | V15 i
- 113
0 0 0 00 00 0 0 0 0 aypBy 0 0 =) R
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La solucidn que representa los vapores que suben por la
torre en su punto de burbuja

(V3
V4
V5
V6
V7
V8
V9
V10
V11
V12
V13
V14
V15
V16

w7

!
g

¢ 00 0 0 0 0 C 0O 0 0 0 0 o4g

Los resultados

VPB7 = F-G

vapores en el
punto de burbuja

Un segundo procedimiento es aplicar la Ec. (22)

P16 )

M3

¥rg — Gy T/Z‘—l
(O
-1
V=0
V, = 78.628
y Yo —ap-Vo
NV‘B\/_ 62
N3 -ag-V3
Nai=

B3

(22)



N4~ 04Vy

V5~ 05

6~ %

N7 - o7

g~ og

Y9~ g
= g T
V1o

710 710
= g
Vi1

Y11~ Q91
R
V2

Y12 ~ 2
O P
Vi3

1373
i g
Vg

Y14~ 14
MAST T
V15

15~ 5
MR Ty T
Vie

716~ 16
Vigie —————

B1e



lteraciones

Solucion (a) Solucion (b)

Vi=0
V, = 78.628

1



83.892
87.05
90.286
92.667
94.694
96.275
97.257
\PB47;= | 97.464
97.458
94.971
92.141
88.271
83.53
77.156
72.983

VPB{7PrimerResultado =

Vpbq7 =

0
78.628
88.03
94.503
99.815
101.336
101.896
101.94
101.46
100.324
99.118
95.554
91.819
87.194
81.838
75.003
70.396

1 0
2 78.628
3 83.84
4 87.024
5 90.335
6 92.691
7 94.723
8 96.249
9 97.237
10| 97.459
11| 97.447
12 94.946
13| 92.138
14| 88.259
15| 83.538
16| 77.147
17 72.948
VPB{7Primeralteracion =

0
78.628
88.03
94.503
99.815
101.336
101.896
101.94
101.46
100.324
99.118
95.554
91.819
87.194
81.838
75.003
70.396

Iniciar las iteraciones alimentando estos primeros valores de VPB (vapores en su punto de
burbuja) al inicio del programa y obtener nuevos valores de VPB. Si cumplen con la ecuacion




de convergencia citada abajo se ha terminado esta primera parte del programa del punto de

burbuja.

Criterio de convengencia para el método del punto de burbuja

k= Es la iteracion actual

(k—1)= Es la iteracion anterior

s=Es un error impuesto al programa de iteracion

seguna parte

VPB.17PrimerResultado = VPB»] 7Primeralteracion

Calculo del liquido en su punto de burbuja que desciende

por la columna

En general se puede escribir como

J
Lj :Vj+1 +Z(EH _Um _Wm)_l/;
m=1

gmol de mezcla /h

Lq = 26.209

La= (Vpb<1>)2 - Uy Valor ya calculado

L4 =26.209
<€) 1
Ly:= (vpb )3 - Uy

4~ Y1
P (VAL IT
L= (vpb V) - U,

(10)

Datos
Vi=0

V, =78.628
F47 = 268.702

Uq =52.419

Ly7 = 216.284

gmol de mezcla /h

gmol de mezcla /h

gmol de mezcla /h
gmol de mezcla /h

gmol de mezcla /h



L= (veb ), U,
L= (veb ), U,
Lg = (vpb ) Uy
Lg:= (Vpb<1>>1o - Uy

Lygi= (Vpb<1>)14— U,
Lig:= (Vpb<1>)15 - Uy
L5:= (Vpb<1>)16— U1
L1g:= (Vpb<1>)17— U1
Sz~ F17 - U

Ly7 = 216.284

L17=Fq7-U4

J
Lj :I/j+1+Z(Fm _Um _VVm)_I/l
m=1

De Balance de Materia

Ly7 = 216.284

concuerda con el balance de materia si (VPB<1>)1 g=0




Lpb = Liquido en el punto de burbuja

1
1 26.209
2 31.421
3 34.606
4 37.916
5 40.272
6 42.305
7 43.831
8 44.818
9 45.04
10 45.028
11 42.528
12 39.72
13 35.841
14 31.12
15 24.729
16 20.529
17| 216.284

gmol de mezcla /h

Graficas de las composiciones y flujos del liquido y del vapor
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