Método riguroso para las separaciones de multicomponentes
en etapas multiples
(Destilacién binaria etanol/ agua)

DATOS DIRECTOS DE LA EXPERIMENTACION
(HERVIDOR 17)

DIMENSIONES DE LA COLUMNA'Y CONDICIONES INICIALES
DE ALIMENTACION

e Posicion en la perilla de calentamiento en el nimero 9
e Alimentacidn a la torre con la valvula intermedia del precalentador
e |ongitud de la seccién empacada 91.5 cm

Densidad de la mezcla de alimentaciénp, =0.935 g/cm?

Composiciéon en % en masa

g $ETOH

g mezcla

%masa = - 4606 p . +11475p,°- 9909 p, + 3038.1; % masa = 4

Flujo de la alimentacion de la mezcla a la columna, utilizando un flujo en la
posicion de la bomba de 50/50 = 0.143202 (L / min), valor calculado como
referencia.

50/50 = 0.244 L/min

M ====000=====M



~ PRUEBAI
RELACION DE REFLUJO L /D =1/2
ALIMENTACION EN EL HERVIDOR 17

FLUJOS
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 1.34 0.21 0156 2.02 0.234 0.116

COMPOSICIONES

%masa = - 4606 ,° +11475 pz- 9909 p + 3038.1
Densidad p =(g/mL)
Fondos Destilado
Tiempo | Densidad de | Composicion | Densidad de Composicion
de Fondos Fondos Destilado Destilado
operacién (oF) % masa (po) % masa
(min) (g /mL) (g /mL)
20 0.964 23.3 0.84 81.3
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 81.2 789 78.0 74.7 74

T6 T7 T8
Precalentamiento Entrada de Salida de agua
(de alimentacion) agua al del

(°C) condensador condensador

(°C) (°C)

22.5 18.6 214




F17 =gmol/h

(Liquido subenfriado)

RELACION DE REFLUJO

LenD := 1
2

FLUJOS

L
LA = 0.244 —
min
alimentacién

=

Condensador

—WN—q,

U4

Wi

=

— =20

Uy

{ Liguidn saturado }

hervidor

parcial 17
17
= L
gmol / h w
TEMPERATURAS DE
TEMPERATURAS DEL ALIMENTACION DE LAMEZCLA
HERVIDOR ( T6 del precalentador )
T1:=812 °C T°CA =225 °C
LF =016 —  LD=o0m6 - -
min min
fondos destilado

DENSIDADES Y COMPOSICIONES



mezcla gmezcla
mezcla gmezcia .: gmezcla
pA = 0.935 gmezcia pF = 0.964 3 pD :=0.84 3
i cm cm
Y%mA = —4606- pA3 + 11475- pA2 —9909-pA + 3038.1 porciento en masa
%mD := —4606-pD3 + 11475-pD2 —9909-pD + 3038.1 porciento en masa
Y%mF = —4606-pF3 + 11475-pF2 —9909-pF + 3038.1 porciento en masa
%mA %mF %mD
XmA = o xmF := % xmD := o
100 100 100
XmMA = 0.3997 xmF = 0.2325 xmD = 0.8131
g ETOH /g mezcla g ETOH /g mezcla g ETOH /g mezcla
LAS FRACCIONES MOL
PMH20 := 18gr/gmol PMETOH := 46 gr/gmol
XmA xmF ’
PMETOH P ————
xmolA := o PMETOH
XmA 1—xmA XmolF =
+ xmF 1—xmF
PMETOH  PMH20 PMETOH  PMH20
xmD
PMETOH
xmolD :=
xmD N 1—xmD
PMETOH PMH20
XmoOIA = 0.207 xmolF = 0.106 Lol = Bl
gmol ETOH/ gmol ETOH/ 922: izcz’ga/
gmol mezcla gmol mezcla 9

Balance de materia



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

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

PMpromedioA = 23.788 kg mezcla/ kgmol mezcla

: k la/ kgmol mezcl
PMpromedioF — 20967 <9 Me2dia/ kgmol mezdla

PMpromedioD = 35.637 kg mezcla/ kgmol mezcla

Los flujoseng/h y engmol/h

LAmasico = | LA-pA-(60)- ( °1°°ﬂ
LFmasico = —LF-pF.(eo)-(@H
LDmasico == LLD oD-(60)- ( °1°°ﬂ

L gmezcla 60-min (1ooo-cm3)

min cm3 1h 1L

9=
h

LAmolar := | LAmasico-
MpromedloA

LFmolar := | LFmasico-
PMpromedloF

N
7

LDmolar := | LDmasico- .
PMpromedioD



gmolmezcla _ g gmolmezcla

h h gmezcla

Balance molar en la columna

molmezcla
LAmolar = & gmoimezcia

LAmolar = LFmolar + LDmolar h

molmezcla
LFmolar + LDmolar = 594.393 gmoimezcia

LAmolar := LFmolar + LDmolar
Sino concuerda el balance molar, tomar LAmolar = 594.393  gmolde mezcla/h
LFmolar = 430.337 gmolde mezcla/h
LDmolar = 164.056 gmolde mezcla/h
Inicio del programa punto de burbuja ORIGIN := 1
MVWWWWWWWWWWW
Temperatura de alimentacion
TE17°C = T°C,°C Temperatura de alimentacion F en el hervidor 17 en °C

TF17°C = 225 °C

composiciones de entrada y salida

Z417 := XmolA

Z417 = 0.207 gmol ETOH / gmol mezcla

Zo17 = 1-2Z117

Zoq7 = 0.793 gmol H20 / gmol mezcla

Alimentacion al hervidor como liquido subenfriado



F 417 := LAmolagmol de mezcla /h

F17 = 594.393 gmolde mezcla/h

Flujo de fondos o residuos que salen de la columna

L17 := LFmolar  gmolde mezcla/h

L1 7 = 430.337 gmol de mezcla / h

Flujo de destilado que sale de la columna

U1 := LDmolar

U1 = 164.056 gmolde mezcla/h

Balance global de materia F17=U1+L17



T v Uy
L
2 vl by _
Plato Uy
] { Liguidn saturado }

F17 =gmol/h

hervider
> parcial
17

(Liguido subenfriado)

gmol / h

Corriente liquida L1 que entra a la etapa 2

relacion de reflujo NBN:= 0.5

L

R = _1
Uq

L1 = RU1

- gmol mezcla/ h

Netapas =

Q4q

- L-”l

Corriente de vapores V2 que entran al condensador del domo de la

columna

© 0 N O a A 0N -

N N O G G |
N OO o o b~ W N ~ O




V2 = U1 +|_1

Vo = 246.084  gmolmezcia/h

Temperaturas experimentales tomadas en las caratulas de los
termopares situados en la columna de destilacion

TEMPERATURAS
Tiempo de ™ T2 T3 T4 TS
cperacion | Hervidor 17 Plato 18 Plato 11 Plato 4 Condensador
{min) (*C) *C) {°C) (°C} 1
(*C)
20 1.2 789 78.0 74.7 74
Té 7 T8
Precalentamiento | Entrada de Salida de agua
(de alimentaclén) agua al del
{°c) condensador condensador
{*C) (")
22.5 18.8 214

Estimacion de las temperaturas de los platos restantes

Temperaturas experimentales

condensador-etapal T5 = 74°C
plato-4 T4 = 747°C
Posicion-y-temperaturas = plato-11 T3 = 78.0°C
plato-16 T2 = 78.9°C
hervidor-17 T1 =181.2.°C



Etapas restantes

1 Etapa 1, 74
4 Condensador 74.7 2
- — °C 3
ne:=|1/| - > Texp =| 78 i
16 78.9
17 hervidor 81.2 6
7
ne = Numero de etapas y sus temperaturas NE = 8
experimentales )
Texp = Temperaturas experimentales 10
NE = Numero de etapas restantes para 12
completar 17 etapas 13
TC = Es la temperatura calculada que se obtiene al sustituir 14
NE en la ecuacion de la regresion: (Texp Vs ne)
15

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

i—1. 5 nei := ne
M := augment(ne)
1
4 B = Texp
nel = 11 n:=3
16
R :=regr M.B,n
17 R, =regress(M,B,n)
3
3 \
TC = Températura calculada
3
R = | 73.48272
0.3988
—0.00841

0.00054



TC := 0.00054- NE3 — 0.00841 -NE2 +0.3938-NE + 73.48272

80

78
TC
76

74

NE

Los vapores Vj y las temperaturas experimentales de burbuja Tj de
cada etapa j

columna
No se pueden modificar
{ (N los valores Tj son los
Ly =T brifl] ;
A =N ewp renglén experimentales
Vi Tj

Etapa o (1)
V1 := 0 Elcondensador no produce vapor T C1 = (TeXp )1



10

1"

12

13

14

15

16

17

Vg =

246.084  Fijado por Balance de Materia T°Cy = (TC<1>)1
=Va2 T°Cy = (1C),
-2 7°Cq = (Texp ")
= V2 2
y T°Cg = (TC<1>)3
2 T°cg = (1Y),
izz T°Cy = (16,
- V2 T°Cg = (TC<1>)6
_ T°Cg := (T,
=V T°Cq = (TC),
~ V2 TC11 = (Tep)
= V2 g °
=V, T°Cqp = (1),
=V, T°Cq3 = (1),
= Vy T°Cqy = (1),
=V, T°Cy5 = (167),,
-V, TC16 = (Texp ),
T°Cq7 = (Texp<1>)5

Estos valores NO cambian
para cualquier iteraciéon



T°Cy
Vv
2 T°Cy
Vv
S T°Cq
Vg ]
T°Cy
Vv
° T°Cs
Vv
2 T°Cq
Vv
4 T°Cy
Vv
8 T°Cg
. T°C = Tng
V1o .
T°Cqg
Vi1 .
Vi2 .
T°Cqg
Vi3 .
T°Cq3
Vig .
Vis .
T°Cqs5
Vie .
Vi7
T°Cq7

Calculo de las contantes K de equilibrio

Pt := 586 mmHg T°K:=T°C + 273.15
Constantes para presiones de vapor

(e) Etanol

A1 = 238442 B1:= —28642-10° C1:=-50474 D1 :=3.7448-10 '

E1:=27361-10 '

(a) Agua




A2 :

E2 : 6

1.809:10

20.8605 B2 := —3.1522-10°

C2 = —7.3027

D2 := 2.4247-10"

A1+( 801 )+C1-Iog(T°K)+D1-T°K+E1-(T°K)2}|mHg
P°e :=1 T°K

P°a := 1
K _P’e Ka:Pa
Pt Pt

Encontrar las dos ecuaciones:

(1) KeVsTC vy

(2) KaVs T°C
1
1| 1.086
2| 1.09
3| 1112
4| 1117
5| 1.145
6| 1.161
7| 1177
Ke — | 8] 1194 Ka -
9| 1212
10| 1.231
11| 1.274
12| 1271
13| 1.293
14| 1.317
15| 1.342
16| 1.32
17| 1.444

1| 0476
2| 0.481
3| 0.488
4 0.49
5| 0.503
6 0.51
7| 0.518
8| 0.526
9( 0.534
10| 0.542
11| 0.562
12| 0.561
13| 0.571
14| 0.582
15 0.593
16| 0.583
17 0.64

O[Az{%)wz.|og(T°K)+D2.T°K+E2- (T°K)2}Hg

T°C =

9

1 74
2| 74.241
3| 74.603
4 74.7
5| 75.309
6| 75.659
7| 76.012
8| 76.371
9| 76.739
10 77.12
11 78
12 77.93
13| 78.367
14| 78.829
15 79.32
16 78.9
17 81.2




Copiar sélo la primera vez

1

1 74 ETANOL A

i ;::zg; M := augment(T°C) N,= augment(T°C)

4] 747  B:=Ke Li=Ka

5| 75.309 Q=1 orden

6 75.659 n=1 orden del polinomio

7| 76.012 R = regress(M,B ,n) RR := regress(N ,F ,C
ToC - | 8] 76371 o

9| 76.739 3

10| 77.12 3

11 78 3 °

12| 77.93 BRI ] RR=1 1

13| 78.367 —1.188

14| 78.829 —2.55784 0.02246

15 79.32 0.04917

16 78.9

17 81.2

Ketanol := 0.04917-T°C — 2.55784 Kagua := 0.02246-T°C — 1.188



1.5 : P
14 & < 0.6

Ketanol 4 5 agua 0.55

Ke 12 Ka

------- 0.5
1.1
1 0'4574 76 78 80 82
74 76 78 80 82

T°C T°C

Constantes para las capacidades calorificas de la fase liquida

Cp del etanol Cp delagua
A = 59.342 E := 92.053
_ _ Joules
B :=36358-107 ' F := -309953.10 2 —
gmol°K
C.=-12164-10"° G :=-21103-10"*
D:=18031-10 °  H :=53469-10 '

Constantes para las capacidades calorificas de la fase gaseosa

Cp del etanol Cp delagua
Ae = 27.091 Aa := 33.933
Be := 1.1055-10 Ba := —8.4186-10 3
Ce := 1.0957-10" 4 Ca := 2.9906-10" ° Joules
gmol°K
De := —1.5046-10 '  Da := —1.7825-10" %
Ee := 46601-10° "'  Ea := 3.6934-10 2
Constantes para el calor latente fase gaseosa
Age = 43122 A, = 52,053
T . T . kJoules
Cop = 51625 TCyy 1= 647.13 hadtuid

gmol

Nge = 0.079 Ngg = 0.321

Datos para las ecuaciones de Thomas



total A AN —— By
"L'_ L H

L L -
I¢I 1 _1 =2.0
Plato Uy

? { Liquidn saturado }

-
=]
-

F17 =gmol/h hervidor

Q4q

> parcial
|Liquido subenfriada) LI

> L
gmol / h w

ETAPA GENERAL DE EQUILIBRIO



V.
.h] Liguido procedente de

la etapa superior
Carlente lateral Lia
wj o de vapor
Y. . NE|
ij Tj :
H'u'J b =
Tj 1
P Ca
] rga
ke
Valvula
Allmentacldn F y Tranferencia de calor {+:| desde la etapa
e Etapaj —JJ\N; o
F | | (-) hacia la etapa
ij Vahula i
o v i
F.i Hy ;
T 1
i Yijot ¥
P P Cormiente laleral
Fi Vg i de liuida
>
TJ+1 .
]
ij
v
Vet Lj

Vapor procedente de
|la etapa inferior

AI:I‘?_FE(Fm_L_ ?{H /

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

| o]

<j <N (16)

A; = V+Z Um) W =0 Vg =0

Empezando por el rehervidor 17

: gmol-mezcla gmol-mezcla
oapat7 M7= Va7 +0=Ug  Aq7 = ( H )— .

etapa 16 A1g = V46— U4



etapa 15 A1 :=Vq5-U4
etapa 14 A1q = Vq4-U4q
etapa 13 A1z :=Vq3-U4
etapa 12 Aq1p =Vq0-Uy
etapa 11 A1q=Vq41-U4
etapa 10 A10 =V10- Y4

etapa 8 A8 o V8_U1

etapa 5

etapa 4

etapa 3 Az :=V3-Uj4

etapa 1 Aq:=0-0 gjics:?emente no

B,=—|V,+¥(E-U, —%]—7{—1'..—{?"..—%!3’.-;; (17)

j
Bjetanol = | Vj+1 + Z [(Fm— um) +U +(vj)-Ki,j]
m=1

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

(Ketanol<1>)1 (Kagua<1>)1



(Kagua<1>)2
(Kagua<1>)3
(Kagua<1>)4

0

6
9
1
1
1
1
1
1
1

)
)
)
)
)
)
)
)
)
)
)
)

(Ketanol<1>)2
(Ketanol<1>)3
(Ketanol<1>)4
(Ketanol<1>)5
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Ketanol<1>
Continuacion

(
(
(
(
(
(
(
(
(
(
(
(

jetanol = 7

Vji1 + Z [(Fon—Upm) + Uj+

B

1

m =

Esta ecuacion debe aplicarse para cada componente

Empezando por el rehervidor 17



Para el etanol

B17etanol =
B16etanol =
B15etanol =
B14etanol =
B13etanol =
B12etanol =
B11etanol =
B10etanol =
Boetanol =
Bgetanol =

B7etanol =
BGetanol =
Bsetanol =
B4etanol =

BBetanol =

B2etanol =

B1 etanol -~

Para el agua

JVyz-Ug+ V16-(Ketanol<1>) |
V46— Uq + Vy5-(Ketano
{V45-Uq +Vqy-(KetanolV
—iV14 ~Uq+Vys:
—iV13 —Uq+ Vo
—iv12 ~ Uy +Vq1-(Ketano

—iV11 - U1 +V1O Ketano

Vg - Uy +Vg-(Ketanol”
Vg - Uq +V7-(Ketanol”
7V7 — U1 + V6

Vg~ Uy + Vs (Ketanol

donde no existe etapa 18, ver el
cero.

Para K dfel etanol: sera
columna (1) del renglén (17)

|<1>

Ketanol<1

(
(
(
(
(
(

()

JVyg-Uyg+ vg-(Ketanol<1>)9]

)|
( ),
(Ketanol") ]
( )

(1
5|

V5 - Uq +Vy-(Ketanol”), |

V4~ Uq +Va-(Ketanol”)

V3 - Uq + Vo (Ketanol”),

V- Uq + Uy + Vy-(Ketanol),

iO + F17 = U1 AF V17~(Ketanol<1>)17]

B _ gmol-mezcla
14etanol = h



j
Bjagua = | Vi+1 + Z [(Fm—Ym) +Uj + (V) Ki j]

m =1

Empezando por rehervidor 17
no existe etapa 18, ver el cero.
Para K azgua sera: columna (1)
renglon (17)

Empezando por rehervidor 17

| (1
B17agua = - 0+ F17 ~ U1 +0+Vq7-(Kagua'”) |

— )
B16agua = V47 -Uq +Vqg-(Kagua') ]
B15agua = {V4g-Uq+Vy5(Kagua') ]

| (1
B14agua = V15 -U1+ Vg (Kagua )14

— )
B13agua = V14 Uqg+Vq3: (Kagua )13

— )
B12agua = V13 Uq+Vqo: (Kagua )12

— )
B11agua = V12 Uy +Vyq-(Kagua )11

— )
B10agua = V11 ~ Uy + V4q-(Kagua )10

Boagua = 1 V10~ U1 + Vg-(Kagua'"), |

Bgagua = 1 Vo~ U1+ Vg-(Kagua'"),

<1>)

B7agua == 1 Vg - U1 + V7-(Kagua

— ") ]
Boagua = 1 V7~ U1 + Vg (Kagua'’)

— ") ]
Bsagua = 1 V6 - U1 + Vs (Kagua'’) ]

V,.+3(E,~U, —%‘1—74—11—”’1 —ﬁ{lﬁi-—- i
TR e g ¢ oon g

7)



._ (1)
B4agua = V5 Uq+Vy (Kagua )

- W
BBagua = V4 U1 +V3 (Kagua )

- W
Bzagua = V3 U1 + V2 (Kagua )

Biagua = 1 Vo~ Uq +Uq+Vy- (Kagua<1>)]

1<j<N-1 (18)

j J+1Ki,j+1 ’

Esta ecuacion debe aplicarse para cada componente

Empezando por el condensador total 1, para el etanol

c _ gmol-mezcla mmHg
2 1etanol ~ h mmHg

(1
C1etanol —V2 Ketanol

)

_ (1
Coetanol = V3-\Ketanol

CBetanol = 4

Csetanol =

CGetanol 7

C7etanol

{ )
Ve )
Vel )
Cyotanol = Vi-(Ketanol "),

Vel )
vz )
Vgl )

)

" (1
Cgetanol = V9-(Ketanol

9
o 1
Coetanol = V1O-(Ketanol )10
1)

C10etanol = V11- (Ketanol< )11
C11etanol = V12- (Ketanol< >)12
C12etanol = V13- (Ketanol<1>)13
C13etanol = V14- (Ketanol<1>)14
C14etanol = V15° (Ketanol<1>)15



|<1>)

C15etanol = V16-(Ketano 16

|<1>)

C1getanol = V17-(Ketano 17

._ (1) Este término no existe
C17etanol = V18 ( Ketanol )18 no tiene significado fisico

Empezando por el condensador total
etapa 1, para el agua

Co=V,, K, ; 1<j<N-I (18)
Ciagua = V2-(Kagua<1>)2
Coagua = V3-(Kagua<1>)3
C3agua = V4-(Kagua<1>)4
C4agua = V5-(Kagua<1>)5
C5agua = VG-(Kagua<1>)6
Céagua = V7-(Kagua<1>)7
C7agua = VS-(Kagua<1>)8
C8agua = V9-(Kagua<1>)9
Coagua = Vio-(Kagua'),,
C10agua = V11 -(Kagua<1>)11
Ci1agua = V12-(Kagua<1>)12
C12agua = V13-(Kagua<1>)13
C13agua = V14-(Kagua'”) ,
C14agua = V15-(Kagua'”)
C15agua = V16-(Kagua<1>)16



: (1)
Ci6agua = V17-(Kagua )

17
_ (1) Este término no existe
C17agua = V'I8'(Kagua )18 no tiene significado fisico
D,=-FZ,,6 ; 1<j<N (19)
Z117 = El primer 1 es el componente
Z1 47 = 0.207 gmol ETOH / gmol mezcla uno (etanol) alimentado en el hervidor
17
Zy17 = 0.793 gmol H20 / gmol mezcla 2217 = EI 2 es el componente dos
(agua) alimentado en el hervidor 17
Etanol D17etanol = ~F17-Z117
Agua: D17agua =-Fq7-Z217

Sustitucion en la ecuacién (20)

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

|'.Bi{:-i|:|'|}ﬂ‘|||| 1 [ 0

[ x|1 Y i D1 4
Ay By G5 0 D 1 1 ] Xi 2 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 L 1
0 4 @ 1 a0 Ny EIN_E Cpa 0 % s DN'E
| % . N i -1
0 0 0 1 B 3 |
I D I B I | n-1 |'|-_1 n-1 % J '~DN |

La solucién es la siguiente:



By C4 0 0 0x a1 ' 1 0
b !' D1 j
%id Ay By G 0 0w n ' ' 0 ’
iz 0 A3 B3 C3 0unn ' ' 0 |:]E3
*i3 I TR TR R T T T TR | 1 [ 1
. 1
. I TR T B T T T O | 1 [ 1 1
(I T R T T T IO TR | 1 1 ' '
I -
e [ I R R R A A | 1 1 ] 1 1
[ |
[ | [ | [ ] [ ] [ DN D B | [ | [ ] [ | [ | 1
1
I TR T R T T T TR | 1 1 1 1
'
Ki N-2 I 0 0 o1 a0 o 0AN2 Byo Cpz o EN-E
"i' N-1 _ 0 v a0 o1 a0 0 ApeB nd Cna DN-1
LN AL T R R I B U 0 Ay By X NE
Matriz tridiagonal para el etanol FAD := 1 FAF := 1

Las unidades de A,B y C son: gmol-mezcla



X1,10
X1,11
X1,12
X1,13
X1,14
X1,15
X1,16

X1,17

Aetanol =

B 1etanol C.‘] etanol'F"""‘D

Az
0

0

B.Eetannl
As

0

0

C_EetanﬂI'F‘&‘D

B_Setanat
Ay

0



0 0 0 0

0 0 0 0
C 3etanol-FAD 0 o 0
B getanol  © 4etanolFAD 0 0
As B Setanol  C 5etanol FAD 2
2 Ag B getanol  C etanol' FAD
a 8 A7 B Zetanol
0 0 0 Ag
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0



0 0 0 ;
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
C 7etanol FAD 0 0 0
B getanol  © 8etanol- FAD 0 0
Ag B oetanol  © getanol FAD 0
g A1 B 10etanol  C 10etanolr FAD
: 0 A4 B 11etanol
. : 0 A12
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0



0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
C 11etanol FAD 0 0 0
B 12etanol  C 12etanol-FAD 0 0
A13 B 13etanol  ©.13etanol FAD g
2 A 14 B 14etanol  © 14etanol-FAD
0 0 A 15 B 15etanol
0 0 0 A1

0 0 0 0



0
0
C_'1 Eetanul'FAD

B_‘l Betanol
A7

0

0
C 16etanol FAD
5_1 ?etanﬂI'FAF i

Matriz tridiagonal para el agua

Detanol :=

O O O O O O O O O o o o o o o o

D17etano|




X2 1 B 1agua ©.1agua 0
X2,2 A2 B.Eagua C.Eagua
X2,3 0 Ag  Baagua
X2, 4 0 0 Ay
X2,5 0 0 0
X2,6 0 0 0
X
2,7 0 0 0
X2,8
— 0 0 0
X2,9 =
Aagua = 0 0 0
X2,10
0 0 0
X2, 11
X2 12 0 0 0
X2 13 0 0 0
X214 0 0 0
X2,15 0 0 0
X2,16 0 0 0
X2,17 0 0 0
0 0 0




0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0
C_Sagua L . ¢ ‘ "
B_4agua C_:Iagua . ¢ ¢ :
As B_Eagua C_5agua L 0 g
0 As  Bgagua C6agua 0 ;
0 0 A7  B7agua C7agua g
0 0 0 Ag Bgagua Csgagua
0 0 0 0 Ag  Boagua
0 0 0 0 0 A 10
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0



0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
g 0 0 0 0 0
B 10agua ©.10agua L 8 f 0
A11  B11agua ©11agua 2 & 0
0 A12  B12agua ©.12agua 2 g
L G A13  B13agua ©.13agua L
0 0 o A14  B1gagua ©14agua
0 0 0 0 A15 B 1s5aqua
0 0 0 0 0 .r'E"l.‘]ﬁ

0 0 0 0 0 0



0 0
0
0 0
0
] 0 0
0 0 0
0
0 0
0
0 0 0
0 0 0
- = 0
a " Dagua
0
0 0 0
0 0 0
0
0 0
0
0 0 0
0 0 0
0 0 D17agua
C 15agua 0
E_‘lﬁagua C_1Eagua
A 17 B.ﬂagua

Resultados

xetanol = Aetanol-Detanol xagua = Aagua-Dagua Suma = xetanol + xagua

condensador



0.285
0.261
0.249
0.245
0.237
0.231
0.226
0.222
xetanol :=| 0.217
0.213
0.204
0.202
0.199
0.194
0.19
0.192
0.177

condensador

xagua =

rehervidor

Se normalizan las composiciones con (28)

o M.
i.j < NormalEade

X;

T (28)

C
2

i=1

0.386
0.805
1.078
1.259
1.344
1.379
1.381
1.361
1.327
1.286
1.216
1.178
1.136
1.092
1.047
1.038
0.949

Suma :=

0.671
1.066
1.327
1.504
1.581
1.611
1.607
1.582
1.544
1.498
1.42
1.381
1.335
1.286
1.236
1.229
1.126

rehervidor



xNetanol :=

(xetanol<1>)1 |

<1>)1

(Suma

(xetanol<1>)2
(Suma<1>)2

(xetanol'”),
(suma'?),
(xetanol'”),
(suma'?),
(xetanol'”),
(suma'?),
(xetanol")
(suma'®),
(xetanol'”),
(suma'?),
(xetanol'”),
(suma'?),
(xetanol'”),

(Suma<1>)9

(xetanol<1>)10

(Suma<1>)10

(xetanol<1>) 1

(Suma<1>)11

(xetanol<1>)12

(Suma<1>)12

(V)

(xetano

an

xNagua :=




A A
1
(suma™)., (suma™),,
1
(xetanol<1>)14 (xagua< >)14
1
(Suma<1>)14 (Suma< >)14
1
(xetanol<1>)15 (xagua< >>15
1
(suma®¥)., (suma™),
1
(xetanol<1>)16 (xagua< >)16
1
(Suma<1>)16 (Suma< >)16
1
(xetanol<1>)17 (xagua< >>17
1
(Suma<1>)17 L (Suma< >)17 i
sumaN := xNetanol + xNagua
La posicion 1 es del La posicion 1 es SUMA
condensador del condensador
1 1 1
1| 0.425 1| 0.57526 1 1
2 0.245 2 0.75516 5 1
3 0.188 3 0.81236 3 1
4| 0.163 4 0.8371 2 1
5 0.15 5 0.85009 5 1
6 0.143 6 0.85599 6 1
7 0.141 7 0.85937 7 1
xNetanol =| 8] 0.1 xNagua = | 8| 08603 sumaN = |8 1
9 0.141 9 0.85946 - 9 1
10( 0.142 10 0.85848 10 1
11| 0.144 11| 0.85634 TIEE!
12| 0.146 12 0.85301 12 1
13| 0.149 13| 0.85094 13 1
14| 0.151 14| 0.84914 @l 1
15| 0.154 15 0.84709 15 1
16| 0.156 16| 0.84459 16 1
17| 0.157 17| 0.84281 7 1

La posicoon La posicoon



17 es del 17 es del
Hervidor Hervidor

COMPARACION CON LOS DATOS EXPERIMENTALES
N N

FAD = 1 FAF = 1

experimental xmolD = 0.63 experimental xmolF = 0.106

gmol ETOH/ gmol ETOH /
gmol mezcla
gmol mezcla
modelo (xNetanoI<1>)1 = 0425 | modelo (xNetanoI<1>)17 = 0.157
gmol ETOH/ gmol ETOH /
gmol mezcla
gmol mezcla
N N

Los errores porcentuales del domo y de los residuos

Error porcentual (del destilado) :xmolar del modelo — xmolar exp erimental

x 100 ; () 2%

xmolar exp erimental

lar del modelo — / imental
Error porcentual (de los residuos) _Xmodar ael modelo — Xmolar exp erimenta

x 100 ; (+) 2%

xmolar exp erimental

(xNetanoI<1>)1 — (xmolD)

%Errordest"ado = «molD -100 = —32.568
(xNetanoI<1>)17 — (xmolF)

o . —

A’Errorresiduos = oIF -100 = 48.326

El sesultafdo de los errores porcentuales no cumple con las condiciones del
problema planteado



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

Balance de calor

Constantes para las capacidades calorificas de la fase liquida

Cp del etanol Cp delagua
1 joule =0.00094783 BTU
= 59.342 K= 92,053 1BTU = 0252 keal
— 101 — _ 42
/@v\.— 3.6358-10 AEM.— 3.9953-10 1 Ibmol = 453.6 gmol
M(%N:: —1.2164-10" 3 M(%v:: ~2.1103-10" 4 A°’K=18A°F
MQN:: 1.8031-10" © A|;|Nv:: 5.3469-10° ' °F=(9/5)°C+32

Cp= A+B-T+C.T?+D.T° T=K,  Cp (Joule / gmol °K)

Entalpia de la alimentacion (HF17). Los dos componentes que entran a
la torre son liquidos

Datos  Aqui F = del inglés Feed

o . [ <1> °
xFetanol := Z447 TN (T c )17 ¢
xFagua := Z47 TF17°K := TF17°C + 273.15

xFetanol = 0.207

xFagua = 0.793

CPetanolF = (A + B-TF17°K + C-TF17°K? + D- TF17°K®) -(0.00094783) - (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

HF 47 = {[CPetanalF-{TH 7K — 273.15)-xFetanol + CPagualk-

iy
*

(TF17°K — 273.15)-xFagua] L@}
4536 1
keal _ _BT0 ./ Ibmsl_ lbrfiol 0252kcal
gmmMezma'W)/(lbmea 4536gmol _1BYT
kcal
HF17 = 1.621 gmolMezcla

Entapias de la fase liquida dentro de la torre

TB°K := T°C + 273.15

CPetanolL := (A + B-TB°K + C-TB°K? + 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

HL = [[[CPetanGIL-{TB"I{ — 273.15)-xNetanol] +

.
Ed

[CPagual-(TB K — 273 15)-xNagua]] -L-U_E!ﬁz}

4536

kel _ _BT0 7 lbmsi  tbmol 025%kcal
gmolMezcla _W-n Ibchla 433.6gmol _1BYT




HL :=

1.623
1.503
1.47
1.455
1.458
1.459
1.465
1.473
1.48
1.489
1.507
1.507
1.518
1.529
1.542
1.536
1.582

kcal

gmol-Mezcla

Entalpias de la fase vapor dentro de la torre

Constantes para las capacidades calorificas de la fase vapor

Cp del etanol
Ae = 27.091
Be := 1.1055-10
Ce := 1.0957-10" 4
De := —1.5046-10"
Ee := 4.6601-10~

Cp=A+BT+C-T°+D-T°+E.T*

7

11

Cp delagua
Aa := 33.933
Ba := —8.4186-10 >
Ca := 2.9906-10" °
Da := —1.7825-10" °
Ea := 3.6934-10 12
Joules

gmol°K

1 joule =0.00094783 BTU
1 BTU = 0.252 kcal

1 Ibmol = 453.6 gmol
A°’K=18 A°F

°F=(9/5)°C +32



CPetanolV = |Ae + Be. TB°K + Ce.TB°K? + De.TB°K" + Ee. TB°K*)

-(0.00094783)-453 6

%

CPaguaV = |Aa + Ba-TB°K + Ca.TB°K? + Da.TB°K® + Ea.TB°K*)

-(0.00094783)-453.6

31.409 14.584
31.424 14.585
31.445 14.586
31.451 14.586
31.488 14.588
31,509 14.589
3153 14.59
31,552 14.591

CPetanolV := | 31.574 CPaguaV :=| 14.592
31,597 14.593
31.65 14.596
31.646 14.596
31.672 14.597
317 14.598
31.729 14.6
31.704 14.598
31.842 14.605

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

Constantes para el calor latente fase gaseosa

Age, = 43122 Aga = 52053
TSoe, = 51625 TCoo = 647.13
Neg = 0079 Noo = 0.321



° n
= AHvap = A~(1 T Kj kJoules

Tc gmol

Chemical Properties Handbook de Carl L. Yaws, McGraw Hill

N
7

TBK) €€
etanol := Aee'(1 - ) -[(1000)-(0.00094783) - (453.6)]
Tcee
o Naa
Xagua = || Agg-| 1- TB°K -[(1000)-(0.00094783) - (453.6)]
Tcaa

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

Relaciones de equilibrio (E[, J)

L] L]

N

yNetanol := [(Ketanol)-xNetanol]

N
7

yNagua := (Kagua-xNagua)

HY = [[[CPetaHGIV-{TE"I{ — 273.15) + xetanol-yNetanol] +

[CPaguaV-(TB*K — 273.15) + hagua-yNagua]] 4513 g Diﬂ

kcal - BTU K 4 BTU. Ibmol ' 1lbmol .0.252kcal
gmolMezcla Ibmol-°K Iomol IbmolMezcla) 453.6gmol 1BUT



8.869
7.936
7.717
7.603
7.697
7.752
7.836
7.936
HV :=| 8.035
8.154
8.402
8.396
8.539
8.678
8.838
8.739
9.379

kcal
gmol-Mezcla

Los datos calculados anteriores y las ecuaciones siguientes son
necesarias para determinar los valores de los vapores V3,V4, V5 ....V17

Consultar el archivo en AMyD Deduccion de las ecuaciones del punto de burbuja, donde se
deducen las siguientes ecuaciones:

La ecuacion final se puede escribir como:

aV, +,B = (21)

Donde

a,=(HL,,~HV,)
B, =(HV,.,~ HL,)

=
:{JZ(Fm -U, _Wm)_Vl}(HLJ _HL./—1)+F/(HL/ _HFi)+Wf(HI/j _HL.i)+Qi

m=1

Q:

| = Lj—q HLj—1 + Vi -HGjug + Fj-HFj — (Lj + Uj) -HLj - (V; + W))-HG;

J J J J J



BTU - Ibmol. BTU N Ibmol' BTU N
h h Ibmol h Ibmol

La representacion matricial de la eciacion (21) es:

f 0 0 0 040 00 [ 1 o E ’ 3
fH Ea N N
oy 30 0 0qgn 1 [ 1 0 Vy i =
1] %y 54 00001 1 [ 0 v )
5 v
| T T R T T N T | 1 1 1 1 1 4
[ T T Y T TR N T T | 1 1 1 . 1
| D N [ T U R O N | 1 1 1 : - 1 {21}
| T R Y T T R B T | 1 1 1 ; 1
| T T Y T T I N B | 1 1 1 : 1
| [ T R T U I O B | 1 1 1 )
1 N-3
| L T R I T R A ISN—S IB']' 0 | . ‘ s
0 0 0 @, z | Tw |
LI D Nz T2 i VN ) \ N-1 )

Otra forma equivalente es aplicar balances en cada etapa y llegar a
la ecuacion (22)

Plato (2) Plato (3) En general
aV,+B V=7, a Vi+BV, =7,
Via—a,, Vi,
7, —a, Y, r—oy W, V.= (22)
=t =l b
B Ja
a,=(HL,, —HV,)

P (HVN—HLJ.)

J

A :
= [Z (B =T =)= 1’1}[ HL, —HL,|+F,(HL, - HF, |+ W (HV, —HL; |+ 0,
il

Q

i = Lj—q HLj—1 + Vi -HGju1 + Fj-HFj — (Lj+ Uj) -HL = (V; + W) (25);

| J J



BTU _ Ibmol BTU

lbmol BTU

h h Ibmol

h Ibmol

Aplicacién de las ecuaciones anteriores, observar que No se requiren

los valores de (a1, B1, y1), (V1yV2) en la ecuacion (21).

a,=(HL_, - HV,)

ay = (HL), = (HVA?),
az = (HL), - (HV\V),
ay = (HL), — (HVAV),
as = (HL), - (HVAV),
ag = (HL) = (HVAV), Y
a7 = (HLW) = (HVAV),
ag = (HLW), — (HV\V),
ag = (HLW ), = (HVAV),
aqg = (HL) g - (M),
aqq = (HLY), = (RAY)
HL),, = (R

a2 =

Q4 =

(HL™)
(HL™)
(HL™)
aqg = (HLY),, -
(HL™)
(HL™)
(HL™)

1
1 8.869
2| 7.936
3| 7.717
4| 7.603
5| 7.697
6| 7.752
7| 7.836
8| 7.936
9| 8.035
10| 8.154
11| 8.402
12| 8.396
13| 8.539
14| 8.678
15| 8.838
16| 8.739
17| 9.379
kcal
gmolMezcla

Consultar el guidon de esta experimentacion

1
1| 1.623
2 1.503
3 1.47
4| 1.455
5| 1.458
6| 1.459
7| 1.465
HL = 8] 1473
9 1.48
10| 1.489
11| 1.507
12| 1.507
13| 1.518
14| 1.529
15| 1.542
16| 1.536
17| 1.582
kcal
gmolMezcla



L (1) (1) No se requiere calcular Q7
0‘17-—(H|— )16_(HV )17

Consultar la ecuacion matricial 21

ﬂ i (H Vj+1 — HL b ) Consultar el guidon de esta experimentacion

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

etapas
B = (V) - (HLY), i 1
B3 ::(HV<1>)4—(HL<1>)3 ; g'ggz 1| 1623 ;
: 2| 1.503
By ::(HV<1>)5—(HL<1>)4 i ;Z;Z 3| 147 3
: 4| 1.455 4
85 = (V) — (L), oL 769 5| 1ass] 5
(1 (1 : 6| 1.459 6
8g = (HVAV), = (L), 7 785 i
(1) (1)) Hv=|8] 793% ; 1::3? 8
B7 = (Hv )8_(HL )7 9| 8035 HL = o 1as 9
10| 8.154 :
so= (), (), R i
Bg = (HVAV), o = (HLY) 12| 839 o 1se7| o
o= (VD) - (D) i sas | 1o8) W
: 14| 1.529 14
B11 :(HV<1>)12—(HL<1>)11 15| 8838 15| 1.542 15
(1) (0 16] 8739 16| 1.536 16
B12 = (Hv )13‘("”- >12 17| 9.379
17| 1.582 17
B13 = (HV<1>)14—(HL<1>)13
(D) (), keal _ keal
P14 _(HV )15 (HL >14 gmolMezcla gmolMezcla
B15 = (HV<1>)16—(HL<1>)15
B16 = (HV<1>)17—(HL<1>)16
Bq7 = (HV<1>)18—(HL<1>>17 Este término no existe
No se requiere calcular B17

Consultar la ecuacion matricial 21



Y :{j_l(Fm -U, _Wm)_Vl}(HL/ _HLJ—I)J“F/‘(HLJ_HF/‘)JrWJ(HVf'_HLf)+Q’

m=1

Consultar el guidn de esta experimentacion

a,V,+B,V;=7,
Pato(2) 1, _ 12 % v,

3 b,

Se requiere la figura

F17 = 594.393 gmol mezcla / h

U1 = 164.056 gmolmezcia/h Fijado por Balance de Materia
V1 =0 para el condensador
V2 = 246.084

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

=====> No hay Q2

Vg =
Vg = (~Uq) { (HLV)g — (HL™), ]
"6 = (Y1) i(HL<1>)6—(HL<1>)5i
7 = (-Uy) i(HL<1>)7—(HL<1>)6i




g = (~Uq) { (HLP)g — (HL)]

10 = (~Uq) { (L) o - (L),

11 = (U { (L) = () )

12 = (U { (L) - (),

13 = (Uq) { (HL) = (),

14 = (U { (HL) - (),

V15 = (~Uq) [ (HLY) - (HLD),

Y16 = (—U1)-_(HL<1>)16— (HL<1>)15_ No se requiere calcular 117
) . Consultar la ecuacion matricial 21

17 = (FU4) [ (HE) 1 = (HUY) o[+ Fag-(HLy7 - HF47) +

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

calcular Q1

Calculo de la carga térmica del condensador Q1

L, \HL, +V, HV, +F HF, ~(L+U)HL,~(V,+W)HV,=0, |  (25)
DATOS
. . (1) kcal
L4 = 82.028 grEoI Wq=0 HLq = (HL )1 gmol
kcal
gmol HV, = HV<1> —_
Vi=0 - U4 = 164.056 gmol 2 ( )2 gmol
h
gmol

Vo = 246.084 . HV, = (HV<1>)1 keal

gmol



Qq 1= 0+ Vo HVp = (Lq +Uq)-HLg — (V4 + Wq)-HVy %

kcal

Qq = 1.554 x 10° Debe ser una cantidad ( +)

Aqui el sistema termodinamico es el condensador compuesto por tubos de superficie fria que
reciben los vapores calientes como una cantidad (+) que entra al sistema

Calculo de la carga térmica del evaporador Q17

Oy = Z (F, HF, —U HL,~W ,HYV) —i Q,-V.HV,—L,HL,
j=I

J=l

DATOS
HF = 1.621
L17 = 430.337 M i
h
(<P
F17 = 594.393 grEOI W =0 b= (HL )1
Uq = 164.056 grEOI HLq7 = (HL<1>)17
= F17-HF 47 — U4 -HL Ly7-HL keal
Q7 = Fq7-HF7 - UqHL - Q- Lyz-HLy7 - ==

kcal

Q17 = —1.537 % 103 Debe ser una cantidad ( - )

(26)

kcal
gmol

kcal
gmol

kcal
gmol

Aqui el sistema termodinamico son las resistencias ubicadas en el hervidor, el

calor desprendido por la superficie de las resistencias es (--) el cual se dirige
hacia a la mezcla contenida en el hervidor

CONTINUACION

Calculo de los vapores entre etapas de V 3, ...... a....... V17,



aplicando la Ec. (20.5)

aV,+pBy (20.5)

]+1

a,=(HL, —HV)
=(HVM L)

0 0 0 0w 1 ' ' 0 . \
I?)z V3 ) nn’rq_u"'r\'ﬂfg |
oy 30 0 0w nn 1 1 0 Vy i &

0o %4 B4 00w 1 ' 0 v 3

5 v
[ I R R R O I O R | 1 1 1 1 4
I T T T T IO T T | 1 1 1 1

[
I TR TR T T RO T T | 1 1 1 : - 1 (21)
I TR T T T T TR T | 1 1 1 ; 1
I TR TR T T IO T T | 1 1 1 1

[
(I I R I 1 1 1 1 f

0 0 ' “JN_B

II} O N I N I A - | s e
0w oo el 0 Bys B VN oA T M- ]

La solucion matematica que representa los vapores que
suben por la torre en su punto de burbuja esta dada por la
matriz (21)



£ V3
V4
Vo
VE
V7
V8
V9
V10
V11
V12
V13
V14
V15
V16

NS

im
.

0 0
0 0
0 0
0 0
0 0
0 0
0 0
0 0
0 0
SR
943 B2
¥ B3
0 0
0 0
0 0



0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
. G=
0 0 0 0 e
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
B4z 0 0 0
044 F’M 0 0
0 w45 Pqg 0
00 0a4p Pig) “‘
Por lo tanto
VNPB = F-G
V1 =0 Vapores ya conocidos

V2 = 246.084

por balances de materia




253.172
257.399
253.298
251.127
247.833
244.081
240.496
VNPB :=| 236.288
227.905
228.271
223.629
219.379
214.66

217.704
199.898

gmol-mezcla
h

Un segundo procedimiento es aplicar la Ec. (22)

a. . V._
VJ-: ¥ 1 1 (22)
ﬂj—l
V1 =0
V2 = 246.084
Yo —0p-Vo
3= 5,
2
V3 -o3-V3
Nd=————

B3



V4 oyVy

Vg =
5., 5
~ 5-05Vs5
XA@V-ZB—5
Y6~ %6 V6
Naj=——F
Be
_7-o7Vy
A\/A&-:B—7
g~ og'Ve
A\/NQV-ZB—S
Y9~ ag'Vg
Vm::—Bg
V.. . 10~ 210°V10
' B10
v TV
' B11
v 12— oq2Vq2
' B12
v, . 137 213'V13
' B3
V. . 147 %14°V14
' B14
Vo . 15721515
' B1s
Y16 ~ 16 V16
Vaz.=

B16



VNpb :=| Vg
V1o
Vi1
Vi2
Vi3
Vig
Vis
V16

Va7

Resumen de los resultados parciales, ya que no se cumplieron las
condiciones de los errores en el destilado y en el residuo

Vapores NORMALIZADOS en el punto de burbuja

Obtenidos con la ecuacién (22) Obtenidos con la matriz (21)



0 V1 =0

246.084

253.089 Vo = 246.084

257.422 7

253.275 1| 253.172

250.923 2| 257.399

S 3| 253.298

ott 4| 251.127
26 5| 247.833

VNpb := | 240.464 61 244.081

236.49 VNPB | 7| 240.49

227.883 8| 236.288

228.059 9| 227.905 gmol-mezcla

293,678 10| 228.271 o
' 11| 223.629

2UEEl 12| 219.379

214.822 13|  214.66

217.901 14| 217.704

199.879 15 199.898

Resultados de los errores porcentuales del destilado y de los residuos

[(xNetanolm)J — (xmolD)

xmolD

%Edestilado = -(100) = —32.568

[(xNetanolm)w] — (xmolF)

xmolF

[ ) — . _
%E residuo = (100) = 48.326

Por lo tanto habra que corregir los valores reportados por el modelo del punto de burbuja
aplicando mas ieraciones. CONSULTAR EL SIGUIENTE ARCHIVO que se encuentra en
la plataforma AMyD



NOTA IMPORTANTE. - Antes de empezar las iteraciones del programa del
Método del Punto de Burbuja utilizando los valores de los VAPORES
NORMALIZADOS EN SU PUNTO DE BURBIJA (VNpb) que estan listados
arriba y los valores experimentales de temperaturas leidos en las pantallas
de los termopares instalados en la columna se tiene que informar que se
obtienen resultados ascendentes que divergen.

Pero si se utilizan los factores de correccion FAD (factorde correccién

para los destilados) y FAF (factor de correccion para los fondos) entonces
el Modelo del Punto de burbuja se ajusta a los datos experimentales.

La principal razén es que el método riguroso del Punto de Burbuja le
falta una correccion sobre la eficiencia real de cada plato en la columna.
(Actualmente un grupo de profesores del Laboratorio trabaja en este
problema para editar un articulo internacional).
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