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

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




~ 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
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DATOS DIRECTOS DE LA EXPERIMENTACION

(HERVIDOR 17)
TEMPERATURAS DE
P TEMPERATURAS DEL ALIMENTACION DE LA MEZCLA
RELACION DE REFLUJO HERVIDOR ( T6 del precalentador )
1
LenD := 5 T1:=812 °C T°CA =225 °C
FLUJOS
L = L
LA o 557, L LF :=0156  —— EEENE —
= U . min min
min fond destilad
alimentacion ondos estilado

DENSIDADES Y COMPOSICIONES



gmezcla

mezcla =z ="
gmezcia pF := 0.964 3
cm

pA = 0.935
cm

Y%omA = —4606-pA3 + 11475-pA2 — 9909 pA + 3038.1
%mD := —4606-pD3 + 11475-pD2 —9909-pD + 3038.1

YomF := —4606-pF3 + 11475-pF2 —9909-pF + 3038.1

o) o) o)
XmA = fomA xmF = fomF xmD := fomD
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 := 18 gr/gmol PMETOH := 46 gr/gmol
XmA ’ xmF ’
PMETOH PMETOH
XmolA := xmolF :=
XmA N 1—xmA xmF N 1—xmF
PMETOH PMH20 PMETOH PMH20
xmD ’
xmolD = PMETOH
xmD 1—xmD

+
PMETOH PMH20

xXmolA = 0.207 xmolF = 0.106

gmol ETOH/
gmol mezcla

gmol ETOH/
gmol mezcla

oD = 0.84 gmezcla

3
cm

porciento en masa
porciento en masa

porciento en masa

xmolD = 0.63

gmol ETOH/
gmol mezcla



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 mezc}
PMpromedioF = 20.967 § mezclarkgmolmezcia

PMpromedioD = 35.637 kg mezcla/ kgmol mezcla

Los flujoseng/h y engmol/h

LAmasico := _LA-pA-(eo).(m\}

1)

LFmasico == _LF-pF.(eo)-(@ﬂ

LDmasico = [LD-pD-(Eso)-[ mﬂ

U
g _ L _gmezcla_eo-min_(1000-cm3)
h  min ;3 1h 1L
LAmolar := (LAmasico )
MpromedloA
LFmolar := | LFmasico-
PMpromedloF

7

LDmolar := | LDmasico- ! -
PMpromedioD




gmolmezcla
h

gmolmezcla
gmezcla

=9.
h

Balance molar en la columna
molmezcla
LAmolar = 528.277 gmoimezcia
LAmolar = LFmolar + LDmolar h

molmezcla
LFmolar + LDmolar = 594.393 gmoimezcia

LAmolar := LFmolar + LDmolar
Sino concuerda el balance molar, tomar LAmolar = 594.393 gmol de mezcia /h
LFmolar = 430.337 gmol de mezcla / h
LDmolar = 164.056 gmol de mezcla /h
Inicio del programa punto de burbuja ORIGIN := 1

Temperatura de alimentacion

TF17°C := T°CA °C
Temperatura de alimentacion F en el hervidor 17 en °C

TF17°C = 225 °C

composiciones de entrada y salida

Z4147 = xmolA

Z4147 = 0.207 gmol ETOH / gmol mezcla

Zy17 = 1-2Zq17



Zy17 = 0.793 gmol H20 / gmol mezcla
Alimentacion al hervidor como liquido subenfriado
F17 := LAmolar gmolde mezcla/h

F1 7 = 594.393 gmol de 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 gmol de mezcla / h

Balance global de materia F17=U1+L17
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hervider
> parcial
17

F17 =gmol/h

(Liguido subenfriado)

gmol / h

Corriente liquida L1 que entra a la etapa 2

relacion de reflujo NF\}N:: 0.5

L
R = _1
1
L1 = RU1

- gmol mezcla/ h

Netapas =

Q4q

- L-”l

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

columna

V2 = U1 +L1
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V2 = 246.084

gmolmezcla/h

Temperaturas experimentales tomadas en las caratulas de los

termopares situados en la columna de destilacion

TEMPERATURAS
Tiempo de ™ T2 T3 T4 TS
opRECon Hervidor 17 Plate 16 Plato 11 Plato 4 Condensador
{min) (*C) (*C) {°C) (°C) 1
(*C)
20 81.2 789 78.0 T4.T 74
T8 v T8
Precalentamientc | Enirada de Salida de agua
(de allmentacién) agua al del
i°C) condensador condensador
{*C) (<
22.5 18.8 214
Estimaciéon de las temperaturas de los platos restantes
Temperaturas experimentales
condensador-etapal  T5 = 74°C
plato-4 T4 = 74.7°C
Posicion-y-temperaturas = plato-11 T3 = 78.0°C
plato-16 T2 = 78.9°C
hervidor-17 T1 =81.2-°C
Etapas restantes
1 Etapa 1, 74
4 Condensador 74.7
. — °C
ne=|(1/| -— > TeXp =] 78
16 78.9
17 hervidor 81.2

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)

NE =

15

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

i—1_ 5 nel .= ne
M := augment(ne)
1
4 B = Texp
nei = | 11 n:==3
16
- R :=regress(M,B,n)
3
3
3
R = | 73.48272
0.3988
—0.00841
0.00054 TC = Températura calculada

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



80,
78
TC
76
74
5 10 15 20 0 5 10 15
ne,NE NE

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

No se pueden modificar
los valores Tj son los

experimentales
Vj T
Etapa j . )
1 V4 := 0 Elcondensador no produce vapor T°Cq = (Texp )1
2 V2 = 246.084 Fijado por Balance de Materia T°C2 = (TC<1>)1
, g g - (161,
. ° . (1
4 V4 = V2 T C4 o= (Texp )2
5 Vg =V T°cg = (1),
6 : oo - (Tel)
7
. ° o (1
L Vi=Y T°C, = (T¢\V),
oa. . %
. Vg = Vs T°Cg = (TC'),
. ek T°Cq = (1),
: o (1)
" V10 = V2 T C10 = (TC )8
<)
12 Vi1=V2 TCq1 = (TeXID )3
Vio:=V o . (1)
. 12:= V2 T°Cqp = (TC),
V =V o . <1>
14 = 2 T°Cq3 = (TC )10
V14 = V2 ToC1 = (TC<1>)11



15

16

17

Es decir:

<
)

V15 = V2
Vg = V2
V17 = V2

T°C =

74

74.241

74.603

74.7

75.309

75.659

76.012

76.371

O (N|ojU|DhA[W[N ([

76.739

—
o

77.12

—
[y

78

—
N

77.93

—
w

78.367

H
N

78.829

[y
(6]

79.32

—
(o))

78.9

—_
~N

81.2

T°C =

T°C4
T°Co
T°Cs
T°Cy
T°Cs
T°Cg
T°Cy
T°Cg
T°Cg
T°C1qo
T°Cq1
T°Cqo
T°Cq3
T°Cq4a
T°Cq5
T°Cq6

T°C17



M M

Para la segunda iteracion

0
246.084
293.007
316.765
322.755
326.698
327.105

325.21
VNpb := | 321.621
316.71

303.956

303.124 V = Vapores desde el condensador (tienen valor cero)
hasta el hervidor (tienen valor 251.906)

Este vector viene de abajo del programa

VNpv = Vapores normalizados en su punto de burbuja

295.381
287.259
278.553
281.067
251.906

gmol-mezcla
h

M M

V := VNpb

Desarrollo de las ecuaciones de Thomas

=1
4=+ Y (F,-U, j“ i 25]5N a9

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

AV+ W.,:=0 V=0
Z )m 1

Empezando por el rehervidor 17



etapa 17
etapa 16
etapa 15
etapa 14
etapa 13

etapa 12

etapa 11
etapa 10
etapa 9
etapa 8
etapa 7
etapa 6
etapa 5

etapa 4

etapa 3

etapa 2

etapa 1

Ahora para:

7. +3(E -U, —%1—}{—1'.__”.»—; _?{];«;f -

gmol-mezcla gmol-mezcla

A17Z=V17+0—U1 A17=( H j H

A16 = V16— Uq

A15 = V15~ Uq
Aq4 = V14~ Us
A3 = V13~ Uq
A12:=Vq2-Uq
Aqq:=Vq1-Uq
A10 = V10~ Y1
Ag = Vg - Uy
Ag = Vg - Uq
A7 = V7 - Uy
Ag = Vg - Uy
As = Vg - Uy
Ay =Vy- Uy
Az = V3 - Uy
Ay = Vy - Uy

fisicamente no
existe

A1 =0-0

j
Bjetanol = | Vj+1 + Z I:(Fm—Um)-l-Uj-l-(Vj)-Ki’j:I

m =1

Para hacer este desarrollo de Bj se requieren los valores de la Ki del etanol y

del agua



Se seleccionan las contantes Ks de equilibrio sélo en funcién

de las temperaturas ya que no se conocen las fracciones

molares
T°K := T°C + 273.15
Ketanol := 1.35-10” 36.T°K

Kagua := 2.053-10" 4. T°K

Ahora:
1
1 1.606
2 1.622
3| 1.646
4| 1.652
5| 1.694
6| 1.718
7| 1.743
Ketanol = | 8| 1.769
9| 1.795
10| 1.823
11| 1.889
12| 1.884
13| 1.918
14| 1.954
15| 1.993
16| 1.959
17| 2.149

Ketanol<1> 1

K0

Ketano

w

Ketanol<1>

( )
(Ketanol<1>)2
( )
( )

4

14.2

16.24

Kagua =

1] 0.372
2| 0.376
3| 0.382
4| 0.384
5| 0.395
6 | 0.402
7 | 0.408
8| 0415
9| 0.422
10 0.43
11| 0.448
12| 0.446
13| 0.456
14| 0.465
15| 0.476
16 0.467
17| 0.519

T°C =

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
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Continuacion

etanol
jF etapa

~Up) + Y; +vj-Ki,j]]

m

1

Vji1 + ZJ_: [(F

|

jetanol =

B



Esta ecuacion debe aplicarse para cada componente

Para el etanol

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

B7etanol =
Bgetanol =
Bsetanol =
B4etanol =
B3etanol =

B2etano| =

{V47-Uq +Vqg-(Ketanoi)
—7V16—U1+V15 Ketanol
V45— Uq + Vyy(Ketano
{Vig-Ug+ Vg3
{Vi3-Uq+Vyp:
{ V45 -Uq +Vqyq-(Ketanol"

—iV11 - U1 +V1O Ketano

Vg - Uq +Vy-(Ketanol”
V7 - Uq +Vg-(Ketanol”
Vg~ Uq + V- (Ketanol”
V5 - Uq +Vy-(Ketanol™”),

V4~ Uq +Va-(Ketanol™”)

V3 - Uy + Vo (Ketanol™”),

Empezando por el rehervidor 17
donde no existe etapa 18, ver el
cero.

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

{0+ Fy7-Uq +Vq7-(Ketanol), |

<1> ]
|<1>
Ketano

(
(
(
(
(
(

()

V40~ Uy + Vg-(Ketanol'") ]

v9 Uq +Vg-(Ketanol'”),

7]

6 |

)o|
)
)6
)s|

5




B1etanol == 1 V2~ Uq + Uq +Vq-(Ketanol"), |

gmol-mezcla
h

Para el agua

B.—' = = P‘.‘—i _‘»;_|| jL_l‘:; _E'".‘ _/l_%_t--_tr- _?/:IK | (]'-':I

Bjagua = | Vis1+ )’ [(Fm=Um) +Uj+ (V) Ki.j]

-

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

Empezando por rehervidor 17

B17agua = —io +Fq7-Uq+0+ V17-(Kagua<1>)17]
B16agua = - V17 Ug+Vie: (Kagua<1>)167
B1sagua = _iV16 ~Uq+Vy5 (Kagua<1>)157
B14agua = {V15 —Uq+ Vg (Kagua<1>)147
B13agua = _iV14 —Uq+Vys (Kagua<1>)13i
B12agua = —iV13 —Uq+Vyp (Kagua<1>)1zi
B11agua = —iV12 —Uq+Vyeq (Kagua<1>)11_
B1oagua = V11 -U1+Vqo (Kagua<1>)1o

Bgagua = —|:V10 - U1 + Vg-(Kaguam)g]



._ n
Bgagua = | Vo - U1 + Vg-(Kagua'),

._ n
B7agua = Vg - U1 + V7-(Kagua'"), |

._ n
Boagua = | V7 - U1 + Vg (Kagua'’) ]

._ n
Bsagua == 1 V6~ U1 + Vs (Kagua)]

._ n
Byagua = 1 V5~ U1 + Vg (Kagua'”), |

._ n
B3agua = 1 V4 - U1 + V3 (Kagua'"), |

n

Bagua = 1 V3 - Uq + Vo-(Kagua'") |

._ 1
B1agua = 1 V2 - Up + Uy +Vy-(Kagua'”),
C=VuKijm s l<j<N-1

Esta ecuacion debe aplicarse para cada componente

Empezando por el condensador total 1, para el etanol

Ketanol<1>

C7etano| = 8

C1etanol = V2 (Ketanol<1>)2 C1etanol =
Coetanol = V3 (Ketanol<1>)3
C3etanol = V4 (Ketanol<1>)4
Caetanol = (Ketanol<1>)5
Csetanol = (Ketanol<1>)6
Ceetanol = V7' (Ketanol<1>)7
)
)

Cgetanol = V9 (Ketanol<1>

9
_ 1
Coetanol = V1 (Ketanol )10

(18)

gmol-mezcla
h



Ketanol<1>

C10etanol = V1 11

)

Ketanol<1

(1

C11etanol : 12

Ketano

C12etanol = V13- 13

C14etanol = V15
C15etanol = V16

C1getanol = V17

Este término no existe
18 no tiene significado fisico

1l
120
(
C13etanol = V14 (Ketanol<1
(
(
(
g

)
)
)
)1a
)
)
)
)

o (1
C17etano| = V Ketanol

Empezando por el condensador total etapa 1, para el agua

C,=V, K.\ i 1<j<N-I (18)
C1agua = Vy-(Kagua'™),
Coagua = Va-(Kagua'”),
C3agua = V4'(K39U3<1>)4
Caagua = V5-(Kagua<1>)5
Csagua = V6-(Kagua<1>)6
Coagua = V,-(Kagua'"),
C7agua = Vg (Kagua'”),
Cgagua = V9-(Kagua<1>)9

: n
Cgagua = V10-(Kagua )
)

o (1
C10agua = V1 1 -(Kagua



C11agua = V12-(Kagua<1>)12
C12agua = Vq3-(Kagua')
C13agua =:V14:(Kagua“>)m
C14agua =:V15'(Kagua<0)15
C15agua = V4 (Kagua') ¢
C16agua = V47-(Kagua'”) ;
C17agua = V18-(Kagua<1>)18
D=-FZ,6 ; 1<j<N
Z417 = 0.207 gmol ETOH / gmol mezcla
Zo17 = 0.793 gmol H20 / gmol mezcla
Etanol D17etanol = ~F17:Z117
Agua: D17agua = ~F17-2217

Sustitucion en la ecuacion (20)

Ay

J

Xi,j+BJ

Xi,j+Ci-Xi j+1 = Dj

J

Este término no existe
no tiene significado fisico

19)

Z117 =El primer 1 es el componente
uno (etanol) alimentado en el hervidor
17

Z217 = El 2 es el componente dos
(agua) alimentado en el hervidor 17



X33

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 1 1 | I T B I | 1 1 1 1 _| 0 1

0 o 1 1 o0 @ AN-E EIN_E Cno 0 Xi N-2 DN-E
| % . N i -1

0 0 0 1 B E |

1 | I R R N | n-1 |'|-_1 n-1 Xi_N ] "DN |

La solucién es la siguiente:

(By €4 © 0 0vvw o« 1 @ O |
. Y g D1 |
i1 | Ay B G 0 0rx 1 [ 0 D
k2 0 A3 B3 C3 0n 1 ' [ 0 |:]23
xil':] " T T T T T O B I 1 1 1
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i S T S R O T T B I 1 I '
k=l v s sEsiew ¢ i v i '
' e | | | |
i ' T S R T T O I 1 I I
KiIN-:J | 0+ 1 1 aaa 0AN2By, Cyso o0 EN-E
"i' N-1 0 0 o0 o o 00 Apy B Cnd DN-1 |
VLN ) I T T T I Y B 0 Ay By Lol

Matriz tridiagonal para el etanol

Las unidades de A,B y C son: gmol-mezcla
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Matriz tridiagonal para el agua

(%1
X2
X3

[ |
1
1
[ |
[ |

1
i N-2

"i.N—‘I
N/

VRN

(By €4 0 0
Ay By Cy 0
0 A,
I T T |
(I T T |
I T T |
I T T
L} L} L} L}
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A T T |

|
(U I T
A T T |

Lo R e

0 Ant By Cny

0

o

Ay

Anz By Cpz 0

0 Ant By Cny

0

o
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By
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Resultados

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

condensador condensador
0.378 0.213 0.591
0233 0.567 0.8
0.2 0.866 1.066
0.193 1121 1.314
0.187 1305 1.492
0189 1.437 162
0.18 15 1.7
0.176 1,563 1.739
xetanol :=| 0.173 xagua = | 1.569 Suma = | 1.743
0.17 1547 1.717
0.163 1.469 1.632
0.163 1415 1.578
0.16 1.348 1.507
0.156 1971 1.427
0.153 1188 1.341
0.155 1.153 1.308
0.141 1014 1.156
hervidor hervidor

Se normalizan las composiciones con (4.1)



o O RO
( i.j 4 Normalcado L

XNetanol :=

X,

C
2%

i=l1

<1>)1

(Suma

(xetanol<1>)2

(Suma<1>)2

(xetanol<1>)3

(Suma<1>)3

(xetanol<1>)4

(Suma<1>)4

(xetanol<1>)5
(Suma<1>)5

(xetanol<1>)6

(Suma<1>)6

(xetanol<1>)7
(Suma<1>)7

(xetanol<1>)8
(Suma<1>)8

(xetanol<1>)9
(Suma<1>)9

(xetanol<1>) 10

i (xetanol<1>)1 |

<1>)’IO

(Suma

{ /AN

(4.1)

xNagua =




(xetanol*" ) \nagua
(suma®™) . (suma?)..
(xetanol<1>) (xagua<1>)12
(suma®) (suma).,
(xetanol<1>) (xagua<1>)13
(suma®) (suma'?),
(xetanol<1>)14 (xagua<1>)14
(Suma<1>) (Suma<1>)14
(xetanol<1>)15 (xagua<1>)15
(suma®) (suma®).
(xetanol<1>) (xagua<1>)16
(suma®) (suma). .
(xetanol<1>) (xagua<1>)17
(suma®) i (suma?). .

sumaN := xNetanol + xNagua

COMPARACION CON LOS DATOS EXPERIMENTALES

N



Destilados Fondos o residuos

experimental experimental
gmol ETOH/
|[ETOH/
xmolD = 0.63 gmgl mezcla xmolF = 0.106 gmol mezcla
Destilados Fondos o residuos
del modelo del modelo

(xNetanoI<1>)1 = 0.64 (xNetanoI<1>)17 = 0.122

gmol ETOH/ gmol ETOH/
gmol mezcla gmol mezcla
N N

Los errores porcentuales del domo y de los residuos

xmolar del modelo — xmolar exp erimental 100
=

Error porcentual (del destilado) = - -
X molar experimental

xmolar del modelo — x molar exp erimental 100
s

Error porcentual (de los residuos) = : - -
x molar exp erimental

(xNetanoI<1>)1 — (xmolD)

[o) . o . —

JEIor yastilado = ~<molD 100 = 1.542
(xNetanoI<1>) 17 — (xmolF)

[o) . o . —

JEIOr rasiduos = oIF 100 = 15.092

sumaN := xNetanol + xNagua N = significa normalozada

La posicioén 1 es del La posicion 1 es del

condensador condensador S UMA
1 1 1

1 0.64 1| 0.36041 1
2 0.291 2 | 0.70875 5 1




3 0.188
4| 0.147
5| 0.125
6| 0.113
7 0.106
xNetanol =| 8] 0101
9 0.099
10( 0.099
11 0.1
12 0.103
13| 0.106
14| 0.109
15| 0.114
16| 0.119
17 0.122
La posicoon
17 es del
Hervidor

3 0.81238
4 0.85312
5 0.87466
6 0.88704
7 0.89412
xNagua _|8 0.89879
9 0.90017
10| 0.90099
11| 0.90012
12 0.8967
13| 0.89449
14| 0.89068
15 0.88591
16 0.8815
17| 0.87716
La posicoon
17 es del
Hervidor

3 1
4 1
5 1
6 1
7 1
sumaN = | 8 1
9 0.999
10 1
11 1
12 1
13| 1.001
14 1
15 1
16 1
17| 0.999

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

A := 59.342

MM

B := 3.6358-10
C = —1.2164-10" 3
MW

D := 1.8031-10" 8

Cp delagua

= 92.053

E:
NEV\:: —3.9953-10

MC,%N:
A|;|w:

Cp=A+B.T+C-T?°+D-T°

—2.1103-10

53469-10 '

2

4

1 joule = 0.00094783 BTU
1 BTU = 0.252 kcal

1 Ibmol =453.6 gmol
A’K=18A°F

°F=(9/5)°C +32

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
© S o <1> o

xFetanol := Z447 JENG, = (T c )17 C

xFagua := Z47 TF17°K := TF17°C + 273.15

xFetanol = 0.207
xFagua = 0.793

CPetanolF = (A + B-TF17°K + C-TF17°K2 + D-TF17°K®) -(0.00094783) (453.6)

CPaguaF = (E + F-TF17°K + G- TF17°K2 + H-TF17°K3) -(0.00094783) -453.6

BTU _ Joule 0.00094783-BTU 453.6gmol
Ibmol-°K  gmol-°K 1-joule 1lbmol
HF 47 = [[CPetanolF-{TH?“K — 273.15) xFetanol + CPaguaF-(TF17°K — 2?3.15)-xFagua]-$-gJ
keal B0 7 Ibm6l  ilbol  0252kcal
gmmMezma'W-“ |bch|g 453.6gmol _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°K2 + D-TB°K®) - (0.00094783) (453.6)

CPagual = (E + F-TB°K + G- TB°K2 + H-TB°K®) - (0.00094783) 453 6

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




HL = [[[CPetanoIL-{TB°K — 273.18)-xNetanol] + [CPagual -(TB°K — 273.158) -xNagua]] -$ -0_252]

keal lbmtl  Ubfiol  0.232kcal
gmalMezcla /[}:I.Eﬂ Ibmu cla -L:u.&gmul BT

1.772
1.535
1.47
1.444
1.44
1.439
1.44
1.444
HL :=| 1.449 kcal

1.457 gmol-Mezcla
1.474
1.476
1.487
1.498
1.511
1.506
1.553




Entalpias de la fase vapor dentro de la torre

Constantes para las capacidades calorificas de la fase vapor

Cp del etanol Cp delagua
Ae = 27.091 Aa = 33.933
Be := 1.1055-10 Ba := —8.4186-10 3
Ce := 1.0957-10" * Ca := 2.9906-10" ° 1joule = 0.00094783 BTU
_ _ 1BTU = 0.252 keal
De := —1.5046-10"/  Da:= —1.7825-10" % “
1 Ibmol = 453.6 gmol
Ee := 46601-10° "'  Ea := 3.6934-10 2
A°K=18 AF
°F=(9/5)°C +32
Joules

Cp=A+BT+CT +DT +ET"  gmork

CPetanolV = (Ae + Be. TB°K + Ce-TB°K2 + De.TB°K> + Ee.TB*K*)-(0.00004783) 453 6
CPaguaV = | Aa + Ba. TB°K + Ca. TB°KZ + Da. TB°K® + Ea. TB°K*).(0.00094783) -453 6

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




31.409
31.424
31.445
31.451
31.488
31.509
31.53
31.552
CPetanolV := | 31.574
31.597
31.65
31.646
31.672
31.7
31.729
31.704
31.842

Constantes para el calor latente fase gaseosa

App :=43122 A

ee -
TCee = 516.25 TCaa ‘= 647.13

aa == 52.053

Nege = 0.079 Ngg = 0.321

o n
A= AHvap = A-(1 T K) LeDHles

Tc gmol

Chemical Properties Handbook de Carl L. Yaws, McGraw Hill

CPaguaV =

14.584
14.585
14.586
14.586
14.588
14.589
14.59
14.591
14.592
14.593
14.596
14.596
14.597
14.598
14.6
14.598
14.605

TB°K
Tc

Aetanol = Aee'(1 -
ee

N
7

Nee
j -[(1000)-(0.00094783) - (453.6)]




N

TB°K
Tc

Naa
Xagua = || Agy -(1 - j -[(1000)-(0.00094783) - (453.6)]

aa

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

Relaciones de equilibrio (El.’ J)
yi,j =K, x, (3)

i,j 77i,j
N

yNetanol := [(Ketanol)-xNetanol]

N
7

yNagua := (Kagua-xNagua)

HV = [[[CPetanoIV-(TB“K — 273.15) + »etanol-yMNetanol] + [CPaguaV-(TB K — 273.15) + }\agua-yNagua]]-$-g:|
kcal _ BTU °K + BTU Ibmol 1lbmol  0.252kcal
gmolMezcla Ibmol-°K Ibmol IbmolMezcla/ 453.6gmol 1BUT



12.878
8.94
7.835
7.38
7.283
7.223
7.227

7.261 kcal

HV =] 7.33 gmol-Mezcla
7.43

7.68
7.707
7.87
8.043
8.254
8.191
8.947

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.+pBV.=7, (21)

j+l J

Donde

- (HLH _HVJ)

a;
ﬂ, (HVJ'H _HLJ)

1
7 :|:JZ(Fm _Um _Wm)_Vli|(HL/ _HLJ—I)_‘_ F/(HL/ _HF/)+Wf (HV/ B HLj)+Qj

m=1

Q

i = Lj—1 HLj—1 + Vjs1-HGjp + Fj-HFj - (Lj + Uj)-HLJ- - (vj + Wj)-HGj



BTU _ Ibmol. BTU N Ibmol. BTU
h h Ibmol h Ibmol

La representacién matricial de la eciacion (21) es:

0 0 0 090 a0 1 1 0 Y
B2 Vy | fy =0y V,
o3 30 0 000 1 [ 0 Vy & &
L. ; i
o 4 I3‘1' 000 1 1 0 v 3
5 ".-‘
" T T T B I B B | 1 1 1 A 14
A ' ' ' \ '
TR T T T T B B B ' ' ' : a ' (21)
R T T T T T T T 1 1 1 : 1
R ' ' ' \ '
I ' ' ' I
1 N-3
| 0 o 0o 0oy, ISN—S 0 0 | : ‘ b
0 ¢« o« v a0 0 %ys Py, VN ) T s J
|0 » ¥ 0 1 0 0 0 N-1 N-1} )

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

Plato (2) Plato (3) En general
a V,+BVi=7, a Vi+BV, =7, a7
VoV, oV, V,= = = (22)
Vi=——F7— Vis——— ‘ B
B 8

Aplicacion de las ecuaciones antes mencionadas

a. = ( HL . - HV.) Consultar el guidn de esta experimentacion
J J= J



ay = (HLY

(HLY), = (H?)
ag = (HLV), - (RVV)
og = (HL) = (V)
ag = (HLY), - (HVAY)
og = (HL) 5 - (HV')
(HLY)g = (HVA?)
(HLY), = (H?)
(HLY) - (

OL7Z

Continuacion

B :(HVJH B HLJ)

1

1 12.878

2 8.94

3 7.835

4 7.38

5 7.283

6 7.223

7 7.227
HV = 8 7.261
9 7.33
10 7.43
11 7.68
12 7.707
13 7.87
14 8.043
15 8.254
16 8.191
17 8.947

kcal

gmolMezcla

1
1 1.772
2 1.535
3 1.47
4| 1.444
5 1.44
6 1.439
7 1.44
HL = 8 1.444
9 1.449
10| 1.457
11| 1.474
12| 1.476
13| 1.487
14| 1.498
15( 1.511
16| 1.506
17| 1.553
kcal
gmolMezcla

No se require a1, 1, y1, V1 y V2 en la ecuacion (21).Consultar el guién de esta

experimentacion



8, = (HVAV), - (HLY),
85 = (HV\V), = (HLY),
8 = (HVY) = (HLY),
85 = (HVAV), = (HLY)
Bg = (HV<1>)7 _ (HL<1>)6
87 = (HVV), = (HLY),
Bg = (HV<1>)9—(HL<1>)8
Bg := (V) o~ (HLY),
B10 = (HV<1>)11 - (HL<1>)10
B11 = (HV<1>)12—(HL<1>)11
B12 = (HV<1>)13— (HL<1>)12
B13 = (HV<1>)14—(HL<1>)13
B1g = (HV<1>)15— (HL<1>)14
B15 = (HV<1>)16—(HL<1>)15
B16 = (HV<1>)17— (HL<1>)16
Bi7 = (Hv<1>)18_ (HL<1>)17

HV =

1
1 12.878
2 8.94
3 7.835
4 7.38
5 7.283
6 7.223
7 7.227
8 7.261
9 7.33
10 7.43
11 7.68
12| 7.707
13 7.87
14 8.043
15| 8.254
16| 8.191
17| 8.947
kcal
gmolMezcla

Este término no existe

HL =

1
1| 1772
2| 1535
3 1.47
4| 1.444
5 1.44
6 1.439
7 1.44
8| 1.444
9| 1.449
10| 1.457
11| 1.474
12| 1.476
13| 1.487
14| 1.498
15| 1.511
16| 1.506
17| 1.553
kcal
gmolMezcla

etapas

©oo NoO o AW N =

-
= O

-
w N

_
(SN

-
~N O

Vi Z{jl(F -U, —Wm)_Vl}(HLj _HLj—l)-"Fj(HLj_HF/‘)"'WJ(HVf_HL1)+Qf

m

Consultar el guidon de esta experimentacion

a,V,+B, V,=y,
_anz

b,

Pato 2) 7 _ 7>
=

Se requiere la figura



U1 = 164.056 gmol mezcla/h
Vi=0 solo hay un
V2 = 246.084

No se require a1, 1, y1, V1 y V2 en la ecuacion (21).Consultar el guién de esta

experimentacion

4= ((-U9) [ (HE),  (HED), ]

Vg5 =

(
(
(
(
g = (-U1)-
(
(
(

HLD)g - (HL),
HL)g - (HL)
HLD), - (HL)
HL)g - (HL),
HL)g - (HL) g
HLY) o= (HLED)
HLY),, - (HEY),
HLY) - (HEY).
HLY) - (HEY)
HLY),, - (HEY)
) 15— (HL™)

110+= (-Uq){(
111 = (Uq){
V12 = (—U1)'7(
113 5= (-Uq){
1a= () {(
V15 = (—U1)'_(

Fq7 = 594.393

gmolmezcla/h

Fiiado por Balance de Materia



V16 = (_U1) '|:(HL<1>)16 - (HL<1>)15]

Y17 = (—U1)'[(H'-<1>)17— (HL<1>)16] +Fq7:(HLy7 — HF47) + Qq

m=1

Jj-1
7, { (F,-U, —Wm)—Vl}(HLj —HL,,)+

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

Para calcular 47 se requiere Q17 'y para calcular Q17 se requiere
calcular Q1

_ kcal
Qq7 = F4y7-HFy7-Uq-HLy - Qq - '—17"'—h

Calculo de la carga térmica del condensador Q1

L HL +V, HV, + B, HE, — (L, + U)HL, - (V, + W) HV; = 0, (25)
DATOS
. . (1)) keal
Ly = 82.028 grEOI iy =1 HLq = (HL), gmol
. (1)) kcal
Vi=0 gmol U4 = 164056 gmol W= (HV )2 gmol
h h
B gmol
Vo = 246.084 - HV = (HV<1>)1 keal
gmol
kcal
Qq := 0+ Vp-HVy — (Lyg + Uq)-HLy = (V4 + Wy )-HV, -

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



N N—1
Oy = (F,HF,-U,HL,~W HV,)-> 0, ~V;HV, - L HL,

= =

DATOS
HF 17 = 1.621
Ly, = 430337 91O i
17 -
— (L
F47 = 594.393 gn;OI W =0 Hha.= (He )1
Uq = 164.056 gn;OI HLq7 = (HL<1>)17
= F47-HF 47— Uq-HL L47-HL keal
Qq7 = Fq7-HF47 - Uq-HLy = Qq - Lq7-HLq7 .

kcal

Q17 = —1.759 % 103 Debe ser una cantidad ( - )

Calor que entra al hervidor debe ser negativo y lo proporciona la
superficie de las resistencias

Aqui el sistema termodinamico son las resistencias, el calor desprendido por el sistema debe
ser (-)

CONTINUACION

y, = {S(Fm ~U, -W,)- Vl}(HLj —HL_, )+

m=1

F(HL, = HF, )+ W, (HV, = HL,) + 0,
17 = (FU4) [ (HE) 1, = (HUY) [+ Fag-(HLy7 - HFy7) +

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

kcal
gmol

kcal
gmol

kcal
gmol




aV. +BV.=v (20.5)

J+1 J
a; = (HL/—I -V, )
p,=(HV,, - HL)
7 :{Ll (F,-U,-W,)- Vl}(HL}' —HL, ) +F (HL/ ~ HF, ) W (HV/' — L ) 0
m=1

Y
BZD 00 0y 1 1 0 Vg \ l“;’_r—ilq‘-.-"g\"
oLy 30 0 0100 [ 1 0 Vy ‘ =
v
DCL;]' I34 00 s 00 1 1 0 v 3
5 v
S T T T T T B B 1 1 1 i 4
I T T T B B B 1 1 1 \ 1
T T T T T O B B 1 1 1 . a 1 (21)
T T T T T O B B 1 1 1 : B 1
S T T T T T B B 1 1 1 \ 1
1 1 1 1 1111 1 1 1 1 ' 'INS
P B et 3 & | i ‘ Th2
0 ¢ 0 & o rra0 0 @y, Bm_z v T -1 )
o \ N/

La solucion que representa los vapores que suben por la
torre en su punto de burbuja es



P 0 0 0 0
V3 a3 B3 0 0 0
V4 0 o4 by 0 0
V5 0 0 o5 {415 0
V6
V7 0 0 0 ug ﬁa
Ve 0 0 0 0 ay
V9 0 0 0 0 0
VIO lmm F_|0 0 0 0 0
V11 42
0 0 0 0 0
V12
Vi3 0 0 0 0 0
V14 0 0 0 0 0
V15 00 0 0 0
V16 0 0 0 0 O
V17
0 0 0 0 0
0 0 0 0 0
Por lo tanto
VNPB := F-G
V1 =0
V2=246.084
286.16
306.848
311.31
314.438
314.195
312.385
308.824
VNPB :=| 303.782
291.757
290.842
283.467
276.187
267.744
270.471

242.92

0 0
0 0
0 0
0 0
0 0
By 0
ag Pg
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
Pg 0
“40 P10
0 Q49
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
ﬁﬁ 0 0 0 0 0
EE) ﬁ12 0 0 0 0
0 oy ﬁ13 0 0 0
0 0 aqq Pqg O 0
0 0 0 045 |";15 0
0 0 0 0 a4 P4g

Valores ya conocidos
por balances de materia

Obtenidos con la ecuacion (21)

)

(12-0p:Vp
3
i
-
6
17

VNPB = Vapores normalizados en su punto de burbuja




gmol-mezcla
h

Un segundo procedimiento es aplicar la Ec. (22)

(22)

V2 = 246.084

Y2 —0p-Vp
Va3 8,
2

V3 -03-V3
Ma= =g
3

N4~ 0y Vy
Mo~ g
4

V5 -05'Vg
N e
5

Y6 — % Ve
Nat= T
6

V7 —o7-Vy
M8/= g
7

Vg —og-Vg
M=~
8

Yo —0g-Vg
Vao,= —B
9



~ 10~ 210'V10

Vi
B10

Van o Y11~ 11-Vq4
B11

Vo o Y12 - 12:V12
B12

Voo o Y13~ 13'V13
B13

V. . 147 %14'V14
B14

Vo o Y15 -5 V15
B15

Y16 ~*16°'V16
Vaz.=

B16



VNpb :=| Vg
V1o
Vi1
Vi2
Vi3
Vig
V15
V16

Vi7

Comparacion de los valores calculados de los vapores
ascendentes en la columna



Obtenidos con la ecuacién (22) Obtenidos conla ecuacion (21)

Vapores ya conocidos

1 V1 -4 por balances de materia
1 0 Vo = 246.084
2| 246.084
3| 286.16 1
4| 306.848 1| 286.16
5| 31131 2| 306.848
6| 314.438 3| 31131
7| 314.195 4| 314.438
VNpb = | 8| 312385 5| 314.195

9| 308.824 6| 312.385
10| 303.782 _| 7] 308.824
11| 291.757 VNPB =

8| 303.782
12| 290.842 9| 291.757
13| 283.467 10| 290.842
14| 276.187 11| 283.467
15| 267.744 12| 276.187
16| 270.471 13| 267.744
17] 242,92 14| 270.471

15| 242.92

gmol-mezcla
B gmol-mezcla

h



VNPB :=

0
246.084
293.007
316.765
322.755
326.698
327.105

325.21
321.621
316.71
303.956
303.124
295.381
287.259
278.553
281.067
251.906

Estos valores se alimentan al inicio del programa
para la segunda iteracion

Para esta segunda iteracion NO se prentaron cambios
de VNpb Vs. VNPB, se termina la iteracion

M

Para los resultados de la torre de destilacion en continuo
PIGNAT ya no es necesario aplicar el criterio de convergencia



k= Es laiteracion actual

(k—1)= Es la iteracion anterior

e=FEs un error impuesto al programa de iteracion

Calculo del liquido en su punto de burbuja que desciende por
la columna

En general se puede escribir como

J

m=1

gmol de mezcla /h

La:= (vNpbt”), — Uy
Ly = (VNpb'™”), - U,
Ly = (VNpb'™”), - U,
Ly = (VNpb'™”), - U,
Ls = (VNpb'™), - U,
Lg = (VNpb'™"), - U,
L, = (VNpb'™"), - U,
Lg = (VNpb'™), - U,
Lg = (VNpb'”), -~ U,
L1g = (VNpb'”),. — U,
Lyq = (VNpb'?),,- Uy



L1p = (VNpb'?),, - Uy
Lz = (VNpb™"),, — U,

Lg = (VNpb'”), - U,

Lqs = (VNpb™) .~ U,
L1 = (VNpb™) o~ U,

qu = F17—U1

Lpb :=| Lg pb =en el punto de burbuja




gmol de mezcla /h

Calculos para conocer las temperaturas del modelo para compararlos
con los valores experimentales de la columna PIGNAT

DATOS
1
1 74
2| 74241
3| 74.603
4| 747
5] 75309
6| 75659
7| 76.012
Toc — | 8] 76.371
9| 76.739
0] 77.12
11 78
12| 7793
13| 78.367
14| 78.829
15|  79.32
16| 789
17| 812

JoK == T°C +273.15

Ketanol := 1.35-10~ 36.T°K

Kagua := 2.053-107 *2.T°K

La posicion 1 es del
condensador

1
1 0.64
2| 0.291
3| 0.188
4| 0.147
5| 0.125
6| 0.113
71 0.106
xNetanol =| 8] 0101
91 0.09
10| 0.099
11 0.1
12| 0.103
13| 0.106
14| 0.109
15| 0.114
16| 0.119
17| 0.122

La posicoén 17 es
del Hervidor

14.2

16.24

xNagua =

La posicion 1 es del
condensador

1

1| 0.36041
2 | 0.70875
3| 0.81238
4| 0.85312
5| 0.87466
6 | 0.88704
7 | 0.89412
8 | 0.89879
9 ( 0.90017
10 0.90099
11| 0.90012
12 0.8967
13| 0.89449
14| 0.89068
15 0.88591
16 0.8815
17| 0.87716

La posicoén 17 es
del Hervidor

Ejemplo para la temperatura en la etapa 1, EL CONDENSADOR




ZKi’j ‘xi,j —-1=0 (27)

Temperatura supuesta

T°C1 := 67.462 °C Se debe encontrar esta temperatura por prueba
y error para la etapa 1

El valor experimental es de
T°K1 := T°C1+273.15

(tcV), =74 °c

‘14.22]

Etapal = [(xl\letanol“:' ), -135-107 %6 T°K1 + (xNagua‘™), -(2.043-107 “2-T°K115'24]] 1

Debe tomar un valor de cero, si no, cambiar la

Etapal := —0.0211 temperatura supuesta

Con Mathcad se pueden encontrar automaticamente las
temperaturas en cada etapa de la torre

Valores supuestos iniciales de calculo

T°K1 := 355 OWA .
T°K4:=355  ox7 .— 365  T°K10 := 355
T°K2 = 355 T°K5 = 355 ToK8 = 355 T°K11 = 355

T°K3 :=355  T°K6:=355  T°K9:=355  T°K12 :=355

T°K13 =355  orcqq .o 355
T°K14 := 355
T°K17 := 355
T°K15 := 355
Ketanol := 1.35-10~ 3. T°K 42
£,=00 Error aceptado

Kagua, = 2.053-10~ 42.T°K"*

Given



_(,xNetanolw]

_(_xNetanolw]

_(_xNetanolw]
_(_xNetanoﬁﬁ]

_(,xNetanolw]

_(_xNetanolw]

_(,xNetanolﬁ} ]3.( 1.35-1

_(_xNetanolw ]4.( 1.35-1

_(,xNetanolﬁ}] .(1_35-1

(xNetanolw

(;{Netamolwl

(xNetano[ﬁ}]

(xNetano[w

(xNetano[ﬁ}]
(xNetano[ﬁ}]

(xNetanolw

(xNetano[ﬁ}]

;A13s9

2-(1_35-

5-(1_35-‘1
B-(1_35-

1359

8-(1_35-

(135.107 38 T°K12

(135 10736 T°K13

(135.107 38 T°K14

(135.107 28 T°K15

(135.107 38 T°K17

0= 1K1 142) &

10-30.T°Kk2142) 4

B L

o~ 30 ToKa142) 4
0~ T°K5"2)
1078 T°K6"™2) +

0= TKT12) &

10730.7°K82) +

0 SE_Tng‘M-.?_‘)

14.2;]

14.2)

14.2;]

14.2;]

14.2;]

Temperaturas del modelo

1
(_xNagua‘: :']1.(2_053-1
|{_>{I‘\lagua‘:1> ]2.(2_053-

+ (_xNaguaw]a.(z_nsad
(xNagua'™ ]4.(2_053-10
|{_>{I‘\lagua‘:1> ]5.(2_053-1
(_xNaguaw ]5.(2_053-

1
(_xNagua‘: :']?.(2_053-1
|{_>{I‘\lagua‘:1> ]8.(2_053-

+ (_xNagua“:']g.(z_nsa-

(13510728 T°k11"*2) + (xNagua‘™ ), (2,053 1

+ (_xNaguaw]m-(z_USSJ

+|{_xNagua<1>] -(2_053-10
13

+ (_xNaguaW]M.(z_nss-
+ (_xNaguaw]ﬁ-(z_nﬁad

(13510738 T°K16'#2) + (xNagua‘®) (2 053.

+ (_xNaguaW]ﬂ-(z_MSJ

2K 92|

1042 Tk 1824)

0 42_—|—0K3‘1E.24]

_42_T°K41524]'

0=42.7K5'524)]

10742 T°k6 "% |

2K

10742 T°k8 "% |

107 42.7°Kg'% %)

R b6

107 42.7°K 14

0~ *2.T°K15

042 T°K17

(135107 7°K10™2) + (xNagua®™®), (2083 10742 T°K 10824

o2 TK111%24)

15_2¢]'

e 42-T°K13152¢]_

15_2¢]_

15_2¢]'

10742 T°K16'%24)

15_2¢]_




70.427
81.347
85.703
87.619
88.687
89.319
89.687
89.932
T°Cmodelo := | 90.045
90.048
90.002
89.822
89.66
89.507
89.261
89.034
88.931

. Temperaturas del modelo
Temperaturas experimentales

1 1

1 74 1| 70.427
2| 74.241 2| 81.347
3| 74.603 3| 85.703
4 74.7 4| 87.619
5| 75309 5| 88.687
6| 75659 6| 89.319
7| 76.012 7| 89.687
ToCc | 8] 76371 T°Cmodelo = |8 | 89.932
9| 76.739 9| 90.045
10| 77.12 10| 90.048
11 78 11| 90.002
12| 77.93 12| 89.822
13| 78.367 13| 89.66
14| 78.829 14| 89.507
15|  79.32 15| 89.261
16| 789 16| 89.034
17 81.2 17| 88.931




T°Cmodelo-T°C p

error% := 00
T°C
1

1 -4.828

2| 9.572

3| 14.879

4| 17.295

5| 17.764

6| 18.054

71 17.99

error% — | 81 17.756
9| 17.339

10| 16.764

11| 15.387

12| 15.259

13| 1441

14| 13.545

15| 12.533

16| 12.844

17| 9.521

FIN del método del punto de burbuja ========

Cuestionario



1. Aplicar el método del punto de burbuja a la columna de destilacion PIGNAT
para calcular en el régimen permanente los valores de las fracciones molares
de las mezclas del vapor y del liquido que abandonan las 17 etapas de la
columna cuando se programa una relacion de reflujo R = 1/2. Reportar las
interpretaciones de los perfiles graficos de estos valores.

Respuesta
La posicion 1 es del
condensador
1 1 1
1 0.64 1 1.027 2
2| 0.291 2| 0472 3
3] 0.188 3| 0.309 4
4| 0.147 4| 0.243 5
5| 0.125 5| 0.212
6| 0.113 6| 0194 6
7| 0.106 7| 0.185 7
xNetanol = | 8| 0-101 yNetanol = [ 8] 0179 8
91 0.099 9| 0.178 9
10| 0.099 10| 0.181 NEtapas := 0
11 0.1 11| 0.189
12| 0.103 12| 0.195 R
13| 0.106 13| 0.204 12
14| 0.109 14| 0.214 13
15| 0.114 15| 0.227 14
16| 0.119 16| 0.232 15
17| 0.122 17| 0.262
16
La posicoén 17 es 16
del Hervidor

[N
~



1.2

0.8
1
0.6 08
(xNetanol) 0.4 (yNetanol) 0.6
0.4
0.2 02
0
% 5 10 15 20 0 5 10 15 20
NEtapas NEtapas

2. Comparar los valores experimentales de las tracciones molares del destilado
y del residuo obtenidos por densimetria, con las fracciones molares que se
obtiene con las ecuaciones 20 y 21 del método del punto de burbuja mediante
los siguientes errores porcentuales:

Respuesta
(xNetanoI<1>)1 — (xmolD)
LEor destiladon= ) 100 = 1.542
Xmo
(xNetanoI<1>) 17 — (xmolF)
%Errornesidlms = -100 = 15.092

xmolF

3. Comparar los valores experimentales de las temperaturas de los ocho
termopares instalados en la columna con las temperaturas que se obtienen
con la ecuacion (4.1) mediante el calculo de errores porcentuales. Reportar
las interpretaciones de los perfiles graficos de estos valores.

Respuesta

. Temperaturas del modelo
Temperaturas experimentales

n 1
n — 1| 70.427
2| 74.241 2| EE
3| 74.603 2 ey
RS, 4| 87.619
=T 52300 5| 88.687
AT 6| 89.319
——— 7| 89.687




/0.Uls
ToCc = | 8| 76371 T°Cmodelo = | 8 | 89.932
9 76.739 9 90.045
10 77.12 10| 90.048
11 78 11| 90.002
12 77.93 12| 89.822
13| 78.367 13 89.66
14| 78.829 14| 89.507
15 79.32 15| 89.261
16 78.9 16 89.034
17 81.2 17| 88.931

T°Cmodelo-T°C 1

o/ ._
RN = o0 00
1
1| -4828
2| osm
3| 14879
4| 17.29
5| 17.764
6| 18.054
7 1799
orror% — | 8| 17.756
o | 17.339
10| 16.764
11| 15.387
12| 15.259
3] 1441
14| 13.545
15| 12.533
16| 12.844
17| 9521

4. Calcular los flujos molares de las mezclas del vapor y del liquido que
abandonan las 17 etapas. Reportar las interpretaciones de los perfiles
graficos de estos valores. También reportar las cargas térmicas en kcal/h del
condensador y del hervidor de la columna; comentar el significado de cada
una de estas cantidades.



Respuesta

95.656 246.084
105.607 259.712
105.685 269.663
106.945 269.74
106.874 271

106.018 270.93
104.625 270.073

Lpb := | 102.835 VNpb := | 268.681 pb =en el punto de burbuja
95.596 266.891
98.274 259.651
95.529 262.33
92.694 259.585
89.599 256.75
95.366 253.655
75.708 259.421
gmol-mezcla gmol-mezcla

h h



300
250 <=
Lpb 200
VNpb 150
50
0 5 10 15
NEtapas
110 280
100 270
Lpb 90 VNpb 260
80 250
240
70
0 5 10 15 0 5 10 15
NEtapas NEtapas
3 kcal :
Qq = 1.764x 10 o Debe ser una cantidad ( +)

Q17 = —1.759 x 103 % Debe ser una cantidad ( - )












