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RESUMEN

Este proyecto de titulacion tiene como finalidad programar y evaluar una columna de destilacion
binaria como herramienta didactica para la materia de operaciones unitarias. El procedimiento
que se eligié para modelar una columna de destilacion binaria fue el método McCabe-Thiele a
volatilidad relativa constante, cuya volatilidad se calculé suponiendo que se trabaja con mezclas
ideales aplicando la ley de Raoult. Esta herramienta didactica se desarrollé en el software Matlab,
el codigo utilizado para la programacion se fue detallando en cada una de las partes del
procedimiento hasta la obtencion del resultado. Se afiadieron botones de ayuda a cada una de las
interfaces, explicando los conocimientos necesarios para el entendimiento de las ecuaciones
utilizadas. Luego se compard la herramienta didactica con 6 fuentes diferentes, en donde
utilizaban el mismo método de resolucidn, pero con diferentes mezclas, cuyos resultados fueron
100 por ciento coincidentes, asegurando que la herramienta funciona de manera correcta. La
herramienta creada, presenta una facil interaccion con el usuario y ayudara de manera efectiva a
comprender el disefio de una columna de destilacion binaria, sin embrago se recomienda realizar
la herramienta didactica con el método Ponchon-Savarit, para mezclas binarias que no cumplan

con las restricciones del método anterior.

Palabras clave: <OPERACIONES UNITARIAS>, <DESTILACION BINARIA> <COLUMNA
DE DESTILACION> <METODO MCCABE-THIELE>, <VOLATILIDAD RELATIVA>,
<MATLAB(SOFTWARE)>, <LEY DE RAOULT>, <COLUMNA DE
FRACCIONAMIENTO>.
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3% FERNANDA AREVALO
s MEDINA

11520-DBRAI-UPT-2(21

Xiii



SUMMARY

The purpose of this graduation project deals with programming and evaluating a binary distillation
column as a teaching tool for the unitary operations subject matter. The procedure chosen to
model a binary distillation column was the McCabe-Thiele method at constant relative volatility,
whose volatility was calculated assuming that the ideal mixtures are used applying Raoult’s law.
This didactic tool was developed in Matlab software, the code used for programming was detailed
in each part of the procedure until the result was obtained. Help buttons were added to each of the
interfaces, explaining the necessary knowledge for the understanding of the equations used. Then
the didactic tool was compared to 6 different sources, where they used the same method of
resolution, but with different mixtures, whose results were 100 percent coincident, ensuring that
the tool works correctly. The tool created, presents an easy interaction with the user and will
effectively help to understand the design of a binary distillation column; however, it is
recommended to perform the didactic tool with the Ponchon-Savarit method, for binary mixtures

that do not comply with the restrictions of the previous method.

Keywords: <UNITARY OPERATIONS>, <BINARY DISTILLATION> <DESTILLATION
COLUMN> <MCABE-THIELE METHOD>, <RELATIVE VOLATILITY>,
<MATLAB(SOFTWARE)>, <RAOULT'S LAW>, <FRACTIONING COLUMN>.
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1. INTRODUCCION

1.1  Antecedentes

Evidentemente la destilacion, es uno de los procesos mas antiguos y utilizados en la industria
quimica, petroquimica, perfumeria y farmacéutica, se considera como una de las operaciones
unitarias con la que mas se encuentra vinculado un ingeniero quimico. El tiempo requerido para
el disefio de estos procesos es considerable, por lo tanto, es necesario crear herramientas que

permitan abordar el disefio de los destiladores de manera rapida y eficiente.

Existen diversos métodos de calculo para el disefio y evaluacion de columnas de destilacién
binaria y multicomponente, entre los métodos graficos mas destacados para el disefio de una
columna de destilacion binaria esta McCabe Thiele y Ponchon Savarit.

McCabe Thiele fue el primer método rapido e ilustrativo, siendo un gran avance que impulso al
disefio cientifico de columnas de destilacién, esto, efectivamente se pudo demostrar cuando se
elaboraron los nuevos sistemas cracking hacia 1936. (Valiente Barderas, 1996, p.80)

Aunque este método no corrige todas las desviaciones como lo hacen los métodos de Sorel y
Ponchon Savarit, se ha demostrado que se obtienen valores mas correctos en cuanto a la cantidad
de vapor generado en el destilador y el nimero de platos teéricos, debemos tomar en cuenta que
estos resultados pueden ajustarse variando L/V vy la eficiencia. Cabe aclarar que salvo en ciertos

casos especiales, resultaria innecesario utilizar métodos mas complejos. (Urbina del Raso, 1990, p.185)

Entender este método de manera efectiva, es la base principal para incursionar de manera
profunda en el basto campo de las operaciones unitarias y el funcionamiento de las distintas

columnas de destilacion.

Tomando en cuenta lo sefialado, explicar el desarrollo de estos célculos de manera convencional,
resulta no muy eficiente a la hora de indicar la metodologia utilizada, la utilizacion de
herramientas tecnoldgicas facilitaria mucho este proceso, por tanto, la necesidad de crear un

programa ejecutable con el software Matlab, que optimice y mejore la comprension de los
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conocimientos, ahorrara una gran cantidad de tiempo a la hora de comprender, comparar, analizar

y verificar resultados.

1.2  Planteamiento del problema

Una de las operaciones méas importantes de la industria quimica es la destilacion de una mezcla
binaria. Estos equipos de destilacion efectian simultdneamente dos operaciones: la de

vaporizacion y condensacion parcial.

Esta configuracién permite conseguir una separacion; a excepcién de cuando existe un azeétropo,
debido a que son mezclas con punto de ebullicion cercanos, en consecuencia, no es posible su

separacion por destilacion simple o convencional.

La destilacion viene a ser un proceso fundamental en la elaboracion de numerosos productos
industriales, constituyendo un porcentaje significativo en la inversion que realizan ciertas
refinerias y plantas quimicas, por esta razon, comprender el disefio de una columna de destilacion,
es primordial al momento de tomar decisiones, el proceso que toma estos calculos es complejo y

es de vital importancia innovar el calculo de etapas tedricas y minimas de columnas de destilacion.

Es por eso que, este proyecto propone una alternativa para la mejora de los procesos de ensefianza-
aprendizaje y ayuda al estudiante a conocer de mejor manera las condiciones de disefio y
operacion de una columna de destilacion binaria, percibiendo de manera més apropiada el
comportamiento y funcionamiento de estos equipos, mediante la creacion de una herramienta

didactica con el software Matlab, cuya interfaz grafica sea amigable con el usuario.

1.3 Justificacion del proyecto

Con el paso del tiempo, los procesos de ensefianza-aprendizaje se vuelven cada vez mas exigentes,
en la actualidad se ha convertido en una necesidad imperante incorporar las tecnologias, debido
a que es notable que cada vez dependemos mas de estas herramientas en los diversos campos, de

manera especifica en la retroalimentacion y mejora de nuestro aprendizaje.

Por ello, la necesidad de desarrollar una interfaz que retna las condiciones necesarias y 0ptimas
para modelar y evaluar una columna de destilacion binaria, debido a que la mayoria de los calculos
efectuados en las columnas de destilacion, implican céalculos analiticos que conllevan un tiempo

duradero.
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Ademas, esta interfaz permitird comprender mejor el funcionamiento de estos equipos, como
también el adaptamiento y desenvolvimiento de hojas de calculo, para equipos de destilacion que

se utilizan en diferentes industrias.

1.4  Objetivo General

Programar y disefiar una interfaz grafica para la modelacion y evaluacién de destiladores de una
mezcla binaria para la materia de operaciones unitarias.

1.5 Objetivos Especificos

- Modelar mateméaticamente las ecuaciones que rigen el comportamiento en estado estacionario

del proceso.

- Disefiar y programar una interfaz grafica, que permita una facil interaccion con el estudiante,

para que sea capaz de ingresar los diferentes parametros del modelo.

-Validar la herramienta didactica mediante la aplicacion de ejercicios practicos.

- Generar una guia de uso para el docente y estudiante.

1.6 Alcance

Desarrollar un programa ejecutable que permita una facil interaccién con el usuario, ayudandole
a entender de mejor manera el disefio y evaluacion de una columna de destilacion binaria por el
método McCabe-Thiele.

Crear un botdn de ayuda en cada una de las interfaces, para una mejor comprension del método

de disefio, aplicado a la columna de destilacion binaria.

Elaborar la interfaz grafica del programa con los diferentes elementos que conforman el proceso

de resolucion. Las variables de disefio a ingresar serén las siguientes:

e Flujoy fraccién molar de la alimentacion
e Fraccion molar del destilado
e Fraccién molar del fondo

e Relacion de reflujo R/Rmin

17



e Condicidn térmica de la alimentacion (q)
e Eficiencia

e Volatilidad Relativa

e Presion y Temperatura de la mezcla

e Las constantes de Antoine.

Permitir el cambio de las variables principales asignadas a lo largo del procedimiento de la

columna de destilacién binaria.

Permitir imprimir los resultados adquiridos, sin necesidad de revisar el procedimiento que se ha

realizado para la obtencion de estos.

Permitir a los docentes y estudiantes facilitar la resolucion de ejercicios practicos, como también

la comparacion con hojas de calculo en Excel.
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2 MARCO TEORICO

2.1 Estado del arte

Los avances tecnolégicos y las necesidades del ser humano han hecho que dependamos cada vez
maés de herramientas tecnoldgicas para la ensefianza -aprendizaje en todos los niveles, provocando
una mejora en la adquisicion de nuevos conocimientos, ayudandonos al desarrollo de cada una de
nuestras actividades, las cuéles han mejorado y optimizado la forma de como aprendemos cosas

nuevas.

En la actualidad existe una gran cantidad de programas, softwares, simuladores y aplicaciones
para diversos usos. En el campo de las columnas de destilacion binaria no fue hasta 1925, en
donde se presentd el método McCabe Thiele que ayuda al disefio cientifico de las operaciones de

destilacion. (Valiente Barderas, 1996, p.80)

En estos estudios se mencionan algunas de las investigaciones realizadas, con respecto a la

modelacion de las columnas de destilacion binaria:

En 2007, se efectla el modelado y simulacion de columnas binarias de destilacién, con control de
inventario en la UNEM, cuyo trabajo es capaz de simular la destilacion binaria continua de
mezclas ideales y no ideales, este modelo de columna se divide en 5 submodelos, ayudando a
conseguir el mejor modelo que se ajuste a la destilacion de una mezcla dada, ademas de la
capacidad de probar distintas mezclas. Cabe aclarar que este modelado se lo realiz6 en Dymolay

Simulink. (Duro y Morilla, 2007, p.1)

Igualmente, en 2010 se presenta el modelado y control de una columna de destilacién binaria no
ideal para la separacion de la mezcla etanol-agua, con un condensador total, un rehervidor, una
etapa de alimentacion y 12 platos, usando el método McCabe-Thiele para el analisis del sistema
binario no lineal (etanol-agua), ayudando a observar el comportamiento en el equilibrio de la

mezcla, el mismo que fue desarrollado en la Universidad Nacional de Colombia. (Alzate, 2010, p.19)

De igual manera, en este mismo afio se realiza la simulacién de una columna de destilacion simple,
para una mezcla binaria de compuestos utilizados como biodiesel en la Universidad de las Palmas

de Gran Canaria, donde el programa realizado con el software Matlab utilizando el método
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McCabe Thiele, proporciona datos més fiables, comparandolos con los resultados otorgados por

simuladores como ChemCad y Aspen plus. (Santana, 2010, pp.36-37)

También es importante mencionar que en el 2013 se realiz6 la parametrizacion, simulacion y
monitoreo de una torre de destilacion binaria para la obtencion de Oxigeno y Nitrégeno, en donde
la parametrizacion se llevo a cabo a través de calculos termodindmicos sustentados en el método
McCabe-Thiele y la simulacion de su comportamiento mediante el modelo matematico que rige
en el software Matlab y Simulink. (Garcia et al., 2013: p.1)

2.2 Bases tedricas

2.2.1 Destilacion

El programa que se mostrara al usuario mediante la interfaz gréafica, se la disefiara a destilacion
atmosférica, es decir, operara a una presion muy cercana de la misma. Este proceso consiste en la
separacion de componentes de una mezcla liquida, aprovechando las diferencias de los puntos de
ebullicién de los componentes individuales, se basa en diversos factores como la presién,
temperatura, entalpia y concentraciones de los componentes presentes. Como consecuencia, 10s
procesos de destilacién dependen de la presion de vapor que tiene cada uno de los componentes

en la mezcla liquida. (Ortiz y Pinzon, 2007, p.16)

2.2.2 Presion de Vapor

La presién de vapor de un componente en una disolucion no es constante, pero varia de acuerdo
con la composicion de la disolucién, por lo general la presidn de vapor sube a medida que aumenta

la fraccion molar del destilado. (Wentworth y Lander, 1975)

2.2.3 Diagrama de punto de ebullicién.

Este diagrama ayuda a observar a presion fija, la variacion de las composiciones de equilibrio y
los componentes de una mezcla liquida con respecto a la temperatura.

Debido a que este proyecto va a manejar mezclas binarias, es esencial conocer este tipo de

diagramas que se basan en una mezcla liquida que contiene 2 componentes (A 'y B).

Estas mezclas por lo general tienen el diagrama de punto de ebullicion siguiente. (Fig. 1-2).
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Figura 1-2: Diagrama fraccion molar-temperatura

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En esta Figura, B es el componente menos volatil y por consiguiente tiene un punto mas alto de
ebullicién que A.

= La fraccion molar es igual a 1 en el punto de ebullicién de A.

= Lafraccién molar de A es igual a 0 en el punto de ebullicién de B.
La curva del punto de rocio es la superior en el diagrama y la inferior se llama curva del punto de
burbuja, el punto de rocio es la temperatura en la que el vapor saturado empieza a comprimir y el
punto de burbuja es la temperatura en la que el liquido empieza a hervir.
El acomodamiento de equilibrio del vapor sobrecalentado, se muestra en la region sobre la
curva de punto de rocio, mientras que el acomodamiento del liquido subenfriado, se muestra en

la region del punto de burbuja que se encuentra debajo de la curva.(Ortiz y Pinzon, 2007, p.18).
2.2.4 Equilibrio vapor-liquido

Las columnas de destilacidn son disefiadas en base a las propiedades del punto de ebullicion de
los componentes de las mezclas que se estan separando. Las alturas de las columnas de destilacion

son determinadas por el equilibrio vapor-liquido (VLE) de los datos para las mezclas. (Ortiz y
Pinzon, 2007,p.19)

Si queremos simplificar ain mas este concepto, podemos realizar una mezcla liquida con 2
componentes puros, los cuales, en el equilibrio son miscibles entre si. Aqui, uno de los
componentes alcanzard mayor volatilidad que el otro, lo que provoca que a cierta temperatura y
considerando a los componentes por separado, se tendré un resultado en donde el comportamiento
de la presion de vapor obedecerd a la siguiente expresion:

P} > Py
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Pero si tomamos en cuenta la mezcla, vemos un resultado relativo entre los dos componentes,
para obtener la presién de vapor saturada debemos aplicar la ley de Raoult, solo de esta manera

alcanzaremos una mezcla ideal. (Montoya, 2012)

2.2.4.1 Ley de Raoult

Para poder entender la Ley de Raoult, Henry y otros autores mencionan que:

Si una solucién obedece la ley de Raoult, la presion parcial de cualquier componente
dependera, en primer término, de su volatilidad y en segundo, de la cantidad presente en
la solucion. La presion de vapor del componente mide la primera propiedad, en tanto

gue su fraccién molar mide la segunda. (Henry et al.,1999: p.175)

P, = X,P,
Donde:
P, = Presion parcial del componente A en equilibrio con la solucion
P, = Presion de vapor de la sustancia A pura a la temperatura de la solucion

X, = Fraccion molar del componente A en la solucién

2.2.4.2 Ecuacién de Antoine

Su deduccion se la realiza de la relacién Clausius-Clapeyron y describe la conexién entre la

temperatura y la presion de saturacion de vapor de sustancias puras. (Camacho, 2017, p.33)

B
P =104"c+T

B
10g1gP = A — ——
910 C+T

El reemplazo de las variables A, B y C que se encuentran en tablas, permitird encontrar la presion
o0 temperatura de saturacion, dependiendo del dato que se tenga, estos calculos permitiran hallar
la volatilidad relativa, siendo un dato dependiente de los componentes que vaya a utilizar el

usuario.

2.2.4.3 Volatilidad relativa
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La volatilidad relativa ayuda a identificar que tan facil o dificil serd la separacién de cada
componente, basandose en la medida de las diferencias de sus puntos de ebullicién y de la

volatilidad entre los 2 componentes, la cual se encuentra definida como:

_Oi/x) _ K

j/x)  Kj

Donde:

yi = En la fase de vapor, la concentracion de equilibrio liquido-vapor del componente i
xi = En la fase liquida, la concentracién de equilibrio liquido-vapor del componente i.
yj = En la fase de vapor, la concentracion de equilibrio liquido-vapor del componente j.

xj= En la fase liquida, la concentracién de equilibrio liquido-vapor del componente j.

(Ortiz y Pinzon, 2007, pp.18-19).
Esta sera calculada en la interfaz a través de los puntos de ebullicion de cada componente
aplicando la ecuacion de Antoine.

2.2.4.4 Curvas de equilibrio Vapor - Liquido (VLE)

El equilibrio vapor — liquido de mezclas binarias a presion constante son representadas como en
la (Fig.2-2).

Diagrama equilibrio Liquido-Vapor.

Curva de equilibric liquide-vaper

Vapor(y)

01 02 03 04 05 0,6 0,7 038 09 1

Liquidofx)

Figura 2-2: Curva de equilibrio vapor-liquido ideal

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

La curva que va de 0 a 1 en el eje (y), se denomina linea de equilibrio vapor-liquido y ayuda a
describir las composiciones del vapor y liquido del equilibrio a presion fija, una mezcla binaria

que tiene un equilibrio vapor-liquido uniforme es relativamente facil separar. (Ortiz y Pinzon, 2007,pp.
19-20)
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En la creacion de la interfaz se manejara la curva de equilibrio vapor-liquido para sistemas ideales,
pero cabe aclarar que para sistemas no ideales, las gréaficas de VLE (equilibrio vapor-liquido)

presentaran las separaciones mas dificiles (Fig. 3-2).

WVapar(y

Liguida(X|

Vapar(y

Liquida(X

Figura 3-2: Curvas de equilibrio vapor-liquido no ideal

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

2.2.5 Métodos de disefio

Existen varios métodos para el disefio de una torre de destilacion, clasificAndose en métodos
graficos, cortos y rigurosos.

Los métodos gréaficos mas empleados son McCabe-Thiele y Ponchon-Sabarit. El primero utiliza
un diagrama de equilibrio vapor-liquido para la identificacion del nimero de etapas, mientras que
el segundo, un diagrama de equilibrio entalpia-composicion a presion constante.

Los métodos cortos no integran métodos de prediccion de propiedades en sus calculos y se

caracterizan porque emplean ecuaciones que solo relacionan los pardmetros mas importantes en
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la torre, ademas cabe recalcar que estos son aplicables a destilacion multicomponente. Los
métodos rigurosos para evaluar y modelar los pardmetros de la torre involucran modelos
matematicos de prediccién de propiedades en sus calculos. (Ortiz y Pinzon, 2007, pp.15-16)

Estos métodos son demasiado complicados y requieren de un tiempo considerable para
realizarlos, por esta razon, la mayoria de estos métodos ya se encuentran programados en
diferentes simuladores de procesos. En este caso, el procedimiento a utilizar para el cumplimiento
de los objetivos planteados en este proyecto es el método grafico Mc-Cabe Thiele, que se basa

principalmente en el balance de materia.

2.2.5.1 Balance general de materia para sistemas binarios

Condensador
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Figura 4-2: Balance de materia para una columna de fraccionamiento continuo
Fuente : McCabe, L.; Smith, C.; Harriot, P. 2007.

La columna tiene una alimentacion de F en mol/h y una fraccién molar de xF, dandome en la
superficie de control 1, un destilado D en mol/h con una fraccion molar de xD y en la superficie
de control 2, un fondo B en mol/h con una concentracion de XB. (McCabe et al., 2007: p.703)
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Con esto podemos mencionar los balances globales de materia independientes.
Balance de materia
F=D+B (1.1)
Balance del componente A
Fy, = Dy, + By, (1.2)
Sustituyendo el valor de B de la ecuacion (1.1), en la ecuacion (1.2) me queda.
% - % (13)
Sustituyendo el valor de D de la ecuacién (1.1), en la ecuacion (1.2) me queda.
B xp—xp

—= 1.4
F Xp — Xp ( )

Las ecuaciones (1.3) y (1.4) se aplican para todos los flujos de liquido y vapor en la parte interna

de la columna. (McCabe et al., 2007: p.703)

2.2.5.2 Velocidades netas de flujo

La diferencia entre el flujo de las corrientes que entran y salen de la superficie de control (1) en
la Figura 4-2, es la magnitud D, ya que al realizar un balance de materia en torno al acumulador
y condensador conduce a:

D=V,—L,(1.5)
La diferencia entre el flujo del vapor y del liquido en cualquier seccion de la parte superior de la
columna conduce a D, considerando solo la parte superior encerrada de la Figura 4-2. (McCabe et

al., 2007: p.703).

Esta parte incluye todos los platos por encima de n +1 y el condensador, dandome como resultado

un balance de materia de:

D =Vpi1 — Ly (1.6)
Esta magnitud D es la velocidad neta de flujo de materia que se eleva por la seccion superior de
la columna, independientemente de las variaciones en V' y L, su diferencia permanece constante,

como también el valor de D. (McCabe et al., 2007: p.703).

Otros balances similares con respecto al componente A da ecuaciones como:
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Dxp =Vo¥y — LaXq = Vng1Yne1 — Lnxn (1.7)

El valor Dx, viene a ser la velocidad neta de flujo del componente A, que se eleva por la seccién

superior de la columna, misma que permanece constante en esta parte del equipo. (McCabe et al.,
2007: p.703)

En la parte inferior de la columna, las velocidades netas del flujo también son constantes, pero a

diferencia del anterior su sentido es descendente, pudiendo deducirse que:

La velocidad neta de flujo de material total = B

La velocidad neta de flujo del componente A = Bxg

B=Ly,—Vy,=Lpyn—Vnys (1.8)
Bxg = Lpxp — VpYp = LinXm — Ving1 Ym+1 (1.9)

Aqui se utiliza el subindice m para representar un plato general de la parte inferior de la columna.
(McCabe et al., 2007: p.704)

2.2.5.3 Mc-Cabe Thiele

Este método grafico ayuda a determinar la cantidad de platos teéricos necesarios para la
separacion de una mezcla binaria, empleando balance de materia en las zonas méas importantes de
la columna, permitiéndome graficar la curva de equilibrio y-x para el sistema y las lineas de

operacion.

El eje principal a tomar en cuenta para la simplificacion de calculos, consiste en plantear un
desbordamiento equimolar en cada plato de la columna, entre el ingreso del plato superior y el

ingreso del plato inferior. (Garcia et al., 2013: p. 43)

Aqui se considera que las corrientes de liquido y vapor entran a un plato, establecen su equilibrio

y salen del mismo.

n-1

Vn,yn :I: Ln-1,xn-1
1 n
Vn+1, yn+1 1 Ln, xn

n+1

Figura 5-2: Balance en un plato

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

27



Cuyo balance de materia total en el plato “n” resulta de:
Vir1 + Loy = Vy + Ly (2.0)
Las formulas y procedimientos que rigen este método, analizan 3 secciones, las cuales son:
e Zona de enriguecimiento
e Zona de agotamiento

e Zona de alimentacion
2.2.5.3.1 Zona de enriquecimiento

Suponiendo que se encuentra en estado estacionario, realizamos un balance de materia entre el
extremo superior de la columna y una etapa “n” cualquiera, ubicada en la zona de

enriguecimiento. (Angeles, 2016, p.2)

-~ - T T
~ - _:“ Balance de la zona de
e -~ “\Q rectificacion
,/ v w ! l:lr\"\ *
_,L. Balance del
,.{ ]l 1"|| condensador total
B !
| «— VA N
1 L. — f,fl D
\ o] /‘; xD
] “ //
H 7
xn Y+l
F
|

Figura 6-2: Zona de enriquecimiento

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

El balance de materia total (2.1) y del componente mas volétil (2.2) seria:
V=L+D (2.1)
Vyne1 = Lx, +Dxp  (2.2)

Que luego dividiendo entre el flujo de vapor (V) tenemos:

L D
Yn+1 = Vxn + VxD (2.3)
El balance de materia total es igual al balance en el sistema de condensacion:
V=L,+D (2.4)

Utilizando la definicidon de reflujo R=L/D y la ecuacion (2.4) se tiene:
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L=Ly=Rx*D
V=R+1)*D

(2.5)
(2.6)

Y ahora, sustituyendo las ecuaciones (2.5) y (2.6) en (2.3):

_ R 4 Xp
it T e T TR

2.7)

Esta ecuacidn es la linea de operacion de la Zona de Enriguecimiento

~ Lined'de
Operacion
de la Zona de
Enriquecimiento

kg
i

XB

Figura 7-2: Linea de Enriquecimiento

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

2.2.5.3.2 Zona de Agotamiento

(Angeles, 2016, p.2-3).

En estado estacionario se realiza un balance de materia entre el extremo inferior de la columnay

una etapa “m” cualquiera, ubicada en la zona de agotamiento. (Angeles, 2016, pp. 3-4)

F

=

z m # Balance en la zona de
— — i v agotamiento

— 1ym+1

| L,
| xm LT.—— —_— — — 7
| v :
NG |
| |
| L Qa 'B
_ - - - - J xB

Figura 8-2: Zona de Agotamiento

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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El balance de materia total (2.8) y del componente mas volatil (2.9) es:
L=V+B (2.8)
Lxp = Vymsr + Bxg  (2.9)

que dividiendo entre el flujo de vapor V:

| &=

Ym+1 = 5Xm — ﬁxB (3.0)

<

Ahora, para obtener una ecuacién anéloga a la anterior sustituimos la ecuacion (2.8) en (3.0).
L

B
=X, — = X 3.1
Ym+1 I—B m I—B B ( )

En este caso se tiene un punto caracteristico:

Xm = XB Ym+1 = xg  (3.2)
(Angeles, 2016, p. 4).

2.2.5.3.3 Balance de materiay energia en la bandeja de alimentacion

T — _ 1

T -
L_____Jg_::_%:_J

Figura 9-2: Plato de Alimentacion

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En estado estacionario, el balance de materia total seria:

F+L+V=L+V (33)
V-=L-L)-F (3.4

Este método considera despreciable la pérdida de calor al exterior, supone que no existe variacion

de entalpias para corrientes de liquido y vapor de etapas adyacentes:

Hyy = Hys1 = Hy (3.5)
Hyp 1= Hy=~ H (3.6)

Pudiéndose expresar el balance de energia de la siguiente manera:
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(V-v)H, = (L-L)H, - FHp (3.7)

Y sustituyendo (3.4) en (3.7) me da:
(L-L) Hy—Hp
F  H,—H,
Este factor permite definir 5 estados de alimentacion dependiendo del valor que tome,

(3.8)

ademas de las ecuaciones (3.7) y (3.8) se obtienen relaciones para evaluar los flujos de vapor y
liquidos para zonas adyacentes:
L—L=F=xq(3.9)
V.-V =F=x(q—1) (4.0)
(Angeles, 2016, p. 4-5).

V=V-F(g-1) V =\
3

" —_ -
L=L+F.q v L=L+F v

Liquido Subenfriado Liquido en su punto de burbuja

VeY 4 F V=V +F(1-q)

T=l, v L=L+F.q v
Vapor en su punto de rocio

Vapor sobrecalentado

Figura 10-2: Flujos para diversas condiciones térmicas de alimentacién

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
2.2.5.3.4 Interseccion de las lineas de operacion

De los balances en cada zona de la columna se deduce que:

qx_ZF
q—1 q—1

y= (4.1)

[IP=]

En donde, la posicion de la linea “q” representa su condicion térmica y la ecuacion (4.1) la zona

donde es posible la interseccion de las lineas de operacion. (Angeles, 2016, p.6)
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Tabla 1-2: Diferentes estados de la condicién térmica de la alimentacion.

Condicién Térmica He Q a/(g-1)

Liquido por debajo del He< HL g>1 >1
punto burbuja
Liquido en su punto Hr = HL q=1 A
burbuja
Vapor en su punto de He = Hv q=0 0
rocio

Vapor por encima de su HF > Hv g<o0 1>q/9g-1>0

punto de rocio

Mezcla liquido-vapor HL <Hrf < Hv 1>q>0

Fuente: Angeles, 2016.
Realizado por: Angeles, Carlos, 2016 (p.7).

Liquido Saturado

Mezcla liquide-vapor

Ligudo Subenfriade

Vapor

SNWV

Sobrgcalentado

Figura 11-2: Linea “q” en funcion de la condicion térmica

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

[IP=

Conociendo esta condicion térmica se puede representar la linea “q” en el diagrama equilibrio
liquido-vapor, que permite la representacion grafica de las lineas de operacion, como lo indica en
la Figura 11-2. (Angeles, 2016, p.7)

En la siguiente Figura se muestra la interseccion de la linea “q” y las lineas de operacion superior
e inferior con R real.
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Figura 12-2: Interseccion de las lineas de operacion

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

2.2.5.3.5 Determinacion del numero de etapas de equilibrio

Representadas las lineas de operacién en el diagrama liquido-vapor se puede determinar el
nimero de etapas de equilibrio.

Para lo cual, se trazan escalones entre las lineas de equilibrio y operacidn, empezando en el punto
de coordenadas (xD, xD) y llegando o pasando (xB, xB), en donde la linea de operacion dependera

de cada una de las siguientes situaciones:

a) Libertad de disefio: Apenas se rodea el punto de interseccién de ambas lineas de operacién

en la Figura 13-2. (Angeles, 2016, p.8)

1
09
08 —
07
06
05

04 P

03 >

02

01

0

0 01 02 03 04 05 06 07 0,3 09 1

Figura 13-2: Namero de etapas de equilibrio [Posicion optima]

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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b) Cuando se ha disefiado con un plato de alimentacion en una zona determinada, el cambio de
una linea de operacion a otra se efectda en dicho plato de alimentacion. (Angeles, 2016, p.8).
Provocando que la ubicacion del plato de alimentacién este en posicién adelantada o retrasada

como se indica en la Figura 14-2 y 15-2 respectivamente.

1
09 .
S

0,8 e
07 L
06 =
05 / =
0.4 4-"'//’
03 ot
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01

0

0 01 02 03 0,4 05 0,5 07 0,8 0,9 1

Figura 14-2: NUmero de etapas de equilibrio [Posicion adelantada]

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

1
09 ~
08 V4 /
07 L
06
05 - )
04 — P
03 )
02
01

0

0 01 02 03 04 05 06 07 0,8 0,9 1

Figura 15-2: NUmero de etapas de equilibrio [Posicion retrasadal]

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
(Angeles, 2016, p.8-9).

2.2.6  Relacion de reflujo

Utilizando este concepto se facilita el andlisis de las columnas de fraccionamiento, el cual se

emplea de 2 maneras diferentes como se indica a continuacion:
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Relacion entre el reflujo y producto de destilado
L V-D

Rp = D=0 (4.2)
Relacién entre el reflujo y el vapor
L
Ry = V=I+D (4.3)

Recordando la ecuacion de la seccion de enriquecimiento (2.7), su pendiente es:

Rp
Rp+1

Donde la relacion entre el reflujo y producto de destilado(Rp) es un valor que puede variar

(4.4)

ajustando la porcién entre el producto de destilado y el reflujo, o cambiando la cantidad de vapor
gue se forma en la seccidn de agotamiento. (McCabe et al., 2007: p.706).
Se cumple que tanto para un condensador parcial o total, la linea de operacion de la zona de

enriquecimiento interseca a la diagonal en el punto es (xp, xp).

2.2.6.1 NuUmero minimo de platos

Cuando la pendiente junto con la relacion de reflujo aumentan hasta que R, sea infinito se cumple
que V=L y la pendiente es igual a 1.

Esto ocasiona que las lineas de operacion coincidan con la diagonal, cuya condicion recibe el
nombre de reflujo total. (McCabe, Smith y Harriot, 2007)

En esta condicion las velocidades de alimentacion, destilado y fondo son cero, esto ayuda a
encontrar la limitante de las columnas de fraccionamiento, hallando el nimero de etapas minimas
escalonando desde el punto (xp, xp) hasta llegar o pasar (xg, xg), con la curva de equilibrio y

usando la linea de 45° como linea de operacion de ambas secciones, superior e inferior. (McCabe
etal., 2007: p.719).

El escalonamiento para hallar el nimero de etapas minimas a una condicion determinada, lo

podemos apreciar en la Figura 16-2.

Figura 16-2: Nimero minimo de platos

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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Si tratamos con mezclas ideales, existe un método mas sencillo para hallar el nimero de etapas
minimas, debemos implementar los valores de volatilidad relativa, fracciéon molar de destilado y

de fondo, con los cuales se puede hallar el N,,,;;, mediante la ecuacién de Fenske.

No. — In [xp(1 —xp)/(xg(1 — xp))]
min — lnaAB

—1 (45)

Esto es aplicable cuando a5 sea constante, pero en caso de haber alguna variacion se recomienda

utilizar la media geomeétrica de los valores extremos. (McCabe et al., 2007: p.721)

2.2.6.2 Tipos de eficiencia de platos

Eficiencia global: La férmula que se emplea con mayor frecuencia se define sencillamente como
el cociente de etapas de equilibrio calculado y el nimero de etapas reales que se requieren para

una separacion especifica.

namero de etapas de equilibrio calculadas

=— , 4.6
namero de etapas reales que se requieren )

El resultado evidentemente puede dar un nimero fraccionario, pero cabe mencionar que solo se
puede construir un ndmero entero de etapas. (Foust et al., 2006: p 125)

Todas las formulas expuestas anteriormente, ayudaran al desarrollo del codigo para la creacion
de la interfaz gréfica.

Ademas, debemos aclarar que esta eficiencia es la menos fundamental, ya que existen dos
férmulas empiricas para la eficacia total de platos de destilacion y absorcion en disefios estandar

de platos y torres comerciales, las cuales son:

Eficiencia de platos Murphree

Yn — Vn+1
Ey=—"—"" (47)
M Yn — Yn+1

Donde:
Yn = Concentracion real promedio del vapor mezclado que sale del platon
Vn+1 = Concentracion real promedio del vapor mezclado que entra al platon

yp = Concentracién de vapor que estaria en equilibrio con el liquido de concentracion x,,

(Geankopolis, 1998, pp. 741-742)
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Eficiencia puntual

Eyp = M (4.8)

n Yn+1

Yn' = Concentracion del vapor en un punto especifico del platon
Vn+1 = Concentracion del vapor mezclado que entra al plato n en el mismo punto

yn = Eficiencia local que no puede ser superior a 1

(Geankopolis, 1998, p. 742)

2.2.7 Matlab

Es un software matematico cuyo elemento basico son las matrices, se caracteriza por ser muy
interactivo y con un gran rendimiento, ayuda a la resolucién de varios problemas de diferentes
tipos, en una fraccion minima de duracion , en relacién con el tiempo que tomaria realizarlo en
los lenguajes de programacion como Basic, Fortran o C, ademads, cuenta con un gestor de
programas de Windows que abre programas del Matlab, mismo que facilita la comunicacién con

otros lenguajes de programacion y la creacién de interfaces de usuario. (Silva, 2016, p.1)

2.2.8 GUI de Matlab

Estas interfaces graficas facilitan el desarrollo de distintas aplicaciones, ayuda al usuario a
manejar la aplicacion desarrollada sin la necesidad de tener conocimientos sobre programacion.
Las apps de MATLAB cuentan con un frontal grafico de usuario GUI, que simplifica y optimiza
los célculos y tareas a efectuar, ademas, varios productos de MATLAB como Control System
Toolbox, Signal Processing Toolbox y Curve Fitting Toolbox, incluyen interfaces personalizadas,

las cuales permiten crear apps personalizadas propias. (MathWorks, 2021, p.1)

Creacién de una GUI de MATLAB

Con el editor de disefio GUIDE, se puede crear interfaces de usuario con la ayuda de las
herramientas que ésta proporciona, generandose de manera automatica cada una de las funciones
del codigo en la creacion de la interfaz, pudiendo modificar el cédigo de programacion acorde al

comportamiento requerido por el usuario. (MathWorks, 2021, p.1)
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3 METODOLOGIA

El desarrollo de este proyecto se basa fundamentalmente en los conocimientos expuestos en los
capitulos 1 y Il, ademas, al ser de tipo educativo la programacion de la columna de destilacion

binaria se basara en la siguiente metodologia:

( N\ ( ] N\ ( N\
Modelacion
INICIO matematica de las Validacioén de la
ecuaciones en herramienta
Matlab
g J g J g J
( ) ( ) ( )
Formulacion de las ., i
_ Creacién de la Co_nverS|on de la
gcuaciones a Interfaz de usuario interfaz a un
utilizar ejecutable.
g J g J g J
( ) ( ] ) ( )
Establecimiento de Mo@e_lamon
% matematica de las
parametros a . FIN
inaresar ecuaciones en
9 Excel
g J g J g J

Gréfico 1-3: Metodologia del trabajo de titulacién

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

Este trabajo se fundamenta en los conocimientos de programacion y las ecuaciones para el
desarrollo de la columna de destilacion binaria, por consiguiente, este programa inducira al
estudiante al campo de la programacién en Matlab, ademas de facilitar la creacién de hojas de

célculo para el desarrollo de ejercicios précticos.
Los antecedentes y el marco tedrico son la parte basica para generar la interfaz, cuya fuente

bibliografica proviene de libros escritos por autores reconocidos, articulos cientificos y tesis de

posgrados y pregrados publicadas a nivel nacional e internacional.

38



3.1 Formulacion de las ecuaciones a utilizar

Las ecuaciones fueron tomadas principalmente del libro de operaciones unitarias de ingenieria
quimica escrito por Warren L. McCabe, Julian C. Smith y Peter Harriot, aqui explica claramente
el método McCabe-Thiele y sus restricciones, entre las ecuaciones mas importantes a tratar

tenemos:

3.1.1 Curvade equilibrio

_ ax
Y=1 +x(a—1)
3.1.2 Lineaq
__1 2
y= q-— 1x qg—1
3.1.3 Linea de agotamiento (LOS)
_S+1 Xp
R S
3.1.4 Relacion de ebullicion
|4
S=%

3.1.5 Linea de rectificacion o enriquecimiento (LOR)

_ R +xD
“R+1°TR+1

y

3.1.6 Relacion de reflujo

|~

3.1.7 Restricciones

Las limitaciones que presenta este método son varias entre estas, no se debe utilizar cuando se
requiera de la aplicacién de mas de 25 platos, cuando la relacion de reflujo minima sea inferior a
1.1 o que la volatilidad relativa sea inferior a 1,3 o superior a 5, si cumpliera cualquiera de estas
condiciones, necesariamente debe utilizarse el método Ponchon Savarit. (Richardson et al., 1981: p.60)
Otras ecuaciones adicionales al método McCabe-Thiele para el cumplimiento de los objetivos

planteados son:

3.1.8 Ecuacion de Antoine

In (P(kpa)) = A — m

39



3.1.9 Volatilidad Relativa

Recordemos que ésta relaciona los valores de equilibrio con las composiciones de un sistema, la

cual se puede expresar de la siguiente manera:

_ y1/%1 _ y1/X2
Y2/X2  V2/X1

12

y1 € Y2 = Fracciones molares en fase gas del componente 1y 2
X1 € Xz = Fracciones molares en fase liquida del componente 1y 2

Debido a que debemos usar la ecuacién de Antoine para hallar la volatilidad relativa y

consideraremos una mezcla binaria ideal, la formula se simplificara a esto.

Py

A2 = P_2 2)

3.2 Establecimiento de parametros a ingresar

Los pardmetros para ingresar en la columna de destilacién binaria son:
e Flujoy fraccion molar de la alimentacion

e Fraccion molar del destilado

e Fraccion molar de fondo

e Relacion de reflujo R/Rmin

e Condicién térmica de la alimentacion (q)

e Eficiencia

¢ Volatilidad Relativa

e Presion y Temperatura de la mezcla

e Las constantes de Antoine

Cada una de estas variables son manipulables al inicio de la interfaz grafica, algunas se pueden

cambiar a lo largo del procedimiento, tales como:

e Fraccién molar de destilado
e Fraccién molar de alimentacion
e Fraccién molar de fondo

e Condicidn térmica de la alimentacion (q)
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o Reflujoreal
e Relacion de R/Rmin

e Eficiencia
3.3 Modelacion matematica de las ecuaciones en Excel.

Se desarrollo la columna de destilacion binaria por el método McCabe-Thiele en una hoja de
Excel, con todos los parametros a ingresar mencionados en el alcance del trabajo de titulacion,
permitiendo en esta hoja evaluar el nimero de interfaces a llevar a cabo, para mejorar la
explicacion didéctica acerca de como se desarrollan los calculos, a fin de obtener los resultados
de la columna de destilacion binaria.

Para la evaluacion de la hoja de Excel, se considerd una mezcla binaria ideal de Acetona y
Acetonitrilo, a una T=90°C y una presion de 1 atm, como también que F=100; xD = 0.9; xB =
0.1; g=1.3; RIRmin =2.3 y a.=3.4, la cual estuvo conformada por:

CALCULO DE LA VOLATILIDAD RELATIVA CON LA ECUACION DE ANTOINE
A B C Psat(Kpa) |Tebullicién
Composicion 1 | 13,78190( 2726,8| 217,57 136,4968| 79,997528 Acetona
Composicién 2 15,0717| 3580,8| 224,65 40,1024| 117,89863 Acetonitrilo
Presion 101,321 |kpa l:ICeldas modificables
Temperatura 90|°C
Volatilidad Relativa | 3,4037|

Figura 17-3: Célculo de la volatilidad relativa

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 17-3, se realiza el ingreso de las constantes de Antoine y las condiciones de la mezcla

para el célculo de la volatilidad relativa.

TORRE DE DESTILACION BINARIA POR EL METODO DE Mc-Cabe Thiele

Celdas modificables

F ] wo] F
N 05 s—

S

-
a [ 13
L - - -B B ]

50
0.1

Figura 18-3: Ingreso de parametros en la columna de destilacién binaria

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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En la Figura 18-3, se ingresa el flujo de alimentacion, la condicion térmica de la mezcla, la
relacion R/Rmin, la fraccion molar de alimentacion, destilado y fondo.

1.-Balance de Materia

F D B z xD XB
Componente 1 50 45 5 0,5 0,9 0,1
Componente 2 50 5 45 0,5 0,1 0,9
Total 100 50 50 1 1 1

Figura 19-3: Balance de masa

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 19-3, se muestra el balance de materia realizada en la hoja de calculo, después del

ingreso de cada de uno de los parametros.

2.-Diagrama equilibrio vapor-liquido. [D.E L-V)
[= [ 3.4037] 1
Diagrama equilibrio Liguido-Vapor.
e
C //
./-’

Figura 20-3: Curva de equilibrio

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 20-3, se muestra la curva de equilibrio y liquido-vapor, con la volatilidad relativa

calculada anteriormente.
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Diagrama eguilibrio Liguido-Vapor.

Figura 21-3: Ubicacion de los puntos de destilado, fondo y alimentacion.

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 21-3, se realiza la ubicacién de puntos como: destilado, fondo y alimentacion en la
linea de 45°.

[

N etapas minimas;

4]

Diagrama equilibrio

Liquido-Vapor.

Figura 22-3: Célculo del nimero de etapas minimas

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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En la Figura 22-3, se escalona entre la linea de 45° y la curva de equilibrio desde el punto (xD,
xD) hasta llegar o pasar (xB, xB), para hallar el nimero de etapas minimas.

[g I 13]

Diagrama equilibrio Liguido-Vapor.

Figura 23-3: Ubicacion de la linea g

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 23-3, se realiza la ubicacion de la condicién térmica (g) a un Rmin.

Diagrama equilibrio Liquido-Vapor.

Figura 24-3: Ubicacion de las lineas de rectificacion y agotamiento.

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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En la Figura 24-3, se une el punto de fondo y destilado, con el punto de interseccion de la linea

g en la curva de equilibrio con los datos de Rmin.

[ 0.735397]

| Bmin

| 031373782

| Smin

[RiBmin |

23|

1,91973752]

[SiSmin | 1218519

|Flrea|

|5rea|

| 2335397

Figura 25-3: Célculo de R,S real y min
Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 25-3, se realiza los célculos de R, S real y min, mediante los datos ofrecidos por la

ubicacion de las lineas de operacion con Rmin.

Diagrama equilibrio Liquido-Vapor.

Figura 26-3: Ubicacion de las lineas de operacion con el reflujo real
Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 26-3, se ubico las lineas de operacidon en la curva de equilibrio con el reflujo real

hallado.
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N’ etapas teéricas l 6]

Diagrama equilibrio Liquido-Vapor.

Nimero de etapas reales

Eficiencia 80/
N 6
Ereales 6666667

Figura 27-3: Célculo del nimero de etapas tedricas y reales

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 27-3, se procede a escalonar desde el punto (XD, xD) hasta llegar o pasar (xB, xB)
entre la curva de equilibrio y las lineas de operacion superior e inferior, permitiéndome hallar el
nimero de etapas tedricas y reales, cuyo valor real de etapas se modifica de acuerdo a la eficiencia

otorgada.

Todo este procedimiento programado en la hoja de célculo sirvié de comparacion con los
resultados obtenidos en la programacién con Matlab, tanto en el desarrollo, organizacién y

verificacion de la interfaz.

3.4 Creacion de la Interfaz de usuario.

Se disefid cada una de las interfaces interconectadas a usar con la ayuda del Excel ya desarrollado,
en las cuales, solo se ingreso el disefio de como va a estar conformada y la conexion de cada una

de éstas.
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4] Priemer
Célculo de la volatiliad relativa
Presion de Temperartura(*C}
A B 3 Saturacion({Kpa) de Ebulician
Componente 1
Componente 2
Te doy una ayuda [AQUY]
Presion
Temperatura
Calcular
n_w o
-@- fraquimicoo
Volatilidad
Relativa(a)
u Fraquimico oHH;
Ingenieria Quimica en
LatinoAmérica
Siguiente

Figura 28-3: Primera interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 28-3, se muestra la primera interfaz en donde se ingresa las constantes de Antoine,

como también la presién y temperatura de la mezcla.

4 Priemera - X
g o
% S 3

Comenzamos

Relacion de
reflujo Dejanos ayudarte

Composicidn 1
Composicién 2
——| Total

Diagrama equibrio iquido-vapor

Eficiencia (%) Explicacion Dindmica

F D B z D xB

'Fraqul'mlcﬁ ol

D 1
0.9
08

0.7

06
q v

0.5

0.4

0.3

0.2
x8
0.1

A Iniciar .
M 0 0.1 02 03 04 05 08 07 08 09 1

__ Todos los resultados I

Figura 29-3: Segunda interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la segunda interfaz se ingresa el flujo de alimentacion, la relacion R/Rmin, la eficiencia, la

fraccion molar de alimentacion, destilado y fondo.
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&) Primers
QY

Aprendamos

09
08
o7
06
05
04
03[
o2

o1

Ubicacitn de los puntos de destiado, fondo y aimentacian

*B z

0.6

0.8 0.9 1

xD

09

08|

0.7

06

05

04r

03[

02

01r

Actualizar

Siguiente

:Como? 2 5
&Comao? Calculo del nimero de etapas minimas.

Nimerc de etapas _

Figura 30-3: Tercera interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la tercera interfaz se puede cambiar los valores de fraccion molar de alimentacion, destilado y

fondo, para encontrar el nimero de etapas minimas.

4| Primera2
Lineas de operacion

Ubicacion de la lnea

09
08
07
06
05
04
03r
02

01r

Teayudo [AQUI]

0 0.1 02 0.3 0.4 0.5 0.6

0.7

0.8

Actualizar

Siguiente.

Ubicacién de la LOR y LOS

0.1 02 0.3 04 0.5 08 0.7 08 0.9 1

Figura 31-3: Cuarta Interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la cuarta interfaz se puede cambiar la condicion térmica de alimentacion, para la ubicacion de

las lineas de operacion con Rmin.

48




4. Primera3
Diagrama
HLOR R/Rmin g
Cambiar R Cambiar RiRmin
mLos S/Smin Que hacemos ahora ?? Conocido el R real ya puedo ubicar las lineas de operacion reales
Rreal R min r
S real
S min o8-
08
Otros balances
07
Alimentacion [F] Destiado (D) Fondo [8)
06
05
04
ReLD 5=viB
03
Lmin Vmin
02
Lreal Vreal
01
0 .
Siguiente: L] 01 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Figura 32-3: Quinta Interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la quinta interfaz podriamos modificar Rreal y la relacion de R/Rmin, para realizar el gréfico
de las lineas de operacion con Rreal.

4| Primerad - X
N =
Casi terminamos
1~

Nimero de etapas
tedricas
09 -

Numero de etapas £Cémo lo hago?
08+ reales

Eficiencia(%)
07 !

06 [
Graficar

Reiniciar
05

04
03
0z

01

0 L L I I L I I L L |
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

< | Resultados

Figura 33-3: Sexta interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la sexta interfaz asi mismo, modificariamos la eficiencia para realizar el grafico del nimero
de etapas teoricas.
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4 Interfal - x

AR de W w

Todos los balances

Composicion 1
Compesicion 2 09 -

Total

RIRmin Niamero de etapas

Che tedricas 07 r

mLos S/8min Nimero de etapas.

Rreal R min

Eficiencial%) 05+
Sreal S min

Alimentacion [F] Destiado [D] Fondo [B]

R=LID 5=ViB

Lmin Ty

Lreal Vreal

Sorpresajj a 0.1 02 0.3 0.4 05 0.6 07 0.8 09 1

Figura 34-3: Séptima interfaz
Realizado por: Romo, Frans, 2021.
Por Gltimo, en la séptima interfaz se muestra todos los resultados obtenidos, con los parametros

ya ingresados previamente.

3.5 Modelacién matematica de las ecuaciones en Matlab.

En cada una de las interfaces, de acuerdo con lo necesitado se ingresé el codigo correspondiente
para la acertada ejecucién de las mismas, entre todo el codigo ingresado se puede destacar que la

parte mas importante, es la que se uso para el calculo del nimero de etapas minimas y teéricas.

3.5.1 Etapas minimas

Para graficar el nimero de etapas minimas, se realizan 2 vectores, el primero: fila (codigo que se
muestra a continuacion), en donde los valores a tomar dependen de la curva de equilibrio, y la
segunda, la linea de 45°, cuyo escalonamiento va desde el punto (xD, xD) hasta llegar o pasar el

punto (xB, xB). El cédigo pertenece al archivo Priemera.m.
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while xe (i-1)>xB

xe(')— ye (i-1)
)= ye(i-1)
i+l)= xe (1) ;
i+l)= xe (1) ;
= er+l;

/ (B=(B-1) *ye (i-1));
e(i
e (
e (1
er

i=1i42;
end

plot (xe,ye, '-sk', 'MarkerIndices',2:2:1length(ye)) ;hold off
set (handles.edit7, 'string',er);

3.5.2 Etapas teodricas

El cddigo que se muestra a continuacion, sirve para graficar el nimero de etapas tedricas, de
modo que, se elaboran 2 vectores en fila, los cuales dependen de la curva de equilibrio y la linea
de operacion superior e inferior, cuyo escalonamiento va desde el punto (xD, xD) hasta llegar o
pasar el punto (xB, xB). EIl codigo pertenece al archivo Primera4.m.

xe(l)= xD ;

ye(l)= xD ;

ea=0;

ee=0;

i=2 ;

while xe(i—1)>xB ;
xe (i)= ye (i-1)/ (B~ (B-1) *ye (i-1));
ve(i)= ye( 1);
xe (i+1)= xe(i);

if xe(i) > P
ye(i+1):(R/(R+1))*xe( ) +xD/ (R+1) ;

ee = ee+l;

elseif xe( )< xXB
ye (i+l)= xe(i);
ee=ee+l;

else
ye (i+1)=((S+1)/(S)) *xe (i) -xB/S;
ea = eatl ;

end

1i=1+42;

end

e = eetea;

plot(xe,ye, '-pk', 'MarkerIndices',2:2:1length(ye));
set (handles.editl, 'string',e);

$Calculo del numero de etapas reales"
global Eficiencia er
set (handles.edit2, 'string', ((e)/ (Eficiencia)) *100);
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set (handles.edit3, 'string',Eficiencia);

text (0.03,0.95, ['Numero de etapas tedricas = ',num2str(e)]);
text (0.03,0.90, ['Numero de etapas minimas = ',num2str(er)]);
text (0.03,0.85, ['Etapa de alimentacidn ', num2str(ee)]);

3.6 Validacion de la herramienta.

Se convalidaron los resultados ofrecidos por la interfaz grafica en la hoja de célculo de Excel,
mismos que, en la ejecucion del ejercicio planteado dieron un mismo resultado.

Los datos a evaluar en las 2 partes fueron: una mezcla binaria ideal de Acetona y Acetonitrilo, a
una T=90°C, de igual forma, una presion de 1 atm, como también que F=100; xD =0.9; xB = 0.1;
g=13; RRRmin=2.3 y a =3.4.

3.7 Conversién de la interfaz a un ejecutable.

Se us6 App compiler, para la conversion a un ejecutable que pueda ser usado en cualquier tipo de
computadora, sin la necesidad de tener Matlab.

4\ MATLAB R2020a
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| = -
=) v = — Explorer Modeler N
Design GetMore Install Package
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EP O G Ut I8
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McCabeThiele CODECENERATICH =
5] Balances internos.png o — o T
% Codigo de matrizm 3] () 1Dy atoe)
&) Come hallar manualmente l2ints  Ficed-Point  GPU Coder  HDLCoder  MATLAB Coder
5 coNCEPTOS png
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Figura 35-3: Aplicacion de Matlab usada para la conversion de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 35-3, se indica en donde se encuentra la aplicacién App Compiler de Matlab.
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4 GESTION DEL PROYECTO

4.1 Cronograma

Tabla 1-3: Cronograma del proyecto

ACTIVIDAD TIEMPO
1°mes 2°mes 3°mes

1123|412 (3 |4|1]|2]|3]|4

Revisidn bibliografica X[ X [ X | X [ X | X | X [X[X |X [X |X

Elaboracion del anteproyecto X | x

Determinacion de variables y modelado de equipo X | x

Disefio de la Interfaz gréfica X [ X | x |x

Correccion de posibles errores en la interfaz X X | x

X X | X

Validacion de la interfaz con bibliografia

Elaboracion y correccion de borradores, tipiado del trabajofinal | x | X | x | x | x | x [ X [ X | x | X

Empastado y presentacion del trabajo final

Revision del documento final

Defensa del trabajo

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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4.2  Presupuesto

Para la elaboracion de este proyecto se requirié de un presupuesto, el cual se detalla

detenidamente en la Tabla 2-3.

Tabla 2-3: Presupuesto del trabajo de titulacion.

PRESUPUESTO
CONCEPTO MONTO FUENTE DE FINANCIAMIENTO
INTERNA EXTERNA
Investigacion y aprendizaje $140 X
(Internet)
Impresion del documento $30 X
final
Copias e impresiones $20 X
adicionales
Empastados $60 X
Imprevistos $25 X
TOTAL $275

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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5 RESULTADOS, DISCUSION Y ANALISIS DE RESULTADOS.

5.1 Comparacion de resultados

Para asegurar que la interfaz gréafica funcione de manera correcta se evaluaron los resultados
ofrecidos en determinadas condiciones, implementando varios proyectos de investigacion que

seran mencionados a continuacion:

El primer articulo, denominado “Shortcut Design Method for Multistage Binary Distillation via
MS-Excel” ofrece una solucién numérica al método McCabe-Thiele, para encontrar el nimero
tedrico de etapas para el sistema binario ideal y no ideal, la relacion de reflujo, composicion de
cada plato dentro de la columna, carga del condensador y el rehervidor.

En este articulo, se realiza un ejercicio en el que se emplea la Ley de Raoult para sacar la presién

de vapor de cada componente. (Dongare et al., 2016: p.6).
B

10g1gP = A — ——
910 C+T

Cuyas constantes de A, By C del acido acético y el agua son reemplazadas por las utilizadas en
la Tabla 1-4.

Tabla 1-4: Constantes de la Ley de Raoult para el agua y el acido acético.
Compuesto A B C

Agua 18,5882 3298,52 233,43
Acido acético 18,47233 4457,83 258,46
Fuente: Dongare et al.,2016: p.7

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la temperatura de la columna se utiliza un rango que va desde 99,866 hasta 118,07°C, este

dato se encuentra expresado en la Tabla 2-4.
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Tabla 2-4: Hoja de célculo para la tabulacion de VLE

Temp Vapor Pressure Partial Pressure Sum Water Mole Acetic Acid Mole
(°C) (mm Hg) Pressures Pp/Ptotal
(mm Hg) Fractions Fractions
Water Acetic Water Acetic x1 yl x2 y2
Acid Acid

99.866 760 416.3959 760 0 1 1 1 0 0
100.77 | 785.161451 429.7352 734.1277 258723 1 0.935002 0.965958 0.064998 0.034042
101.68 | 811.012368 4434313 711.7857 48.21433 1 0.877651 0.93656 0.122349 0.06344
102.59 | 837.567355 4574914 689.0826 70.9174 1 0.822719 0.906688 0.177281 0.093312
103.50 | 864.841221 471.9232 664.4168 95.58319 1 0.768253 0.874233 0231747 0.125767
105.32 921.60585 5019327 | 607.2258 152.7742 1 0.658878 0.798981 0.341122 0.201019
106.24 | 951.127259 517.5262 574.6344 185.3656 1 0.604161 0.756098 0.395839 0.243902
109.88 | 1077.17407 584.0134 421.9733 338.0267 1 0.391741 0.555228 0.608259 0.444772
112.61 [ 1180.52371 638.4317 290.1247 469.8753 1 0.245759 0.381743 0.754241 0.618257
11443 | 1253.87266 677.0083 196.5885 563.4115 1 0.156785 0.258669 0.843215 0.741331
117.16 | 137091837 738.4991 50.14049 709.8595 1 0.036574 0.065974 0.963426 0.934026
118.07 | 141187783 760 -1.8E-12 760 1 -1.3E-15 -2 4E-15 1 1

Fuente: Dongare et al.,2016: p.8.
Realizado por: Dongare, S.; Shende, C.; Ganvir, N.; Deshmuckh, M..2016.

En base a los datos mencionados, este proyecto desarrollé una hoja de calculo de Excel, capaz de

encontrar automaticamente el nimero real de etapas, la relacion de reflujo y las dimensiones de

la columna.

Esta hoja permite dar respuestas rapidamente, por tal razén, evaluando la mezcla anterior en las

condiciones mencionadas, con un valor de g=1, relacion de reflujo = 1.5 Rmin, fraccién molar de

alimentacion, destilado y fondo de 0.4, 0.9 y 0.05 respectivamente, se pudo obtener los resultados

gue se encuentran en la Tabla 3-4.

Tabla 3-4: Hoja de calculo de detalles de entrada

inputs
Relative Volatility a 1.880114
Mole Fraction in Feed xF 0.5
Mole Fraction in Distillate xD 0.9
Mole Fraction in Bottoms xB 0.05
Quality of Feed q 1
Minimum Reflux Ratio Rmin 1.62 ‘
Reflux Ratio 1.5| x Rmin |
2.43 |
Override Reflux Ratio
Selected Reflux Ratio 243
Feed Stage 6
Total Stages 15.00 '

Fuente: Dongare et al.,2016: p.8.
Realizado por: Dongare, S.; Shende, C.; Ganvir, N.; Deshmuckh, M..2016.

Los datos obtenidos en la Tabla 3-4, se pueden comparar con los de la interfaz creada, asegurando

que el valor sacado en la interfaz de la volatilidad relativa es de 1.85772, en donde, si calculamos
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el error con respecto a la hoja de célculo nos da como respuesta 1.2%, siendo demasiado alto pero
justificado, por otro lado, para calcular la volatilidad relativa en la hoja de calculo, se utiliza un
intervalo de temperaturas en la columna y se hace uso de la ecuacién de Wilson, asi mismo, se

emplea la volatilidad relativa dada por el articulo, para obtener la interfaz de los demaés calculos.

Sustituyendo este Unico valor de la interfaz, los resultados dados por la hoja de calculo y la interfaz

son los mismos. A continuacidn, se muestran los resultados ofrecidos por la interfaz gréfica.

Equilibrio liquido-vapor

1 Numero de etapas tedricas = 15 ——
Mimero de etapas reales = 15
0.9  Ndmero de etapas minimas =9
Etapa de alimentacion = 6

Fraccién molar del componente en fase vapor

J 0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
Fraccion molar del componente en fase liquida

Graéfico 2-4: Diagrama McCabe-Thiele de la mezcla agua-acido acético de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En el grafico 2-4, se aprecia claramente el nimero de etapas tedricas de la mezcla agua-acido
acético, ademas de los resultados de la etapa de alimentacion y el nimero de etapas reales y

minimas.
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Composicion 1

F o B

50 478471 | 2.35294
T 50 520412 | 447059
e 100 520412 | 47.0588
mLOR | 0617911 | RRmin 15
mLOS 125933 SiSmin 1.30873
R real 2.42579 R min 161719
S real 3.85613 S min 294646
Alimentacion [F] Destilade [D]
100 52.9412
R=LID
e 85516 Vi
Lreal 128 424 Vreal

z xD xB
0.5 0.9 0.05
0.5 0.1 095

1 1 1

Nimero de etapas
tedricaz

Nimero de etapas

reales 13

o 100
Eficiencia(%)

Fondo [B]

47.0588

S=\IB
138.657

181.465

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

Figura 36-4: Resultados de la mezcla agua-acido acético de la interfaz

En la Figura 36-4, se muestran los resultados de la mezcla agua-acido acético, cuyos pardmetros

de ingreso para la obtencion de los mismos se encuentran en la Tabla 4-4.

Tabla 4-4: Pardmetros de ingreso 1

Parametros Valor
ingresados

xD 0.9

xB 0.05

z 0.5

q 1

o' 1.880114
R/Rmin 15

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

Aqui, la resolucion obtenida en cada una de las 2 es idéntica, y o podemos observar claramente

en la Tabla 5-4.

Tabla 5-4: Comparacion de pardmetros 1

Parametros Interfaz gréafica Hoja de calculo

Rmin 1.61719 1.62
Numero de platos tedricos 15 15
Plato de alimentacién 6 6

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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Otro proyecto interesante con el que se pudo comparar fue “Estudo sobre coluna de destilacBes
para a mistura binaria acetato de butila-etanol” el mismo que present6 un estudio de columnas de
destilacion binaria, con la mezcla acetato de butilo y etanol, a fin de obtener una columna 6ptima

para su funcionamiento en determinadas condiciones.

En la segunda etapa de este proyecto, se realiz6 un estudio de la curva equilibrio liquido-vapor
para la mezcla mencionada, en donde se encontrd que, para la simplificacion de calculos se debe
considerar que la mezcla tenga volatilidad relativa constante (o = 6,8586) y que en la alimentacion
ingrese una fraccion molar de 0.7 de acetato butilo y 0.3 de etanol. Con estos parametros iniciales
se evalUia a distintas fracciones molares de destilado y fondo, a condiciones térmicas (q) de liquido
saturado y vapor saturado. (Benaducci y Mazzetto, 2014; pp. 22-25).

En cuanto al vapor saturado, se obtiene un mayor grado de pureza utilizando un reflujo de 1.5
Rmin y debido a que en la alimentacion su condicidn térmica es totalmente vapor, se necesita
menor nimero de etapas para lograr la pureza deseada.

Los resultados obtenidos mediante el método grafico McCabe-Thiele en este proyecto son los

siguientes:

Gréfico do método McCabe-Thiele para Xp=0,9999, Xnund=0,0001 e R=1,50
‘ 1

0,995 // i 2

0,985

e Curva com alfa
3 constante

058

—

0975

097

Fragio de etamolmo wapor

0,965
096
0,955

055
0,95 0,955 0,96 0,965 0,97 0975 0,98 0,585 059 0,995
Fragdo de eunol no Itfqu};!o

¥ I > >

o [ e ret ficag B0

[====linha de alimentacio

|==—linha de ¢sgotamento

Grafico 3-4: Diagrama McCabe-Thiele de la mezcla acetato de butilo-etanol (1)

Realizado por: Benaducci, J.; Mazzetto, M.2014.
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Grafico do método McCabe-Thiele para Xtp.=0,9999, Xsundo=0,0001 e R=1,50

04 05 0,6

Fracdo de etanol no liquido
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constante
T

e linha de retificacdo

=== linha de alimentacdo

= linha dz esgotamento

Grafico 4-4: Diagrama McCabe-Thiele de la mezcla acetato de butilo-etanol (2)

Realizado por: Benaducci, J.; Mazzetto, M.2014.

Fragio de etanol no vapor

Grafico do método McCabe-Thiele para X:0po=0,9999, X:undo=0,0001 e R=1,50

0,05
0,04
=== Curva com alfa
constante
0,03
y=x
jm linha de retificacdo
0,02 10 mm=linha de 2limentacio
= linha de esgotamento
0,01 -
. P12 | . .
0 13 0,01 0,02 0,03 0,05

Fragao de etanol no liquido

Gréfico 5-4: Diagrama McCabe-Thiele de la mezcla acetato de butilo-etanol (3)

Realizado por: Benaducci, J.; Mazzetto, M.2014.

En los gréaficos 3-4, 4-4 y 5-4 se aprecia claramente el nimero de etapas tedricas de la mezcla

acetato de butilo-etanol, las lineas de operacion y la curva de equilibrio vapor-liquido a

volatilidad relativa constante.
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Los resultados de reflujo, fraccion molar de destilado, fondo y el nimero de etapas tedricas se

encuentran en la Tabla 6-4.

Tabla 6-4: Valores de la fraccion de etanol en el liquido de cada etapa

Tabela 4. Valores da fragdo de etanol no liquido em cada estagio obtidos analiticamente para a solugdo escolhida
com alimenta¢do de vapor saturado.
Pressdo 1 atm
Refluxo 1,50
Xtopo 0,9999
Xfundo 0,0001
0,999315 Retificacdo
0,996071 Retificacdo
0,97842 Retificacdo
0,89102 Retificagcdo
0,600557 Retificacdo
0,233273 Retificacdo
0,081444 Esgotamento
0,030507 Esgotamento
0,010266 Esgotamento
0,00331 Esgotamento
0,001042 Esgotamento
0,000315 Esgotamento
8,29E-05 Esgotamento
Total de estagios 13

Fuente: Benaducciy Mazzetto, 2014: p.41.

Realizado por: Benaducci, J.; Mazzetto, M.2014.

Cabe aclarar que “refluxo” significa 1,5 Rmin, mencionado esto, a continuacion, se evaltan los
parametros ingresados en este proyecto con la interfaz creada, los cuales se encuentran en la Tabla
7-4.

Tabla 7-4: Pardmetros de ingreso 2

Paradmetros Valor
ingresados

xD 0.9999

xB 0.0001

z 0.3

q 0

a 6.858639909
R/Rmin 15

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

Los resultados ofrecidos por la interfaz son los siguientes:



Equilibrio liquido-vapor

1 Nuomero de etapas tedricas = 13 o
MNimero de etapas reales = 13 _7____7___7-——-*“ :
0.9 [ Mumero de etapas minimas = 10 o = 4

Etapa de alimentacién = 7
0.8 T s - 4

Fraccién molar del compenente en fase vapor

+ -+

o 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
Fraccion molar del componente en fase liquida

Gréfico 6-4: Diagrama McCabe-Thiele de la mezcla acetato de butilo-etanol de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En el gréfico 6-4 se puede apreciar el resultado del nimero de etapas teoricas, reales, minimas y
la etapa de alimentacion.

Todos los balances
F 0] B z =D =B
Composicion 1 30 29.993 | 0.0070004 0.3 0.9999 0.0001
Composicion 2 70 0.0029996 | 69.997 0.7 0.0001 0.9999
Total 100 259.996 T0.004 1 1 1
R/Rmin c Mamero de etapas
0.743713 1.5 . 13
mLOR tedricas
mLOS 215588 S/Smin 3.55402 Mamero de etapas
reales 13
L=l 435282 B 280188 100
Eficiencia(%:}
2=z 0885138 S min 0.243425
Alimentacion [F] Destilado [0 Fondo [B]
100 25995 T0.004
R=L/D S=\B
Lmin a7.0445 min 17.04028
Lreal 130.567 real 60.5631

Figura 37-4: Resultados de la mezcla acetato de butilo-etanol de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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En la Figura 37-4 se muestra los resultados de la mezcla acetato de butilo-etanol, con los
parametros de ingreso mencionados en la Tabla 7-4, en donde la resolucion obtenida en cada una

de las 2 es idéntica, tal como se muestra en la Tabla 8-4.

Tabla 8-4: Comparacion de parametros 2

Parametros Interfaz grafica Hoja de calculo
NUmero de platos tedricos 13 13
Plato de alimentacion 7 7

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

Un proyecto importante que fue realizado en la Universidad Federal de Rio Grande en la escuela
de quimica y alimentacidn, se denomina “Ferramenta computacional para dimensionamento de
colunas de destilagdo de pratos para misturas binarias” cuya finalidad fue desarrollar un algoritmo
con interfaz gréafica para la separacion de mezclas binarias, por los métodos gréficos tradicionales,
McCabe Thiele y Ponchon-Savarit, el mismo se realizé en lenguaje de programacién Python, que
sirvio de herramienta didactica y de ayuda para el dimensionamiento de una columna de placas

para la separacion de una mezcla ideal de acetona-agua. (Almeida, 2017,p.1)
Para la verificacién de esta herramienta se utilizaron ejercicios resueltos, cuyas respuestas se
compararon con el proporcionado por el algoritmo y la herramienta computacional, dicha

comparacion se expresa en la Tabla 9-4.

Tabla 9-4: Comparacién de los resultados obtenidos para la validacion de la herramienta

Entrada Saida
Simulagio Dados fornecidos pelo
Res pos tas Algoritmo Literatura
probl ema
Dadas xy asp =247 N 7.805
F [kmol/hf 100 Nmin 4.327 X
McCabe-Thiele:
Ir Xpy XE 0.5, 0.8, 0,08 Rmin 0393 039
benzeno + tolueno
1 7 i ¥ 3
(AZEVEDO et al. R 0,72 Alimentagio 3
2013) q l D [kmolhf 58,333 X
Eficiéncia l B [kmolh] 41,667 X
Dadas xy uap =247 N 12 12
McCabe-Thiete: | 1 (molVh] 100 Nmin 4377 X
benzeno + tolueno IF XDy XE 0.5, 0.8, 0,08 Rmin 0,393 0.39
2 (AZEVEDO ef al. R 0,72 Alimentagio 3 3
2013) q 1 D [Emol 58,333 X
Eficiéncia 0.7 B [kmolhf 41667 X

Fuente: Almeida, 2017, p.41.

Realizado por: Almeida, Guillherme. 2017.
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Entonces, los pardmetros a evaluar en la interfaz grafica para asegurar la correcta metodologia

llevada a cabo, son los expresados en la Tabla 10-4.

Tabla 10-4: Pardmetros de ingreso 3

Parametros Valor
ingresados

xD 0.8

xB 0.08

z 0.5

q 1

« 2.47
Rreal 0.72
Eficiencia ly0.7

Realizado por: Romo, Frans,2021.

En donde los resultados encontrados son los siguientes:

Casi terminamos

Equilibrio liquido-vapor
T T T T T T T T T

1 MNuimero de etapas tedricas =8
Nimero de etapas minimas = 5
0.9 - Etapa de alimentacion = 3 —

Gréfico 7-4: Diagrama McCabe-Thiele de la mezcla benceno-tolueno de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En el grafico 7-4 se aprecia claramente el nimero de etapas tedricas de la mezcla benceno-tolueno,

ademas del resultado obtenido del nimero de etapas minimas y la etapa de alimentacion.
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Todos los balances

Alimentacion [F]

100

R=L/Dy

Lreal 42

Composicion 1 S0
Composicion 2 S0
Total 100
mLOR 0.253511
mLOS 1.41524

R real 072
EE 2.40824

=T 242814

D

46 6667
11.6667

58.3333

R/Rmin

S/Smin

R min

S min

B

3.33333
38.3333

41.6667

1.72572

1.21445

0.418252

1.98259

Destilado [0

58.3333

Wmin

“real

z =D
5 0.e
5 0.z

Namero de etapas
tedricas

Nimero de etapas
reales

Eficiencia{%)

Fondo [B]

41,6867

S=\/B
826247

100.343

=B

o.08
0.52

Figura 38-4: Resultados de la mezcla benceno-tolueno de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 38-4 se muestran los resultados de la mezcla benceno-tolueno, con los parametros

de ingreso mencionados en la Tabla 10-4.

Como en los datos indicados, también se prob6 una eficiencia de 0.7 y se pudo medir este valor

en la interfaz, cuyo resultado se indica en la Figura 39-4.

Mimero de etapas
tedricas

Mimero de etapas
reales

Eficiencial%}

11.4286

7o

Mumero de etapas tedricas = 8

Mimero de etapas reales = 11.4286

Muimero de etapas minimas =5

Etapa de alimentacién = 3

Figura 39-4: Numero de etapas reales con 70% de eficiencia de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

Si comparamos los resultados ofrecidos por la interfaz, con los del proyecto mencionado,

obtenemos los datos de la Tabla 11-4.

65




Tabla 11-4: Comparacion de pardmetros 3

Parametros Interfaz gréafica en Matlab Interfaz grafica en Python

Rmin 0.416252 0.393
Numero de platos teéricos 8 7.805
Numero de plato minimos 5 4.327
Plato de alimentacion 3 3
D(Kmol/h) 58.3333 58.333
B(Kmol/h) 41.6667 41.667

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

Los resultados ofrecidos en cada una de las interfaces son los mismos, excepto en el Rmin, esta

leve diferencia se debe a la cantidad de decimales con las que se trabaja. Ademas, cabe aclarar

que en el numero de platos teéricos y minimos solo se puede disefiar un nimero entero de platos

en la columna de destilacion.

Otra forma en la que se pudo asegurar que la interfaz creada funciona de manera correcta, fue

mediante la pagina de checalc.com., la misma que tiene una seccién donde halla la etapa de

alimentacion y el nimero de etapas tedricas mediante el método McCabe-Thiele.

Igualmente, CheCalc viene a ser una pagina gque ofrece calculos de ingenieria quimica, aqui se

puede encontrar aplicaciones web, tales como flujo de fluidos, transferencia de calor, destilacion,

agitacion, equilibrios liquido-vapor, equipo, propiedades, entre otros, ayudando efectivamente a

los ingenieros de procesos en operacion de plantas y mantenimiento. (CheCalc, 2021, p.1)

Los parametros a ingresar en la pagina como en la interfaz, son los indicados en la Tabla 12-4.

Tabla 12-4: Pardmetros de ingreso 4

Parametros Valor
ingresados

xD 0.915
xB 0.05

z 0.36
q 11

a 3
Rreal 15

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

Estos datos dieron como resultado el siguiente gréfico:
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Grafico 8-4: Diagrama McCabe-Thiele en checalc.com

Realizado por: Checalc, 2021.

En el grafico 8-4, se puede apreciar claramente el nimero de etapas tedricas y la etapa de

alimentacion realizado en checalc.com.

Fraccién molar del componente en fase vapor
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Gréfico 9-4: Diagrama McCabe-Thiele en la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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En el grafico 9-4, se puede apreciar claramente el nimero de etapas tedricas, la etapa de
alimentacion y el resultado del nimero de etapas minimas obtenido por la interfaz.
Si comparamaos el grafico 8-4 y 9-4 se puede observar claramente que el nimero de etapas teéricas

y plato de alimentacidn son los mismos, pudiéndose contabilizar los resultados en la Tabla 13-4.

Tabla 13-4: Comparacion de parametros 4

Parametros Interfaz grafica en Matlab Checalc.com
NUmero de platos tedricos 10 9,1
Plato de alimentacion 5 5

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

También se encontré un articulo cientifico denominado “Binary Distillation Column Design
Using” el cual realiza un programa matematico, que ayuda a determinar el nimero de etapas
necesarias para cumplir con el grado de separacién que se desea, encontrando el plato de
alimentacion, nimero de platos teéricos y otros parametros relevantes como el didmetro de la

columnay altura. (Galvez y Iglesias, 2003: p. 848)

En el desarrollo de este programa se usaron herramientas de programacion numeéricas, simbdlicas

y graficas de matemaética, cuyo desempefio se muestra a través de algunos ejemplos ilustrativos.
(Gélvez y Iglesias, 2003, p 852)

Aqui se utiliza la eficiencia de Murphree, cuya consecuencia de emplear este factor se da en el
cambio de la volatilidad relativa, en donde la curva mostrada por una eficiencia total debe ser

reemplazada por la nueva curva de equilibrio liquido-vapor.

Esto se puede facilmente apreciar en la figura (a), que se encuentra a eficiencia total y la figura(e),

gue contiene otra curva de color verde, la cual se encuentra a una eficiencia de 0.6.
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Gréfico 10-4: Curva de equilibrio a una eficiencia de 1y 0.6

Realizado por: Gélvez, A.; Iglesias, A.2003.
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Todo esto se implementa como un paquete matematico llamado MTBDC.m, cuyo programa se lo
evalla en un ejemplo de aplicacion, gue menciona lo siguiente:

Una mezcla binaria equimolar se maneja con una volatilidad relativa constante de 4, y con una
fraccion molar de alimentacién, destilado y fondo de 0.5, 0.85 y 0.05 respectivamente. Con estos
datos lo primero que hace el programa es hallar la cantidad de reflujo ingresado, mediante el

siguiente comando. (Gélvez y Iglesias, 2003:pp. 854-855)

In[1]:= Needs["MCBDC*"]
In[2]:= Reflux[0.85,0.5,4]

Donde:
Out[2] :={1.75, 0.2, 0.5}

Dando como resultado una cantidad de reflujo de 1.75 y las composiciones del liquido- vapor del
componente mas volatil, posteriormente se realiza el grafico McCabe-Thiele, el cual otorga los

siguientes resultados.
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Gréfico 11-4: Numero de platos tedricos con una eficiencia de 0.6
Realizado por: Gélvez, A.; Iglesias, A.2003.
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Como vemos en el grafico 11-4, se puede verificar como se va haciendo la correccion de la curva

de equilibrio, con respecto a la eficiencia requerida.

Si comparamos los resultados ofrecidos por el programa matematico, con los de la interfaz,
encontramos un resultado similar, con la Unica diferencia de que en el diagrama McCabe-Thiele
del programa matematico, la curva de equilibrio cambia a una curva menos angosta, alterando el
plato de alimentacién. Ademaés, calcula otros pardmetros adicionales, como la altura de la
columna y distancia entre los platos.

El diagrama McCabe-Thiele ofrecido por la interfaz es el siguiente:
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Gréfico 12-4. Numero de platos tedricos con una eficiencia de 0.6 de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En el grafico 12-4, se aprecia claramente el nimero de etapas tedricas, la etapa de alimentacion y

los resultados del nimero de etapas reales y minimas.

En donde, el ingreso de parametros tanto para el programa matematico como para la interfaz, son
los indicados en la Tabla 14-4.

Tabla 14-4: Pardmetros de ingreso 5

Parametros Valor
ingresados

xD 0.85
xB 0.05

z 0.5
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q 0
« 4

Rreal 1.75

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

El valor de 1.75 solo se lo agrega en la interfaz gréafica, ya que en el programa matematico este

valor ya lo calcula.

Los resultados ofrecidos en la interfaz como en el programa matematico se indican en la Tabla
15-4.

Tabla 15-4: Comparacion de pardmetros 5

Parametros Interfaz gréafica en Matlab Programa matematico
NUmero de platos reales 10 10
Plato de alimentacion 3 5

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

El nimero de platos reales coinciden, no obstante, el plato de alimentacién es diferente, esto se
debe a que en la interfaz se trabaja con la eficiencia total y en el programa matematico con la

eficiencia de Murphree, cuya eficacia modifica la curva de equilibrio liquido-vapor.

Como se pudo comprobar, la metodologia del funcionamiento de la interfaz grafica funciona de
manera correcta, pero cabe aclarar que en los calculos solo se debe trabajar con mezclas ideales
que se adapten a la volatilidad relativa constante. Por otro lado, si calculamos la obtencion de
datos de la curva de equilibrio, liquido-vapor, mediante el punto de burbuja, los resultados seran

muy diferentes.

Es por eso que esta herramienta, a diferencia de las empleadas en cada uno de los proyectos con
los que se hizo comparacion, se enfoca exclusivamente al &mbito educativo, debido a las
limitaciones que presenta en ciertas mezclas, por tal motivo, siempre que se use para el disefio de
una columna de fraccionamiento, es recomendable revisar todas las restricciones que presenta el
método McCabe-Thiele y comprobar que sean procesos que se adapten a volatilidad relativa

constante.

Otra diferencia fundamental con los proyectos que se hizo comparacion es que cada uno se dedica
a evaluar el rendimiento de una mezcla en especifico, tales como pureza, reflujo, el nimero de

platos teoricos, reales y minimos.
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5.2 Ejercicio

El ejercicio propuesto a continuacion fue sacado de una “Recueil d’exercices de distillation-
rectification” , presentado por el Sr. Boudrahem Farouk en la universidad de Bejaia, en donde,
de todos los ejercicios presentados por este proyecto, se pudo comparar con uno en especifico,

el cual evalla los pardmetros de la Tabla 16-4 por el método McCabe Thiele. (Farouk, 2014, p. 32)

Tabla 16-4: Parametros de ingreso 6

Parametros Valor
ingresados

xD 0.8
xB 0.1

z 0.3

q 1

a 1.8
R/Rmin 1.48

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

Dando como resultado la siguiente gréafica:

Rectification continue d'un mélange binaire
Propanol_1 - Isopropanol
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Gréfico 13-4: Diagrama McCabe-Thiele de la mezcla propanol-isopropanol del proyecto

Realizado por: Farouk, Boudrahem, 2014.

En el gréafico 13-4, se puede apreciar claramente el nimero de etapas teoricas y de alimentacion,

asi como la cantidad que pertenecen a la zona de rectificacion y agotamiento.
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Al ingresar los mismos parametros de disefio en la interfaz tenemos los siguientes resultados:

Equilibrio liquido-vapor
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Grafico 14-4: Diagrama McCabe-Thiele de la mezcla propanol-isopropanol de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En el gréfico 14-4, se puede apreciar claramente el nimero de etapas tedricas, de alimentacion y

el resultado del niumero de etapas minimas obtenido por la interfaz.

F 0] B z =D =B
Composicion 1 30 22 8571 714286 0.3 0.a 0.1
Composicion 2 70 571429 642857 07 0z 0.9
T 100 28,5714 71.4286 1 1 1
R/Rmin c NOmero de etapas
0.728913 1.5038 . 11
mLOR tedricas
mLOS 1.49534 SiSmin 1.36888 Namere de etapas
reales 1
e 4.04349 BEE 258885 100
Eficiencia(%)
S real 2.0188 S min 1.47694
Alimentacién [F] Destilado [D] Fondo [B]
100 285714 71,4286
R=L/D) S=\IB
Lo 76.5242 Wmin 105.496
Lreal 115.528 Vireal 1442

Figura 40-4: Resultados de la mezcla propanol-isopropanol de la interfaz

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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En la Figura 40-4 se muestra los resultados de la mezcla propanol-isopropanol, con los parametros

de ingreso mencionados en la Tabla 16-4.

Si comparamos los resultados de este ejercicio ofrecidos por el proyecto, con los resultados

obtenidos en la interfaz, tenemos los datos de la Tabla 17-4, cuyos datos son coincidentes.

Tabla 17-4: Comparacion de pardmetros 6

Parametros Interfaz gréafica en Matlab Ejercicio

Numero de platos tedricos 11 10 + reboiler
Plato de alimentacion 6 6
Platos de la zona de rectificacion 5 5
Platos de la zona de agotamiento 6 5+ reboiler

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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CONCLUSIONES

Para el disefio de la interfaz gréafica se utilizo el software Matlab version 2020, en donde la
metodologia con la que se resolvié la columna de destilacion binaria fue el método McCabe-
Thiele, considerando una mezcla ideal y una volatilidad relativa constante, aqui se eligi6 utilizar
varias interfaces con despliegues de ayuda didactica en cada fase de la metodologia, para la
explicacion detallada del proceso, a fin de optimizar el tiempo que se requiere para aprender de

manera efectiva este método.

Las ecuaciones utilizadas en estado estacionario del proceso, se explican de manera especifica en
el apartado del marco teérico y la metodologia, de igual manera la forma en como estas

intervienen en el procedimiento y la zona de la columna de destilacién en donde se aplica.

La interfaz gréfica disefiada se caracteriza por tener una gran facilidad a la hora de comprender,
analizar y verificar cualquier tipo de resultado, con ejercicios por resolver o ya solucionados, asi
mismo las ayudas didécticas en cada una de las ventanas, permitieron resolver dudas acerca de
cémo se obtienen los resultados a lo largo del procedimiento, la misma que contiene un video
explicativo en el desarrollo de un ejercicio préctico, esto con el fin de brindar una ayuda al
estudiante para que entienda la metodologia con la que se resuelve y pueda aplicarlo en el menor
tiempo posible.

Se compararon efectivamente los resultados ofrecidos por la interfaz gréafica con seis fuentes
distintas, en cada una de ellas se utilizé distintas mezclas, cuyos resultados ofrecidos en la
cantidad de destilado, fondo, relacion R/Rmin, reflujo real y nimero de etapas teoricas, reales y
minimas, fueron totalmente coincidentes, asegurando gque la metodologia con la que se resuelve

la columna de destilacion binaria funciona de manera correcta.

Se realizé efectivamente un manual de usuario para el docente y estudiante, el cual se encuentra
en la seccién de anexos, explicando detenidamente el funcionamiento de cada ventana creada, los
pardmetros de disefio a ingresar, los distintos botones de ayuda que existen y la cantidad de

resultados que otorga la interfaz grafica, luego de haber ingresado los distintos parametros.
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RECOMENDACIONES

Una futura implementacién a la interfaz podria ser que el célculo de los datos de equilibrio
liquido-vapor se calculen mediante el punto de burbuja a una presion de 1 atm, de igual manera,
agregar una lista desplegable de los distintos componentes con sus respectivas constantes de

Antoine.

Debido a que el método McCabe-Thiele presenta algunos impedimentos a la hora de usarlo tanto
en la relacion de reflujo minimo, volatilidad relativa y nimero de platos teéricos, se debe
necesariamente incorporar el método Ponchon-Savarit para resolver cualquier tipo de mezcla

binaria

Asimismo, se debe incorporar en el método McCabe-Thiele la posibilidad de trabajar con
columnas de destilacion compleja, empleando 2 alimentaciones de liquido y la extraccién por
destilacion de 2 corrientes laterales.

Por otro parte, se debe agregar una seccion acerca del disefio de platos, ya que ésta es una parte
complementaria y necesaria en el disefio de las columnas de fraccionamiento, debido a que
muchos de los parametros que afectan negativamente a la eficiencia de cada uno de los platos,
dependen principalmente del disefio de estos. (McCabe; et al. 2007, p.736)

En el momento de afiadir a la interfaz nuevas herramientas de resolucion, se debe situar botones

de ayuda en cada una de las secciones, para que ayude al estudiante a entender de mejor manera

la forma en c6mo se desarrolla la metodologia implementada.
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ANEXOS
ANEXO A: Este manual servira de guia para cualquier persona que vaya a usar el programa.

Instalacion

Para la instalacion existen 2 carpetas denominadas:

1.- Aplicacién sin Matlab instalado

Esta carpeta contiene un ejecutable denominado MyApplnstaller_mcr.exe y una carpeta llamada
Matlab Runtime 9.8, si no tenemos Matlab instalado, necesitamos instalar el ejecutable que se
encuentra en la carpeta Matlab Runtime 9.8 denominado setup.exe.

Instalado Matlab Runtime 9.8, se procede a instalar el ejecutable denominado

MyApplnstaller_mcr.exe.

2.- Aplicacion con Matlab instalado

Simplemente se procede a ejecutar el archivo denominado McCabeThiele.exe, el cual abrird

inmediatamente el programa compilado.

Manual de usuario

La primera ventana que se presenta al momento de ejecutar el programa, contiene un botén
denominado “Explicacion Dinamica”, el cudl al hacer click, le redirigird a un video explicativo

del como funciona la Interfaz.

Pero en caso de no tener acceso a internet, puedes seguir las instrucciones del siguiente manual:

A). -Primero se ingresa las constantes de Antoine de los 2 componentes de la mezcla binaria 'y la
temperatura de la mezcla, posterior, en caso de no tener una tabla disponible de las constantes de
Antoine, se puede dirigir al boton “Te doy una ayuda [AQUI]”, en el cual habra un botén que

diga constantes de Antoine, al presionarlo se abrira en el navegador la tabla requerida.

Como se supone que se va a trabajar a presion atmosférica, no hace falta tener el dato de presion,
pero en caso de llenarlo con otro valor no modificaria en lo mé&s minimo, ya que el programa para

sacar la volatilidad relativa se basa en una mezcla ideal a presion atmosférica.
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Figura 41-4: Primera ventana que presenta la interfaz grafica

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 41-4 se realiza el célculo de la volatilidad relativa mediante la ecuacion de Antoine.

B). -Ingresado las variables correspondientes se da clic en calcular, para que de la volatilidad

relativa (Figura 41-4).

C). -Luego hacemos clic en siguiente, para llenar otras variables en la siguiente interfaz (Figura
42-4).

Figura 42-4: Segunda ventana que presenta la interfaz grafica

Realizado por: Romo, Frans, 2021.
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En la Figura 42-4 se ingresa todos los parametros de disefio.

D). -En esta interfaz se llena los siguientes parametros:

F = Flujo molar de la alimentacion.  z = Fraccion molar de la alimentacion.

XD = Fraccion molar de destilado.

XxB = Fraccion molar de fondo.

g = Condicién térmica de la alimentacion.

R/Rmin = Relacién de reflujo

o = La volatilidad relativa ya aparece calculado segun los valores tomados en la anterior interfaz,

pero se lo puede modificar aqui.

E). - Hacemos click en iniciar para que comience a resolver, y si queremos ver todos los resultados
sin la necesidad de ver el procedimiento seguido, hacemos click en “Todos los resultados” en vez

del siguiente (Figura 43-4).
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Figura 43-4: Ultima ventana que presenta la interfaz grafica

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 43-4 se muestran todos los resultados obtenidos.



F). - En caso de haber aplastado en siguiente, te llevara a otra interfaz en donde se puede
manipular las fracciones molares de destilado (xD), fondo (xB) y alimentacion(z), para el calculo

del numero de etapas minimas (Figura 44-4).

4 Primeral -
& & am
N
Aprendamos
Ubicacion de los puntos de destiado, fondo y almentaciin 2€6mo? | chiuio delnlimero d¢ etapas minimas
Equilibrio liquido-vapor Equilibrio liquido-vapor
i ; 1 -
08 9 0.9 =
[ »
g 08 F | 5;1 0.8
o I 8
a07 | do07
5 [ ]
- H p
gosr ; GiCE -
4 -
g’ 05 I g 05
g i 8
3 3
204 I 04 Fd
El | §
5031 Vd I 5 0.3
8 | H
@ 02f ; Foz2
01 @ | 0.1 &
[
|
of o & 0 o] &
. . . . . .
o 0.1 0.2 0.3 0.4 05 0.6 0.7 0.8 0.9 1 0 01 02 0.3 04 05 06 07 0.8 0.9
Fraccion mokar del components en fase liuida Fraccién molar del componente en fase liuida
] z 0
|I] Actuaizar Hiimero de etapas n
Siguisnite
u Varaibles modificables D Resultados

Figura 44-4: Tercera ventana que presenta la interfaz grafica

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 44-4 se muestra la gréfica para el calculo del nimero de etapas minimas.

G). - Para cambiar las variables mencionadas se hace click en actualizar.

H). -Posteriormente podemos hacer click en siguiente, para ver el préximo paso del procedimiento

(Figura 45-4).
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Figura 45-4: Cuarta ventana que presenta la interfaz grafica

Realizado por: Romo, Frans, 2021.




En la Figura 45-4 se realiza la ubicacion de las lineas de operacion con Rmin.

1). - La interfaz presentada permite el cambio de la condicion térmica de la alimentacion (q), en
la cual ya se grafican las lineas de operacién superior e inferior para Rmin, si queremos cambiar

el valor de g, modificamos su valor y hacemos clic en actualizar.

J). - Modificado acorde a lo requerido podemos hacer click en siguiente, para continuar con el

procedimiento (Figura 46-4).
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Figura 46-4: Quinta ventana que presenta la interfaz grafica

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 46-4 se realiza la ubicacion de las lineas de operacion con Rreal.

K). - Aqui existe la opcion de cambiar la relacion R/Rmin y R, para esto, se coloca un nuevo valor

y se da click en enter.

L). - En la gréfica presentada, debido a que ya se halla el reflujo real, se grafican las lineas de

operacion con R.

M). - Siguiendo con el procedimiento en la Gltima interfaz, se procede a graficar el nimero de

etapas teoricas haciendo clic en “Graficar” (Figura 47-4).
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Figura 47-4: Sexta ventana que presenta la interfaz grafica

Realizado por: Romo, Frans, 2021.

En la Figura 47-4 se muestra el diagrama McCabe-Thiele con el nimero de etapas teoricas
halladas.

N). - Al presionar el boton reiniciar le regresara a la segunda ventana que presenta la interfaz
grafica, dsea a la Figura 42-4.

O). - Si presionamos resultados, se mostrara todos los resultados obtenidos acorde a los

parametros ingresados previamente, como en la Figura 43-4.

En caso de tener alguna duda de cémo se desarrolla la columna de destilacién binaria por el
método McCabe-Thiele, presionar en cada uno de los botones de ayuda que presenta la interfaz

gréfica a lo largo del procedimiento desarrollado.

ANEXO B: Codigo utilizado para la posible reutilizacion o mejora del mismo.

El codigo utilizado se encuentra en el disco adjunto.
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