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Los glicoles ( polialcoholes) son aquellos compuestos que tie- 

nen dos grupos oxhidrílo en átomos de carbono diferentes, siendo

el etilenglicol el más importante de ellos. 

iurtz obtivo etilenglicol ( E. G.) por primera vfz en 1859, y

fu6 hasta 1925 cuando su producción alcanz6 el nivel comercial. 

Los usos del etilenglicol son los siguientes: humectante, sol

vente en la industria de pinturas y plásticos, en la producción

de tintas, agente fijador en el celofán, estabilizador en la es- 

puma de soya ( usada en la extinción de fuego causado por aceite y

gasolina), en plastificantes y, principalmente, como anticongelan- 

te y como materia prima en la fabricación de fibras poliester. Es- 

ta Qltima aplicación consume la mayor parte del E. G. producido. 

El etilenglicol se produce industrialmente por hidratación

del óxido de etileno. Las reacciones que se llevan a cabo funda- 

mentalmente son las siguientes: 

a) CH  H2 + H20 --------- 3 CH2- IH2
0 OH OH

b) CH2- CH2 + CH2- CH2------- ICHZ- CH2- 0- CH2- CH2
OH OH O/ OH ÓH

a) n ( CH2- CH2) + n ( CH 2 - CH2)------ *** CHCH

OH OH \ 0 1
H OH



La molécula más sencilla recibe el nombre de etilenglicol, y

el nombre de los demás glicoles se forma de la siguiente manera: 

de la palabra etilenglicol con el prefijo di, tri, etc., corres- 

pondiente. 

Características del Proceso: 

A) Reacciones. 

Analizando su cinética, Benn1 informa -lo siguiente: 

1.- Las reacciones que producen etilenglicol y díetilenglicol tie

nen energías de activación semejantes y son las que se llevan a

cabo en grado significativo y generalmente en Forma irreversible. 

2.- La distribución de productos cási rc se ve afectada por la tem

peratura. 

3.- El efecto de la presión es despreciable en el rango de opera- 

ción comercial que es de 0. 1 a 30 atra. 

4•- Observó que entre más pequeña es la relación de óxido de etile

no a agua alimentada al reactor, menor es la cantidad de poliglico

les formada. 

La reacción se puede llevar a cabo en diferentes medios: 

a) A altas temperaturas ( 160 a 170 oC) y presiones moderadas ( 0. 1

a 30 atm.) no se necesita catalizador, pero la reacción es peligro

sa y puede carbonizarse el producto. 

b) Usando catalizador ácido ( ác. sulfQrico diluido), se incrementa

la velocidad de la reacción, pero el ácido queda como impureza des

pués de la reacción. 
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c) En soluci6n neutra, la velocidad de la reacción es pequeña. 

d) Usando como catalizador amberlite Ik- 120, se produce un efecto

semejante al del ácido. 

B) Proceso. 

Analizando las propiedades físicas tanto de la materia prima

como de los productos, se debe de tomar en cuenta los siguientes

puntos: 

1.- El óxido de etileno tiende a reaccionar explosivamente bajo

condiciones ácidas a básicas extremas. 

2.- A temperaturas bajas los glicoles son muy viscosos y tienden

a hacer espuma. 

3.- No se debe operar a temperaturas mayores de 165 0C, ya que se

produce una descomposición térmica ( carbonización de los glicoles). 

4.- La eliminación de aire del sistema. evita la oxidación lenta

de los glicoles y la combusti6n explosiva del O. E., para lo cual

se suministra una atmósfera inerte ( N2). 

5.- Es conveniente tener un medio básico, pero sin exceder un pH

de 8 - 8. 5, porque la solución de glicoles - agua tiende a formar

espuma y a emulsificarse fácilmente. 

6.- El producto generalmente lleva residuoss6lidos e hidrocarburos

como impurezas que hay que eliminar para aumentar la calidad del

etilenglicol. 

7.- El óxido de etileno es estable a agentes detonantes comunes, 

cuando está en estado liquido. 

5. ituaci6n Industrial: 

De las plantas que producen etilenglicol, casi todas lo hacen
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vía hidratación del óxido de etileno, y por lo tanto, utilizan los

mismos procedimientos químicos. En lo que difiéren es en la confi- 

guración y condiciones de operación. 

Siempre ha sucedido que la demanda de los demás glicoles con

respecto a la del E. G. es despreciable, por lo que la formación de

poliglicoles se considera una pérdida de materia prima e impureza

del producto. También, como se puede observar en la gráfica sigui- 

ente, la demanda de etilenglicol en éste pais siempre há sido ma- 

yor que su producción, previéndose una demanda de 100, 000 ton/ aflo

para 1980. 

Los productores de etilenglicol en México son: Industrias Deri

vadas del Etileno S. A., Polioles S. A.. y Glicoles Mexicanos S. A. Es

te último tiene en proyecto una planta con una capacidad de 113, 000

ton/ año para realizar en Tehuantepec Oax. y desarrollarse en 1980

Anuario de la Industria Química Mexicana de 19' 7). 

Actualmente, la mayor parte del E. G. es consumida por los fa- 

bricantes de fibras poliester, quienes exigen que el contenido de

agua no sea mayor al 0. 3 % en peso, es decir, piden etílenglicol

casi puro. Para alcanzar tal pureza es necesario un consumo dé ener

gia muy grande en el área de separación. 

Por lo expuesto anteriormente, el estudio que se presenta a

continuación toma importancia en la operación de plantas existen- 

tes y, en la creación de nuevas plantas de glicoles. 

Para este trabajo se ha escogido una planta que representa la

configuración más comán de este proceso. 

4- 



la

12

9

6

3( 

E T I L E N G L I C 0 L

ON

I. APARENTE' 

D1
AÑOS

68 69 70 71 72 73 74 75 76 77 78 79 80

FUENTE: Anuario de la Industria Química Mexicana._ ANIQ
Dirección General de Estadística._ SIC. 

Memoria del Foro de la Industria Química Mex._ ANIQ. 
CONSUMO APARENTE( TON.) PROYECCION rTON.) 

PRODUCCION IMPORTACION CONSUMO APARENTE AÑOS PRODUCCION DEMANDA
4, 082 218 4, 300 1975 43, 154 24,905
4, 510 240 4, 750 1976 53, 160 47,600
6, 700 6, 700 1977 60,066 59,500

14, 700 14,700 1978 71, 150 74, 500
23,400 73 23, 473 1979 87, 846 94, 000
23, 500 3, 468 26, 988 1980 101, 371 100,000
16, 000 8,905 24, 905 110, 000
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Descripción del Proceso: 

Se alimenta a presidn ( 22 atm aprbx.) una mezcla liquida de

agua y dxido de etileno a un reactor adiabático tubular continuo, 

en donde se llevan a cabo las reacciones de producción de glico- 

les; como la forma en que conviene operar al reator es con exce- 

so de agua, el agua sobrante es eliminada posteriormente en un

sistema de evaporación en máltiple efecto, el cual trabaja con un

vacio en el dltimo efecto de aproximadamente 0. 1 atm (
Weaver11). 

El óxido de etileno que no reaccionó( una cantidad muy pequeña, 

debido a que la conversión es casi total) y el agua que no se el¡ 

mind en el evaporador son separados de los glicoles en una colum- 

na de destilación. 

Se utiliza una columna de destílacibn secundaria para separar

al etilenglicol de los demás glicoles ( dietilenglicol y trazas de

trietilenglicol). 

Objetivo: 

Aunque ya se menciond someramente, el objetivo que se preten- 

de alcanzar con este estudio es obtener la forma de operar la con

figuración seleccionada, de tal manera que nos dé la mayor renta- 

bilidad del proceso. Esto significa obtener un mínimo en el costo

total. Separándolo en los costos fijos y los costos de operación

y, analizando estos áltimos, se puede predecir lo siguiente: 

IME



La mayor parte de los costos fijos es el costo del equipo, en

donde el 6ptimo seria tener el menor. y más pequelo equipo posible. 

Dentro de los costos de operación, la contribución más impor- 

tante en este proceso es el consumo de energía, aumentando consi- 

derablemente cuando no se trabaja la planta en la forma adecuada

Curme7, Weaver 11 y Ballard 12). 

Debido a lo expuesto anteriormente, y tomando en cuenta que se

trata de un estudio preliminar, se decidl6 optimizar el consumo de

energía sin considerar el costo de los equipos, con la restricción

de que el nflmero de efectos del sistema de evaporación no sea ma- 

yor que ocho. 

OfC
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A continuación se presentan los modelos matemáticos que permi- 

ten hacer la simulación del área de reacción y evaporacl6n. 

A) Simulación del Reactor. 

Es un reactor adiabático continuo tubular. 

La simulaci6n de esta parte se hace considerando lo siguiente: 

1.- La reacción se lleva a cabo sin catalizador, empezando a ser

significativa a los 85 0C. 

2.- El etilenglicol carboniza a los 165 0C, por lo cual, la tempe- 

ratura del reactor no debe ser mayor a los 165 0C. 

3.- La relación de agua a óxido de etileno debe ser mayor a 5. 56

ver Othmer2), para evitar la formación de trietilen y tetrastilen

glicol. 

Modelo matemático. 

CI • Y

Reacciones: 

U) O. E. + E20 ------------ 3 E. G. 

u u u

V) E. G. + O. E. ------------) D. E. G. 

v v v

en donde ' u y v', son las moles reaccionadas por cada libra que se

alimenta al reactor. 



De un balance de materia diferencial para cada una de las reac- 

ciones

F du = r dVr

F dv = r dVr

rearreglando

du
r

dV E
r

C1) 

2> 

3) 

dvr ----------------------------------- (

4) 
dV F

r

De la cinética

ru = k ( CAo - a - y )------------------------- ( 5) 

rv = kv ( CAo - u - V ) ( u - v) ------------------ ( 6) 

sustituyendo ( 5) y ( 6) en ( 3) y ( 4) 

duku ( CA, - u - v ) D
7) 

dVr

dv = kv( CAo u - v ) ( u - V ) 
D2

dVyr

se agregó la densidad ( D) para homogeneizar las unidades. 

En donde

COE= CAo - u - v --------------------------------- ( 9) 

CEG= u - V ------------------------------------ ( 10) 

y representan la concentración del O. E. y del E. G. respectivamen- 

te, conforme aumenta la conversión en el reactor. 

IM



Las constantes de velocidad se obtuvieron correlacionando datos

experimentales y ajustando al modelo de Arrhenius. 

ku = 9. 9765 x 1) 10 e- 9346.
36br-1

kv = 11. 1566 x 1o12 e- 
11326. 73 ft3 / lb mol -hr

Para calcular la conversión conforme aumenta el volumen del

reactor, intégro las ecuaciones ( 7) y ( 8) por el método de Euler

simple, con un incremento de volúmen pequeño. 

un - 1 + ( ) LV
dV n- 1 r

r

vn = vn- 1 + ( dV ) n- 1 Q V
r

Del balance de energía diferencial

dT Q Bu du+ QHv dv (
1 1

dVr - CP dVr Cp dVr------------------- ) 

Para calcular la temperatura en cada punto del reactor,$$ lntJ

gra la ec. ( 11) utilizando el mismo método. 

T; dTA - Tn- 1 + ( 
dVr) n- 1 Mr

M



Además, 

Vrn
v + 1w -------------------------------- ( 12) 

rn- 1 r

Para calcular el diametro del reactor, se utilizó la correla- 

ción derivada de la ecuación general de Fanning, obtenida de Hou- 

gen3. 

dP 0. 02 ) r 1. 8 / 
0 2 lb

dL

0 4. 8 (
1000) % 

in? 
tti

Realizando las operacioes necesarias y  
e^ 

e 

Se- Cc ti a, 9e,+ V tR 

dy = 
1. 1673 x 10"

6 F1. 8" A, 0. 2 atm --------- 
13) 

d $.
8 P

ft3

Para calcular el diámetro, doy una caida de presión máxima en

el reactor de 0. 34 atm con la cual restrinjo la ec. 03), resol- 

viendola para el diámetro. 

Como el reactor toma la forma de un banco de tubos ( cuando es

muy grande), hay que agregar la caida de presión en los codos; pa

ra ello se calcula su longitud equivalente con la siguiente fórmu

la, 

Leq. codo - 60 o( 

y se añade a la longitud del tubo recto. 

4 Equivále a 5 lb/
int

y es la caida de presión permisible, usada

comunmente. 



B) Simulación del Evaporador. 

Es un evaporador de múltiple efecto con recirculaci6n forzada. 

El arreglo de los flujos es en paralelo, para evitar que la solu- 

ci6n más concentrada se encuentre en contacto indirecto, con el

vapor de mayor calidad, arriesgando la carbonizacl6n del producto. 

Para la simulación del evaporador se hía' 6 ..: la siguientes

conaideracion -.: : 

1.- Como la cantidad de D. E. G. presente en la soluci6n es pequeSa

menor al 4 % en mol a la salida del evaporador), ae considera que

se está manejando una solución de etilenglicol- agua ( para calcular

sus propiedades). Además, en la estimaci6n de sus propiedades fí - 

sacas se usó la fracción mol de glicoles en vez de la del E. G. 

Modelo matemático. 

Balance de energía en cada uno de los efectos

VF AF + F h = V1 H1 + ( F - V1) hl

V1 H1 + ( F - V1) h1 = V2 H2 + ( F - V1 - V2) h2 + V1 hc2

V2 H2 + ( F - V1 - V2) h2 = V3 H3 + ( F - V1 - V2 - V3) h3 + V2 12c3. 

Vi Hi + ( F- I Vj ) hi = Vi+ 1 Hi+ i + ( F- I Vj) hi+1 + Vi he

N. 1 N

yN- 1 HN - 1 + ( F- TVj) _ VPI HN + ( F- Y. V) h + Vh
jN N- 1 c P1

1: 3- 



en donde i es un efecto cualquiera, y N es el último efecto ( ó nu- 

mero total de efectos). 

Rearreglando las ecuaciones anteriores en forma lineal

F VF + ( hi - H1) V1 = F ( h1- hF)-------------------------- ( 1) 

H - h + h - h ) V + ( h ) V -------------- 
1 1 2 c2 1 2- H2 2= 

F ( h2 -hi) ( 2

h3 -h2) V1 + ( H2- h2+h3- hc3) V2 + ( h3 - H3) V3 = F ( h3 -h2) -- ( 3) 

hi -hi -1) V1 + ( hi -hi -1) V2 + + ( hi -hi -1) Vi -2 + 

Hi - 1 - hi -1 + hi- hci) Vi - 1 + ( hi -Hi) Vi = F ( hi -hi -1) ------ ( 4) 

hÑhN- i) V1 + ( hÑ hN- 1) V2 + ... + ( hN- hN- 1) VN -2 + 

HN- 1- hN- 1 + hN- hcN) VN - 1 + ( hN- HN) VN = F ( hN - h N- 1) ------ ( 5) 

y el balance de materia para el vapor

V1+ V2 + V3 + ... + VN = VT ----------------------------- ( 6) 

forman un sistema de N+ i ecuaciones lineales con N+ 1 incognitas

que se resuelve conociendo las entalpias. para ésto, es necesario

conocer la concentración de la solución y la temperatura en cada

efecto. 
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Las siguientes relaciones permiten el calculo de la temperatu- 

ra y de la temperatura de condensación en cada efecto. 

N

T
ef = TVF - T - E EPEi-------------------------------- ( 7) 

1= 1

H

Tef = 1ATi
4-% 

ATi = TVCi - Ti

8) 

9) 

t0) 

TVCi+ 1 _ 
T1 - EPEi

El cálculo de la elevación en el punto de ebullición de la

solución ( EPE), se háce con las funciones obtenidas del ajuste

hecho a loe datos experimentales de Ju - Chin - 
Chu4. 

EPE = 50. 0 XE. G. 

EPE = EXP ( 3. 14 XE. G. + 1. 9) 

EPE = EXP ( 3. 14 XE. G. + 1. 8) 

EPE = EXP ( 3. 14 XE. G. + 1. 95) 

en donde EPE se obtine en 0F. 

XE. G. i 0. 3

0. 3 Z xE. G. <_ 0. 765

0. 765 -:,- XE. G.  0' 9

XE. G. > 0. 9

El área de transferencia de calor de cada efecto se calcula

con

Al = Qi = Vi -1 ( ai- 1 - hci------------------- ( 11) 

u & Ti u & Ti
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Los coeficientes de transferencia de calor en los evaporadoras

de circulaci6n forzada se estiman de la siguiente manera: 

a) Coeficiente del lado del líquido.- se calcula usando la ecua- 

ción de Dittus- Boelter. Esta ecuación es válida cuando no hay eva- 

poraci6n en el interior de los tubos, por lo cual, la velocidad de

be ser mayor a 4. 5 ft/ sec. 

Li = 0. 0278
k ( 0 v P) 0. 8 ( Cp «)

0. 4 --------- ( 12) 

1 k

b) Coeficiente del lado del vapor

ho = 1500
BTU

2 o
hr -ft - F

c) El coeficiente por conducción en el espesor de la Tared del tu- 

bo no se toma en cuenta, porque su resistencia e, despreciable. 

El coeficiente global se calcula con

hi h
c - h + h

Para los cálculos no se tom6 el coeficiente de diseño, ya que

el factor de obstrucción afecta á icamente las dimensiones del

equipo en forma proporcional y, no se estan tomando en cuenta los

costos de operación. 

Como no todas las ecuaciones anteriores son lineales, es nece- 

sario resolver el sistema en forma iterativa. Para iniciar el cál- 

culo iterativo, se hacen las siguientes suposiciones: 

1,- Que se evapora la misma cantidad de líquido en cada efecto. 
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2.- Se supone que se transfiere la misma cantidad de energía en to- 

dos los efectos. 

De la suposición anterior se obtiene

III AI ATI = U2 A2 & T2 = ... = UN AN Q.TN

Si se quiere que las áreas sean iguales ( economía en el dise- 

ño), entonces

Ui 47 = Ui+I 4ri+I

Ti+1 II = i & Ti
Ui+ 1

sustituyendo ( 14) en ( 8) 

j& Tef = AT1 + U1 & TI + U1 ATI + ... + U1 QTI
U2 U3 UN

Tef = b T1 Y— U
U1 ---------------- 

Cuando las áreas calculadas son diferentes, se corrige el &T

de cada efecto de la siguiente manera: 

Se calcula una área media

H

Am Ai &Ti--------= -------- 
T

1= I

y con Am se obtione el AT nuevo

16- 
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L1 Ti = 
A

L1 Ti --------------------------------- ( 17) 

Am

Con Á Ti• se obtienen las nuevas temperaturas de los efectos, 

y se repite el cálculo hasta que las áreas sean aproximadamente

iguales. Esto es

Am - Ai s 0. 02

AM

El cálculo de la recirculaci6n en cada efecto se obtiene hacien

do un balance de energía alrededor del efecto

Li -1 hi -1 + R ( hi+ i-1) = vi Hi + ( Ri+ Li) hi

Ri = Vi Hi + Li hi - Li -1 hi -1 ------- ( 18) 

Ai -1

Cálculo del consumo de agua en el conden sador

Temperatura del agua de enfriamiento = 86 oF

Temperatura del agua a la salida = 120 oF

G0 = VN k -------------------------------- ( 19) 
2 - 1- 20---- 87

Cálculo de ' a carga térmica en el condensador

QC - VN 20) 
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Cálculo de la economía del vapor

ECV= VT ------------------------------------- tal) 

VF

so
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Como se menciono anteriormente, la optimizaci6n a realizar es

en cuanto a energía consumida; por lo que es necesario elaborar

una funcl6n que nos represente la energía suministrada al sistema

y que se le da el nombre de función objetivo ( F. O.). 

Una vez que se tiene la funci6n objetivo y las restricciones

al problema, se procede a optimizar ( en este caso se busca el mí- 

nimo de la función) utilizando un método matemático. 

La técnica de optimizaci6n que se utiliz6, es el método de bus

queda directa de Hooke y Jeeves. 

Formulación de la fuuci6n objetivo

1.- Energía utilizada en el precalentador de la alimentación al

reactor. 

yPC - FCp dT ------------------------------------ ( 22) J, 
2.- Energta del vapor suministrado al primer efecto del evaporador. 

F = VF F------------------------------------- ( 23) 

3.- Energia disponible en la materia prima. Es la energía aprove- 

chable, si el óxido de etileno se quemara en una caldera con una

eficiencia térmica del 80 %. 

MP = FO. E. HcO. E.)( 0. 8) 24) 

en donde, FO. E. son las moles de óxido de etileno alimentadas al

reactor, y HcO. E. es la entalpia de combustiín del óxido de etile

no a la temperatura del sistema. 
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4.- Energía utilizada en las columnas de destilación para producir

etilenglicol puro. 

I) Columna de destilación de agua y gases ligéros. 

Opera con una presión de vatio de 0. 844 atm. y una temperatura

en el rehervidor = 145 0C. 

Consideraciones : 

1.- Opera con flujos molares constantes. 

2.- Se considera despreciable el contenido de gases ligéros. 

Cálculo de la volatilidad relativa

0

pH20
1 V 5 - C

c. o

pE. G. 

Cálculo de la comgosici6n del vapor en equilibrio con la ali- 

mentaci6n a la columna

YH20 - 
1 + ( d i. 1 ) RH2O

Cálculo del reflujo raínimo,v

Además - se tiene que

L _ R

V ) - R + 1 ' 
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R. (
L/ V) min

min 1 - ( L/ V) min

25) 

26) 

27) 



Cálculo del flujo de vapor en operación

R = 
L

D Lmín. - Rmín. D

usando la regla heurística recomendada

Lop. = 1. 25 Lmín.--------------- 

228) 

29) 

y considerando que toda el agua se destila

Vop. op. = 
L * D ------------------------------------ ( 30) 

Cálculo de la energía suministrada al rehervidor

V ----------------------------------- QRA op. E. G. (
31 ) 

II) Columna de destilación de etilenglicol. 

Opera y se hacen las mismas consideraciones que en la columna

de agua y gases ligéros. 

Se resuelve en forma análoga a la columna anterior, para el

sistema E. G. - D. E. G., obteniendo la siguiente expresión para la

carga térmica en el neharvidor

QRE - VOp. D. E. G. --------------------------------- (
32) 

Ya que se tienen todos los términos de energía suministrada

al sistema, la función objetivo se calcula con la siguiente ec.: 
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QTT - 
PC + QVF + QMP + QRA + QRE (

33) 

PEG

que representa la carga térmica total suministrada al sistema por

mol de etilenglicol producido. 

En la ecuaci6n ( 33) se está considerando que no es aprovecha

la energía disponible del dietilenglicol producido, y que la ener

gía consumida en la compresión más la que se utiliza para hacer

vacio en el evaporador son despreciables respecto al consumo total. 

Determinando los grados de libartad de un análisis físico, se

obtuvieron seis, de los cuales se fijaron tres, la temperatura del

vapor alimentado al evaporador, el vacio en el dltia,o efecto y la

con- entraci6n de E. G. a la salida del :,;. stema de evaporación. 

Se seleccionaron las siguientes variables de optimizaci6n : 

i.- La temperatura de entrada al reactor. 

La relací6n de agua a 6xido de étileno alimentada al reactor. 

3.- La temperatura a la salida del reactor. 

Como la optimizaci6n es energética, se pierden los grados de

libertad relacionados con la dimensión de los equipos. La tempera

tura a la entrada del reactor debe ser mayor que la temperatura a

la cual la reacción comienza a ser apreciable, 85 0C. Y, el ndme- 

ro de efectos del evaporador es tomado como variable discreta. 

La elección de las variables se hizo considerando lo menciona

do en el capitulo de introducción tomando en cuenta las que tie- 

nen una influencia significativa en el consumo de energía. 
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La optimizaci6n se llevó a cabo en las siguientes condiciones : 

TVF ' 165. 6 OC ( vapor saturado de 7. 23 atm). 

pC = 0. 1 atm ( vacío efectuado en el evaporador). 

WE. G. = 0. 77 a la salida del evaporador. 

Los valores que se les dió es en base a lo siguiente: 

La temperatura del vapor alimentado al evaporador se eligi6 de

manera que fuera ligeramente superior a la temperatura de alimen- 

tación del fluido de proceso. Vapor de mayor calidad a la mencio- 

nada se aprovecha mejor para producir energía eléctrica o para

operar impulsores. 

Las otras dos especificaciones fuer6n tomadas de la forma de

operar el proceso (
Benn1

y
Weaver11). 
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CAPITULA IV

RESULTADOS Y CONCLUSIONES. 



Los resultados obtenidos se presentan de la siguiente forma

Primero se prese. ita una tabla que contiene el valor que toma

la función objetivo para diferentes valores de las variables da

optimizaci6n. A la izquierda, para un número de efectos determi- 

nado, se encuentran las condiciones elegidas de puntos iniciales

o de partida; y a la derecha, como se puede observar, se obtiene

el punto óptimo al cual se llega tomando las condiciones anterior

mente mencionadas. 

Como el punto 6ptimo que se obtiene es uno solo para diferen

tes puntos iniciales, es probable que el 6ptimo encontrado sea un

6ptimo global. 

Se deduce de la tabla que la 6ptimizaci6n realizada de esta

forma, es independiente del número de efectos en el sistema de e- 

vaporaci6n, debido a que las condiciones en el óptimo son las mis

mas para cualquier número de efectos. 

Posteriormente se presenta una gráfica de la función objeti- 

vo contra el número de efectos del evaporador en la que se mues- 

tra; un alto consumo de energía cuando se usan uno o dos efectos, 

disminuyendo apreciablemente al pasar de dos a seis efectos; sin

embargo un mayor número de efectos no aporta un ahorro apreciable

de energía. Por lo tanto, para saber cual es el 6ptimo dependien- 

do de esta variable, es necesario hacer un análisis de costos. 

Por último se muestran las tablas que contienen los resulta- 

dos de la simulaci6n del evaporador, seguidas de una hoja con los

resultados de las cargas térmicas añadidas al sistema en las con- 

diciones óptimas encontradas. 
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Como se puede ver en la tabla anterior, las condiciones ópti- 

mas obtenidas para el reactor son las misn,as para cualquier núme- 

ro de efectos en la evaporación. 

Reactor : 

R = 17. 8 lbs mol de agua por lb mol de óxido de etileno alimenta

das. 

TER = 185 of

TSR = 286. 4YOF

CON = 98. 9067 % respecto al O. E. 

Vr = 558 ft

0 = 5. 0 in

wE. O. = 0. 1509 a la salida. 

wD. M. = 0. 0149 " 

wH 20 = 

0. 8342 14

F = 36440. 0 lb alimentadas / hr . 

Evaporador : 

TVF = 330. 0 0

TC = 207. 0 0

TF = 286. 43 0
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E = 2

VF =• 14, 829. 31 lb / hr

VT = 29, 298. 51 " 

Al, = 582. 19
ft2

AT = 1, 164. 39 " 

ECV = 1. 98

OH20 = 

421, 790. 67 lb / hr

Cargas Térmicas : 

QPC = 3. 935. 520. 0 BTU / hr

QVp, = 13, 189, 594. 96

QMP = 43, 502, 400. 0 " 

D = 5, 599, 388. 35 " 

QTFI = 66, 226, 903. 31 " 

QTT = 746, 700. 31 BTU / lb mol de E. O. 

QC = 14, 762, 673. 38 BTU / hr

Producción de Etilenglicol : 

PEO = 88. 6927 lb mol / hr . 
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N= 4

VF = 7, 727. 6-3 lb / hr

VT = 29, 298. 51 of

Am = 616. 66
ft2

AT = 2, 466. 61 " 

SCV = 3. 79

GH 0 = 224, 720. 39 lb / hr

2

Cargas Térmicas : 

QPC = 3, 935, 520. 0 BTU / hr

QVF = 6, 873, 167. 33

QMP = 43, 502, 400. 0 " 

QsD = 5, 599, 388. 35 " 

4TH = 59, 910, 475. 68 " 

QTT = 675, 483. 35 BTU / lb moi de E. G. 

QC = 7, 865, 213. 59 BTU / hr

Producci6n de Ezilenglicol : 

PEG = 88. 6927 lb mol / hr . 
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x= 6

v = 5, 420. 82 lb / hr

VT = 29, 298. 51 „ 

Am = 773. 29 ft

AT = 4, 639. 74 " 

ECV = 5. 40

GB 0 = 160, 695. 73 lb / hr

2

Cargas Térmicas : 

QPC = 3, 935, 520. 0 BTU / hr

QVF = 4, 821, 428. 47

QMP = 43, 502, 400. 0

QSD = 5, 599, 388. 35 " 

QTx = 57, 858, 736. 81

QTT = 652, 350. 24 BTU / lb mol de E. G. 

QC = 5, 624, 350- 56 BTU / hr

Producci6n de Etilenglicol : 

PEG = 88. 6927 lb mol / hr . 
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x= 8

VF = 4, 295. 08 lb / hr

VT = 29, 298. 51

Am = 1, 051. 74
ft2

AT = 8, 414,. 15

ECV = 6. 82

Ga20 = 
129, 176. 88 lb / hr

Cargas Térmicas : 

QpC = 3, 935, 520. 0 BTU / hr

QV, = 3, 820, 164. 33 it

Q" = 43, 502, 400. 0 " 

D = 5, 599, 388. 35 " 

QTA = 56, 857, 472. 68

QTT = 641, 061. 11 BTU / lb mol de E. G. 

QC = 4, 521, 190. 66 BTU / hr

Producción de Etilenglicol : 

PEG = 88. 6927 lb mol / hr . 
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Conclusiones : 

Analizando los resultados se deduce lo siguiente: 

1.- El reactor óptimo es aquel que tiende a : 

a) Tener una conversión máxima. 

b) Operar con la mínima temperatura a la entrada. 

c) Operar con la máxima temperatura a la salida. 

d) Operar con una relación de flujos, de agua a óxido de etileno

máxima a la entrada. 

Lo anterior significa, que debe ser un reactor que convierta

todo el óxido de etileno, y que el producto contenga la menor can

tidad posible de poliglicoles con el mayor contenido energético. 

2.- A medida que aumenta el número de efectos del evaporador la

carga térmica total disminuye, y este descenso cada vez es menor. 

3.- Al aumentar el número de efectos, las cargas térmicas del con

densador y del vapor alimentado al evaporador disminuyen, y lo ha

cen considerablemente al cambiar de dos a cuatro efectos. 

4.- La economía del vapor se mejora considerablemente al aumentar

el número de efectos. 

5.- El área de transferencia de calor del evaporador aumenta en

forma directamente proporcional al námero de efectos. 

Como conclusión final se tiene que : 

Los resultados del estudio muestran que la relación óptima de agua

a óxido de etileno y el diseño del reactor son independientes del

sistema de evaporación. Y que el consumo de energía disminuye a- 

preciablemente al pasar de 2 a 6 efectos; sin embargo un número

mayor de efectos no aporta un ahorro apreciable de energía. 
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A P E N D I C E. 



A 1.- Propiedades físicas de las soluciones líquidas de etilengli

col- agua. 

Se correlacionaron los datos obtenidos de las gráficas de - 

Gallant5, 

obteniendo las siguientes funciones

1.- Capacidad Calorífica a Presi6n Constante

CP = 8. 8657346 x 10- 4 T - 0. 408 wE. G + 0. 9755083

Error máximo = ± 1. 27 % 

Error promedio = = 1 % 

Rango de temperatura : 20- 140 ° C

T en ° C

2.- Densidad

tp = 

69. 65 WE. G. + 62. 37 WH20
2

Error máximo = 4. 1 % 

Error promedio = 2 5b

No sensible a la temperatura en el rango de 20 - 120 ° C

3.- Viscosidad

5. 9938713 + 30. OWE. G. 
0. 19077 + 0. 41202763 wE. G. ) ( 30. 0 - 

T ) 

Error máximo = ± 20 ro

Error promedio = ± 7. 7 % 

Rango de temperatura : 40 - 120 ° C

T en ° C
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4.- Conductividad Térmica

k = WE. G. kE. G. + WH2O kH2O - o. 15887 wE. G. WH2O

en donde

kE. G. _ ( 7. 25 x 10- 4 - 1. 8 x 10- 7 T ) 241. 9

kH 0 = ( 5. 6621 x 10- 4 + 2. 9333 x 10-
6

T) 241. 9
2

Error máximo = = 5. 7 % 

Error promedio = +- 4. 4 % 

Rango de temperatura s 313 - 413 OK

T en 0
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A2.- Cálculo de la Entalpia

1.- Cálculo de la entalpia de la solución liquida. 

Se toma como estado de referencia : 

a) Agua liquida pura a 32 ° F , H
20 = 

0

b) E. G. liquido puro a 32 ° F , HE. G. = 0

Calor de Disolución. 

El calor de disolución ( qs ) es función de la temperatura y

de la concentracion. 

En las tablas criticas internacionales se encontró. que cuan- 

do se mezclan 37 partes de E. G. con 63 partes de agua, ( en peso) 

a 62. 6 ° F , el calor de disolución es - 11. 7 BTU por lb de solu- 

ción. Obteniendo la siguiente función

qs - - - 94. 0134 xE. G. XH 0
1) 

62. 6 ° F
2

La entalpia molar ( H) de una solución binaria liquida a la - 

temperatura T y presión P está dada por la siguiente expresión

iT

ri = ( a2h2 + g1 + gs) TN + CPN
dt + 1 () dp __:--- ( 2) 

J T

TN Y 

A presiones moderadas el último término de la ecuación ( 2) - 

ss despreciable para líquidos. Por lo tanto para el sistema - - 

E. G. - Agua : 

T
H - XhhE. G. - E. G. + ( 

1 - XE. G.) hH 0 + q + j CP dT - ( 3) 
2 a

62. 6 62. 6
x
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en donde

62. 6° F j62. 6 ¡ 62. 6
h = CpE. G. dT = J ( 31. 212 + 2. 586 x 10- 2 T) dTI. G. Tref. 32

31. 212 ( 62. 6 - 32) + 1. 293 x 10-
2 (

62. 62 - 322) 

992. 5165
B T B

lb mol

y la del agua es

162. 6 or - r62. 6
h

H 0 T
Cp1120 dT = WE20 ( 62. 6 - Tref.) 

2 ref. 

18 ( 62. 6 - 32) = 550. 8
s T U

lb mol

sustituyendo en ( 2) 

T
a = XE. G. ( 992. 5165) + ( 1- XE. G.) 550. 8 +

qJ62. 60F 62. 6
C% dT -- ( 4) 

Usando la correlación obtenida para el Cpm ( ver apendice 1) cal

cillo el último termino de la ec. ( 3) 

T T

1 Cpm dT = r ( 8. 8657346 x 10- 4 T- 0. 408 WE. G. + 
0. 9755083) dT

62. 6 1162. 6

integrando y agrupando términos comúnes

T

62. 6
Cpm dT = ( 0. 9755083 - 0. 408wE. G.)( T- 17) + 4. 4328673 x 10- 4

T2 - -- ( 5) 289) ------------------------------------------------ 

en donde T está en 0
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As¡, la entalpia se calcála con las ecuaciones ( 1) ( 4) M- 

2.- Cálculo de la entalpia del vapor. 

Como en las condiciones en las que se trabaja la volatilidad re

lativa del agua respecto al E. G. es aproximadamente igual a 75, lo

que hace suponer que en la fase vapor solo hay agua. Por lo tanto

la entalpia del vapor será solo la del agua

T T

11V = H +---------- 

H20( 1) H20

Considerando que es un vapor sobrecalentado. 

H1l H vapor sat. a Tvc + sobrecalentamiento

Tvc Tvc

HV H iH sobrecalentamiento

20 ( 1) H20
Tvc ITvc T

1H20H20 (
1) 

Tvc 2

E1 cambio de entalpia debido al sobrecalentamiento es pequeflo

comparado con la entalpia del vapor, por lo que el dltimo término

se desprecia. 

TTec Tvc

HV= H
l *---------------------- (

7) 
H2O (

1) 
H2O

en donde Tvc en la temperatura a la que condensa el vapor. 

Calor latente de vaporización. 

El calor latente de vaporización de agua se calcula usando

las siguientes expresiones : 
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X= 20, 080. 9 - 12. 337 T ; T ' 212 0

i1 = 19, 713. 24 - 10. 535 T ; T --- 212 0

en donde T está en 0F. 
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A3 .- Cálculo del Calor de Reacción

k

O. E. + H20 ------ a ------i E. G. 

k

E. G. + O. E. ------ º------ i D. E.

G. Los siguientes datos fuéron obtenidos de

Lange6 p Hf - -18. 6 Kcal / g

mol O. E. (

1) A H°_ -68. 317 Kcal / g

mol fK2O (

1) Q Hí = -107. 91 Kcal / g

mol E. G. (

1) L H= = -136. 22 Kcal / g
mol D. E. G. (

1) CpO. E.(
1) = 19. 9826 + 0.042

T CpH2O (
1) = 17. 01 + 0.01057

T CpE. G. ( 1) = 33. 356 + 0.0701

T CpD. E. G. (
1) = 55. 11 + 0.1060

T en

donde T está en ° C y Cp en cal / g mol °

C. Obtenci6n de HQ a la temperatura

TH° C = y- LEO - Y- t, 

Hr 107. 91 - (-18. 6 - 68. 317) _ - 20.
993

Kcal g

mol



o
T

b, dU = + & CpU dT --------------------- ( 1) 

To

Ld CpU = CpE. G. - ( CpO. E. + CPH20 ) 

3. 637 + 0. 0175 T., sustituyendo en ( 1) 

T

p = p HÓ + 1 ( - 3. 637 + 0. 0175 1) dT

2r5

LIQ + L- 3. 637 ( T- 25) + 0. 00875 (
T2 - 

625 --- ( 2) 

Obtención de Aiiv a la temp. T . 

v0_ 
L HP - E áH r

136. 22 - ( - 107. 91 - 18. 6 ) _ - 9. 71
Kcal

g mol

9, 710. 0
cal

g mo 1

T

nrxv = p H ° + ITO L1Cp dT ----------------------- ( 3) 
v v

Ii Cpv - CPD. E. G. - ( CPE. G. + CpO. E.) 

1. 771 - 0. 0061 T) sustituyendo en ( 3) 
T

Ev = A Hv + J (
1. 771 - 0. 0061 ` P ) dT

25

H° + 
L'.

771 ( T- 25) - 0. 00305 (
T2 - 

625

9, 710. 0 + 1. 7? 1 ( T- 25) - 0. 00305 ( 
T2 - 

625) ---- ( 4) 

en dondO : 

T esta en 0

AR está en
cal

g mol
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Para tener el ¿ H en unidades de
13

b-, . multiplico lasecuamomo

ciones ( 2) y ( 4) por 1. 8 : 

AH
u = -

37, 787. 4 - 6. 5466 ( T- 25) + 0. 01575 (
T2 - 

625) ---- ( 5) 

q Ho = - 17, 478. 0 + 3. 1878 ( T- 25) - 0. 00549 (
T2 - 

625) ---- ( 6) 

en donde, 

T esta' en ° c, 

43- 



NOMENCLAT n

Ai : Area de transferencia de calor del efecto i del evaporador, 

ft2

Am : Area media de transferencia de calor del evaporador, 
ft2 . 

AT Area total de transferencia de calor del evaporador, 
ft2

CAo : Concentraci6n inicial de O. E. en el reactor, lb mol/ lb

alimentada

CE. G. : Concentraci6n de E. G. en el reactor, lb mol/ lb alimen- 

tada . 

CO. E. : Concentraci6n de O. E. en el reactor, lb mol/ lb alimentada

Cp Capacidad calorifica a presión constante de la solución - 

BTU / lb OP. 

ECV Economia del vapor ar el evaporador, lb evaporadas / 1b de

vapor alimentadas. 

EPE Elevaci6n en el Dunto de ebullición de la solución de E. - 

G. - H2O , 0F. 

F : Gasto alimentado al reactor, lb / hr. 

F. O. : Función objetivo, BTU / lb mol de E. G. 

GH2O : Gasto de agua empleada en el condensador, lb / hr. 

Hi : Entalpia del vapor generado en el efecto i del evaporador, 

BTO / lb mol . 

Li : Gasto de liquido que abandona el efectP 1 del evaporador, 

lb / h_T. 

N : Ndmero total de efectos del evaporador. 

PEG : Producci6n de etilenglicol, lb mol / hr . 

PO : Presión de vapor del componente í, lb / In

44- 



Qw : Carga térmica equivalente al oxido de etileno alimentado, 

BTU / hr. 

wPC : Carga termita utilizada enel precalentados de la alimenta

p

ci6n del reactor, BTU / hr. 

RA Carga termita suministrada al reboiler de la columna de - 

destilación d• agua, BTU / hr. 

QRE : Carga termita suministrada al reboiler de la columna de - 

destilaci6n de atilenglicol, bTU / hr. 

pQSD
Carga termica en la separación por destilación, bTU / hr. 

g"

TH : Carga termica total suministrada al sistema, BTU / hr. 

TT : Carga termica total suministrada al sistema por lb mol de

etilenglicol producido, b1R / lb mol de E. G. 

E. 
Recirculaci6n en el efecto i del evaporador, lb/ hr. 

T : Temperatura en el condensador, eF . 

Ti : Temperatura en el efecto i del evaporador, 0F. 

TVC : Temperatura de condensación en el efecto i del evaporador
i

0 . 

TVF : Temperatura del vapor alimentado al primer efecto del - 

evaporador, 0 . 

V : Vapor alimentado al primer efecto del evaporador, lb/ hr. 

Vi : Vapor generado en el efecto i del evaporador, lb / hr. 

V : Volumen del reactor, ft3. 

V : 
Vapor total generado en el evaporador, lb/ hr. 

Wi : Fracción en peso del componente i. 

Xi : Fraccion mol del componente i en la fase liquida. 

y : Fracción mol del componente 1 en la fase vapor. 

45- 



he : Entalpia del condensado que sale del efecto i del evaporador, 
i

BTU / lb mol. 

hi : Entalpia del liquido en el efecto i del evaporador, BTU/ ib mol. 

k : Conductividad termita del componente i, BTU / hr -ft -o F. 

k : Conductividad termita de la solución de etilenglicol-agua, 

BTU / hr -ft -o F. 

ku : Constante de velocidad de la reacción de formación del etilen

glicol, hr-, 

kv : Constante de velocidad de la reacción de formación de dietilen

glicol, 
ft3/ lb mol -hr. 

q : Calor de disolución del sistema etilenglicol- agua, BTU/ lb de

solucion. 

r : Velocidad de la reacción de formación de etilenglicol, lb mol/ hr

ft3. 

r : 
Velocidad de la reacción de formación de dietilenglicol, lb

mol / hr- 
ft3. 

u : lb mol de oxido de etileno reaccimnadas para formar etilengli

col, por libra alimentada, lb mol/ 1b alimentada. 

v : lb mol de oxido de etileno reaccionadas para formar dietilen_ 

glicol, por lb alimentada, lb mol/ lb alimentada. 

Volatilidad relativa de i con respecto a J. 

Q 14, k: Calor de reacción de formación de etilenglicol, cal/ g mol. 

Q k v: Calor de la reacción de formación de dietilenglicol, cal/ g mol. 
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L V,,: Incremento de volumen del reactor, 
ft3. 

i: Viscosidad de la solución de etilenglicol- agua, centipoises. 

Calor latente de vaporización del componente i, bTU/ lb mol. 

C: 
Calor latente de vaporizacion del agua a la temperatura de

el condensador, BTU/ lb mol . 

YF Calor latente de vaporización del vapor alimentado al evapo

rador, BTU/ lb mol . 

Diametro del reactor, in . 

P Densidad de la solución de etilenglicol- agua, lb/ 
ft3

1

Equivalentes : 

DEN

P
DT 4T

HL h

KV H

REC R

TER T
entrada al reactor

TSR = T salida del reactor

VIS = /. 4j

WE WE. G. 

WG - WGlicoles

WA = 

WH 02
XE = XE. G. 

XG = XGlicoles

XA = 

X 02

47- 



BIBLIOGRAFIA. 

1.- benn - " Ethylene and Industrial Derivatives". 

2.- Othmer & Thakar - " Glycol Producti6n - Hydrati6n of

Ethylene uxide" - 50, 9, k1235- 12

44). ., ept. 1956 - Z. E. C. 

3.- Hougen & Watson -" Chemical Process principles - 

Part 3 - Kinetics & Catalysis" - 

pag. 869. 

4.- Ju -Chin -Chu - " Enthalpy - Concentratión Diagram" - 

42 , 2 , ( 373 - 375). Feb. 1950 - 

I. E. C. 

5.- Gallant -- ' Thysical Properties of Hydrocarbons" 

Part 13 - Ethylene Glycols - 46, 4

183 - 192 ). April 1967 - Hydro- 

carbon Processing. 

6.- Lange - " Lange' s Handbook of Chemistry" - - 

PAg• 9- 66. 

7.- Curme & Johnston - " Glycols" 

8.- Parker & Prados - " Analog Computer Design of an - 

Ethylene Glycol System" - 60, 6

74 - 78). June 1964 - Chemical

Fng. Progr. 

48- 



9•- Coles & Popper - " Vapor - Liquid Equilibria" - 

42, 7, ( 1434 - 1438) - July

1950 - 1. E. C. 

10.- Miller & Corrigan - " Ethylene Glycol Reactor - 

Put To Test"- 46, 4 ( 176- 178) 

April 1967 - Hydrocarbon Pro - 

ceasing. 

11.- Weaver & Smart - " Glycols and Ethanolamines" - 

51, 8, ( 894 - 900). August 1959

I. E. C. 

12.- Ballard - " How to Operate. a Glycol Plant" 

45, 6, ( 171 - 180). June 1966

Hydrocarbon Processing. 

13.- Hess & Tilton - " Ethylene Oxide,, - 42, 6, ( 1251 - 

1258). June 1950 - I. E. C. 

4- 


	Portada
	Capítulo I. Introducción
	Capítulo II. Simulación del Área de Reacción
	Capítulo III. Optimización del Área de Reacción
	Capítulo IV. Resultados y Conclusiones
	Apéndices
	Bibliografía

