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CAPITULO I

INTRODUCCTION



Los glicoles (polialcoholes) son aquellos compuestos que tie-
nen dos grupos oxhidrilo en &tomos de carbono diferentes, siendo
el etilenglicol el més importante de éllos.

Wurtz obtavo etilenglicol (E.G.) por primera vez en 1859, y
fué hasta 1925 cuando su produccisn alcanz§ el nivel comercial.

Los usos del etilenglicol son los siguientes: humectante, sol
vente en la industria de pinturas y plésticos, en la produccién
de tintas, agente fijador en el celofén, estabilizador en la es-
puma de soya (usada en la extincién de fuego causado por aceite y
gasclina), en plastificantes y, principalmente, como anticongelan':
te y como materia prima en la fabricacién de fibras poliester.Es-
ta 61ltima aplicacién consume la mayor parte del E.G. producido.

El etilenglicol se produce industrialmente por hidratacién
del 6xido de etileno. Las reacciones que se llevan a cabo funda-

mentalmente son las sigulentes:

a) CH,=CH, + HO ~eemcme-- > fﬂz'fna
0 OH OH
b) cHZ-CHZ + CH,-CH —————— CHz-CHa-O-CHZ-CH2

(!)H éH \20/ . H lOH

n) n (CHZ-CHZ) +n (qssjfﬁa) —————— > THZ"'CBZ_O-CHE-CHZ-O-CH2°"fHZ

OH OH 0 OH OH

==



La molécula més sencilla recibe el nombre de etilenglicol, y
el nombre de los demés glicoles se forms de la siguiente manera:
de la palabra etilenglicol con el prefijo di, tri, etc., corres-

pondiente.

Caracteristicas del Proceso:

A) Reacciones.

Analizando su cinética, Benn1 informa-lo siguiente:
1.- Las reacciones que producen etilenglicol y dietilenglicol tie
nen energlfas de activacién semejantes y son las que se llevan a
cabo en grado significativo y generalmente en forma irreversible.
2.- La distribucién de productos cési no se ve afectada por la tem
peratura.
3.,- E1 efecto de la presibén es despreclable en el rango de opera-
cibén comercial que es de O.1 a 30 atm.
4.- Observd que entre m&s pequefia es la relacibén de 6xido de etile
no a agua alimentada al reactor, menor es la cantidad de poliglico
les formada.

La reaccién se puede llevar a cabo en diferentes medios:
a) A altas temperaturas (160 a 170 °c) y presiones moderadas (0.1
a 30 atm.) no se necesita catalizador, pero la reaccién es peligro
sa y puede carbonizarse el producto.
b) Usando catalizador &cido (&c. sulffirico diluido), se incrementa
la velocidad de la reaccién, pero el &cido queda como impureza des

pués de la reaccidbn.
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c) En solucidén neutra, la velocidad de la reaccidn es pequefia.
d) Usando como catalizador amberlite Ik-120, se produce un efecto

semejante al del &cido.

B) Proceso.

Analizando las propiedades fi{sicas tanto de la materia prima
como de los productos, se debe de tomar en cuenta los siguientes
puntos:
1.~ E1 éxido de etileno tiende a reaccionar explosivamente bajo
condiciones dcidas @ bésicas 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 oC, ya que se

produce una descomposicidn térmica (carbonizacibén de los glicoles).

4.- La eliminacién de aire del sistema. evita la 6xidacidén lenta

de los glicoles y la combustién explosiva del Q.E., para lo cual

se suministra una atmosfera inerte (Na).

5.- Es conveniente tener un medio b&sico, pero sin exceder un pH

de 8 - 8.5, porque la solucibén de glicoles - agua. tiende a formar
espuma y & emulsificarse fécilmente.

6.~ E1 producto generalmente lleva residuogsblidos e hidrocarburos
como impuresas que hay que eliminar para aumentar la calidad del
etilenglicol.

7.- E1 6xido de etileno es estable a agentes detonantes comunes,

cuando estid en estado liquido.

S.ituacibn Industrials

De las plantas que producen etilenglicol, casi todas lo hacen



via hidratacién del 8xido de etileno, y por lo tanto, utilizan los
mismos procedimientos qufmicos. En lo que difiéren es en la confi-
guracién y condiciones de operacidn.

Siempre ha sucedido que la demanda de los dem&s glicoles con
respecto a la del E.G. es despreciable, por lo que la formacién de
poliglicoles se considera una pérdida de materia prima e impureza
del producto. También, como se puede observar en la grifica sigui-
ente, la demanda de etilenglicol en éste pals siempre hé& sido ma-
yor que su produccidn, previéndose una demanda de 100,000 ton/afio
para 1980.

Los productores de etilenglicol en México scn: Industrias Deri
vadas del Etileno S.4., Polioles S.A. y Glicoles Mexicanos S.A. Es
te filtimo tiene en proyecto una planta con una capacidad de 113,000
ton/afioc para realizar en Tehuantepec Oax. y desarrollarse en 1980
(Anuario de la Industria Quimica Mexicana de 1977).

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 etilenglicol
casi puro. Para alcanzar tal pureza es necesario un consumo dé ener
gfa muy grande en el 4rea de separacidn.

Por lo expuesto anteriormente, el estudio que se presenta a
continuacidén toma importancia en la operacién de plantas existen-
tes y, en la creacidn de nuevas plantas de glicoles.

Para este trabajo se ha escogido una planta que representa la

configuracién més comlin de este proceso.
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Descripcidn del Proceso:

Se alimenta a presién (22 atm apréx.) una mezcla lfquida de
agua y 8xido de etileno a un reactor adiab&tico tubular continuo,
en donde se llevan a cabo las reacciones de produccién 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 evaporacién en mfiltiple efecto, el cual trabaja con un
vacio en el filtimo efecto de aproximadamente O.1 atm (Weaverll).

El 6xido de etileno que no reacciond(una cantidad muy pequeiia,
debfdo a que la conversién es casi total) y el agua gque no se eli
mind en el evaporador son separados de los glicoles en una colum-
na de destilaciédn.

Se utiliza una columna de destilacibn secundaria para separar

al etilenglicol de los demis 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
figuracibn seleccionada, de tal manera que nos dé la mayor renta-
bilidad del proceso. Esto significa obtener un minimo en el costo
total. Separindolo en los costos fijos y los costos de operacidén

¥, analizando estos filtimos, se puede predecir lo siguiente:
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La mayor parte de los costos fijos es el costo del equipo, en
donde el 8ptimo serfa tener el menor y mis pequefio equipo posible.

Dentro de los costos de operacién, la contribucibén mls impor-
tante en este proceso es el consumo de energfa, aumentando consi-
derablemente cuando no se trabaja la planta en la forma adecuada

12).

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

(Curme7, Weaver11 y Ballard

trata de un estudio preliminar, se decidid optimizar el consumo de
energia sin considerar el costo de los equipos, con la restriccién
de que el nfimero de efectos del sistema de evaporacién no sea ma-

yor que ocho.



CAPITULO II

SIMULACION DEL AREA DE REACCION



A continuacién se presentan los modelos matemdticos que permi-

ten hacer la simulacidén del &rea de reaccién y evaporacién.

A) Simulaciln del Reactor.

Es un reactor adiabAtico continuo tubular.

La simulacibén de esta parte se hace considerando lo siguiente:
1.~ La reaccién se lleva a cabo sin catalizador, empezando a ser
significativa a los 85 °c.
2.~ El1 etilenglicol carboniza a los 165 °C, por lo cual, la tempe-
ratura del reactor no debe ser mayor a los 165 oc. .

3.- La relacibn de agua a 6xido de etileno debe ser mayor a 5.56

(ver Othmera), para evitar la formacidén de trietilen y tetraetilen

glicol,

Modelo matemético.

/
4V,
Reacciones:
U) O0.E. + B0  mmeeemeeeee- > E.G.
u u u
V) E.G. + 0.Ed  =mmcccccnme- > D.E.G.
v v v

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

alimenta al reactor.
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De un balance de materia diferencial para cada una de las reac-

ciones

Fdu=r, dv, = s il CLRRER, el %D
Fdv =r  dV, e ——— (2)
rearreglando

aw . _Tu - -— (3
dVr F

dv =

dvr F

De la cinética

r, =k, (G -a-v) - L (5)

ro=k (Cp -u-v IR =ty et (6)

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

E SC -0 =¥ ) D

du -

o - e Ao e &)
dvr r 1
av_ . kv( cﬁo -~-u=-v)(u-v)D - . 453
dVr F

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

En donde

n
Q
]
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1
<
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]
1
1
]
]
]
1
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]
]
]
1
1
]
1
]
1
[}
(]
]
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i
[}
]
i
]
(]
]
~
0
~

CoE

szu

y representan la concentracifn del 0.E. y del E.G. respectivamen-

te, conforme aumenta la conversién en el reactor.
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Las constantes de velocidad se obtuvieron correlacionando datos

experimentales y ajustando al modelo de Arrhenius.

k, = 9.9765 x 10'° e“-a}ﬁ-géz‘— hr~'

5
[}

11,1566 x 10'c e-—lléééézz— £t / 1b mol-hr

Para calcular la conversidn conforme aumenta el volamen del
reactor, integro las ecuaciones (7) y (8) por el método de Euler

simple, con un incremento de volumen pequefio.

U =u + du

R SRl () n1 AV
r

vV =V + dv

T el ( dvr) n-1 AV

Del balance de energfa diferencial

dT — A Hu du vt AHv _dv (11)
dVr Cp dvr Cp dvr

Para calcular la temperatura en cada punto del reactor,se intg

gra la ec. (11) utilizando el mismo mé&todo.

+ dT
( dVr) n-1 BV

=10%



Ademés,

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

cibn derivada de la ecuacién general de Fanning, obtenida de Hou-

gen3.

d 002

P _ _0.0235 ( F_ 1.8 M 1b

dL 4 i id 1n° It;

S o
Realizando las operaciopes necesarias ‘\ AN, erce \
DE T BNAL *bq-w\n.« o

6 Me_ atm  _________ (13)

y6:8 2 £t

dP -
d—v = 1.]673X 10

Para calcular el di&metro, doy una caida de presifn mixima en
el reactor de 0.34 atiﬁ con la cual restrinjo la ec. (13), resol-
viendola para el diémetro.

Como el reactor toma la forma de un banco de tubos (cuando es
muy grande), hay que agregar la caida de presién en los codos; pa
ra ello se calcula su longitud equivalente con la siguiente férmu

la,

= 60 ¢

y se afiade a la longitud del tubo recto.

4 Equivdle a 5 i;/inz y es la caida de presidn permisible, usada

comunmente.

=11=



B) Simulacién del Evaporador.

Es un evaporador de mfiltiple efecto con recirculacién forzada.
El arreglo de los flujos es en paralelo, para evitar que la solu=-
cibén mAs concentrada se encuentre en contacto  indirecto. con el
vapor de mayor calidad, arriesgando la carbonizacién del producto.

Para la simulacién del evaporador se hi='é .. la. siguienter
consideracion:s. :
1.- Como la cantidad de D.E.G., presente en la solucién es pequefia
(menor al 4 % en mol a la salida del evaporador), se considera que
se estd& manejando una solucidn de etilenglicol-agua (para calcular
sus propiedades). Ademfs, en la estimacién de sus propiedades fi-

sicas se us8 la fraccidn mol de glicoles en vez de la del .E.G.

Modelo matem&tico.

Balance de energfa en cada uno de los efectos

vF1F + Fhy = V, H + (F -V, b
v, H, 4+ (F - Vl) h, = V, H, + (F - Vo= Va) h2 + V1 h°2
Vy Hy + (r-v]-vz) h, = v3 H3 + (F-V1-V2-V3) h3 O h°3'
2 it
Vi Hi + (F—.E‘VJ) hi = "1+1 Hi+1 + (F-'iIVJ) h1+1 + Vi h-°1+1
- 1=1 a2
Nt ) &
Vp-1 By + (F- TVi) = Vy By + (F-_}‘_VJ) he + Vo, By

Azl st N



en donde i es un efecto cualquiera, y N es el Gltimo efecto (8 nu-
mero total de efectos).

Rearreglando las ecuaciones anteriores en forma lineal

ApVp + (B=H)) V; = F (Bj-hp)  ==-mcmmomommoommmoeomeeee (1)

(Hy-hy#hpohe ) ¥y + (ByBp) Vp = F(hyh))  =me-ome—oe- (2)

(hB-hZ) v, + (Ha-h2+h3-hc3) v, + (hB'HB) v3 = ¥ (hj-hz) -= (3)

(hy-hy ;) Vy + (hy=h; ;) V, + eee + (hy-hy )V, 5 +

(R +h-h )V + (hg-H) V, = F (h-h, ) =-==-c (4)

~h
i-1 Ti-1 i i i-1

(hy=hy 1) Vo & (hgehy )V, # o0+ (Be=hy ) Ve, &

(H -h + h -

N-1"By-1 * By~Be ) Uy,

. s (BgHY) Vo = P (Bphy ) —ee-m- (5)

Yy el balance de materia para el vapor

+ V, + see + Vo = V|  =cmmecmmc e e (6)

i 20t s N

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

que se resuelve conociendo las entalpias. Para &sto, es necesario
conocer la concentracién de la solucibén y la temperatura en cada

efecto.

o s



Ve

V| V‘L

Ly

]

Evapovadoy en wiltiple efecto




las siguientes relaciones permiten el calculo de la temperatu-

ra y de la temperatura de condensacién en cada efecto.

ATef = TVF = Tc = ZEPE:L """"""""""""""""""""""""" (7)
1=1
N
RIE Ea iy KB Looasearsni st e i s e nas s (8)
A=\
ATi = Tvci = Ti """"" v emesan rah nish S Amcn su a0 e = (9)
2 =T, = EPE,  —~==-—scemccecemcmem——ee—————so—moo—a————— (10)
VC1+1 1 i
El cAlculo de la elevaciédn en el punto de ebullicién de la
solucién (EPE), se héce con las funciones obtenidas del ajuste
hecho a los datos experimentales de Ju - Chin - Chuu.
EPE = 50.0 Xp ‘ Xp.g. % 03
= . . . < .
EPE = EXP (3.14 xE.G. + 1.9) Qad Z XE.G.'“ 0,765
EPE = EXP (3'14 XE.G. * ‘08) 0-765 ‘ XE.G. 5__0.9
EPE = EXP (3.14 Xp o+ 1.95) Xg.g. = 09
en donde EPE se obtine en .
El &rea de transferencia de calor de cada efecto se calcula
con
A, = Qi = V1-1 (31-1 - hc Mot Wit e 11
1 T AT e (11)
i ATy u, &¢,

-4~



Los coeficientes de transferencia de calor en los evaporadoreas
de circulacién forzada se estiman de la siguiente manera:
a) Coeficicnte del lado del 1fquido.- se calcula usando la ecuu-
cibn de Dittus-Boelter. Esta ecuacibén es vélida cuando no hay eva-
poracién en el interior de los tubos, por lo cual, la velocidad de

be ser mayor a 4.5 ft/sec.

h, = 0.0278 k& g vF 0.8 Cp M Q. —me—a ol e (12)
i (—T;E——) (=)
b) Coeficiente del lado del vapor

BTU
- hr-ft

ho = 1500

2_0F
c) E1 coeficiente por conduccién en el espesor de la pared del tu-
bo no se toma en cuenta, porque su resistencia es despreciable.

El coeficiente global se calcula con

Para los cdlculos no se tomé el coeficiente de disefio, ya que
el factor de obstruccién afecta Gnicamente las dimensiones del
equipo en forma proporcional y, no se estan tomando en cuenta los
costos de operacibn.

Como no todas las ecuaciones anteriores son lineales, es nece=-
sario resolver el sistema en forma iterativa. Para iniciar el cél-

culo iterativo, se hacen las siguientes suposiciones:

1.- Que se evapora la misma cantidad de lfquidc en cada efecto.



2.- Se supone que se transfiere la misma cantidad de energfa en to-

dos los efectos.

De la suposicién anterior se obtiene

U1 A1 ATl = U2 AZ ATZ = eee = UN ANLSTN

Si se quiere que las Areas sean iguales (economia en el dise-

fio), entonces
Uy AT = Uy, AT,

2 U
e ATy = Ui es SRS R RS S (14)
i+l

sustituyendo (14) en (8)

At =ar, + 01 ar, o+ Doar, o+ Doam
7, Ty Ty

. : N [
o o AT, . =AT, 2‘_ 1 eemmmecccmemeemeeee- (150

Cuando las &reas calculadas son diferentes, se corrige el AT

de cada efecto de la siguiente manera:

Se calcula una irea media

N
A = £ 48T e L SR TR (16)
ATy

L=

y con Am se obtiene el AT nuevo

-16~



AT, = A AT, e (17)

COD‘ATE' se obtienen las nuevas temperaturas de los efectos,
Y se repite el cllculo hasta que las &reas sean aproximadamente

iguales. Esto es

El célculo de la recirculacién en cada efecto se obtiene hacien

do un balance de energia alrededor del efecto

L.y By *+ By (hy+dy ) = Vi By '+ (Ry+ L) by
T e S . S ] (T [ (18)
Ao

Célculo del consumo de agua en el conden sador
Temperatura del agua de enfriamiento = 86 op

Temperatura del agua a la salida = 120 OF

e e R S e A (19)
2 120 - 86
Célculo de Ia carga térmica en el condensador
Q = Vg Ay mmmmmemmmmem e (20)

—17=



C&lculo de la economfa del vapor

ECV = _'T = o (21)

=18



CAPITULO III

OPTIMIZACION DEL AREA DE REACCION



Como se menciono anteriormente, la optimizacién a realizar es
en cuanto a energfa consumida; por lo que es necesario elaborar
una funcidén que nos represente la energfa suministrada al sistema
Y que se le da el nombre de funcién objetivo (F.0.).

Una vez que se tiene la funcién objetivo y las restricciones
al problema, se procede a optimizar (en este caso se busca el mf-
nimo de la funcién) utilizando un método matem&tico.

La técnica de optimizacién que se utilizé, es el m&todo de bus
queda directa de Hooke y Jeeves.

Formulacién de la fuuncién objetivo :
1.~ Energfa utilizada en el precalentador de la alimentacidn al

reactor.
Tewmp, a \q 2.»\'&"~\« 3:\ '(Q.ﬂ-t.-\“ﬂ'f

e = FJCp e (22)

25°C
2.~ Energfa del vapor suministrado al primer efecto del evaporador.
L B e B P Sl e D Z
Yr = Ve Ayp (23)

3.~ Energfa dispcnible en la materia prima. Es la energfa aprove-
chable, si el 6xido de etileno se quemara en una caldera con una

eficiencia té&rmica del 80 %.

p = ( Fy g, Heg 5. 0(0e8)  mmmmm e (24)

en donde, Fo g, Son las moles de 6xido de etileno alimentadas al
reactor, y Hco g, 8 la entalpia de combustifin del 8xido de etile

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

etilenglicol puro.

I) Columna de destilacibén de agua y gases ligéros.
Opera con una presién de vacio de 0.844 atm. y una temperatura
en el rehervidor = 145 Y.
Consideraciones :
1.- Opéra con flujos molares constantes.
2.- Se considera despreciable el contenido de gases ligéros.

Cé&lculo de la volatilidad relativa

(o}
PH,0
.,(,,& = —— G 14s ¢
E.G. Po
E.G.

Célculo de la composicién del vapor en equilibrio con la ali-

mentacién a la columna

X
10 of.°
Yihe & e A e S L S (25)
20
1T+ ( oLy~ 1) Xy 0
t 2
Célculo del reflujo minimoy
L 1 =Y
(5 )min. = T - - etmisseesceanecesstasdion (26)
Adem&s ‘se tiene que
(L/V)
() =TT Ra — B (27)
min 1 - @V

min

=20~



Célculo del flujo de vapor en operacién

L o 2
Him D L Lmin- 2 Rmin. DN (98)
usando la reglaheur{stica recomendada
L0p. = 1.25 Lmin. e R o S (29)

Y considerando que toda el agua se destila

Vop_ = Lop. + D e (30)

Célculo de la energfa suministrada al rehervidor

Sga = vop. lE.G. """"""""""""""""""""""""""" (31)

* II) Columna de destilacibn de etilenglicol.

Opera y se hacen las mismas consideraciones que en la columna
de agua y gases ligéros.

Se resuelve en forma andloga a la columna anterior, para el
sistema E.G. - D.E.G., obteniendo la siguiente expresidn para la

carga térmica en el mshervidor

Rag= Moy M Ap g & ek o (32)

Ya que se tienen todos los términos de energia suministrada

al sistema, la funcibdn objetivo se calcula con la siguiente ec.:
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+ Q + + + Q
Oy - S VF Sup SR RE IR

PEG

que representa la carga térmica total suministrada al sistema por
mol de etilenglicol producido.

En la ecuacién (33) se est& considerando que no se aprovecha
la energfa disponible del dietilenglicol producido, y que la ener
gla consumida en la compresién més la que se utiliza para hacer
vacio en el evaporador son despreciables respecto al consumo total.

Determinando los grados de libertad de un anilisis fisico, se
obtuvieron seis, de los cuales se fijaron tres, la temperatura del
vapor alimentado al evaporador, el vacio en el filtimo efecto y la
concentracién de E.G., a la salida del sistema de evaporacidn.

Se seleccionaron las siguientes variables de optimizacién
1.~ La temperatura de entrada al reactor.

2.- La relacién de agua a 6xido de é&tilenc alimentada al reactor.
2.- La temperatura a la salida del reactor.

Como la optimizacibén es energética, se pierden los grados de
libertad relacionados con la dimensién de los equipos. La tempera
tura a la entrada del reactor debe ser mayor que la temperatura a
la cual la reaccidn comienza a ser apreciable, 85 e Y, el nfime-
ro de efectos del evaporador es tomado como variable discreta.

La eleccifén de las variables se hizo considerando lo menciona
do en el capftulo de introduccién tomando en cuenta las que tie-

nen una influerncia significativa en el consumo de energfa.
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La optimizacibén se llevé a cabo en las siguientes condiciones :

Typ = 165.6 °C (vapor saturado de 7.23 atm).
Pc = 0.1 atm- (vacio efectuado en el evaporador).
wE'G = 0.77 a la salida del evaporador.

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

La temperatura del vapor alimentado al evaporador se eligid de
manera que fuera ligeramente superior a la temperatura de alimen-
tacién del fluido de proceso. Vapor de mayor calidad a la mencio-
nada se aprovecha mejor para producir energfa eléctrica o para .=
operar impulsores.

Las otras dos especificaciones fuerédn tomadas de la forma de

operar el proceso (Benn1 Yy Weaver11).
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CAPITULO IV

RESULTADOS Y CONCLUSIONES.



Los resultados obtenidos se presentan de la siguiente forma :

Primero se presenta una tabla que contiene el valor que toma
la funcibn objetivo para diferentes valores de las variables de
optimizacién. A la izquierda, para un nfimero de efectos determi-
nado, se encuentran las condiciones elegidas de puntos iniciales
o de partidaj y a la derecha, como se puede observar, se obtiene
el punto 6ptimo al cual se llega tomando las condiciones anterior
mente mencionadas.

Como el punto &ptimo que se obtiene es uno solo para diferen
tes puntos iniciales, es probable que el Sptimo encontrado sea un
Sptimo global.

Se deduce de la tabla que la dptimizacidén realizada de esta
forma, es independiente del nfimero de efectos en el sistema de e-
vaporacidn, debido a que las condiciones en el §ptimo son las mis
mas para cualquier alimero de efectos.

Posteriormente se presenta una gri&fica de la funcién objeti-
vo contra el nfimero de efectos del evaporador en la que se mues-
tra: un alto consumo de energfa cuando se usan uno o dos efectos,
disminuyendo apreciablemente al pasar de dos a seis efectos; sin
embargo un mayor nfimero de efectos no aporta un ahorro apreciable
de energia. Por lo tanto, para saber cual es el Sptimo dependien-
do de esta variable, es necesario hacer un andlisis de costos.

Por Giltimo se muestran las tablas que contienen los resulta-
dos de la simulacidn del evaporador, seguidas de una hoja con los
resultados de las cargas térmicas afiadidas al sistema en las con-

diciones éptimas encontradas.

-2l



OPTIMIZACION
PUNTO TNICIAL PUNTO OPTIMO
N R TER TSR F.0. R TER TSR F.0.
10 [R5 |232.93 [0,1192% = 107 :
2 10 1¥S [206.33 o.ayspg x 104 12-% | 1S [28L.93 | D.¥ER0OXND
25 224.33 [29¢.33 | 0.85%03 x 0
10 15 |232.9 {o.uv0\ x (o
Y 10 188 |296.33|0.2v33zxnt || )7.¥ 185 |286.43| g.03598 %10
25 224.33 [294.33 | 0.3539¢ x | 0°
10 185 [2372.93[6.16%38 x 187
6 ) L ¥S |296.33 | o.8exd) x10%|[ 13, | 1S |286.93] seseasardd
285 [22¢.33|29¢.33|0.3192% x 10¢
) 1Y S [232.93]0.,10611 x 10! ;
8 1o 1 Bs [29¢.33 [, as3syxj0f|[13.8 [ VY5 [2BC.43J0.LH106 10
2S 279,33 [23¢.33[6.70236 % (ot
N : Namero de efectos del evaporadon.
R: Relacibn de moles de agua a 6xido de etifeno alimentada al neacton.

TER: Temperatura a La entrada del neactor, °F

TSR: Temperatura a La salida del reacton,
F.C 2

Funcién objetivo,

k=

BTU/£b mok de E.G. producida.




0.%6

03]

0.3 |

o330

0.68)

6.8¢

0.62

P



Como se puede ver en la tabla anterior, las condiciones Spti-
mas obtenidas para el reactor son las misnas para cualquier nime-

ro de efectos en la evaporacibn.

Reactor :

R = 17.8 1bs mol de agua por 1b mol de 6xido de etileno alimenta

das.

> TER = 185 °F

TSR = 286.43°F ..

CON = 98.9067 % respecto al 0.E.
v, = 558 ft°

g = 5.0 in

wE.G. = 0.1509 a la salida.

Yo, mub, = 90142 i

WHZO = 0.8342 "

F = 36440.0 1b alimentadas / hr .

Evaporador :

(o]
TVF = 330.0 'F

T 207.0 °F

c

Tp

286.43 °F
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hG

WA

XE

X6

XA

D7

TVvC

HL

HV

REC

DEN

cP

G.2866
U,2709
80,7291
0.0890
0.0941
149259
22297.82
14142,18
4.70
27.98
330,00
302,02
5343,30
21188,58
18425,13
809,57
582,20
64,34

l'oo

I
0,7799

90,8458
0,1542
0,5723
0,6052
0,3948
7141.49
15156,32
44,72
45,59
297,31
251,72
5239,47
20677,14
36204,21
485,84
582,18
68,53

0,74

26~



N=2

= 14,829.31 1b / hr

P =

Vg = 29,298.51 "
2

A, = 582,19 £t

Ap = 1,164.39 "

ECV = 1.98

GHZO = 421,790.67 1b / hr

Cargas Térmicas :

Qpg = 3,935,520.0  BTU / hr
Qup = 13,189,594.96 n
Qup = 43,502,400,0 n
Qgp = 5,599,388.35 "
Qpy = 66,226,903.31 "
Qpp = 746,700.31 BTU / 1b mol de E.G.

Q = 14,762,673.38 BTV / hr

Produccién de Etilenglicol :

PEG = 88.6927 1b mol / hr .

Eo0E



WE

WG

WA

XE

X6

XA

EPE

DT

DEN

CR

2
29,1840

0,2021
0,7979
0,0625
0.0661
0,9339

29890,27

6549,73
3,30
13,03
330.00
316,97
5578,34
21281,.18
9044,70
855431
616,50
63,84

1.03

I
0,2412

0,2649
0,7351
09,0865
0,0915
0,9085
22800,15
7090.12
4,57
11,77
313,66
301,90
5334,.42
21188,66
8092,.83
813,05
616,63
64,30

1,00

pus
C,3614

6,3970
00,6030
0.1409
0,1554
0.8446
15216,43
7583,72
T.77
14,38
297,33
282,95
5066,15
21063,28
9927,.80
729,25
616,79
65,26

0,94

R
0,7700

0,8458
0.1542
0,5723
0,6052
0,3948

7141,49
€074,94
44,72
23,46
275,19
251,72
5239,47

20677,14

19413 ,69
485,84
616,68

68,53

0,74

-28-



7,727.63 lb / hr

F
Vg = 29,298.51 "
Ay = 616,66  ft°
Ap = 2,466.61
ECV = 3.79

GHZO = 224,720.39 1b / hr

Cargas Té&rmicas :

Qpe = 3,935,520.0  BTU / hr
Qup = 6,873,167.33 0
Qup = 43,502,400.0 "
Qgp = 5,599,388.35 "
Qpy = 59,910,475.68 "
Qpp = 675,483.35 BTU / 1b mol de E.G.

Qg = 7,865,213.59 BTV / hr

Produccién de Eiilenglicol 3

PEG = 88.6927 1b mol / hbr .
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WE
WG
WA
XE
XG

XA

EPE
A

TvC

HL

HV

DEN

cP

330.00
322,78
5684,93
21315,21
6237,73
863,57
772,82
63,76

1.04

jis
0,1958

0,2150
0,7850
0,0673
0,0711
0,9289
28089,79

4351,71

319,67
314,15
5547,39
21262,53
4734,50
840,10
773,09
64,02

1,02

g
€,2352

0,2583
C.7417
¢,0839
0,0887
€.9113
¢3283,69
4706,10
4,54
0,30
310,37
304,08
5393,07
21199,47
5404,31
806,87
773,60
64,39

1,00

e g
0,3001

0,3296
0,6704
0,1143
0,1208
0,8792
18325,36

5058,32

299,24
291,91
5219,74
21119,90
6321,73
155.93
773,60
64,97

0,96

S
90,4258

0,4677
0,5323
0,1864
0.1972
0,8028
12915,82
5409,54
11,00
9,01
285,18
276,17
5030,50
21006,56
7954,07
667,77
773,41
66,03

0,89

R1as
9,7700

0,8458
0,1542
0,5723
0,6052
0,3948
7141,49
5774,32
44,72
13,45
265,17
251,72
5239,47
20677,14
14095, 79
485,84
773,22
68,53

0,74
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N=6

Vp = 5,420.82 ' 1b / br
Vyp = 29,298.51 "
A = 773.29 1t

Ap = 4,639.74 "
ECV = 5.40

G o = 160,695.73  1b / br

B

Cargas Térmicas :

e = 3,935,520.0 BTU / hr

Qp = 4,821,428.47 "
Qp = 43,502,400.0 "
Qgp = 5,599,388.35 n
Qg = 57,858,736.81 u
Qp = 652,350.24 BTU / 1b mol de E.G.

Qg = 5,624,350.56  BTU / Ar

Produccién de Etilenglicol :

PEG = 88.6927 1b mol / hr .
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CPE
oT

TvEC

HL
HY

REC

DEN

crP

T
€.1632

0,1792
Ge820R
0,0544
U,0575
0.,9425
33698,43

2741,57

330,00
325,82
5738,57
21333,18
4902,12
863,81
1050,98
63,71

1.08

s
0,179

09,1967
0,8033
0,0696
0,061
0,9359
30709,57

2988,86

322,85
320,11
5648,56
21298 ,4¢
3176,30
853,35
1051,24
63,88

1,03

Ir
€,2002

6,2199
€,7801
0,0671
0,0730
0,9270
27464 ,89
3244 ,07
4,90
3,06
316,70
313,04
5548,71
21258,40
3563,32
833,08
1052, 11
64,10

1,02

2T
90,2295

0,2521
0,7479
9,0814
0,086]
0,9139
23957,01
3507,89
4,84
3.45
307,64
306,19
5437,41
21211,46
4020,29
807,80
1052,32
64,39

1,00

0,2725
0.,2993
0,7007
0,1009
0,1067
0,8933
20179,28

3777,73

301,35
297,43
5312,62
21154,53
4594,84
772,12
1052.21
64,80

0,97

Ry
0,3410

9.,3746
0,62%54
58,1356
0,1434
0,8566
16124,69
4054,59
B35
4,57
291,30
286,73
172,34
21081,38
S406,21
719,72
1951,98
65,41

0,93

NI

e BO 6T
Je5126
A.,4874

i,2148

s.7722
11783,24
4341 ,44
13,48
S5e061
278,38
272,17
5522439
20975,52
6849,74
635,79
1351.,74
66,44

0,87

146352
04,3948
7101 ,49
8641 .75

au,73.

o

757 1
259 £9
2572
$239,47
2"677 14
1141485
485 84

151,57



N=28

Ve = 4,295.08 1b / hr
VT = 29,298.51 i
2
‘m = 1,051.74 ft
AT = 8,4”"7.]5 &
ECV = 6.82

GH20 = 129,176.88 1b / hr

Cargas T8rmicas :

Qpg = 3,935,520.0  BTU / hr
Qur = 3,820,164.33 i
Qup = 43,502,400.0 n
Qsp = 5:599,388.35 "
Qpg = 56,857,472.68 "
Qpp = 641,061.11 BTU / 1b mol de E.G.

Qe = 4,521,190.66 BTU / hr

Produccién de Etilenglicol :

PEG = 88.6927 1b mol / hr .
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Conclusiones :

Analizendo los resultados se deduce lo siguiente:
1.- El reactor fptimo es aquel que tiende a
a) Tener una conversidn m&xima.

b) Operar con la minima temperatura a la entrada.

¢) Operar con la m&xima temperatura a la salida.

d) Operar con una relacibn de flujos, de agua a &xido de etileno
mixima a la entrada.

Lo anterior significa, que debe ser un reactor que convierta
todo el 6xido 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 nfimero de efectos del evaporador 1la
carga térmica total disminuye, y este descenso cada vez es menor.
3.- Al aumentar el nlmero 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 efectcs.

4.- La economia del vapor se mejora considerablemente al aumentar
el nfimero de efectos.

5.~ El1 &rea de transferencia de calor del evaporador aumenta en
forma directamente proporcional al nfimero de efectos.

Como conclusidn final se tiene que :

Los resultados del estudio muestran que la relacién Sptima de agua
a 8xido de etileno y el disefio del reactor son independientes del
sistema de evaporacifén, Y que el consumo de energia disminuye a-
preciablemente al pasar de 2 a 6 efectos; sin embargo un nfimero

mayor de efectos no aporta un ahorro apreciable de energia.
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A 1.- Propiedades fisicas de las soluciones lfquidas de etilengli

col- agul.

Se correlacionarén los datos obtenidos de las gréficas de -

Gallant5, obteniendo las siguientes funciones :

1.~ Capacidad Calorifica a Presién Constante

Cp = 8.8657346 x 10°% ¢ - 0.408 Wp o, + 049755083
Error méximo = % 1627 %
g

Rango de temperatura : 20-140 %

Error promedio
T en °C

2.~ Densidad

f = 69465 Wy o+ 62.37 "0

Error méximo = 4.1 %
Error promedio = 2 %

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

3e.- Viscosidad

5.9938713

30.0wW

E.G.)

M = ( 0.19077 + 0.41202763 LR ) ( 30.0

Error miximo = = 20 %

Error promedio o7 %

n

Rango de temperatura : 40 - 120 ¢

T en °C
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4o~ Conductividad Térmica

.6. "e.6. * Ym0 k10 - 0.15887 g g, V0

en donde
kp g, = ( 7.25 x 107% - 1.8x10°7 1) 241.9

ky o = (5.6621 x 107% + 2.9333 x 1070 m) 24149
2

'+

5.7 %
Error promedio = = L4 %

Error méiximo =

Rango de temperatura : 313 - 413 °l

T en °K
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A2.- C&lculo de la Entalpia

1.- Célculo de la entalpia de la solucién liquida.
Se toma como estado de referencia @
a) Agua liquida pura a 32 Op , H =0
HZO

b) E.G. liguido puro a 32 °F , By« =0

Calor de Disolucién.

El calor de disolucién ( g ) es funcién de la temperatura y
de la concentracion.

En las tablas criticas internacionales se encontré. que guan-
do se mezclsn 37 partes de E.G. con 63 partes de agua. (en peso)
& 62.6 °F , el calor de disolucién es - 11.7 BIU por 1lb de solu-

cién. Obteniendo la siguiente funcién :

g Y e ek s, E0 _ S
62.6 F

La entalpia molar (H) de una solucifén binarias 1{quida a la -

temperatura ' y presién P estd dada por la siguiente expresién

T P
H= (xzh‘2 + 1:1!11 +qs)TH + J' (:pu at +J

(=) AP camaa= (2)
T %g T

M Pn

A presiones moderadas el @ltimo término de la ecuacibén (2) =
es despreciable para 1{quidos. Por lo tanto para el sistema - =
E.G. o ““ :

= T
EF [§;°G- PR, * (1 -Xpg)lg Qj] +J T
8l 62.6 J62.6

=57 =



en donde

62.6

62.6°F Jsa.s
= 32

(31.212 + 2.586 x 1072 1) dr

h Rpg. & ‘S

E.G. T

ref.

31.212 (62.6 - 32) + 1.293 x 1072 (62,62 - 32°)

992.5165 —pmty

1]

¥ la del agua es

62.6 °r

246
h = Cp ar = Bp. (62.6 = T )
JZ Hao Hzo ret.

ref.

HZO

= 18 (62.6 i 32) = 550.8 ?bngl

sustituyendo en (2)

T
e (992.5165) + (1-X_ , )550.8 +q g Cpydt -- (&)
EE'G' “®.6. ;]62.6% Yoz.s

Usando la correlacién obtenida para el CpM (ver apendice 1) cal

cfilo el filtimo termino de la ec. (3)

T g
SG - Cpy dT =$ c (8.8657346 x 1074 T-0,408 Wp g, * 0.9755083) dT
2. «Ge

integrando y agrupando términos comfines

T
[ s Com 4T = (0.9755083 - 0.40BMy o (T-17) + 4.4328675 x 107

(1% -.289) - ————— - -— (5)

en donde T est4 en °C
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Asi, la entalpia se calcfila con las ecuaciones (1) (4) (5).
2.~ C&lculo 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 Z5, lo
gque hace suponer que en la fase vapor solo hay agua. Por lo tanto
la entalpia del vapor ser& solo la del agua

> T

(6)

+

&V=H

320(1) H 0

Considerando que es un vapor sobrecalentado.

Hy = H apor sat. a Tve + sobrecalentamiento
Tve Tve
= H + )_ + sobrecalentamiento
H;0 (D) H,0
Tve Tve T
= H + + .[ Cp daT
H,0 (8)
HZO (1) H 0 Tve 2

El cambio de entalpia debido al sobrecalentamiento es pequefio
comparado con la entalpia del vapor, por lo que el Gltimo t&rmino
se desprecia.

Tve

T Tve

- = + 5 - 0

H,0

H0 (1) 2

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

Calor latente de vaporizacién.

El calor latente de vaporizacibén del agua se calcula usando

las siguientes expresiones :
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A= 20,080.9 - 12.337 T ; T > 212°
A= 19,713.24 - 10.535 T ; T = 212°F

en donde T esti en °F.
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A3 .- C&lculo del Calor de Reaccibn

0.Ec + HO —eecem- L S > E.G.
E.G. + 0.,E.,  =cememeecccae-- > D.E.G.

Los siguientes datos fuéron obtenidos de Lange6

A;Hg = =18.6 Kcal / g mol
0.E. (1)

AH; = =68.317 Kcal / g mol
E,0 (1)

An‘; = =107.91 Kcal / g mol
E.G. (1)

A.n‘; = =136,22 Keal / g mol
D.E.G. (1)

Cpo.E.(l) = 19.9826 + 0.042 T

CPHZO (1) = 17.01 + 0,01057 T

CPg.g. (1) = 33356 + 0.0701 T

CPp,g.g. (1) = 2511 + 0.1060 T

en donde

T esté en °C ¥y Cp en cal / g mol %.

Obtencién de t;HU a la temperatura T :

_ 0 - o
ARy = T OH L AH
Kcal
= = 107.91 = (=18.6 = 68.317) = = 20,993
g mol

5 /Hjle



By, = AR «+ g OCpy 4T ==m-=-mmmemmmm—meoee (1
To
A;Cp = Cp
i} E.G. - (Cpy g, * Cpazo )
= = 3.637 + 0.0175 i sustituyendo en (1)

5 T

AHU = Aﬂu + g ( -— 3.637 + 050175 s ) dT
25

AHS + [— 3.637 (T-25) + 0.00875 (ra - 625]--- (2)

Obtencién de AHv a la temp. T :
o 0 o
AH, = 9 Aﬂp - Y AH -

Kcal
= = 136422 = ( =107.91 = 18.6 ) = =9.71 m—
cal
= = 9,710.0 Z mol
3 7
Aav = AH + g Ava 4T - - (3
Y To
ACp, = Cpppq. - (CPgq, * CPo.m,)
= 1.771 - 0,0061 T) sustituyendo en (3)
T
AE, = AR+ f (1.771 - 0.0061 7 ) dF
v
25
= A « E.771 (1-25) - 0.00305 (1% - 625{]
= = 9,71000 + 14771 (T=25) = 0.00305 ( T° = 625) ==== (&)
en donde :
T esta en °c
cal
AH est& en % ol
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Para tener el AH en unidades de —§EEE%T , multiplico las ecua~

ciones (2) y (4) por 1.8 :

AH, = =37,787.4 - 6.5466 (T-25) + 0.01575 (1° - 625) ==== (5)
AR, = =17,478.0 + 3.1878 (T-25) = 0.00549 ('x"2 - 625) =-== (6)
en donde,

T esta’en °C,

-l 3=



NOMENCLATURA

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

e,

A : Area media de transferencia de calor del evaporador, rta .
Ap : Area total de transferencia de calor del evaporador, fta .

Ao : Concentracién inicial de 0.E. en el reactor, 1lb mol/ 1lb -

alimentada .

cE.G. : Concentracifén de E.G. en el reactor, 1lb mol/ 1lb alimen-

tada .
CO E. ° Concentracibén de O.E.en el reactor, 1lb mol/lb alimentada
Cp : Capacidad calorifica a présién constante de la solucién -

BTU / 1b °F.

ECV : Economis del vapor en el evaporador, lb evaporadas / 1lb de
vapor alimentadas.

EPE : Elevacifén en el punto de ebullicién de la solucién de E, =

.

6. -H0 , °F.
F : Gasto alimentado al reactor, 1lb / hr.

F.0., :Funcién objetivo, BTU / 1b mol de E.G.
H,O : Gasto de agua empleada en el condensador, 1lb / hr.
i : Entalpia del vapor generado en el efecto i del evaporador,
BTU / 1b mol .
Li 3 Gasto de liquido que abandona el efecte i del evaporador,
1b / hr.
N : Nfimero total de efectos del evaporador.

PEG : Produccién de etilenglicol, 1b mol / hr .
P? : Presién de vapor del componente i, 1lb / 1n2.

=l
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e

..

Carga térmica equivalente al oxido de etileno alimentado,
BTU / hr.
Carga termica utilizada enel precalentador de la alimenta

cién del reactor, BTU / hr.

Carga termica suministrada al reboiler de la columna de =~

destilacién de agua, BTU / hr.

Carga termica suministrada al reboiler de la columna de =-
destilacién de etilenglicol, BTU / hr.

Carga termica en la separacién por destilacién, BTU / hr.
Carga termica total suministrada al sistema, BTU / hr.

Carga termica total suministrada al sistema por 1b mol de

etilenglicol producido, BTU / 1lb mol de E.G.

Recirculacién en el efecto i del evaporador, 1lb/ hr.
Temperatura en el condensador, S

Temperatura en el efecto i del evaporador, OF.
Temperatura de condensacién en el efecto i del evaporador
e S

Temperatura del vapor alimentado al primer efecto del -
evaporador, % .

Vapor alimentado al primer efecto del evaporador, lb/hr.
Vapor generado en el efecto i del evaporador, 1lb / hr.

2

Volumen del reactor, ft-.

Vapor total generado en el evaporador, 1b/hr.
Fraccién en peso del componente i.
Fraccion mol del component& i en la fase liquida,

Fraccién mol del componente i en la fase vapor.

-l_’s -



hci

hi H
k1 :
k :
ku :
kv 3
9 :
T, s
Ty

u :
v :
o(;.'\ :

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

BTU /1b mol.
Entalpia del liquido en el efecto i del evaporador, BTU/1b mol.

Conductividad termica del componente i, BTU /hr-ft-oF.

: Conductividad termica de la solucidn de etilenglicol-agua,

BTU / hr-ft-°F,

Constante de velocidad de la reaccién de formacién del etilen
glicol, nr',

Constante de velocidad de la reaccién de formacidén de dietilen
glicol, ft°/ 1b mol-hr.

Calor de disolucién del sistema etilenglicol-agua, BTU/1lb de

solucion,

: Velocidad de la reaccién de formacién de etilenglicol, 1b mol/hr

2,

: Velocidad de la reaccién de formacién de dietilenglicol, 1b

mol / hr- ft3.

1b mol de oxido de etileno reacciénadas para formar etilengli
col, por libra alimentada; 1b moly/lb alimentada.

1b mol de oxido de etileno reaccionadas para formar dietilen_

glicol, por 1b alimentada, 1b mol/ 1lb alimentada.

t Volatilidad relativa de i con respecto a j.

Calor de reaccién de formacién de etilenglicol, cal/g mol.

Calor de la reaccién de formacidn de dietilenglicol, cal/g mol,

—hr-



Incremento de volumen del reactor, ft3.

: . Viscosidad de la solucién de etilenglicol-agua, centipoises.

Calor latente de vaporizacién del componente i, 5TU/ 1b mol.

: Calor latente de vaporizacion del agua a la temperatura de

el condensador, BTU/ 1b mol .

: Calor latente de vaporizacién del vapor alimentado al evapo

rador, BTU/ 1b mol .

Diametro del reactor, in .

: Densidad de la solucién de etilenglicol-aguay, 1b/ ft3

Equivalentes :

DEN

=

REC

TER

TSR

VIS
WE

WG

WA

XE

XG

XA

= AT

n
- -« B -}

entrada al reactor

T

B s

¥e.a.

salida del reactor

= Wsiicoles
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