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INTRODUCCION. 

Ante la situación econ~mica que actualmente vive el pa{s se -
tiene la necesidad de evitar hasta donde sea posible la impoL 

taciÓn de productos quÍmicos,porque se cuenta con los materiA 
les suficientes para su producción. 
Es un hecho conocido que, desde hace varios años, el Sector -

Químico Industrial, el cual tiene como base fundamental el pg 

trÓleo, es uno de los sectores de mayor crecimiento dentro 
del contexto general de la economía. 
El INEGI reporto que de 1975 a 1965 la Industria Química tuvo 

un incremento medio anual de 6.5% mientras que el Producto IQ 
terno Bruto del pa{s creció a una Tasa Media Anual del 4. 2% , 

y para 19B9 el reporte fué del 7.4% (1,5). 

El Gobierno Federal consciente del papel que representa este

sector industrial promulgó en 1989 el Plan de Desarrollo In -

dustrial, el cual exhorta a los inversionistas mexicanos a fQ 

mentar el crecimiento del sector industrial, debido a los in

centivos fiscales que serán obtenidos por aquellas industrias 
que se localicen en zonas prioritarias, y conjuntamente perm! 
te acrecentar las exportaciones de México hacia el mercado in 
ternacional, ayudando as{ a la balanza comercial del país. 
Esta preocupación por introducir eficiencia en el crecimiento 

industrial parece merecer la mayor atención del plan, si se -
toma en cuenta que la inversión de la Industria Química ya al_ 
canza niveles muy elevados llegando a cifras de 1680,000 millQ 

nes de pesos en 1984. La necesidad de introducir eficiencia a
las empresas industriales se hace patente, no sólo una vez que 
éstas se encuentran ya en operación, sino desde su concepciÓn

y formulación. 
Es de esperarse que conforme se incrementan las aplicaciones -
de las nuevas técnicas y se desarrollan nuevas tecnologías la
demanda de productos químicos aumente, ya que también se incr~ 
mentará ta diversidad en sus usos. 



De acuerdo a lo anterior y ante la demanda de producción se -
hace viable 1a realización del presente trabajo que consiste
en la fabricación de monoetileng{icol, dietilenglicol y 

trietilenglicol, utilizando como materia prima el 6xido de 
etileno, el cual es producido y distribuido en el pa{s por 

PEMEX. 
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IOOl-m:ll'DIYOS. 

El objetivo del presente t.rabajo es el de .analizar Ja f'Unclonalldad 

de la plant.a de clicoles con Ja capacidad Cut.w;-a, a.si como disef1at. 

el equipo necesario para 1a nueva capacidad y el est.udto 

econÓm1co pal'a obt.ene.r la l"ent.abtlldad do la ampUaclÓn. 

Como complemont.o se incluyen los sJr:utent.os objet.fvos a t.1-at.ar: 

a) Ampliar- el &is:t.em..a para la produc:ct.;n de r;Ucoles de 37 MI'PA 

a 50 MrPA, lo qua represent.ará un 1ncremant.o del 35X: de capacidad. 

b) Analizar el equipo exfst.ont.e con el Cin de det.ermlnar su 

f"W\Cionalldad para la nueva r.apacidad. 

e> Diseno, especlt1ca.c1.;n y seleccJÓn del nuevo equipo que cubr-a 1as 

necesidades de la nueva capacidad. 

d) Elaboración del dla¡;rarna de !'lujo de pr-oceso y el de t.uberÍas e 

lnst.rument.actÓn para la nueva capacidad. 

e) Est.udio económico que comprenda: Est.Jni.acfÓn de la fnversi;,n Cija, 

esrt.Jmact~n de los: cos:t.oa de producctÓn y cti.Jculo de indicadores: 

econ:.mtcos. 

f') Analizar el mer-cado de ¡;licoles que comprenda: Pl'oducclÓn, 

tmpor-t.aciÓn, e:xpol't.aciÓn y consumo aparent.e. 

3 



I. GENERAUDADES. 

1.1 CAllRA\Clf!E!RDSlfDCAIS Y1 D'IR<DIPDIElDAllD!ES IDIE ll.<OS <!3ll.DC<Dll.!ES. 

Los ¡:llcoles son alcoholes divalent.es: que t.tenen una cadena ali:f.i

t.tca de carb o no. Pueden desl¡;nar-se por la t'~rmula quÍmtca r:eneroal 

CnM2nCOH>z. Los r;llcoles ocupan un lucar tnt.crmedJo entl"'e lo!" 

alcoholes monovalent.es y el r;llcerol, que t.iene t.res c:rupos 

hldroxilos, .n medida que aumenta el peso molecular- de los r:llcoles 

d1sminuyendo su solubilidad en ~ua.C 7 ) 

QuÍmicament.e, los gUcoles se pl"escnt.an t'_;clbnent.e a la prepa%'ac1Ón 
' ' de est.eres, et.eres, .acet.ales y cet.a!~s. $1.!S reacciones: t.1enen como 

cent.ro Jos dos crupu;:; M.droxilos y en general son paralelas a las de 

los alcoholes monovalent.es. 

Los clicoles . se est.er-trtcan t'~cibnent.e con ácidos ol"r:;,.ntcos o 

tnorr;~cos, haluros de :..cides o anhÍdr!dos, con ~cides monobasicos 

como el :.cfcfo acét.tco o el 6cido clorhÍdrtco, se t'ol'man mono~s:t.eres 
o dl:.st.eres: 

-Monoacet.at.o de et.Uenr:llcol: 

CllaOHCllzOH + OlbCOOH ------> Cl!sCOOllCHzCHzOH + HzO 

-Clorhidrolna et.Uénica 

CHaOHCllzOH + HCL ------> CHzOHCllzCL + llzO 

Con los ~idos dibÚicos, 

lineales. 

obt.ienen poli¡.st.eres cÍcllcos 

CHaOHCHzOll + HOOCRCOOH ------> 1-0-CHzCllz-OOCRCO-J,, + 211z0 



Pueden prepararse carbonatos y oxalat.os por reacciones de 

Jnt.ercaMbto de :..at.eres: 

o 

QHaOH + CaHaOC•O ------> Hao 
/ ' e-o 

Oxalato dlet.ti.;nico 

1 
H.C J..o 

' / 
o 

t,4-d.Joxano 
2,S-dlona 

+ 2CaflaOH 

Trat..ando loS" c:Ucoles con Cosr;eno se f'orman pollcloro formiat.os, con 

4ci.do bórico se preparan borat.os: cfcllcos. 

cuz-o 

C:llaOHCRaOH + HsB0.11 -----> 
1 

' B-OH + 2H20 
/ 

CHz-0 
llc.rcito do gllcol 

Trat.ando con cet.onas y aldehÍdo t"orman dioxolanos: 

Cllz-0 

' CH20HCH.10H + CHsCllO ------> 
1 

CHCHs + 21120 
/ 

CH2-0 

Los clicoles pueden t.rat.arse con sul!'at.os atqulÚcos en presencia de 

un á.tcall p3l"a Cormar .;t.cres. 

CHzOHCHzOH + CCzH:3)zSQ4 + NaOJI -----> C:dfaOClb.OHzOH + NaCzH:sSO,+HzO 

l:tur monootil dol et.i.lengti.col. 

Los c;llcoles se oxtdan para :formar product.os variados que dependen 

de la naturaleza dol oxidante y de las condlctone.s en que se 

verU''ica la reacctc'.:,n. La oxtdaci~n cat.aÚt.tca en la t"ase de vapor 

produce los compues:t.os dicarbonÍlicos: COl"l'espondlentes: 

CHzOHCHzOH + Oz ·-----> CHOCHO + 2Hz0 



El gUcol et.Uéntco puede oxidal"se por otros proced!mlent.os: para dar 

acetaldehÍdos, r;lioxa.l. fol"maldehÍdo. ;.cido r;ltcÓllco y ~cldo 

o>Ú.Uco. La o>d.dact.;n de los gltcoles con ácido pe.ry~co es 

especialmente impol"t.ant.e en QW.mica An.a.Út.tca, pues la reaccion es 

c:eneral y cuant.ttattva.C 7 

CffzOHCllzOH + ll•Oa ------, 2HCllO + llIOs • 3Hz0 
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IElJDQ.IEllWIL.DG:«lQ.. 

El et.ilenclicol Ct,2-et.anodJol,glicol>, CHzOHClfzOH. poso molecu.J.ar 

62.07, es el 

Fué producido 

m:.s sencillo y el más tmpol"Lan.t.e de los 

por pl'imera vez en 1659 por Wurt.z, 

glicoles. 

adqulrul6 

tmpor-t.ancla comercial has:t.a el ano de 1925, alt;un.as de sus 

propiedades: se muast.ran en la t.abla 2.1. 

FabicactÓn: La mayor- del ct.ilonr;Ucol s:e 

hidrat.actÓn del ÓKido de et.11.eno, el cual e& cácUment.e 

en et..!lent;ltcol por cualquier-a de Jos 

s:lguient.es: e 7 ) 

obt.iene poi· 

convert.tdo 

mét.odos 

1.- Poi" \a acci¿,n de una soluct~n acuosa diluida de un ácido Cuel't.e. 

2.- Poro la 1-eacctÓn con agua a presiÓn y t.emper-at.Ul"a elevadas. 

En cada uno de est.os procesos concent.ra el et.Uen:;llcol 

:result..ant.e por evaporación y se purlflca despu.;s por dest.tlacl~n al 

vacío. 

Un sec:undo m;t.odo industrial pal'a producir- et.Uencllcol se basd en 

Ja toeacdÓn del f'ormaldehÍdo con una mezc.Le. de mon_;xido de carbono y 

a:ua 3 pro.ctÓn y t.cmparat.UI"a elevadas; pa.I'a. pr-oducir ;.cido gllcÓlico. 

Est..e es est.er1!"1cado con met.anol o con 1sopropanol para p1-oductr los 

cllcolat..os alquÍllcos correspondient..es. Dospu~s se htdl'or;enan est.os 

para t..ransf"ormarlos en ¡;llcol en presencia de un cat.aUzador de 

Óxido de cobre y Ó~do de mar;nesto a t.emperat.ura con1prend.1da ent.'I"e 

115 •C y 325 •O y prestÓn superior a 100 At.m. El et.ilen:;llcol es 

recupe:roado de Ja mezcla de Ja reacción por dest..ilaciÓn 

:fraccionada.< 7 > 

En Alemania 

et.tllco por 

ha producido et.ilenclicol parUendo de alcoho1 

intermedio del et.Heno y del dlcloruro de et.Ueno. 

Est.e es saponificado calent.~dolo en medlo acuoso con btcar-bonat.o 

sÓdJco, Óxido :f'érl'ico o alr;Ún ot.ro agente ~!ogo. ( 7 > 
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Las tent..at.ivas par-a producir et.Uencllcol pal' ot.l"'os: m~t.odos no ha 

resultado comer<:lalment.e atrayentes. < 7 > 

Usos: La propiedad del etUen,licol para hacer bajar el punto de 

concelac!Ón es la base de su apllcaciÓn nÚs.s: lmportant.e, esto es, 

como ant.tcont;elante no voi.;_t.u de t.ipo permanent.e. La calidad 

ant.tcongelant.e del et.Uen¡;Ucol se usa t.ambtén se en los 

sistemas: cont.ra incendio para los edlctctos que no poseen 

calet'acclon y en lur;ar- de soluciones de sal en los stst.emas de 

intercambio de calor cuándo la corrosión es un f'act.or lmport.ant.e, se 

incorpora ade~ en product.os que cont.lenen at;ua como las pint.uras 

de emulsiones ast'átt.icas pa.I"a impedir que se deshar;a la emuJ.siÓn al 

concelars:C! el a:ua. 

L.a ser:unda apllcacl;,n del et.ilenc:Ucol tmport.anda como 

compues:t.o int.crmedio en la producción de dlnitrat.o de et.Uenr;llcol 

para su uso en dinamit.as de punt.o de con:eJ.aciÓn b.ajo. El 

et.llen,ucol de la calidad especial para i~et'rir;erar como el de la 

calidad ant.tcongelant.e. cont.ienon lnhlbldores de la corrosl~n. por

lo cenera! compuest.os: nlt.r~r;onados. 

El et.Uen:;llcol es el diluyent.e empleado en muchos t.lpos de f'renos: 

hld.t-aÚllcos. E& un suavizador del cclofAn y uo cct.ablll:z:a.dor en la 

espuma de ail'e con base lÍqutda de soja usada para ext.tnr;u1r- los 

incendios de pet.rÓleo y sust.anclas quÍnúcas. 

l:! et.Ueng"llcol es el mat.erila inicial en la producción comercial 

del ,11oxal y en La pi.~oduccl~n t'!·e r-esln.as alquÍdtcas del t.tpo de 

;.st.er- no sat.urado. Es un component.e de Las f'~rmulas para eliminar el 

carbÓn y llmplar los: ~mbolos de a.luminlo. de las t.tnt.W"'as pa.-a 

madera que no levant.an la vet.a y de las soluciones para el pulido 

el~ct.rico del acer-o y el aluminio. 

El et.Uenc;Ucol es una materia prima para la preparación de (;ran 

nÚmero de resinas slnt.~t.tcas, plast.lficant.es y elast.Ómer-os. < 7 ) 
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IOOIEVDD..IEINGD..D<COIL.. 

El diet.ilengllcol (dig:licol,2,2-oxidlet.anol>, HOCH2CllzOCH2CH20H, 

peso molecular 106.12, es el mas sencillo de los derivados 

pollmerlcos: del et.Uengllcol. Descubiert.o en 1859 casi 

stmult.aneament.e por Laur-enco y por Wurt.:z, se convirt.1.; en 

al't.:Ículo comercial hast.a 1928.C 7 > 
E:l diet.Uenr;Ucol t. te ne sabor- dulce. es sumamente hit;f'osc;,ptco y 

complet.ament.e 

et.JlengUcol. 

miscible con a@:ua, alcoholas inf'eriores, acet.ona v 

Es t.ambl~n un disolvent..e de nlt.rocelulosa y de resinas, colorant.es y 

acett.es. El diet.Uenc;licol no mezcla con el b.Jnceno, el t.olueno y 

el t.et.racloruro de carbono, en la t.abla 2.1 se indican aleonas ot.ras: 

propiedades. 

QuÍmtcamcnt.e, el dlet.ilen:;Ucol t.tene las: mismas reacciones que el 

et.Uenglicol y alcunas de las propiedades de las .;st.el'es.< 7 > 

FabricaciÓn: El diet.Uen(;llcol es un product.o del et.tlen~licol. La 

cant.tdad depende de la producci~n ent.re el ~xldo de et.lleno y el 

agua. Se C.abrtca t.ambién direct.a.ment.e t.rat.ando et.Uent;llcol con 

Óxido de et.Heno. 

Usos: El d!et.Uenr;Ucol encuent.ra alc;unas de sus aplicaciones mas 

import,ant.es en la indust.rla t.orlil. Se como disolvent.o de 

colorant.es: de casi Lodos lús t.lpos, como a.1;ent.o Ja .:icopl...:un.icnt.o do 

acoit.e:s: solubles o emulsionables: usados: lubr-icacic~>n. 

tmprer;nactÓn, t.ol"ctdo, t.ejtdo de ptmt.o y ot.ra::: operaciones t.ext.iles. 

y es: 8""nt.e hlt;roscÓptco de acondlclonamJent.o pal"a fibras nat.uralt0-s 

y stnt..;t.tcas: ant.es del hilado y urdido. 

El dtet.Uencllcol se usa en la preparación del t.abaco para 

ctc:ar-rUlos como ar;ent.e htr;rosc.;plco para i~er;ula.r e! cont.enido de 

humedad del t.abaco • t.ambl~n se us:a para deshldrat.ai~ el cas nat.ural 

y en comblnaclÓn con la et.anolamina par-a desul!'ur-.ar el r;as nat.ural. 
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lllR!llEVDIUEINGILDCIOO.. 

El triattlanolicol < triglicol ,2,2-at1hmo dioxidletano_l > 

HOCHzCHaOHCHaCHaOCH.aCHIOH, pE!so molecular 150.·17, &e a&emeta por sus 

propiedades al derivado polímero m.is sanclllo del atl.lenglicol, el 

diettlenQlicol. Fuá obtenido por primera vez por Laurenco y Wurt: 

como subproducto en su &Íntesi& del dietilen;licol, pero no se 

produto comercialmente hasta 1929. (7} 

En virtud de que su mol&cula contlene dos hidroxilos y do& grupos 

éter, &s disolvente muy bueno de'. nitrato de cslulo&a Y de 

diferentes goma& y re&inas. <7> 

El triet1lenglicol se u&a para desinfectar el aire de las salas de 

los hospitales, los teatros, las ofu:inas y los hogares. Aunque so 

han usado propilenoglic:oles par-a desinfac:tar al aire, Ge pn~fiers el 

trlet1lli!nQllcol, ya qua s~lo &D necesitan cantid.:idas muy pequerras. 

El trietilenglicol con ácidos monocarbo::Ílicos y dlcarboxÍlir:::os da 

~steres que son ~ti les como plasU. ficantes resina&. El 

trietilon9licol está encontrando uso 12n los sistemas para deet,idratar 

los gasa¡¡; las solucionas acuosa.G de trio-tilenglicol pui:.i.1en 

conclimtrarGa a temperatura más al tas que las del di etil englicol. E., 

la tabla 1.1 so muestran algunas más do sus propiedades. 

VA\IBU\ l, 1: PROPIEDADES FISICAS DE LOS GLICDLES. 

NOMBRE FORMULA P.S P.E 
c e 

ETILENGLICOL CH20HCH20H -13 197.2 

DIETILENGLICOL O <CH2CH20H> 2 - e 245.0 

TRIETILENGLICOL HOC2H40C2H'IÜ-
-C:HoiUH -7.2 287.<t 

10 

d20 n20 Sol .a 20C r. pes:¡o 
20 D on Agua AQua en 

1. 1155 1.4316 COMPLETA COMPLETA 

1. 1184 1.4478 COMPLETA COMPLETA 

i. ¡~54 1.4557 CONPLEíH C8MPLETA 
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ll : MERCADO DE LOS ClUCOLES. 

En est..e capÍt.ulo se pretende dar una visiÓn sobre el m&l"c.ada de 

cllcoles,, revisando punt.os como son la pr-oducclon, tmpol't.aciÓn. 

consumidores de los: product.os y disponibilidad de las materias 

primas:. Esto sera para que pos:t.el'ior-ment.e al realizarse le 

evaluación econÓmtca se pueda just.tf'tcar el cost.o de la invel"&iÓn en 

la reaU.zact:,n del proyect.o. 

2.1 IP!ROOOCOJ«XN 1D!E IHA\lTIEIRDA\ ll'IRDIHA\. 

La mat.erta pl"lma, como ha sido mencionado en la descrtpcJÓn del 

proceso, es Óxido de et.tleno y ~ua desmtnel'allzada Únicamente se 

requiere de la dtspontbilldad del equipo de t.rat.amlent.o, canto ser-Í.&. 

un equipo de .ftlt.raciÓn y de elimtnac1Ón de 1.a.s sales minerales 

cont.enidas en el ar;ua. 

En el ca.~o del .;>delo de et..llono, ést.& es . un pet.l"oquÍnúco básico que 

Únicamente lo produce y comer-cia:llza Pet.rÓleos Mexicanos, Aunque 

est.a empr-esa a t.enido un enorme crecim!ent.o en la producc!Ón, 

esta no sat.tSf"ace la demanda de est.e product..o. por lo que se ve en 

la necesidad de impol't.arlo de los: Es:t.ados Unidos:. Est.a tmpol"t.actÓn 

junt.o con la produc.c.1C';n e>ds:t.ent.e se convtert.e 

nacional apal'erat.e al no e>clst.tr e>q>ol"t.acté°>n del miamo. 

el consumo 

Los dat.os tn:formaUvos: res:pect.o al manejo de est.e product.o se 

muest.ran en la t.abla 2.1 y se encuent.ran junt.o con su respect.iva 

t:l"':-c:ica 2.1. pudiéndose not.al' un amplio conswno al I"espect.o. 

u 



._ CONSUMO AP..a:mE 

ll'AllBILAI 2.1 

TONELADAS 1984 1965 1986 1987 1988 

PRODUCCION 97, 4:9 71,021 113,c;a: 95,367 102.r)?J 

IMPORTACION 10,BC>O 48,364 6,000 12,610 11 ~(·38 

EXPDRTACION o o o o 

c. APAREtHE 108.229 119.385 119,982 1(17,977 113,109 



2.2 IPIRCOIDOCCD<DIN DllE <!lll.Q«:«>ILIES. 

Antes de analtzar la producclÓn es conven.lent.e acl.al'al" que el 96" 

de la producción de c;licoles se emplea para la producción de f'tbras 

de poliéster princtpalment.e a base de monoet.tlencUcol. y el otro 

"'" en la fabroicaclÓn de ant.tconc:elant.es. 

La producción de ,11coles se encuentra concent.rad.a en t.res compaftias: 

prlnclpalment.e. éstas: son: Indust.rtas Derivadas del Et.lleno. S.A .• 

OUcoles Mexicanos S.A. y Polloles S.A., los cuales compiten pox- el 

mercado. C 1 > 

Sabiendo esto y revisando la lnformactÓn repor-t.ada de- estos 

product.os se ven diversas variaciones: en la e>-.-parot.aclÓn como en la 

lmpo:r-t.aclÓn, aW\que la imporLa.ctÓn que se I"eallza se refiere 

exclusivamente al monoet.Uen:;llcol el cual represent.a el principal 

rubro en la pl"'oducclÓn de r;Ucoles y La expol't.aciÓn corresponde a 

los ot..ros r;licoles. e t ) 

Est.os: dat.os junt.o can s:u gr~ica de produccl~n muest.ran una mejor 

vist:.n al r-es:pec.t.o, Ve:r t.abla 2.2 y c:r:..rtca 2.2. 
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GRAIFllCAI 2.2 
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·-+ CONSUMO N'AJ'ID(fE 

11.lllBUI 2.2 

TONELADAS 1984 1985 1986 1987 1988 

PROOUCCION qo,490 98,969 89,840 87.100 B0,663 

IMPORTACION 240 b.211 4,164 20,380 30 ~992 

EXPORTAC 1 ON 20,248 19,435 13,128 16,450 7,961 

C. APARENTE 70,482 es, 745 80,876 91,0:;0 103,694 
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2.3 CA\IRA\4:1flEIR1JSlf04:A\S Ol!E UlS 4:1!llHSlllll100ll!llR!ES. 

Como se ha dicho ant.erlorment.e existen t.r-es compa!Uas que 

comerc1alizan con los r:licoles, las cuales han mant.onido un nivel 

para proveer a las diversas empresas nacionales que lo ut.llizan en 

aus pr-ocesos product.ivom_. cubriendo asf la demanda. Ahor-a bien s:i el 

96" de la producctÓn es: dest.tnada a 1a f'abr-icaciÓn de f'ibl"as de 

poliéster es nece&lU"io t..acer menc1on del est.ado en que se enc.uent.l"a 

est.e ramo. ( 1 > 

2.3 ILA\ OIHIDQJSlflROA\ IDIE O.A\S IFlllBIRA\S IEIH D1004:1!l. 

Haciendo una breve descrlpctÓn de est.e sect.01> eco....;mlco, las: 

lndust.rias que const.tt.uyen son: 

-AKRA. 

-Celanese Mexicana S.A. 

-Celulosa y derivados S.A. 

-Fibras stnt.ét.icas S.A. 

-KIMEX S.A. 

-INPETMEX S.A. 

Como se observa la tndu:st.r-ia de :fib¡•as est..a const.it.uida poi' 7 

empresas que operan con 30 plant.as, las cuales se encuentran 

dJs:t.ributdas en: El Est.ado de M.;Jd.co, TlaxcaLa. Mlchoacán, Jalisco, 

Nuevo LeÓn, Veracruz y Dist.rtt.o Fedel'al. llasUl 1982, est.a industria, 

mant.en1a un.a tnverstÓn en act.ivos t'ijos del orden de 34,000 millones: 

de pesos, con una capacidad tnst.alada ha.st.a fine:s: de ese mismo ai'k> 

de 409,946 t.oneladas, correspondiendo 381,926 a las fibras 

stnt.~t.icas y 28,020 t.oneladas a las: art.1t'iciales:. 

En la act.ualidad cst.a indust.r1a se encuent.ra tOO~ int.~br.ada a la 

Pet.roquÍmica Básica, como puedo- observarso en el cuadro 2.1, donde 

se muest.ra la t'abricaci~n de Cibra de poliéster 

15 



Clllol\IDIRID2. 1 

INTEGRACION DE LA INDUSTRIA DE FIBRAS CON LA PETROCUIMICA BASICA 

TPA
!PETROCEL S.Al 
!TEREFATALATOS -

PARA-XILENO _____,.-MEXICANOS S.A.> 
p 
o 
L 
I 

DMT-+-.. M 
!PETROCEL S.A.> E 

OXIDO DE-+ MONDESTILENGLICOL -
ETILENO <PDLIOLES S.A.> 

R 
o 

E 
X 
T 
R 

-->U 
e 
I 
o 
N 

FIBRAS DE 

POLI ESTER 

<PEMEXl <IND.DERIVADOS DEL ET.S.A.>---------•SECTOR PRODUCTOR 
!GLICDLES MEXICANOS s.A.de C.V.l DE FIBRAS. 
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Para llevar a i:abo est~ punto ¡¡e hdce m(tnc:iÓ11 J'"' que cm lo.; 

produc:c1Ón da f.t:Jras de pol.tGst:E:r ~xil:l!Len dD6 tipos: El Ha111.:.d-. 

poliCst&r filamento Ltt;~lil '.I el políO!:.ter iibra coi-ta. Sin embarg~ 

para la pruUu1..L.i~11 de ambos. la materia prima que. C¡:\ploun iiOn lo!> 

glic:ola». por lo tür1to lo c.unc:erniente a su 9roc.Juc.:1Ón, 1mpClrlac:iÓn. 

etc. :i(? osttm"ra i::omo un 5Ólo producto. 11) 

Ahora bien le:. datos L!bliográficos en los cuales ~E- Lncuonlra J .. 

iniormactÓn s1gu1entn ;;~, mue:-.tr.o. .:..i ::ont1nudc1on. a~1 

gráfica 2.3, donde "'e ob~Qr·Ja la 1:roducc1Ón .' ..:onsumo a;Jare:;tc. 

llA\!Bll.A\ 2.3 

TONELADAS 1975 1976 

PRODUC 88,264 90,:239 

IMPORTAC 1 ~674 1.156 

EXPORTAC 2 

c.APARrnT a9,93e 91,393 

~IFDCA\ 2.3 

"º 

"º 

L "º 

~t ... 
~ 

a PftOOOC:CIOH 

1'ESIS CON 
FALLA DE OilGEN 

lf777 1978 1979 1980 1981 

109.476 110.309 1:~. 706 1::?8,941 126.14'1 

'i90 1,0::2 :: .. isa 4.320 3.648 

256 35 ::;,96'1 

110,201 111,296 1::1 .864 13: .2e..1 125,828 

+ CCH$.UMO N'AKHR: 
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2. 411.IM:A\ll.DZAllCDG>IN IDl!ll. D11EIRICA\IDO IDIE 11.0S Gll.DICOILIES. 

Siguiendo con la base de la utilización de los glicoles, en la 

fabricac1Ón de fibras,su mercado se puede ubicar, principalmente, 

donde existen induGtrias qua procesan las fibras de poliéster, as1 

puaG la siguiente lista engloba la industria y su locali=aciÓn en la 

Rep~blica Mexicana~(¡) 

NOMBRE 

-Celanese MeKicana S.A. 

-INPETMEX S.A. 
-KIMEX S.A. 
-Nylon de M~Kico S.A. 

LOCAL I ZAC ION 

Toluca, Estado de México, Ocotlán, 
Jalisco, Querétaro. Qro. 

El Salte, Jalisco. 
Estado de M~xico. 

Monterrey, Nuevo LeÓn~ 

Como puede observarse ~on esta distribución se cubren laG 

hacia necesidades en toda la RepÚblica, aunque la· tendencia es 
el norte y CQntro del paÍs.(1) 

' mas 

2. S 11.0CA\ll.DZA\ICDOIN IDIEILA\ IPILl\INVA\ IDIE Gll.DICOILIES, 

Debido a la situación actual por la que atraviesa el paÍs es 

importante al aprovechamiento de todos los recursos disponibles que 

.permitan obtener el miximo ahorro posible. 

Así puede observarse el auge que la instalaci~n de complelos 

petroquÍmicos ha producido, que con una infraestructura bien creada 

y bien planeada a largo plazo, permite ol crecimiento de cualquier 

planta ya instalada la reali.zaci~;'l da nuevos proyectos con 

oblativos y productos afines a los ya e::istentes .. 

Tal es el caso de la planta de glicol~s en la cual se basa este 

trabalo. El corredor industrial de Lerma Toluca Estado de M~xico, 

18 TESIS CON 
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cuenta con la infraestructura necesaria para la relí=acíÓn de 

cualquier proyecto ya que se dispone del terreno n'1cesario así como 

da los muchos recursos creados o ya inslalado como son: Carreteras, 

aeropuertos, red ferroviaria, red de agua potable, drenale, entre 

otras m~s. 
Esto necesariamente involucra una considerable disminución en los 

oastos fi \os que se requerirt.n en la in·.¡ersi on permi ticndu que el 

dasarrol 1 o de este proyecto pt.1eda convertirse en real id ud. 

Al mismo tiempo se debe considerar, que la dispaniL1lidad de las 

materias en la planta~ se facilita con la contribución y el apcyo 

que al Gobierno Federal ha estimado hacia este corredor industrial. 

El ~xido de etileno se obtiene de manera accesible a traves de los 

oleoductos que Petróleos Mexicanos tiene en la zona los cuales 

abastecen ~ la re9iÓn. 

2. 6 IPIR«l'tf!E4:CDIOIM 1D1E ILA\ IDIE1!1A\IND>Al IDIE 4llLD4:«llLIES. 

A fin de podar estimar la demanda que se tendrá de los Qlicolesa E!11 

los prÓ><imos af'Sos, esta realizar.i con la· producción de fibras de 

poliéster, ya que es en aste s~ctor donde se tiene, de acuerdo a la 

misma información recabada, el mayor consumo. Realizando la 

siguiente tabla para analizar la relaci~n entre toneladas de fibras 

producidas contra la de glicoles 6e tiene: 

ARO FIBRAS DE POL. 
<X> TONELADAS 

1975 89 ~938 

1976 91,393 

1977 110,201 

1978 111,296 

1979 137,864 

1980 133,261 

1981 125,828 

1982 118,476 
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GLICOLES 
TONELADAS 

50,676 

42,082: 

47.232 

54,846 

66,035 

68,336 

57,886 

63.642.9 

TON. GL !C. /TON. POL. 
<Y> 

0.5635 

0.4605 

0.4286 

0.4928 

0.4790 

0.5128 

0.4600 

0.5372 

F·ROMEOIO 0.4918 



Analizando las columnas, en la de producción de fibra• de 
poliéster y la de glicoles, se observa que ésta ~ltima ha tenido un 

crecimiento a través del tiempo a excepción de los ~ltimos aftos en 

que sufre un decrecimiento estimándose se deba entre otras cosas a 

un cambio de moda, así pues, no se tomaran en cuenta para la 

proyección. El método que se empleará para llevar a cabo la 

proyecct~n es al de mínimos cuadrados, en donde: 

Y = A + B:: 

y para los va~ores de A y B se tiene: 
2 

E y Ex - Ex E xy 

2 

2 

X ) 

n E x 
• ( E X ) 

y = 

Siendo = affo 

Ton. 9licoles 

Ton. poliéster 

Sustituyendo los valoras y realizando la prOyecciÓn hasta 1999 se 
obtiene: 

ARO POLI ESTER. GLICOLES TON.GLIC./TON.POL. 
<TON. l !TON. l 

1981 148,037 71,645 0.484 
1982 158,241 76,438 0.483 
1983 168,444 81,231 0.4822 
1984 178,648 86,025 0.4815 
198!5 188,851 90,818 0.4809 
1986 199,0SS 96,612 0.4803 
1987 209,258 100,405 o. 4798 
1988 219,462 105,199 0.4793 
1989 229,665 109,992 0.4789 
1990 239,869 114.785 0.4785 
1991 250,072 119;575 0.4782 
1992 260,276 124,372 0.4778 
1993 270,479 129,166 0.4775 
1994 280.693 133,959 0.4772 
1995 290,886 138,753 0.4770 
1996 301,090 143,546 0.4768 
1997 311,298 148,339 0.4765 
1998 321,497 153,133 0.4763 
1999 331,701 157,926 0.4761 
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Realizando gráficas de estos productos, se pu~de tener una meter 
visualización de la proyac:ciÓn, la cual ayuda a comprender la 

realización del proyecto. Observar gr~fica Me. 2.4 

«;IRAIFDC.I\ 2. 4 

= 
"" """ 200 

= ..,., 
""' '"º 
l<iU 

"'º 
'"" llO 

PRODUC, OUCOLES Y Pa..JES1tft 

.., -1-~~~~~~~-.,~~~~~~~·~~~~-.,r-t 
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l1I CIP.Dll'IEIP.DCIJS !DIE IDDSIEllCIJ. 

En este capÍt.ulo se presentar~ los puntos: que servirán de p:u-t.tda 

para el cátculo del equipo ~ pl'oc:esos y la past.el\iol' elAboractÓn de 

los dlar;l"a.mas de t'lujo, 1~1.lalment.e se darán las ca.ract.el"is:ticas del 

equipo actual y t.ambi~n s::e describir~ el proceso empleado. 

3.1.1. IBA\SIES !DIE IDDSIEl!I>. 

Antes de pr-ocedel" con cualei!Cquj.er:i de los c~cu!os de d.is:etio es 

recomendable y de sum..a import.ancta establecer pal' escrito urus base 

completa de dtcerio, la cual como su nombr-e lo indica es un.a 

referencia para. el diserto de b mis~ y debe tener datos como: 

tunctÓn de la pJ.ant.a, locallzaclÓn, condiciones c:lim.At.olóctcas: del 

lucar- de ubtc:aciÓn, cant.fdad y calldad de los: pl'oduc:t.os deseados, 

las: m.at.el'l.a primas a emplear y los servicios awdllares a ut.Uiz3l" 

así como la t.emper-at.ura y pl'están de los mismos, y aJ::unos et.ros 

puntos que de acuerdo al alcance que se quiera obtener- se 

aplicar:m. Las bases de diseno a empletll" en el pl'es:ente t.l"abnjo, se 

obt.uvteron del f\lncio~ent.o actual de la planta de ,11coles. 

3.1.2. IFVINC1JCIJIN !DIE ll.A\ IPll.A\INll' A\. 

Deshidr-ataci.;n y separación de cllcoles, obt.ent~ndose como pl"oduct.o 

principal el etlleni;llcol y el dlet.llen;;llcol y el t.r-let.llen;;llcol 

corno product.os secundarios. 

3.1.9. ll.OCA\ll.DZA\C1JIDIN !DIE a.A\ IPD..~INll'A\ 

La planta r:e encuentra ubic~d.a en el COI"l'edor indust.rial de Toluc.s, 

Es:t.ado de M.;>dco. 
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3.1. 4. CClOHDllC4llN!ES CILDD1A\114Jll..lllGJCA\S IDIEIL 11.00A\IR llllE n.i!lCA\11.DZA\ClllllN. 

El evaci Ón sobre el nivel del mar • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 2, 720 m. 

Presión barom~t.rica ••••••••••••••••••••••••••••••••• 532 mmHg 

TempRratura m;.,xima externa ........................... 25 • e 
Temperatura maxima promedio •••••••••••••••••••••••••• 12 -18 111! 

Temperatura minima extrema ··········•••••••••••••••••4 - b •C 
Temperatura m1n1ma promedio•••••••••••••••······~····· 11 -12 •e de 
bulbo hÚmedo 

' ' Prscipita.cion pluvial ma:.i.ima ••• ••••••••••••~···º·•·••• 1,200 mm 

PrscipitaciÓn pluvial media anual •••••••••••••••••••• 800-1000 mm 

Diracci~n de viento& dominante& ••••••••••••••••••••••Sur,Suroavta 
Diracci Ón de viento& reinantes ••••••••••••••••••••••• Sur ,Sureste 

Val oci d•d med1 a • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 2. 5 m/&eg 

Vfllocidad má:<ima ...................................... 3.2 m/&eg . . 
Zona si»mica •••••••••••••••••••••.••••••••••••••••••• B 

3. 1. S. CA\IPA\CDiDA\!D, IRIEIN!DOll1D!EIN11CO Y/ IFILIEWllBlllLDIDA\ID. 

a> Capacidad 

Disel"i'o: 37 1 000 ton/al"i'o 

b) Factor de Dervicio 

La planta operará 316 dÍas al ano con un f~ctor de servicio del 

90ll. 

e) Fla•1b1Hdad 

Sumini&tro el~ctrico. A falla de corriente el~ctrica la planta 

deberá parar. sin embargo, se raqui~re sumini~tro d~ emerQencia para 

la operación de loü equipo• requeridos para el vaciado de aquellos 

»istamas que puedan daftar»a gn un paro repentino. 

Aira de instrumentos. El aire de instrumanto~ será generado en la 

misma planta, a falla de &uministro no se tendri paro en la planta. 

Aqua de enfriamiento. Se cuenta con la suficiente para suministrar a 

toda la planta~ a falla de Qsta parará la planta. 



Vapo_r. Será generado an la planta, a fiillla de suministro parará la 

planta. 

:S .• 1.61!1AllrlEIRll.C:.SIPIRlllltAIS. 

A) Oxldo de atlleno 

'3erá suministrado por PEMEX a liil presión y t12mperatur.a nDcesar1as 

para su almacanamiDnto dentro da la planta: 

Presión •••••••••• 2.1 PSIC3 

Temperatura•••••• 50 •F 

b> Agua de&m1nsrallzada 

Será obtenida an la planta para esto &e cuenta con la unidad de 

tratamlsnto adecuado, las condicionG& de mane1o en la planta son: 

Pre"l Ón •••••••••• 50 PSIG 

Temperatura •••••• 77 •F 

:S. 1. 7. COOIDDcaJllllNIES IDIE IPIR~lrillS Y/ SVIBIPIRilJIDQJClr4>5. 

Las características que daben cumplir los productoa y &ubproductos 

ganerados en la planta son: 

ETILENClLICOL 

Presión de entrega •••••••••••••••••••••• 30 PSIG 

Temperatura de entrega • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 1Ct7. 6 •F 

Pureza % peso •••••••••••••••••••••••••••• 99. 9:S1 

Agua r. peso • • • • • • • • • • • • • • • • • . • • • • • • • • • • • • o. 02 

Digtilenglicol Y. peso •••••••••••••••••••• 0.049 
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DIETILENGLICOL 

Presión d" "ntr11Qa , •• , •• , , ••••••••• ·.; • ;·~. 55~7 l's;:G 

Tampvratur,¡ da antr11ga ••••••••• ."~.':·. ~.~:;~~_.\,'. :·.1_2~~--·;.•F:·· _ _,.. 

~- :.'_ -- :·~·-·:·-:~·:_·-~,:/;<·; ·-,~ 

...... , ..... •• :::~\;~:~'~:2i~~9 PSIG 

TRIETILENGLICOL 

Presión de entre;a 
TsmperaturA de entregil ••••••• .".-;~:~-~-~~:·~~,_~--;~ -~12~:-;~:~F 
Puraza X peso ••••••••••••••••••• .;_._ •• -.-~ • ._~_· 87~'~,323 

018tllangllc:o1 r. peso .................... 12,5677 

:S. 1, B SIEIR\IDCD«>S Al~IUIAllRIES, 

a> Vapor de media pros1Ón generado en planta 

PrasiÓn • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 210 PSIG 

Tamper-.tura • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 390 •F 

b> Retorna dg conden»ados 

Pr85'1Ón • .... • • • • .. ... • • .... ... • ••• ... .. :so PSIG 

Temperatura • • • • .. • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 250 •F 

e> AQua de enfriamiento 

PrasiÓn de &uministro 

Temper~tura de &umini~tra •••••••••••••• 

ProaiÓn da retorna·•·•••••••••••••••·•• 

TRmpmratura d& retorno ••••••••••••••••• 
Generada an la 
01 sponi bil i dad 

plilnt.a •••••••••••••••••• 
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72 •F 

:S6 PS!ll 

100 •F 

sí 
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e> Agua contra incendio 
Presión da suministro 17l5 PSll3 

Temperatura ••••••••••••••••••••••••••• ~ Ambiente 
Disponibilidad •••••••••••• ; •••••••••••• Suficiente 

f> Airg da instrumento& 
Gcinerado en planta •••••••••••• • : • ••••••• 

Prsai on ••••••••••••••••••••••• ,;-~ , •••••• 

Impureza• ••••••••••••••••••••• • ••••••• , 
Punto de rocío 

Q> Gas inerte 
Naturaleza 
Presión de suministro ••••••••••••••••••• 

sí 
100 PSll3 

Li br .. de aceite 

104 •F 

IU trogeno 99. 99 Y. 

100 PSIG 

Tsrnperatura • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • .. • • • • • • Ambienta 

h> suministro eléctrico 

paso 

La planta se abastecerá da una derivación da las 1Ínea& que 
distribuyen a toda la regiÓn y que &6 da 13.8 KVA, lo& voltaies 

qua se mans\an dentro de la planta serán.da 440/220 volts para 

alumbrado y control, será subterránea y &e contará con un 
generador para casos de smargencia. 

:S. 1. 9 . IEIFIL.llAEINlllES. 

a) Gil.ser; 

No se tienen humnG ni polvos generado• 

bl LÍquidos 

Agua contaminada con glicoles 1Y. máximo para &er tratados fuera 
de lÍmite dQ bateria. 
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3. 1.10 SDSlflEIHAIS !DIE IPIR<DlflEl!:l!:D<DIN Y1 SIE~VIRlllDAllD. 

Será diseftado baio los criter·1os qut:? riQen de acuerdo al NFPA,el 

=~stema de protecci~n s~r.i a base de hidrantes, monitores 1 equipo 

m~vll y portátil de e:.:tinguidores, asimismo se dispondr~ dentro dL 

la planta con regaderas de emcrgenc:ia y lava otos. 

3. 1. 11 IBAISIES !DIE IDOSIER<O !DIE llllJIBIEIRDAIS. 

a) CÓdigo de d1 sei"io ANSI B-31-.3. 

b) Tolerancia permitida a la corroslÓn de los siguientes materi2los1 

I> Acero al carb~n ------------------------ 0.125 in 

I I > Acero i ne.:~ i dable --··--------------·------ o. 062 in 

' ' e> Sopcrte3. Sa localizara un puento de tubería a los lado!'i da J..:i 

planta de 4.0 m de ancho ~on soportes. 

d) Los claros libres a mantenew entre equipos sera e! siguiente: 

l) Tanques y rec1p1ento·3 --------·--------- 5 Ft 

II> Columnas----------------------------~- 7.9 Ft 

IIJ) Bombas hasta 10 Hp -------------------- a~~Q com~n 
IV> Bombas ma· .... c.res de 10 Hp --------------- 3 Ft 

1J) Cambiadores de c:al or ------------------ 3 Ft 
1JI l Pasi 11 os --------- -----------------··--- 3 Ft 

; i'SIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

;¿7 



3.1.12 IBASIES ID!EIDllSIERID DllE&l.\INOCCO. 

a> CÓdiQo y estandara& aplicabla&1 

I> Para recipientes y columnas su\vtas a pra;iÓn &a utilizará sl 
cÓdiQO ASME SacclÓn VIII División l. 

11) Para tanques atmo&fÚricos varticalQ& de f ando plano se 

llevarán a cabo s;,agÚn el APl-650.--

II I> Los cambiadora& de calor sa harán ba\o la norma da ASME 

SwcciÓn VIII., División y el TEMA conaid12rando qua sarán del 

tipo c. 
JV) Presión da diseno 

Para obtener la presión de di&efto se har~ da la siouiente 

manera: 

P.ra&iÓn de operación Pre•iÓn da disaf'(o 

C - 14. 7 PSIA ••• ••••••••••••••••••••••• / 14.9 PSIA EKterna 
\ 24.9 PSIA Interna 

O - 14.9 •••• •••••• ••••••• ••••• ••• •••• •• 24.9 PSIA 
Lo que lo res;ul tli mayor do;. 

14.9 PSIA y mayor ••••••••••••••••••••• • 1 I> Pop + 19.9 PSIA 
\ II> Pop K 15.65 PSIA 

3.1.13 IBA\SIES lll4E IDllSIERID IEIUEClrlRllctO. 

La clasiftcac1Ón as hará de acuerdo al NEC 

a> CaractarÍsticas segun el s~rvicio. 

Motoras menores dg·· 1 Hp •••••••••• 

Vol ta \e 

115 

Motores ~rriba de 1 Hp a 200 Hp •• 220/440 

Alumbrado •••••••••••••••••••••••• 115/220 

Instrumentos • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 115 

20 

Ciclos 

60 

60 

60 

60 



b> dist.J>lbucl~n de ruerza. 

La dlst.X'ibuc!Ón se hará desde el CWll"t.o de cont.l"ol de motores, el 

cual est..ai-Á locallzado en el cuax-t.o de cont.l'ol, se tendl'á w) 

espacio paroa rec:.er-vas del 20% el cable a emplear será Upo THW' y 

el calibre mlntmo que se t.e~a s:el"á de 12 A\110, 

Para el Alwnhl"smient.o del .fu.e.a di! proceso s:e llevAI"á a. cabe 

medlant.e ..:impa.N'S de vapor noct.UI"no y paN!& el .ar-ea de oNcina::; 

del t.tpo fiuol'ecent.e, se deberá pl'evenil' ademÁs: que se dispondt-~ 
de elwnbrado de emel'(;encia. 

S.1.1'4 IBA\SIES IDlE IDDS!El'IQ) q;a\Yaa... 

a) Los: cÓdic;os y l'e¡;lament.os a.pllc:ables sel'sn los de J.a AEEO, La AWS 

y Ja AISI, para est.ruct.ura de a.cer-o, pal'a est.ruct.ura de concl'et.o 

loe cÓdic;os aplicables son el de Ja ACI S10-2t y de nuinerb 

cenera! lo aplicable del Rec;JJ:.ment.o de Const.l'ur:ctones del 

DepSI't..ament.o del D~tr!to Federal y del M.~nual de Dis:ef'ío de Obras 

ClivUee: de Ja Camisi~n Fedel"al de Electricidad. 

b) Para est.I"uct.Ul"a se ut.tltzar,,;, concret.o hasta 6 m (19.60 F't..) de 

alttll'a y acero arriba de e"'te Úmlt.e. 

e) El mat.eI"ial P.al'A dl"enajes s~1>.á: Acero al CAI'bÓn p.al"a drenaje 

quÍmico. concreto re:fol'zado pat"a el drenaje pluvl.al y 

as.bes::t.o-cement.o para el dI'enaje sanit.ario. 

Ant.es de des::cI"1bil' el proceso emple~do y pru"a podet- tener- un mejor

ent.endimlent.o de éste se procedel'á a el.a.bar.al' de manera esquemÁt.tc:s 

un d1~r.?UTL3 de .bloque:: e D1~r.rull3 3.2.1 ) en el cual se muest.I"en los: 

pasos principales que se llevan a cabo has:t.a la obt.enctÓn de los 

r;llcoles. 

Teniendo como base el dia:;-I".ama 3.1 la descrip ciÓn del proceso es la 

sl¡;ulente: 

Las mat.el'ia pI"imas que se emplean son el Óxido de et.nena y a:us los: 

cu.a.les reaccion.an p.ara !'oI"rnar los: €licoles. Par-a lot;l'at- Wl3 t.ot.al 
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J"eacclÓn del Óxido de et.lleno y obt.enef" la compos:iciÓn deseada s:e 

· requier-e aumentar el s~ua en exceso. El a:;ua, a.de~ de cont.rolst- el 

porcent.aje de los component.es, sirve par.a abs:orber el calor de la 

reacctÓn y.a que es ~rt.ement.e exot.érmtca. 

DlAORAKA S. 1 PASOS PlllNCil'ALE:f:' QUE: SE: ftE:ALl2AN HASTA LA 

ODTE.NCION Dt:: OLICOLE.S. 

OXIDO DE ETILENO AQUA 

J 
PRE.CALENTAMIENTO DE LA MEZCLA 

J 
AICACCION 

J 
CONCENTaACION 

J 
D~HIDaATACION 

DES:TU. .. ACION AL VACJO 

J 
ruan'ICACJON DEL ALMACENAMIENTO De __, 
MEO. DEf:T. AL VACIO ETlLENOLICOL 

J 
PUltlFlCACION DEL ALU:ACENA1'1E1'lTO º" __, 
llli:O.D"T. AL VACIO l>IETIL'ENOLIC:OL 

1 
V 

ruatFlCACION DEL ALUAC:ENAMJENTO DE 

--. 
TEO. DES:T. AL VACJO TAIJCTILENOLICOL 

El acua provenient.e de las bomba~ P-01 A/B, bs: cuales succionan del 

t.anque T-Ot, se me:zcl.e. con la corriente de ~>ddo de et.Heno, 

pl"'ovenient.e del B.r.e.a de almacenamtent.o, y s:e precaltent.a en el E-10 

antes de ent.r-sr al react.or- R-01. Par-a llevar a c~bo la reacclÓra es 

import.bnt.e rnant.enero una t.empet-atUI'a ntÍn!rn.!1 de 340 F a. la ent.rad.a 

del react.or y una: prestan de 455 Psi, .• ya que A menor t.emperat.ura 
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la l"eac:ctÓn na se x-eaUza y la prestÓn es p&ra mant.ener en 

est.ado Úqu.ldo los react.lvos: y sr:er;Ul'at" una correct.a homor:ent":Z!\ct~n 
de la reacctÓn. Post.el'lor al react.ol" la mezcla se allment.a el 

evapotoadot< E-02 donde por cambio de pres:1Ón se pl"oduce un ~U.S.heo 

que evapora un.e. c;ran cant.idad de ar;ua junt.o con un máximo de 0.4:0" 

de c:Ucoles. Es.te va.poi" posteriormente se emplea para mantener en 

ebul11cl.;n el hervidor E-03 pai-a que, finalmente, ret.o'l'ne como 

condensado al t.snque de alm.acen.amJent.o T-Ot. Ls col"rient.e rica en 

¡:Ucoles del evapol'ador E-02 se alimenta a 19. colurnn~ de dest.Uact~n 

TD-01 donde, nuevNttent.e se eUmina por la part.e superior el a:;UA y 

t.razas de c;Ucoles los que a su vez sirven como medio de 

calent.amtent.o del E-04 y posteriormente recres.ar a T-01.. Los fondos 

de est.a. columna TD-01, se allment.an a La colwnn.s. T0-02 en la que 

se elimina por completo el a:;us contenida en la mezcla, és-t.a se 

obtiene poi' el domo, se condensa en el E-05 y se ru::.umu.la en el T-02 

de donde se t.r-ansflere mediante la bomba P-0•1 A/B al t..anque T-01 y 

con10 reflujo a La misma columna. Los :fondos de la columna se 

mmlt.tenen en circulaclÓn calentándolos en el her-v1dor E-04, el cual 

es aliment.ado por- La bomaba P-02 A/B y t.anibi~n son enviados medl.a.nt.e 

La P-03 A/B a Is columna TD-03. En e.:t.a column.a .:e obt.!ene por el 

domo el et.tlen,llcol dent.ro de las especlflcaclanes deseadss:, siendo 

condensado en el E-07 y acumu.Lsdo en el T-03 de donde se manda 

m&diant.e la. bomba P-07 A./B coma reflujo a la mtsm.a columna y t..runbt~n 

hacia los tanques de a.brulcenamlent.o, en.fl-lándoJo primera.ment.e en el 

E-08. El fondo se rec,.l'cula can 1s bomba P-05 A/8 a t.l"'avés: del 

hel'vidor E-06, el cual es calent.sda can v.epor- de 210 Psia de presi~n 
y ret.orna nuevamente a la column:s. Asimi~mo del fondo se t.rans:fier-en 

mediant.e Ln. bomba P-06 A/D los r;llcoles: ~ pesa.dos pa.t'a servir- de 

allment.actÓn a l1s columna TD-04. 

De est.a msncra se purifican los ,ucoles, recuperar.do prAc.t.lc:unent.e 

t.odo el et.ilen=Ucol, el cual es .arr~t..rado Junt.o can las t.r~ de 

dlet.ilen=Ucol por el domo de Ls colwnn.a, condensa.dos en el E- 1 O y 

acumulados en el T-04 de donde se mru\da con La bomba P-.09 A/B a La 

misma calwnna como l"eflujo V t..ambién una parte e.e retorna pa?"a. 
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tncoJ"pOraJ"s:e a la a.llmen~~n de la columna TD-03 con el f'in de 

recuperar la mayor pal'"t.e del et.llen:;llcol. Los fondos de Ja colwnna 

TD-04 son rectl'culados mediante La bomba P-OB A/B r.. La columna. 

pas'1ndolas: prevt.ament.e por- el hervidor E-09, et cual emples como 

medio de calent.amient.o vapol" a 210 Psi~ de prest~n. .asimismo est.a 

bomaba alimenta l8 mezcla de pesados: a la columna de diet.U.encllcol 

TD-05. 

Esta colwnn.a s:tl've para obt.ener en ta p3I"t.e superior de la mis:ms el 

dtet.Uenr;licol dent.ro de las: espectf'icsctones prevl!:!t.as:. El producto 

se condensa en el E-13 y s:e acumula en el T-05 de donde se envía a 

aJ.macenamien1.o ~. bien, se recll'cula hacia la misma colu."11n8. En el 

fondo de la colu.mna se mant.tene una mezcla rica en t.l'iet.Uen~llcol 

la cUAl se mantiene en recircule..ciÓn con la bomba P-1.0 A/8, Js cual 

envlA el product.o .al hervidor E-11 y de .aqu1 " la columM mis:ma y 

t.ambtén manda a almacenamiento pa.s::ando el producto por- el enf'r!ador

E-12 y completar de esta numera el proceso. 

9.9 ID!JA\(;IRA\1!1A\ !DIE lfD..VJll> IDIE !PIRQJ~IESI>. 

Teniendo la t'Jlos:of'Ía de operactÓn del pr-oceso y los: equipos:: que lo 

componen s:e procede a la elaboracié',n del dlac;rama de f'lujo de 

pl"Oces:o, el cual qued.A s:e¡:On se muest.r:s en el dJ~:::r:un.a 3.2. 

32 



!=fil. E:-01 1-0-01 TD -02 

TANQUE PARA AGUA PRECALEh"TADOR COLUMNA CONC. COLUMNA DES-
DE REACC!ON DE REACTOR DE GLICOLES HIDRATADORA 

P-01 A/B .!!=!U. ~ E-04 

BOMBAS PARA REACTOR HERVIDOR DE HERVIDOR DE 
COLUMNA CON- COLUMNA DES-SUMINISTRO DE 

AGUA A REACCION CENTRADORA HIDRATADORA 

E-02 
EVAPORAiiDR DE 
GLICOLES 

P-02 J>,/B 

BOMBAS PARA 
RECIRCULACION 
DE FONDOS DE 
COLUMNA DES
HIDRATADORA 

T-02 
AcUMiiLADoP. DE 
COLUMNA DES
HIDRAT ADORA 

!::Q2. 
CONDENSADOR DE 
COLUMNA DES -
HIDRATADORA 

P-03 A/B 

BOMBAS PARA 
ALIMENTACION 
A COLUMNA 
TD-03 

P-04 A/B · 

BOMBAS PARA 
REFLUJO DE 
COLUMNA TD-OÍ 

DIAGRAMA DE FLUJO DE 

PROCESO 

PARA 31 llTPA· 
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TD-03 
COLUMNA DE 
ETILENGLICOL 

P-05 A/B 

BOMBAS PARA 
RECIRCULACION 
DE FONDOS DE 
COLUMNA DE EG. 

P-06 A/B 
BOMBAS PARA 
ALIMENTACION A 
COLUMNA TD-04 

E:-07 

CONDENSADOR DE 
ET I L ENGL I COL 

E-06 
HERVIDOR DE 
COLUMNA DE 
ETILENGLICOL 

P-iOA/B • ~ "\ETILENGLICOL A . 
AES)OI" ---------------~7ALMACENAl!IENTO ' .,¡-u-

!::.Ql 
ACUMULADOR DE 
COLUMNA DE EG. 

P-07 A/B 

BOMBAS PARA 
REFLUJO DE 
ETILENGLICOL 

P-06 A/B 
llOMBAS PARA 
REFLUJO DE 
COLUMNA PURl 

E:-o9 

HERVIDOR DE 
COLUMNA PURl 
FICADORA 

E-08 - 'AEI 

. 
TD-04 E.:.lQ k:.Ql! 

COLUMNA PURI CONDENSADOR DE ENFRIADOR DE 
FICADORA DE- COLUMNA PURIFI !TILENGLICOL 
GLICOLES CADORA -

T-04 P-09 A/B 

ACUMULADOR DE BOMBAS PARA 
COLUMNA PURI- REFLUJO DE 
FICADORA GLICOLES 

TD-05 . 

COLUMNA DE 
DIETILEN" 
GLICOL 

E-11 
HERvTimlf DE 
COLUMNA DE 
DIETILENGLICOL 

' l=.llLlLl! 
BOMBAS PARA 
REFLUJO DE 
FONDOS DE 
COLUMNA DE 
DIETILENG. 

E-13 

CONDENSADOR DE 
DIETILENGLICOL 

~ 
BOMBAS PARA 
REFLUJO DE 
DIETILENGLl 

.t:.!l 

. 
.!::.Q1 

ACD!!lJLADOR 
DE DIETI -
LENGLICOL 

ENFRIADOR DE 
TRIETILENGLICOL 

DIAGRAMA DE FLOJO DE 
PROCESO 

PARA 3'i' MTPA 
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3, 4 &\\IRA\ClllEIRJJSlfUCAIS A\ClflUA\DJES DllED.. IEl!llUDl?O. 

Las principales características de los equipos con que cuenta la 

planta de- glicolss y que- son los qua trabaian actualmente,. son los 

sic;iuient;,s: 

No. DE EQUIPO 

T-01 

P-01 A/B 

E-01 

R-01 

DESCRlPC!ON CARACTEflISTICAS 

Tanque de agua para Tipo: Cilindro horizontal 

reacci Ón • . 

Bombas para suminis

tro da agua a 
reacción 

Precalentador de 

reactor. 

Reactcr 

34 

Tap.:is: ElÍpticas. 

DiámE:!tro: 8.5 Ft 

Longitud: ::4.3 Ft 

• 
Volumen: 1937.5 Ft 

Material: Acero inoMidable 

Temp. :Operación 250 •F 

PrvsiÓn: Oper•c:iÓn :2:5 Psi9 

Tlpo: Centrífuga 

Potencia: 200 Hp; RPM: 3550 

Gasto: :.60 GPH 

Pres. dese.: 520 P~ia 

Tipo: Tubos fijos 

Diámetro de coraza.: 2.43Ft 

Longitud da cara;: a: 12.6óFt 

Di~motro do tubos: 3/4", 14 BWG 

Mat.coraz.a:Ac.carbÓn A-285-C 

M.it.tubos:Ac:.inoxidablo 316 

T-.po: Tobera 

Diámotro interno:. !::i. 7~ Ft 

Longitud: 24 Ft 

Mat: Ac:. al t:arbÓn A-5.15-70 



No. DE EQUIPO 

E-02 

TD-01 

E-03 

E-04 

TD-02 

DESCRIPCION 

Evaporador de 

glicoles 

Columna 

concentradora 

Hervidor da 

columna con

centradora 

Hervidor de 

columna des

hi dratadora 

Columna des

hidratadora 

CARACTERISTICAS 

Tipo: l'ettlo tubos en U 

Diámetro de coraz.:.: 5.5 Ft/0.75Ft 

Lonoitud ds coraza: 14.37 Ft 

Diámetro da tul.Jos¡ 3 /.I", 16 BWG 

Mat. coraz.a.:Ac. carbón A-28~-c 
Mat. tubor.:Ac. inoxidable 3lb 

Diámatro interno: 5.S Ft 
Long1 tud T-T: 33 Ft 

No. de Platos; 1= 

Tapas Tipo; alÍpticas 

Hatsri al: Ac. al carbón A-285-C 

Tipo: Kettlt> tubos en U 

Di~matro de cora:::a: 5 Ft/6.67 Ft 

Lon1¡1ttud de cor•za: lb.:! Ft 

Di.Ímetro de tubos: 3/4". 16 BWG 

Mat.coraza;Ac:.c:arbÓn A-:!85-C 

Mat. tubos: Ac:. inoxidable 316 

Tipo: Tubos fi 1os 

mámetro de coraza: 4.67 Ft 

Longitud de coraza: 16 F1 

Diámetro de tubos: 3J4". 16 mJG 

Mat.cora:a:Ac:.c:arbÓn A-:es-c 
Mat.tubo•:A!:.1no:.ddabl~ ::16 

Diámetro i 15 Ft 

Longi tutJ T-T: 44. 4 Ft 

No.de Platos: 16 

Tapas T1po:Tor1::.stó'r1cas. 

Hatarial: Ac.al c.arbÓn A-295-C 



No DE EQUIPO 

P-02 A/B 

P-0~ A/B 

E-05 

T-02 

P-04 A/B 

DESCRIPCIDN CARACTERISTICAS 

Bomba de recir- Tipo1 Cliilntrffuga 

culaciÓn de fon- Potsmciaz 100 Hp 

dos da columna RPM1 1180 

deshidratadora Gasto: 6500 GPH 

Pres.dese.: :SO P&ia. 

Bomba de alimen- Tipo: CentrÍfuQa 

taciÓn de fon

dos da TD-02 a 

columna TD-03 

CondenGador de 

columna deshi

dratadora 

Tanque acumula

dor de columna 

dashidratadora 

Potend a: 3 Hp 

RPM: 1750 

Gasto: 42 GPH 

Pre&. dese.: 46 Psi a 

Tipo: Tubos fijos 

Di ~metro de coraza: :s. 75 Ft 

Longitud do coraza: 20 Ft 

Di~metro de tubo;:S/4 11
, 16BWG 

Mat.do corazat Ac.CarbÓn A-285-C 

Hat.de tuboS: lic. Inox. 314 

Tipo: Ci 1 indro horizontal 

Diámetro : 4 Ft 

LDnQi tud 1 s. 9 Ft 

Tapas Upo: ElÍpticas 

Material: Ac:. Carbón A-285-C 

Bomba de refluio Tipo: Centrífuga 

a e o luma deshi ··- Potcmc:ta: 10 Ho; RPM: 3600 

drata.dora Gasto: 115 GP~I 

Pres.dese.: 67.7 Psi a 
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NO DE EQUIPO 

T-03 

P-OS A/B 

E-OS 

P-06 A/B 

E-07 

DE:CRIPCION 

Columna de 

monoetl l E:ngl i

col 

Bomb..i de rec:.1 r

cul aciÓn de 

fondo¡¡ de 

columna ro-o;: 

Hsrvidor de 

fondoa de 

columna TD· C3 

Bomba da al í -

mentacc.i Ón a 

columna TD-04 

Condensador 

de columna 

Tü-03 

CARAC TER l STI CAS 

01 ámliiltro : 9 Ft 

Lon91 tud T-T: 6:!. Ft 

No.de platos: :!5 

Tapai> tipo1 El {pt1cas 

Material z Ac. Carb~n h-285-C 

T1 po: .:entr ~fuga 
Potencia: 2S Hp, RPM: 11~0 

Gasto: 17~0 GPM 

Prc&.desc.: 24 P&1 a 

Tipo: Tubo& filos 

Diámetro de coraza: 1.5 Ft 

L.ong1 tud de coraza: 16 Ft 

Diámetro de tubo::!./4".14 BWG 

Mat.do coraza: Ac.CarbÓn A-2E5-C 

Hat.de tubos: Ac:. !no:.:. :;:6 

Tipo: CentrÍfu9a 

Poter.=ia: 5 Hp; RPM: 1800 

GastOl 40 GPH 

Pres. dese.: e.o Psi a 

Tipo: Tuhos f1 los 

01 ámetro de coraza: 3 Ft 

Lonql tud de corci:::a: 8 Ft 

Diámetro de tubu: 3/4" .16 Blo.IG 

Nat.de cor .. ,zat Ac.Inox. ~14 

Hat.de tubos: Ac.. Inc::. :..14 



No DE EllUIPO 

T-O:S 

P-07 A/B 

E-OB 

P-09 A/B 

DESCRIPCION 

Acumulador 

du columna 

TD-O:S 

Bomba de re

circulac1Ón a 

columna TD-03 

Enfrl ador do 

monoaat1 len

Qlicol 

Columna puri

ficadora do 

Qlicolss 

Bomba de re

circul aci Ón de 

fondos de co

lumna T0-04 
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CARACTERISTICAS 

Tipo1 Cilindro horizontal 

Diámetro z 2.83 Ft 

Longitud : 3. 93 Ft 

TapaE> tipo1 ElÍpticas 

Matorlial 1 Ac. Carbón A-285-C 

Tipoz Centrífuga 

Potencia: 10 Hp; RPH::S5'50 

Basto: 170 BPM 

PrEJs. dese.: 52, 3 Psi a 

Tipo: Tubos H \O& 

Diámetro da coraza: O. 75 Ft 

Longitud de coraza: 9 Ft 

01.imetro de tubo:l/2 11 ,14 BWG 

Mat.de coraza: Ac.CarbÓn A-285-C 

Hat.de 'tubos: Ac. Ino~. 304 

Di ámotro z 4 Ft 

Longitud T-T: 40 Ft 

No.de platos: 18 

TapaG Upo: semi-gl{pticas 

Material: Ac. Carbón A-285-C 

Tipo: Centrífuga 

Potenci¿\:3/4 Hp¡: HPH: 1750 

Gasto: 4. 3 GPM 

Prss. dasc.: 51 P&i a 



Na DE EllU!PO 

T-04 

P-08 A/B 

T-05 

P-10 A/B 

DESCR ! PC ! ON 

Hervidor ds 

fondos de 

e ol umn a TD-04 

Tanque ac:umulu:
dor de columna 

TD-04 

Bomba de re

circulaci ~n de 

columna T0-04 

Columna de 

dietllenQll

col. 

Bomba para re

circulaci Ón de 

fondos de colum

na TD-05 
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CARACTER ! S TI CAS 

Tipa: Tubos fijos 

Diámetro de coraza: 1 Ft 

Lonoi tud de coraza: e Ft 

Diámetro de tubo:3/4", 14 BWC 

Mat.de coraza: Ac.CarbÓn A-285-C 

Mat.de tubos; Ac:. Ino~:. 316 

Tipo: Cilindro Horizontal 

Diámetro:2.B3 Ft 

Longitud: 3. 93 Ft 

Tapas tipo: ElÍpticels 

Hateri•lz Ac. C.arbÓn A-285-C 

Tipo: Contri fUQa 

Potencia: 15 Hpp RPM:3600 

Gasto: 330 GPM 

Pres. de&c:.: 44. 8 Psi a. 

Diámstro 1 4 Ft 

Langi tud T-TI 50.8 Ft 

No.de platos• 24 

Tapac tipo: El(pticaa 

Nateri al 1 Ac. C.arb~n A-285-C 

Tipo1 Centrífuga 

Potencia: 15 Hp; RPM:1750 

Gasto: 330 GPM 

Pres. dos e:. : 35 Pai • 



NO DE EQUIPO 

E-11 

E-13 

E-12 

T-O:S 

P-11 A/B 

DESCRIPCION 

Hervidor da 

fondos da 

columna TD-05 

H1arvidor da 

fondos da 

columna TO-OS 

Conden&ador 

de columna 

TD-05 

T•nqulit ilcumul a

dol"' du e: ol umna 

TD-0:3 

Bomba para rg

f luto dG di

st1lengl iCOl 
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CARACTERISTICAS 

Tlpo1 Tubos fijos 

nt.imatro de cor.az.a1 1.33 Ft 

Lom~i tud de coraza1 9 Ft 

Diámetro de tubo: 3/411
, 14 BWG 

Mat.de coraza1 Ac.CarbÓn A-285-C 

Hat.da tubo»: Ac. Inox. 316 

Tipo1 Tubo fi \os 

Diámetro dQ 0.5 Ft 

Lon9itud da coraza1 9 Ft 

Di~matro de tubo111: 11
, 14 EWG 

Mat.da coraza: Ac:.CarbÓn A-285-r 

Hat.de tubos: Ac. Inox. 304 

Tipo: Tubo fi loa 

Diámetro da coraza: 1.33 Ft 

Longitud da cora:a: 10 Ft 

Diámetro de· tubo:3/4",16 BWG 

Hat.de coraza: /'.",c. Ino>c. 304 

Hat.de tubos: Ac. Inox. 304 

Ti poi Cilindro Horizontal 

01ámetro:2. 83 Ft 

Lom;;itud: 3 .. 93 Ft 

Tapas tipo: ElÍpt1cas 

Mdtorial: Ac:. Carbón A-:ws-c 

Tipo: Centrífuga 

Potanc:ia1 l Hp; RPH:1750 

Ga&tor S. 33 GPM 

Pres. dese.: 55. 5 Psi a 



No DE EQUIPO DESCRIPCION 

E-10 Condensador 

dR columna 

TD-04 

CARACTERISTICAS 

Tipo: Tubo H loa 
Diámatro da coraza: 1.s Ft 

Long1 tud da coraza a 12 Ft 
n1ámatro da tubo13/4 11 ,16 BWG 
Mat.da coraza: Ac.Jno)(.1 30'1 

Hat.da tuboQ: Ac. lnoM.: 304 

Estas.son, da manera oaner~l, las caracterÍ&ticas actuales dQl 

equipo para la producci~n de 37 MTA de QltcolsQ, las mismas &e 

comprobarán en al capítulo siQuiente al elaborarse al bal•nca de 

masa y realizar el cálculo da los equipos. 
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CAPITULO IV 

IE\VA\11..QJA\CD~IN lflEOHQ~A\ IDIEll.. IE<llVDll'~. 

En est.e cap{t.ulo se reali:z:al"Án. los bal:s:nces de ma..s:a y enel"cÍs, 

emplel!lndo para ello 1" est.equlomet.r!a y 1" t.ermodlnámtc.a. Oon objet.o 

de hacer Wl1\ presentad.Ón mM clara, se pr-ocedex-;, a reallzru.~ el 

c:átcwo de los balances expl!cando paeo a paso su desat-rollo y al 

final se t.abut.arán los valores en una for-ma ciar-a y resumid.a, de 

est.a manera al realizar- el cálculo del equipo de proceso sel'a mas 

r.ácu la loc:ill~!Ón de los valol'es: neces:u-ios para ello. 

La bSJ:te de cÁlculo prlnc:lpal ser~ La pt'oducclÓn de et.ilen:;llcol la 

cual ser:. de 37 ,000 t.oneladaf;: poi" .ano, teniendo en cuent.a que un.a 

plant.a de ta.les proporciones t.tehde a mantenerse t.r-abaj.ando J.ai;; 24 

horoaa del c!Ía, el mayor- nWn.ero de d.Ías al atto y s~lo deteniendo la 

operac:lÓn en e.aso de mant.eninúent.o de la plAnt.&, lo c\181 

t;eneralment.e se lleva a cabo en peroÍodos de mÍntma.t": necesidades de 

producccl~n y Ptll:-A lo cual se t.iene al.macen.rada el pl"oduct.o de numera 

que se cubran las necesldAdes durante estos períodos , ~ por 

imprevis:toe: cotnQ pueden ser :fal.Us. en los servicios awdllfll"es Ó 
t'alla de Al:;Ún equipo. Se han conside:r-.:::u.10, de ticuerdo a la& bases de 

disefto, 316 dí.as: de operación cont.inua pM-a podel' realiza:- los 

balances de mru:;:a y erieri::Ía. 

4.1. BALANCE DE MASA. 

4.1.1.IBA\11..A\IN<CIE IElN IE!I. IRIEA\CCll~IR IR-~D. 

La px-oducciÓn por hora que se tiene se puede obtenel" ~diant.e la 

stc:uiente relación. 

a donde 
Prod. •<-----

T • Fo: 
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a ,. !lapac:idad ,. 37 ,ooo Ton¡'al!o 
T • Tiempo de prod.• St6 dlas: 
Fs • Fa.c~or de serv.• 0.9 



37000 Ton/ano 2204.b lb/Ton 
Prod. ~~~....,...~~~~ * 

31b dÍas * 0.9 24 Hr/dÍa 

P = 119:SO.b27 lb/Hr. 

Las reacciones que se llevan a cabo son: 

a) Oxido de etileno + Agua----. Etilenglicol 

C1H40 + H10 - CaHo02 

bl Oxido de etileno + Etilonglicol -------+ Dletllenglicol 

C2H'O + C2Hd(J.2 --+ C.H.&oOa 

e> Oxido de atileno + D1Rtilgngl1col ----+ TriatilenQlicol 

CIH•O 

La& pesos moleculares de cada uno de lo& compuestos &on: 

NOMBRE FORMULA PESO MOLECULAR 

Oxido de et1.lano CltH•O 44.05359 

Agua H.0 18.01534 

Etilenglicol CaHo02 b2.0b692 

metilenglicol C4H100a lOó.1225 

Trietilenolicol Cdi.r..::O< 150.17608 

Puesto que la conversión es total, la información bibliográfica nos 

indica que el porcenta1a de cada uno do los productos qua se 

obtienen es da 

EU lenol1col 

Dieti lenglicol 

TriO!t1lenglicol 

90.:Sb % 

9.30 Y. 

o.:;4 r. 

La masa de Ó~ido de etileno que se emplea Ge obtiene de la masa 

empleada en cada una de l~s reacciones, así suponiendo una base de 

100 lb/hr tenemo&1 
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1• De la tercera reaccion, la masa de ~M.ido de etileno sa: 

11aE 0.54 TEG lb:, ,;,44,'05359 lb/lbmal OE 
Woii = WTEa * -- =---- * 100c- *'------------

Mn:a 100 Hr,',,,, :'¡so. 17609 lb/lbmol TEG 

lb 
WOE = 0, 159407 

Hr 

MDl:O lb 106.1225 lb/lbmol DEG 
Woa:o= Wn:a * 0.54 _,;,. .. TEil *, 

Mn:a Hr 150.17609 lb/lbmol TEG 

lb 
WD1ta = 0.391593 

Hr 

2• Da la segunda reaccion, de acuerdo a la conversi~n, se Qeneraran 

9.3 lb/Hr de dietilanglicol, más la maQa de dietilenglicol para 

producir el trietilenglicol se tiene que la mas~ generada en esta 

rea.cc~Ón es: 

lb 
Wnlita = O. 381593 -- + 9. 3 

Hr 

lb lb 
9.681593 

Hr Hr 

y la masa de Óxido de etileno nece6ario para generar Q&ta masa es 

das 

HolC lb 44,05358 lb/lbmol OE 
wo .. WDJCO it -- =9.681593 - * -----------

NDEO Hr 

lb 
WoE e 4,019024 

Hr 

44 

106.1225 lb/lbmol TEG 

TESIS CCN 
FALLA DE OR!GEN 



De .esta r·e~cC~Ón- la ma_sa: de etilenglicol empleada as: 

,:,M1:0 lb 02,0b892 lb/lbmol EG 
Wi:a =·Woa··* -·-·s:4.019024 - • ------------

'Hos Hr 44.05358 lb/lbmol DE 

lb 
Wso e 5, bb25b9 

Hr 

3• De iQual manera para la primara reacci~n, la masa de etilengl1col 

qua ge genera será la masa normal de 90.1& lb/hr, más la masa que se 

emplea para produc1r el dietilenglicol por lo que la masa de 

stilenQlicol es: 

lb 
~ISO = 90, lb --+ 5, bb25b9 

Hr 

lb 
95.822569 

Hr 

LA masa de ~uido de stilano a Emplear eS de : 

lb 

Hr 

HoE lb 44.05358 lb/lbmol 
WolC Wso * 95. B225b9 - * 

DE 

Hr 62.06892 lb/lbmol OE 

lb 
WoE = bB,010322 

Hr 

La masa dP aQua gmoleada en e•ta reacción es : 

11H2o lb 18.01534 lb/lbmol H2D 
Wmo W¡:o • 95. 822569 - * 

MEo Hr 62, 06892 lb/lbmol EG 

lb 
WA20 = 27. 812247 

Hr 
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._-, -"i·,'. __ ... :'7 
La masa tot~l da ~>cido ·dá et~le:rio·:_ai:nP(ea_~.a las, tras reacciones 
es: 

lb ;;lb;··' lb 
•· -- = 0::·1s8401, WoE = 68,010322 - 4;019024 

Hr iir>· . . Hr 
lb 

Wos = 72.187753 
Hr 

De acuerdo a laa condicionas a qUe- labora- la planta,la masa de 

etlleno alimentando al re•ctar, para la capacidad de 37,000 Ton/afta? 
es: 

72.187753 lb/Hr lb 
WoE * 11.950.627 

100 lb/Hr Hr 

lb 
WOE 8626, 889 

Hr 

La masa de agua requerida para la reacción del ÓMido de atileno se 

obtiene por diferencia antra la producción de la planta y la masa de 

Óxido de vtllano. 

lb 
W1120 = 11950.627 

Hr 

lb 
WR2o 3323. 738 

Hr 

lb 
8626.889 

De acuerdo a las bases de diseno mencionadas la composici~n de la 

alimentdciÓn ~l reactor es; 

COMPONENTE 

AGUA 

OXIDO DE ETILENO 

ETI LENGL I COL 
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Y. PESO 

9¡,45 

8,5134 

0.0366 



Por lo que l.:i m.:.is;o total 4ue a1 imern.a .J.l raactor se puede obtener en 

funcion de alguno dar los cc.i1npanentes, asi, tomando la composición 

dal Óxido de etileno r~sulta: 
Wos: 6626.689 lb/Hr 

w = --- • 100 = * 100 
Y.Peso 6.5134 

lb 
w = 101333.063 

Hr 

Está es la masa total que -ge''.a"lirilaint·a· al reactor, la masa de cada 

componenete os: 

lb lb 
Waao = 101:i33.0ó3 -· 0.9145 92669.0661 

Hr Hr 

lb lb 
WEO 101333.063 --. 0.00036.; 37.0679 

Hr. Hr 

lb lb 
Wos: = 101333.063 -· 0.085134 8626.669 

Hr Hr 

Para la salida del reactor, la masa de agua se puede obtener· por 

diferencia entre lo alimentado y lo reatcionado: 

wu20 · = Wmo - WHa:o 
8AL ENT REAC 

WH2o = 89345.3481 
QAL Hr 

lb lb 
= 92669.0861 3323.736 

Hr Hr 

lb 

De manera similar par.:.. le=. productos de la reacción resulta que: 

Para ol etilenglicol1 

W1:a = Wl:o + WTOT * 1. CONVERSION 

37.0679 + 11950.627 lb/hr • 0.9036 

lb 
10835.794 

Hr 
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Para al dteUlenoltcol: 

WD&a .. WTOT * % CONVUllJON 

D 11950.627 lb/hr * 0.091 1007.5071 lb/Hr 

Y para el trtettlengU.col: 

lb lb 
WTEa a 1lq50.627 - * 0.0054 = 64.5334 

Hr Hr 

Rao0un11.endo la corr1ente da 11altda dgl reactor es-: 

COMPONENTE HASA Y. PESO 

Aoua. 09345.3401 lb/Hr 00.17 
EtilenQHcol 10035.6745 lb/Hr 10.6931 
Di&t1lenQllcol 1007.5071 lb/Hr 1.0732 
TrietllenQlicol 09345.3481 lb/Hr 0.0637 

Total 101333.0631 lb/Hr 100.0000 
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4.1.2. IBA\ll..AllNOE IElN IED. IEfr'A\IPl!>IRA\ID«llR !DIE 1Ga..Jl4:0il.IES IE-02. 

Da aste equipo se conocen las composiciones de las corrientes de 

suministro como de salida, así como el reflulo interno que se 

mantiene en dicho equipo, y as equivalente a 0.14266, por lo que las 

masas da las distintas corrientes son: 

Agua=0.8817 l 
E.G.=0.106931 
O.G.=0.010732J 
T.G.=0.000637 

lAGUA=O. 9996 
(E· G.•0.0004 

l AGUA=O. 83515 
lE.G.=0.14869 
fD.G.=0.01527 

JT.G.=0.00089 
'----,·~h 

Para obtener Wa y WD raalizamos : 

WA = Wn + Wa ---------------------------------
WAXA = W!>XD + WaXa --------------- 2 

XA 101333.063 = ~JDXD + WDXD --------·· 3 

Despeiando Wn de 1 y sustituyendo en 2 tenemos: 

WAXA = ( ltlA - Wa ) Xn + WaXa --------- 4 

Resolviendo 4 y d~spo\ando w~ resulta : 

XA - Xn 

--------------------- 5 Xa - Xo 

Sustituyendo valores 

O. 8817 - C•. 9996 

0.83515 - 0.9996 

W. 72649.2438 lb/Hr 

Y por diferencia con la alimentación 

WD = 28683.8193 lb/Hr 
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Ya q·~~.· se···ConciC:e "e1_.·va1.·~~.;;do1.·refl~lo ae·Puoci-e cóliocar. lJ nhJ.9a da 

este.,:", 

o; 14266. 
Roxt. , = ~~~~~~ = 0.1664 

D - Rint 1 - o. 14266 
,. 

Vn = D <( + Rextl = 29683. 8193 lb/Hr * (1 + 0.1664) · 

'Jo = 33456.8068 lb/Hr 

Por lo que la masa de reflu io esta dada por : 

waa = Vn - WD = 33456.8068 lb/Hr - 28683.a19::; lb/Hr 

WaEJ' = 4772. 9875 l b/Hr 

4. 1. 3, IBA\ILA\IN<!:IE IEIN O.A\ <!:OD.Vll1ll1A\ <!:4>1N<!:IEIN1TIRA\IDOIRA lJID-01. 

Símílarmante para este equipo se conoce la composící~n de la~ 
corrientés de entrada como de aalida asi como la relac:1Ón de refluio 

interno que mane la y quo C$ de O. 14~66. 

AGUA=0.83515l 
E. G. =O. 14869 
D.G.=0.01527J 
T.G.=0,00089 

Wa 

j AGUA= O. 9996 
Wd )E.G.=Cl.0004 

lilb 

J

AGUA=O. 72089 
E.G.=0.25171 

10.G,=0.02589 
T.G.=O.C>Ol51 

WA = WD + VJ11 ---·----------- -------------- - ----

WAXA = WDXD + Vl•~a ---------------------------- 2 

Dl:-spe\ando de la ec:~ac:i ~n 1 ~Jn y sustituyendo cm 2 

W.tt.XA = WoXD t- e W• - Wo ) Xa --------------- - -- 3 

Resal viendo 3 y despe iando WD t 

WD = W• e: = :: J 
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Sustituyendo' en 4 los respec:tivos valores para ol agua se obtiene• 

0,83515 - 0.72089 
WD = 72649.2438 lb/Hr * t J e 29783.2966 lb/Hr 

0.9996 - 0,72089 

Y por diferanc:ia se obtiene el valor del residuo : 

~l• = WA + Wo = 72649. 2438 lb/Hr - 29783. 2966 lb/Hr 

W• = 42065,9472 lb/Hr 

Esta masa se alimentar; a la c:olumna deshidratadora TD-02. 

La masa de raflu\o se obti~ne de la siQuiente manera : 

WD = Vn - Was::v 

R 
Rint. = 0, 14260 

V 

R Rint 0.14266 
Rext. = ------ = 0.1664 

D - Rint 1 - 0.14266 

Vn = D (1 + Rext> = 29783.2966 lb/Hr * 11 + 0.1664) 

Vn = 34739.2372 lb/Hr 

W&ICF Vn - Wo = 34739.2372 lb/Hr - Z9783.296ó lb/Hr 

WHF 4955. 9406 I b/Hr 

De igual manera para esta columna se conocan la composición de ~ada 

una de las corriente~ involucradas, as( como también gu relación de 

reflulo interno que es de 0.14266. 

AGUA=O, 720891 
E.G.=0.25171 
D.G. O. 02::i89J 
T. G. ==O. 00151 
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lllb 

jAGUA = O, 9996 
1E• G, O, 0004 

fAGUA 
jE.G. 
)D.G. 
lT.G. 

= o. 00019 
= 0.90157 
= 0,09282 
= 0,00543 

TESIS crN 
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La ecuaci Ón es : 

WA = WD + W• ---------------------------------
WAXA = WDXD + W•X• ---------------------.:....·----.':":'_-· 2 

Despe\ando Wa de la acuaci~n 

tian" • 

WAXA = WDXD + ( WA - WD ) XD -------· --· 

Desarrollando 1 a ecuaci ~n 3 y despe iclndo :WD.: 

X• - Xa 
Wo = WA C-----J --------------------------- 4 

XD - Xa 

Resolviendo la ecuación 4 con los valores para el aQUa la masa-
destilada es : 

0.72069 - 0.00018 
Wo = 42865. 9472 lb/Hr * e J 30911. 8457 l b/Hr 

0.9996 - 0.00018 

Por diferencia la masa de monoetilenglicol TD-03 as 

W• WA + WD = 42865.9472 lb/Hr - 30911.8457 lb/Hr 

Na= 11954.1015 lb/Hr 

La masa de rafluto es entonces 

Rlnt. 

Rext. = 

R 

V 

R 

D 

o. 12485 

Rint 0.12485 

- Rlnt l - 0.12485 

Vn e D 11 + Rextl = 30911.8457 lb/Hr * 11 + 0.14266) 

Vn = 35321.7296 lb/Hr 

La masa de reflu1o es 

W..EF Vn - WD = 35321.7296 lb/Hr - 30911.8457 lb/Hr 

Wu:F = 4409. 8839 lb/Hr 



4. 1. 5. IBA\D..A\INICIE IEIN D..A\ ICllllLVDllNA\ IDIE IElfDD..IEINIGILlllClllll lflD-03. 

La alimentación a esta columna procede del fondo de la columna 

de&hldratadora T0-02, as!mismo,. tambi~n se incorpora el producto 

de&tilado de la columna purificadora de glicoles TD-04 quedando la 

composición de alimentación de la siguiente manera 

COMPONENTE 

AGUA 

ETILENGLICOL 

DIETILENGLICOL 

TRIETILENl3LICOL 

\\ PESO 

0.00017 

90.165 

0.09298 

0.0052 

Para esta columna sa conoce la relación de reflu.~o la cual es de 

o. 47983. 

La masa total que se alimenta se obtiene de la siguiente manera : 

WA + W. = Wc --------------------------------- 1 

Siendo W• la masa proveniente da la columna TD-02 y Wa lu 

proveniente de la columna TD-04, Wc sera la aUmentaciÓn a la 

columna TD-03. La composición de la corriente proveniente da TD-04 

es : 

COMPONENTE 

ETI LENGLI COL 

DIETILENGL!COL 

\\ PESO 

o. 9034 

0.0966 

WAXA + W11Xo = ~~cxc -------------- 2 

Despe\ando Wa de la ecuación 1 y sustituyendo en la acuaci~n 2 5e 

obtiene : 

WAXA + (Wc - WA) X• 
WcXc ___ .. _____ 3 
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Arreglando. l'a ecuación ::; y Jcspe ianJo ¡,Je 

·wo = W•-t---..,.- 4 

SustitUyand~ los valores del etilengl¡col : 

0.09292 - 0.0966 
Wa = 11954.1015 lb/Hr.., [-------- 12482.459é !b/Hr 

0.09298 - 0,0966 

Esta es la masa que se alimenta la columna TD-03, la masa 

provaniente de la columna TD-04 se determina por diferencia y es : 

w .. = 11954.1015 lb/Hr + 12482.4596 lb/Hr = 528.3581 lb/Hr 

Esta la masa proveniente de la columna TD-04. 

Puesto que Ge conoce la composición de tod~s las corrlentea 

involucradas en esta columna la masa de cada una de ellas es 

AGUA=O. 00017l 
E.G.=0.90165 
D.G.=0,09298J 
T.G.=0.00052 
WA = 12482.4596 lb/Hr 

llld 

Nb 

JAGUA 
)E.G. 
lD.G. 

jE.G. 

lD.G. 
T.G. 

WA = "'º + W• --------------------------------- 5 

WAXA = WDXD + W•X• - ~-------------------------- 6 

0.0002 
0.99931 
0.00049 

0.27578 
0.68568 
0.03854 

Despeiando Wo de la ecuación 5 y sustituyendo en la. 12::uacion 6 

w.x .. = e W• - wa > xo • w11x• ---------------- 7 
Rearreglando la ecuación 7 y despL ~iindo WD : 

X• - XD 
.W• = WA [---~) ---------------------------x. - XD 



Sutit! tu'Yttndo tif. 1 a t:cuac:i. on 8 1 os val ur '=S ¡.Jd.ra el e:..i l e11yl i co!. 

. ~ . "- 0.90165 - 0.99931 

~lR t*4a2·;~~9~·-.1~~.H~. -M 11604.8465 lU/Hr 
0.27578 - 0.99931 

' ., __ ·-.. •';.' 

'Y por:· {'~-\{1·~·ef-G~~-ia ·so süca la masa de destilada. 

: Rei:t_t. = ·- rs ----- ------ =' 0.9224 
¡¡ 1 - 0.47983 

Vn ~ D (1 + Re>:tl ~ 10797.6131 lb/Hr * (1 + 0.47'18:> =15978.é~lCI lb/Hr 

Por lo tanto la masa de refluio es 1 

~iRl:F = Vn - Wo = 15978. 6'318 lbtlir - 10797. 6131 lb/Hr 

WaEF ~ 51S1.01B7 lL/Hr 



4.1. 6. IBA\D..A\INOE IElN D..A\ l!:CDD..Q.JU11NA\ !PQARIJIFOl!:A\IDCDIRA\ IDIE QDl!:CDD..IES lfll>-04. 

En asta columna &e tiene ya la masa destilada, la alimentación , la 

composición de las corrientes y la relaci~n da rafluto que mantiene 

que es de 1.2605. 

La masa del producto del fondo se obtiene por diferencia de la 

alimentación y el destilado. 

E.G.=0.27578l 
D.G.=0.68S68f 
T.G.=0.03854 

Na 

Nd JE.G.=0.9034 
lD.G.=0.0966 

)E.G.=0.001695 
)D.G.=0.942929 

Wb lT .G.=0.055376 

Puesto que ya se conoce la masa de destilado, la masa de residuo sa 

puede obtener por diferencia. 

WA = Wo + Wa ----------------------- l 
Wu = WA - WD = 1684.8465 lb/Hr - 528.3581 lb/Hr 

W• = 1156.4884 lb/Hr 
como se sabe de la relaci~n de reflu\o la masa de este será 

fUNT = 
R 

V 

R 

D 

------------------------ 2 

RmLn 

---------------- 3 1-Rmi.n 

Vn = D (1+Rs:xTl = 528.3581 lb/Hr * (1.2605 + 1l = 1194.3535 lb/Hr 

W•EF = Vn - WD = 1194.3535 Jb/Hr - 528.3581 lb/Hr = 665.9954 lb/Hr 

Esta sera la masa de refluio que se maneie. 
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4. 1. 7. IBA\D..A\ING:IE IEIN ILA\ G:ClllLQJll11NA\ IDIE Dl!llE'D'DILIEINmDG:Cllll. 'D'ID-05 

Similarmente para ezta columna se canocan las compo51c1one~ de lQ~ 

corrientes involucradas, así como tambi~n su. relaci Ór1 de rttflu iu 4ue 

mantiene la columna y que es de 0.45. 

E.G.= 0.1695l 
D.G.=94.29291· 
T.13.= 5.5376 

Na 

Las ecuaciones son : 

Nd 

Nb 

(E.G.= 0.1797 
J0.13. = 99.2000 
)T.G.= 0.6203 

jD.G.= 0.942929 
lf.13.= 0.05536 

WA = Wo + W• ---------------------------------
WAXA = W•X• + WDXD --------------------------- 2 

Despe\ando W• de la ecuaci~n y &ustituyendo en la e~uaciÓn 2 

tenemo& : 

W•XA = <W• - Wo> Xa + WoXo -------------------- 3 

Reacomodando la ecuaci~n 3 y despe\ando Wo, la siguiente ecuación 

queda como se indica • continuación 1 

X• - Xa 
WD = WA [~~~-l --------------------------- 4 

Xo - X• 

Sustituyendo los valorea para el diatilenolicol en la ecuaci~n 4 la 

masa de producto rico en dietilenQlicol es : 

0.942929 - 0.125677 
w~ 1156.4884 lb/Hr * ¡~~~~~~~~~~ 

'ID= 1C>90,981b lb/Hr 
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Por d1f'erenc1a la masa del rosiduo es : 

W• = Wa - WD = 1156.4884 lb/Hr - 1090.9816 lb/Hr 

Wa = 65,5068 lb/Hr 

P~ra conocer la masa refluiada se sabe que 

R Rmln 

REXT = --- = ~~~- --------------- 5 
D 1-Rml.n 

Vn = D (l+REXTl m 1090.9816 lb/Hr * (1 + 0.45) 

Vn = 1581.9233 lb/Hr 

R e Vn - D = 1561.9233 lb/Hr - 1090.9816 lb/Hr 

R = 4?0.9417 lb/Hr 

4. 2 IBAllLl\INCE 1D!E IEINIEIR«l!IA\. 

Como ha sido mencionado en el balance de masa , el bal anca de 

aner9Ía tambi~n será realizado sobre las basas da disefto utilizando 

los datos termodin.imicos reportados para cada uno da los productos y 

empleando 1 os val or'es obtcni dos en el bal anee de masa para 

f'acllitar el trabato realizado, individualm~nta, para cada equipo. 

4. 2.1. IBAllLA\ING:IE IEIN IEll. IP!RIE«:Alll.IEINVA\<D4l!R IDIEll. <R!EA\~V()(R. 

El flu\o que maneta es el que se alimenta al reactor por lo qua del 

balance da masa, los datos que se tienen son 

w = 101333.063 lb/Hr 

La temperatura da al1mentaciÓn es : 231 •F 

La temperatura de salido es : 330 •F 

asÍmismo la composiciÓ11 Ut:' e1i::tl.a. L.Ul°f :..i=ut.G E:::S 

COMPONENTE 

AGUA 

OXIDO ";JE ETILENO 
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Para obtener la carga térmica de aste equipa de la ecua~iÓn -~en~ral 
de tran5farancia.: 

El calor espacÍfico de la mezcla se obtiene de la siguiente manera 

Cp = :E CpmL Xl -------- 2 

dond& al CpmL es al calar aspecÍfico promedio obtenida con la 

temper•tur• de entr•da y salida, así 

COMPONENTE Cp/51 I' e p:sso " e pml -X l C pmLX l 
BTU/lb•F BTU/lb•F BTU/lb•F 

AGUA 1.009 1.012 1.0105 0.9145 
OXIDO DE ETILENO 0.795 1.200 0.9975 0.085134 
ETILENGLICOL (1.675 0.735 0.7050 0.000366 

El calor especÍ-fico de la mezcla es Cp = 1.00928 BTU/lb•F 

La. CilrQ.7.t. térmi c:a será. de la ecuación 1 : 

QT = 101333.063 !b/Hr • 1.00928 BTU/lb•F * <350•F - 251•Fl 

QT • 10125069. 94 BTU/Hr 

BTU/lb•F 
0.92410 
0.08492 
0.00026 

El vapor que emplea os vapor saturado de 200 Psig., para conocer la 

masa de vapor a emplear, se emplea la si9uiente ecuación 

Y Kv es : 

OT = HLI' Xv ----------- 3 

Q 

Mv=
Xv 

donde >..&> es al calor latente a la presión absoluta.. 

A la presión de 210.6 Pela ol calor latente del vapor es 

Xv = 838.984 BTU/lb 

Por lo tanto la masa de vapor as de la ecuación 4 : 

10125069.94 BTU/Hr 

838.984 BTU/lb 

Ni.o = 12068.25 lb/Hr 
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4. 2. 2. IBA\ILlllN<CIE IEIN IED.. IRIEA\Cll'«>IR ~-01. 

El calor que es obtenido en esta equipo •erá el de la reacción mas 
al calor de alimantaciÓn • 

Para el calor de alimentaci~n se tisne : 

Temperatura da alimentaci~n 350 •F 

La composición 

COMPONENTE 
AGUA 
OXIDO DE ETILENO 
ET! LENGL 1 COL 

de la alimantaciÓn es : 

Y. PESO 
91.45 
8.5134 
0.0366 

La masa al1mantada es : 101333.063 lb/Hr 

Tomando como referencia 77 •F para obtener g¡ calor promedio de la 

mezcla se tienliit 

COMPONENTE 

AGUA 
OXIDO DE CTILENO 
ET! LENGL 1 COL 

Cp/77 'JF 
BTU/lb•F 
0.9145 
0.2620 
0.565 

c p3so.,. 
BTU/lb•F 
1.012 
0.375 
0.735 

c pmt 
BTU/lb•F 
0.96325 
0.3185 
0.6500 

X l 

0.9145 
0.085134 
0.000366 

El calor e~pecÍfico de la mezcla es Cp = 0.90924 BTU/lb•F 

Por lo tanto al calor de alimentación es 

GlA = 101333.063 lb/Hr * 0.90824 BTU/lb•F * C350•F - 77•Fl 

CIA • 25125484.33 BTU/Hr 

e pnl( ' 
BTU/lb•F 
0.88089 
0.02711 
0.00024 

A este calor hay que anadir al calor de la reacción qua se lleva a 

cabo, as{ pues se tiene que 

AHR = UHPROD, - l:AHREAC. ---------- l 

La reacción principal es : 
Oxido de etileno +Agua-.. Etilenglicol 

-----+ C2H<SCJ2(ll C.H40(L) + H20CLl 

Los calores de formación a 77•F son 

-23 Kca.L/gmol AHt Cal-WO(L) 

AHt H20(L) -68. 317 KcaL/gmoL 

AHt C.Hd02CLl = -107.91 Kc~\/gmoL 
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El calor da reacci Ón de f ormaci Ón a 77•F Sion t 

AHa -107.91 l<col/gmol - (-t:.8.317 Kco.1/gmol -23 Kcal/gmol) 

a BUT gmol BTU 
AHll = -16.593 Kco.L/gmol • 1.a • lC = -29867.4 

KcQL Lbmo\ \\:>mol 

Multiplicando por la masa que reacciona, el calor de reacción 

oanerado as : 

BTU Lbmot 

AHa 29867.4 -- • 184.5 
\bmol Hr 

A asta calor hay que sumar el ca.lar de lo& reactivos a la 

temperatura de suministro, por lo que el calor total será, de la 

eauaciÓn 1: 

llHa= -(-5510535.3 BTU/Hrl + 25125484.33 BTU/Hr 

t:ITOT e: bHJF ;5063601.9.63 BTU/Hr 

La temperatura a la salida del reactor se puede obtener despeiando 

de la ecuación de transferencia, teniendo 77•F como temperatura de 

referencia : 

Despejando 
Q = "' cp 4t ------------- 2 

T de la ecuación 2 se tiene: 

4t = t:r-t• = O/w cp -----------
Así, T2 de la ecuación 3 es: 

306360019.63 BTU/Hr 

Q/(i) cp + 't't • ----------------- + 77•F 
0.90824 BTU/lb•F • 101333.063 lb/Hr 

t:r 409. 87 •F ::; 410 •F 
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En aste equ1po se conocen las masas, compos1c1anas y tempsraturas de 

sum1n1stro, rec1rculac1Ón, fondo y domo! por lo qua al problema se 

limita a conocer la masa de vapor para calentar la mezcla : 

Para la alimentación la masa y la temperatura son 

W.. = 101333.063 lb/Hr TA = 410 •F 

El calor de alimantaciÓn es : 

!lA = WA c:p.. A~A -------------- 1 

Para conocer el calor aspecÍfico de alimentación se tiene la 

SiQUienta tabla 1 

·coMPONENTE Cpl 10 °1" e ¡032 º" e pml x -, 
AGUA 1.016 1.008 1. 012 0.8817 
ETILENGLICOL 0.785 0.54 0.6625 o. 106931 
DIETILENGLICOL 0.725 0.53 0.6275 o. 010732 
TRIETILENGLICOL 0.680 0.515 u.5975 0.000637 

El calor Q&pecÍfico do la alim~ntaciÓn a~ : 

Cp.- = 0.9702 BTU/lb•F 

Por lo que el calor de la alimentación de la ecuación l es: 

CA = 101333.063 lb/Hr * 0.9702 BTU/lb•F * <4lO•F - 32°Fl 

!lA = 37162441.65 BTU/Hr 
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0.8923 
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Similarmente para el refluio a 

Qnu = WaD"C•nErATaEF ---------------

Waa:r = 4772. 9875 lb/Hr 

El calor aspecÍfi~o se obtiene de igual maner• que CpA. 

COMPONENTE 

AGUA 
ETILENGLICOL 

Cp/60.,.. C ¡132 .,.-

1.01 1.000 
0.68 0.540 

El., calor aspecÍfico es 

c .. u = 1.0088 BTU/lb•F 

c pml. 

1.009 
0.610 

0.9991> 
0.0004 

Por 1 o tanto el calor dal ref l u \o de la ecuación 2 es: 

CIJIEF e 4772.9875 lb/Hr * 1.0088 BTU/lb•F * (260•F - 32•F> 

Qau = 1097817.672 BTU/Hr 

Para el residuo 

ºª Wa Cpr AT• ------------------- 3 

WD 72649.2438 lb/Hr 

c poi(- 1 

1.0086 
0.0002 

Para ol calor especifico de la mezcla da la ~igUiQnte tabla se 

obtiene J 

COMPONENTE Cp/64°1' e p32 .,, e pmi. x 
AGUA 1.015 1.000 1.0115 0.83515 
ETILEN!lLICOL 0.745 0.54 0.6425 0.14869 
DI ETI LENGLI COL 0.695 0.53 0.6125 0.01527 
TRI ETI LENGL I COL 0.655 0.515 0.5850 0.00089 

' El calor especifico es : 

Cp e 0.9502 BTU/lb 

El calor del res1duo, de la ecuación 3 es: 

Qa = 72649.2438 lb/Hr * 0.9502 BTU/lb•F * <364•F - 32•f> 

Oa = 22918395.4 BTU/Hr 
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Para al vapor en el domo 

WP = 33456.8068 lb/Hr 

El calor está dado por i 

ll1> = WI> HP --------------- 4 

La entalpfa del vapor • 

HP H1'1I o = XL + H"rr XL ---------------- 5 

L~ tDmperatura del domo as dQ 360.ó•F, la.entalpía del vapor de agua 

liS ' 

Hvu o = 1194.54 BTU/lb 

Para el atilenglicol su entalpía as : 

HJ.>n = hJ.. + "'-YA.JI. -------------------- 6 

hL = CpmAT ------------------------- 7 
Cp/360.6•F = 0.743 BTU/lb•F 

Cp/32•F = 0.54 BTU/lb•F 

Cpm = 0.743 BTU/lb•F + 0.54 BTU/lb•F = 0.6~15 BTU/lb•F 

hL = 0.6415 BTU/lb•F * !360.6•F - 32•F) 

hL = 210.7969 BTU/Jb•F 

>..v = 387 BTU/Jb 

Por lo qua de la ecuación 6 se obtiene: 

Hl>l:T = 210.7969 BTU/lb 387 BTU/lb 

H1>1CT = 597. 7969 BTU/ 1 b 

LA entalpía de la me2cla es de acuerdo a la ecuación 5 
H11 = 1194.52 * 0.9996 + 597.7969 BTW/Jb * 0.0004 

Hv = 1194.2813 BTU/lb 

El calor dol vapor del domo obtenido de la ecuación 4 es: 
Qp = 33456.8068 lb/Hr * 1194.2813 8TU/lb 

g., = 39956838.71 BTU/Hr 
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Para aste equipo el balance 

se resume a : 

QaJ:Q = Q¡.a + Ca - OA - CREI'. 

OaEQ = 39956838.71 BTU/Hr + 

- 1097817.67 BTU/Hr 

OIUCQ = 24614974. 79 BTU/Hr 

La masa de vapor requerido para 

CaEQ = M" A~ ------------------

El vapor empleado es do 210. 6 P1HA, 

>..v = 838. 984 BTU/lb 

24614974. 79 BTU/Hr 
M"' = Qa¡:Q/).1,.1 

838.984 B1U/lb 

M"' 29339.(127 lb/Hr 

por lo tanto: 

4. 2. 4. l!lAllLA\IHICIE IF.IN llA\ <ClllllJIJ!l1~1A\ <CtlllHOEINlllRAllD«>IRAI TD-01. 

Nd 

Las condiciones to'"rmir:as de esta columna sen conocidL\S poi· lo que se 

puede conocer la masa de vapor ~·mpleuda en el rcher·Jidor. 

El balance de calor uara el vapor rc;quer ido es : 

QREQ = QVAP + 0R.Ea: - ÜALlM - DREF ----------------- l 

Para el cal ar de al imantac1 Ón 0ALJ>4 esto os Gl que sL.tm1nistrado por 

el residuo de el evaporador de glicoles E-02 y es : 

QAuu = 22918::;95. 4 BTU/Hr 
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La temperatura del refluio es lA. 

desmineral izada 

T = 260•F , 

El calor especifico es el 

glicoles E-02 y ea de 1 

CpstEF = 1.0088 BTU/lb•F 

La masa es la obtenida en al balance de materia 1 

WaEF = 4955,9406 lb/Hr 

El calor, sustituyendo en la ecuación 2 es: 
llaEF 4955.9406 lb/Hr * 1.0v88 BTU/lb•F (260•F - 32•F> 

QUF = 1139898. 06 BTU/Hr 

Balnce de calor para el residuo OllEG. 

Este es : 

llaES = W...,.¡ CpstEQ ATars ----------------------

La temperatura del fondo do l~ column~ es de 332•F. 

La masa de re9iduo es : 

WllES = 42865. 9472 lb/Hr 

agua 

de 

Para obtener el calor ~spocÍT1co de la mezcla se tiene lu siguiant~ 

tabla : 

COMPONENTE Cp/332•F Cp/3Z•F Cpmi X< CpmiXL 

AGUA !. 011 1.008 1.0095 0.720889 0.7277 
ETILENGLICOL 0.725 0.54 0.6325 o.:::5171 0.1592 
D 1 ET! LENGL 1 COL 0.68 0,53 0.605 0.02589 0.0157 
TRIETILENGLICOL 0.644 0.515 0.5795 0.00151 0.0009 
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El calor de la. muzcla ias. 1 

Cp = 0.9035 BTU/lb•F 

El calor del residuo 9S de ·1a-_ecuaCió~:·;3 -'·-
ClJISF = 42865.7472 lb/Hr * o.'1035•eru11b·F· <332.•F" 

Cau = 11618814. 98 BTU/H1 

Para obtener el calor del vapor en el domt:- d~-: -1~. ~·~)·~·~na' ·:~.J~e ;.ti_C!!1e~1_ 
que obtener las propiedades de la mezcla : 

La c:omposisciÓn en el domo·, del balclm .. e de- matBr~~:-~_~)~:~~,:.=~-~~~~Sori·'-:--' 
COl\PONENTE 

AGUA 
ET! LENGL ! COL 

ú.9996 
0.0004 

El calor esta dado µor OVAP = Hm WVAP ------------::.~-º 4 · 

As ( Ov•• = HVAP Xu20 + HvAA XETJ 
H20 ETl 

La temperatura en el domo e:; : T = 324.B•F 

HYAP / = 1186.4 BTU/lb 
H20 T = 324. C•F 

HVAP AVAP + J)LIQ 

"'' AYAP 399, 6 BTU/ 1 b 

HLta = CprnL /:.. T 

Cp /32•F = u.54 BTU/lb•F 

Cp /324.S•F = 0.7= BTU/lb•F 

Cpm~ O. 63 iJTU/ l tJ •F 

Ht.Jo. = (i.63 BTU/lb•F • <32'l.8•F - 32•F) 

HclQ = 184.64 BTU/lb 

Hm = 1186.4 BTU/lb • 0.99?6 + 184.464 BTU/lb * 0.0004 

Hm = 1186 BTLl/lb 

El calor, por lo tanto es de la ecuación 

CYAP = 1186 BTU/lb * 34739 • .2372 lb/Hr 

CVAP = 41200735.31 BTU/Hr 
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El calor requerido será sustituyendo valores en la ecuación l a 

C1t1:Q = 41200735.31 BTU/Hr + 11618814.98 BTU/Hr - 22918395.4 BTU/Hr -

- 1139898.06 BTU/Hr 

Clll:g = 28761256.83 BTU/Hr 

La mana de vapor requerido para suministrar eata calor aa obtisna 

da : 

Mv.ut = Qaso/XvAP -------------------- S 

Este calor es suministrado por la corriente del domo del evaporador 
flasherf as{ pues el calor latente de esta corriente es : 

XVAP = XVAP Xmo + XVAP Xuzo ------------------ 6 
HZO 

La composici~n y el calor es 

COMPONENTE 

ASUA 
ETI LENGLI COL 

A/360. 6•F 

861.69 
387 

Xl 

0.9996 
0.0004 

El calor latente es por lo tanto : 
XvAP = 861. 5 BTU/lb 

AlXl 

861.3453 
0 .. 1~48 

La masa requerida de acuerdo a la ecuaci~n 5 es 

28761256.83 BTU/Hr 
NVAP 

261.5 BTU/lb 

MVAP = 33385.09 lb/Hr 

, 
Esta,la masa requerida, sin embarQo se dispone de una masa de 
33456.8068 lb/Hr por lo que el calor disponible es de 

ODUl 33456.8068 lb/Hr * B61.5 BTU/lb 

0»161 28823039 BTU/ 1 b 
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4. 2. 5. IBAllU.\INOE lrlEIRD1Dl!:IO 1E1N IU.\ l!:IOD.llJllllNA\ IDIESIHllDIRA\ 11.QIDIOIR.(> TD-02, 

lilu A.E.S. 

Las masas de las distintas corrientes son conocidas así como las 
condiciones de temperatura y composición do las mismas. El balance 
térmico se realizar~ para conocer los requerimientos de vapor en el 

hervidor y la masa de agua de enfriamiento en el condensador. El 

balance p~ra el condensador esta dado por : 

OclOND :::= Qy - tlAES" - QDEJI -------------------- l 

y ni1.ra el hervidor al cal ar requerido es 1 · 

Qal:Q = QDEQ + ORES + QCIOND - CA ------------------ 2 

El calor del domo Ov se obtiene de la siguiente manera 

Qv = HmWVAP --------------------- 3 

La masa es : 
WvAP e 35321. 7296 l b/Hr 

La temperatura. en el domo es da : 121 •F 

El procedimiento para obtener la entalpía de la mezcla sera similar 

al realizado para la columna TD-01. 

COMPONENTE 

AGUA 
ETILENBLICOL 

Xi 

0.9996 
0.0004 
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Para el aoua la entalpÍ a del vapor ea 1 

Hv.uo = 1114.0968 BTU/lb 
11.10 

Para el etilengl1col la entalpía dctl vapor dada por : 

HvAP = ).vA• + hLJa ------------------ 4 
ETI 

)..VAP = 477. 9 BTU/lb 

huo. = Cpm AT ------------------
Cp = 0.54 BTU/lb•F 

rn/32•F 

Cp = 0.594 BTU/lb•F 
rri/121 •F 

hL1a a. 0.567 BTU/lb•F * <121•F - 32•F> 

hua = 50. 463 BTU/lb 

Hv ... = 477.9 BTU/lb + 50.463 BTU/lb 
ETI 

HVAP = 528. 363 BTU/lb 
ETI 

La antalpÍa de vapor de la mazcla es : 

Cpool = .0.567 BTU/lb•F 

Hm = Hluo Xn.10 + H1CT1 Xrri ------------------

1114. 0968 llTU/lb * 0.9996 + 528.363 BTU/lb * 0.0004 

Hm = 1113.8625 BTU/lb 

El calar en al damo es, por lo tanto, de la ecuación 

llv = 1113.8625 BTU/lb * 35321.7296 lb/Hr 

tlv = 39343550 BTU/Hr 

Para el calor en el reflu to Qs.s:r !i9 tiene 1 

QJtEr = WaEF CpaEF .li.Ta.:r -------------------

La mava dol reflu 'º es : 
WllEF = 4409. 8839 1 b/Hr 

La temperatura del condensado liHi a 

T = 121•F 
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El calor especifico es obtenida de' la siguiente tabia t 

COMPONENTE 

Al3UA 
ETILEN13LICOL 

Cp/32•F 

1.008 
0.54 

El calor específico de la 

Cpm = 1.0034 BTU/lb•F 

El calor del reflulo es de la 

Ou:F 4409.8839 lb/Hr • 

Q~a = 3938814.1 BTU/Hr 

Cp/121 •F.: 

0~99915 
0,594 

El calor del producto destilado 

0D&:D = WDEQ CpoEs li.Tos:s: ----------------

CpmLXL 

El ~alar enµ~~Ífico y la temperatura son los miGmos que para el 

reflu,a, la masa es de : 

Wora = 30911.8457 lb/Hr 

El calor del de•til~do 05 de la ecuaci~n O 1 

Qoa 30911.8457 lb/Hr * 1.0034 BTU/lb•F * <121•F - 32•Fl 

Coca = 2760508. 2 BTUtHr 

El calor de alimentación OA ~sel correspondiente al residuo de la 

columna TD-01 por lo que 

<J.\ =11618814. 98 BTU/Hr 

El calor del residuo QaEs esta dado por 1 

Ca.Ea = Was:a: CpRES ATatts ------------------- 9 

La masa del rosi duo : 

WaXi1 = 11954.1015 lb/Hr 

La temperatura e~ 

T = 298.4•F 
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El calor específico se obtiene de la siguiente manera : 
COMPONENT~. Cp/32•F Cp/298•F 

AGUA 1.000 1.01 
ETILENGLICOL 0.54 0.705 
DI ET! LENGL I COL 0.53 0.663 
TRIETILENGLICOL 0.515 0.63 

El calor especÍf ico de la me~cla es 

Cpm = 0.6197 BTU/lb•F 

Cpml Xl 

1.009 0.00018 
0.6225 0.90157 
0.5965 0.09282 
0.5725 0.00543 

El calor del residuo, sustituyendo valores en 9 es : 

C!Ju:c 11954.1015 lb/Hr * 0.6197 BTU/lb•F * (298.4•F - 32•Fl 

ORES= 1973479.66 BTU/Hr 

El c:;alor en el condensador,obtenido con la ecuación 1 ea : 

O<:OND 39343550 BTU/Hr - 393814.1 BTU/Hr - 2760568.2 BTU/Hr 

QcoND = 36189167.7 BTU/Hr 

Con aste calor a remover la masa de agua a emplear sería t 

MJUo = QcoND/Cp.1120 b.T ---------------- 10 

L.a temperatura de suministro y retorno del .agua es 

T•uu = 72•F 

Tan = IOO•F 

Los calore?s especÍficos a estas temperaturas son 

Cp/72•F = 0.99921 BTU/lb•F 

Cp/IOO•F = 0.99864 BTU/lb•F 

El calor específico media es 

Cp = 0.9989 BTU/lb•F 

Por lo tanto , de la ecuaci;n 10 se obtiene que 

36189167. 7 BTU/Hr 
Hn20 

0.9989 BTU/lb•F • <lOO•F - 32•Fl 

Ma20 1293893.56 lb/Hr 
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El calor en el rehervidorobtenido con la ecuación 2 es : 

OaEQ = 2760508.2 BTU/Hr + 1973479.66 BTU/Hr + 36189167.7 BTU/Hr 

- 11618814.98 BTU/Hr 

, 
El vapor suministrado para generar este calor sera 

MvAP = Qaca/XVAP ------... ----------- 11 

El vapor es suministrado por la ccrriante del domo de la torre 

TD-01. La composición da la corY.iente da vapor, su temperuhtra y su 
calor latente son : 

COMPOS I C ION 

AGUA 

ETILENGLICOL 

Xi 

0.9996 

(1.0004 

El calor latente es : 
ll.YAP = 890. 96 8TU/lir 

T 

324.B 

324.8 

"' 891.16 

399.6 

La masa de vapor requerida será de la ecuación 11 

29304340. 58 BTU/Hr 

890. 96 BTU/l b 

MY e 32890. 75 1 b/Hr 

ll.IX• 

890.8 

0.1598 

Esta es la masa de vapor requerida para suministrar el calor al 

rehervidor, sin embargo la masa de quo se dispone, de acuerdo al 

balance, : 

Mv = 34739.2372 lb/Hr 



4. 2. ó. IBA\IU.llNCCIE 111EIRlllDCC<D IEIN a.A\ CC<Oll.llJll11NA\ IDIE IEllDll..IEIN<üll..DCC~ TD-03, 

Wv A.JJ:.S. 

El balance en omta columna consiste igualmente para obtener los 

consumos de agua de enfriamiento y vapor da calentamiento. El 

.balance de calor para el condensador es : 

CJCoND = Qv - C!DEQ - 0AEF 

y para el rehervidor elbalance general es : 

Q11¡:0. = QcOND + OnES + CRJU: - DA 

Puesto que se conocen las condiciones de fluio, temperatura y 

composición en est~ columnv. so tiene que 

Para el calor de alimentaci~n CA es el resultado de los calare~ de 

QA•y 0A .. • 

QA =QA•+ QA" ------------------- 3 

El calor 0A." es el mi~mo que al residuo de la columna TD-02, puesto 

que esta corriente sirvo de alimentación para la nueva columna. 

O•·; 1973479,66 BTU/Hr 

El cal ar QA·es el procedente de la col umnaq T0-04 ~ el calor de esta 

corriente es : 

------------------- 4 

La masa es l!JA• = 528. 3581 lb/Hr y su temperatura es de T 120•F 
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.la . s19uiente 
manara,·: 

ETILENBLICOL 

DI ET! LENBL I COL 

Xl 

0.9034 

0.0966 

Cp/120•F .. 

0.593 

0.574 

El calor sspecÍTico de la me2cla es 

Cp = 0.5651 BTU/lbHr 

,_;·;·: ' 

Cp/32'f;; ~c:\ct;{ .··•··· 
'0';54fr o'.i'·' ó;í;i65 
o~ 53~"· ·: ·,,·;:,~.' ::~~:_ss~. ·, 

Por lo qua el calor de: la me;:cla es de la ecuación 4 : 

DA' = 528.3501 lb/Hr * 0.5651 BTU/lbHr * 1120•F - 32•) 

D•• = 26274. 61 BTU/Hr 

Por lo que el calor de alimentact.~n sera de la ecuación 3 : 

ª" = 1973479.66 BTU/Hr + 26274.61 DTU/Hr 

DA = 1999754. 27 BTU/Hr 

Para el domo el calor dol vapor Ov l<Jv Hv ------------ 5 

La masa es Wv = 15978.6318 lb/Hr 

La temperatura del domo eü de T 228. 2 •F 

La compouici Ón en el domo es 

COMPONEI ITE Xi 

AGUA 0.0002 

ETILENGLICOL 0.99931 

TRlETILENGLICOL o. 00049 

Para el agua la entalµÍa da vapor es 

HVAP = 1156.37 BTU/lb 
1120 
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Para obtener la entalpía de vapor 

se tiene de la s1guiente tabla 
del et1lenglicol y dietilanglicol 

COMPONENTE ~/226,2•F 

ETILENBLICOL 430.2 

DIETILENGLICOL 334.6 

Cp/22B.2•F 

O.bb 

O.b2B 

La antalpÍa de la mezcla esta dada por 1 

Cprn\ 

0.6 

0.579 

Hv = HvmoXmo + ()..ETI + Cps:Tr ATE'n) Xar + ()..J)rE + CpDn:: ATDU) XDIE ---6 

= 1156.37 BTU/lb * 0.0002 + <430.2 BTU/lb + 0.6 BTU/lb•F * 
(22B.2•F - 32•Fll * o,9q931 + (334.B BTU/lb + 0.579 BTU/lb•F * 
<226.2•F - 32•Fll * 0.00049 

Hv = 546 BTU/Hr 

El calor del vapor en el domo es, por lo tanto z 

Qv 15q70.6318 lb/Hr * 548 BTU/lb 

Qv 6756290.23 BTU/Hr 

Para el calor del residuo CRJtlil. se t1ene lo siguiente: 
La masa WaES = 1684.8465 lb/Hr, su temperatura es de TaE& = 306.2•F 

El calor específico de la mezcla d~l 

COMPONENTE X¡ Cp/306.2•F 

ETI LENGL l COL 0.27578 0.71 

DIETILENGLICOL o. 68568 0.666 

TRIETILENGLICOL o. 03854 0.632 

El calor especifico de la mezcla es 

Cpaai = O.b045 BTU/lb•F 

Y el calor del residuo es ente.neas : 

fondo es : 

Cp/32•F Cpm< 

0.54 0.625 

0.53 0,596 

0.515 0.5735 

Qaaa = 1684.8465 lb/Hr * 0.6045 BTU/lb•F (30é.2•F - 32•F) 

Qua = 2792b9, 89 BTU/Hr 

El calor del reflu \o OREF es : 

Qas:F = WaEF Cpu:r ATHF ----------------- 7 

7t. 

CprnLXt 

0.17:!4 

0.4100 

0.0221 



La masa y la lamperatur:a de está corrientt¡ s:.t:n 

Wa"" = 5181.0167 lb/Hr 

Tas:r = 140•F 

- ' ~. -; ,> r 

El calor especifico de esta corriente e& :· 
COMPONENTE X¡ Cp/ 140•F , cplJ2•F_ 

AGUA 0.0002 1.000 1.ooe 

ETILENGLICOL 0.99931 

OIETILENGLICOL 0.00049 

El calor de la m~~cla e~ 

Cp!lU" = 0.5726 BTU/lb•F 

0.605 

0.585 

Y el calor es de la ecuación 7 : 

o.54-

o.53c •• 

:e~~·- Cpma.>a 
ú;oo4· 0.0002. 

-·o; 5725· -=·- º-'. s721, ·o-: 5575 · - o. 0003 

IJHF = 5181.0187 lb/Hr * 0.5726 BTU/lb•F * (140•F - 32•F> 

Qur = 320398. 34 BTU/Hr 

Para el calor del dc:;sti lado 0DE& , se tiene 

Qoa = Woa: CpoEti: ATDE'S ---------------- e 

La masa destilada es : 

~loa = 10797.6131 lb/Hr 

El calor específico y la temeparatura ~en la& mismas que las del 

reflu1o por lo que : 

Cpoa:s = 0.5726 BTU/lb•F 

Por lo que el c:alor obtenido, según la ecuación B es : 

QnEC 10797.6131 lb/Hr * Ci.5726 BTU/lb°F * <l4(1°F - 32°F) 

Oou = 667733 BTU/Hr 

EL balance del calor en conUensador será, de la ecuación 1 : 

QCOND 8756230. 23 En U/Hr - 6677:i3 BTU/Hr - 3:;!0398. ~4 9TU/Hr 

QcONJ) = 77681 ::;e. 89 BTU/Hr 
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La ma.aa de e.gua de enfriamiento requ·arida 
condensaci Ón es : 

Hluo = CcoND I Cpuzo ATnzo ------------------- 9 

para lograr la 

El calor especÍfico y las temperaturas de suministro y retornu d~l 
agua de en-fria.miento son las mismas que se presentan en la 1..ulum11" 

T0-02 por lo tanto, sustituyendo valores se obtiene : 

CPff20 = 0.9989 BTU/lb•F 

TaUM = 72•F 

Tauw;.:. lOO•F 

7768158. a9 BTU/Hr 

0.9989 BTU/lb•F * ClOO•F - 72•Fl 

M1120 = 277739. 76 lb/Hr 

El balance de calor en el hsrvidor es, de la ecuación 2 : 

Qua 7768158.89 BTU/Hr-+667733 BTU/Hr-<279269.89 ÉTU/Hr-1999754.27 BTU/Hr 

lliu::a = 6715407.51 BTU/Hr 

L~ masa de vapor raquerida para suministrar este calor ss 1 

MvAP = QaEa/AVAP ------------------ 10 

El vapor a emplear es de 210.6 Psia y su calor de vaporizaci~n es : 

~VAP = 838.984 BTU/lb 

Y la masa de vapor es por lo tanto 

6715407.51 BTU/Hr 
HvAP 

838. 984 BTU/lb 

MvAP 8004.21 "lb/Hr 
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4. 2. 7. IBA\D..A\lliit:IE VIEIRD1D«:~ IElli D..A\ lt:•Dll . .ll.JIHl!iA\ JPURlllFD«:AlllllOIJU\ IDIE l!lll.llit:4lll..IES TD-04. 

lllv A.E.S. 

Al iQUal que las columnas anteriores~ las características de flu\o• 

composici~n y temperatura son conocidas por lo que loa balances para 

conocer los requerimientos d~ vapor en el rehervidor y de agua de 

12n·friamiento para el condensador son : 

0COND = Qv - UDEQ - QREF ----------------- l 

Qmca = QcoND + ODESJ + Qau - CJA. ----------- 2 

PGra el calor en el vapor del doma Qv : 

Qv Wv Hv ------------------ 3 

La temperatura en el domo es 

T= 200•F 

La masa del vapor es 

Wv = 1194.3535 lb/Hr 

La entalpía del vapor se obtiene de la siguiento manera 

Hv = l: Od. + CpATLl Y.i. ---------------- 4 

COMPONENTE X; ~/200•F Cp/200•F Cp/32•F Cpmi. Cpmi.6 T~ 

ETILENGLICOL 0.9034 439.2 

DIETILENGLICOL 0.0966 342 
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Hv =<439.2 BTU/lb+99.372 BTU/lbl* 

Hv = 528.8741 BTU/lb 

0.09ú6 

Por lo que el calor en el domo os obtenido con la ec~aci"Cin 3·: 

Qv = 1194.3535 lb/Hr * 528.8741 BTU/!b 

Qv = 631662.63 BTU/Hr 

Para el calor del residuo QaESI es : 

CaEe ~ WaES epa.es ATaES ------------------- 5 

La ma~a y temperatura d~l residuo son : 

WaEs = 1156.4984 lb/Hr 

Taa = 34B•F 

El calor a&pQcÍfico de esta corriente 'será : 

COMPONENTE 

ET! LENGL I COL 

DIETILENGLICOL 

TRIETILENGLICOL 

X• Cp/348•F 

0.001695 0.735 

0.942929 0.686 

0.055376 0.65 

El calor especÍfico de la mezcla es 

Cp = 0.6067 ~TU/lb•F 

Cp/32•F 

0.54 

0.53 

0.515 

El calor de la corriente es por lo tanto : 

Cpml 

0.6375 

0.608 

0.5825 

Qaa:s = 1156.4884 !b/Hr * 0.6067 BTU/lb·•F • C348•F - 32•Fl 

Qaa:s = 221718.72 BTU/Hr 

CpmlXL 

0.0011 

0.5733 

0.0323 

El calor de la corriente de alimentación OA es el mismo que tiene el 

residuo de la columna TD-03 por lo tanto 

OA = 279269.89 BTU/Hr 

El calor d~l destilado OREQ es el mismo que se tiene en la corriente 

CA~ de la columna TD-03, puesto que este destilado se manda 

totalmente· a esta columna por lo tanto: 

Oaa:s e 26274.61 BTU/HR 
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Para el calor del r~fluio OaEF: 

C!REF = WAl:F CpAEF ATREF ---------.------- 6 

El calor especÍfico es el mismo que .el .d~l d~sti'lado, así 
CpaEF = 0.5651 BTU/lb•F 

La masa y la temperatura san 

WaEr = 665.995q lb/Hr 

TAEF = 120•F 

Por lo que el ~alar de asta corrionte a8rá 
QasF = 665.9954 lb/Hr * 0.5651 BTU/lb•F * (120•F - 32•F) 

CalCF = 33119.15 BTU/Hr 

El balance de cal tir en el condensador es , de la ecuación l 1 

C!coND 631662.63 BTU/H~ - 26274.61 BTU/HR - 33119.15 BíU/Hr 

OcoND = 572269.48 BTU/Hr 

La masa de agua de enfri~miento requerida s~ra 

Muzo = OcoND/CpH:zo ATH20 ------------------- 7 

Las condiciones de temper<.ttura del oigua y al calor ospef'.=Ífico son 

las mismas que se han mc;.nt;iadti anteriormente, as! 1 

Cp1120 = 0.9989 BTU/lb•F 

TaET = 1oo•r 
5722669.48 BTU/Hr 

f1H20 

0.9989 BTU/lb°F • <100°F - 72°F) 

Mw20 2(1460. 7 lb/Hr 

Para el rehcrvidor Se? tier1e de lP ecuació'n 2 

Cara e 572269. 48 BTU/Hr-+26274. 61 BTU/Hr t·221718. 7:! BTU1 for-279269. 8'1 DTU/tlr 

O•sa 540992.9~ BTU/Hr 
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La masa de vapor de 200 Pst9 a emplear para &uministrar este calor 
as 1 

Mv,.,. = QaJCa. .... xv.... ------------------- e 

El calor latente del vapor es 
hYAP = 838.984 BTU/lb 

Y la masa de vapor as entonces : 

540992.92 BTU/Hr 
t1VAP =---------

838. 984 BTU/l b 

MYAP = b44.82 lb/Hr 

4. 2. 8. IBli\11.li\lll<Clt VIEIRD1DICO IElN 11.A\ ICO!l..IL'!Hlllli\ ID!E IDD!EllDIUE!llilllLillCOI!. TD-05. 

N11 11..E.S. 

Similarmente para esta columna los balances en el condensador y el 

rsharvidor son : 

QCOND = Qy - ªº" - OREF ---------------

QaEQ ::::: tlCOND + 0Jt&G + 0DCS: - DA---------- 2 

Para el calor d~l vapor Qv en el domo ~o s~be 

Masa da vapor 

T&mperatura en el domo 

Wv = 1581,9233 lb/Hr 

T = 272•F 

El calor de la corriente esta dado por 

Qv = Wv • Hv -------------------- 3 

82 



La entalpÍa d&l vapor, a su vez, esta dado por 

Hv = :¡; ().L + Cpl .t.n> XI ------------------ 4 

COMPONENTE XI M272•F Cp/27::?•F Cp/32•F Cpmi Cp.A1'mi. 

ETILENGLICOL 0.001727 417.6 0.688 0.54 0.614 147.36 

DIETILENGLICOL o. 99200 3~4 0.65 0.53 0.59 141. 6 

TRIETILENGLICOL 0.006203 234 0.617 o.515 0.566 135.84 

Hv = 1417.6 BTU/lb+l47.36 BTU/lb) * 0.001727 + (324 BTU/lb+l41.6 BTU/lbl 

* 0.992 + <234 BTU/lb + 135.84 BTU/lbl * 0.006203 

Hv = 465.145 BTU/lb 

El calor del vapor obtenido con la ecuación 3 es : 

Qv = 1581.9233 lb/Hr * 465.145 BTU/lb 

Qv = 735823. 71 BTU/Hr 

El calor del rea1duo CaES srt obtiene de : 

Ca1e11 = WaJCSI Cpaa ATass ------------------- 5 . 

La masa y la temperatura de la i;orriente son : 

W"""' = 65.5068 lb/Hr 

TllEJil = 370•F 

COMPONENTE 

DI ET 1 LENGL I COL 

TRIETILENGLICOL 

Xl Cp/370•F Cp/32•F 

0.125677 0.698 ).53 

o. 874323 o. 66 o. 515 

El calor ~specÍ H co es : 

Cpila = O. 5909 BTU/lb•F 

Cpmt CpmLXL 

0.614 0.0772 

o. 5875 o. 5137 

El calor del residuo , sustituyenúo en la ecuación 5 es 

Ca&s = é5. SOéB lb/Hr * O. 5~1J9 BTU/lD•F * C37ú•F - 32•F) 

QH11 = 13083. 29 BTU/Hr 

El calor de al1mentaci~n DA es el que se obtuvo en la corriente de 

residuo dn la columna T0-04. 

OA = 221718. 72 BTU/Hr 
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Para el calor del destila~o ODEll as : 

ODai = WDES' Cpos:s ATDES ----------~--------6 

La masa y la temperatura del dastilado.sOn: 

WDlElil = 1090.9816 lb/Hr 

La masa y la temperatura del destilado son 

Wnm 1090. 9816 lb/Hr 

Tora = 120•F 

El calor especifico de la me~cla a asta temperatura es : 

COMPONENTE Xl Cp/120•F Cp/32•F Cpml 

ET! LENGL l COL 0.001797 0.593 0.54 0.5665 

D l ET! LENGL! COL 0.992 0.574 0.53 0.5445 

TR!ETILENGLICOL 0.006203 0.55 0.515 0.5325 

El calor específico es : 

CpolCS = 0.5444 BTU/lb•F 

El calor de la m~zcla ser~, de la ecuación 6 : 

C!nu 1090. 9816 lb/Hr * O. 5444 BTU/lb•F * ( 120•F - 32•Fl 

QDJ<s = 52265. 87 BTU/Hr 

El calor del refluto 0AD" es : 

Q:a- = ~J:u:r CP"'_;:l=' ATR~F ------------------ 7 

El calor especifico es el mismo que en el destilado : 

CpaEF = 0.5444 BTU/lb•F 

La masa y la temperatura son 

WREF = 490.9417 lb/Hr 

T11EV = 120•F 
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El calor del reflu\o es de la ecuación ·7 : 

QllJ:F 490.9417 lb/Hr * 0.5444 BTU/lb•F * <120•F - 32•F> 

QaD" = 23519. 64 BTU/Hr 

El balance de calor para el condensador e& de la ecuación 1 : 

QcoND 735823.71 BTU/Hr - 52265.87 BTU/Hr - 23519.64 BTU/Hr 

OcOND = 660038.2 BTU/Hr 

La masa de agua da enfriamiento será 

MHZO = QcoND/Cpu20 lt.Tu20 ---------------- 8 

El calor específico y temperaturas dgl agua &on las utilizadas 

anteriormente : 

Cptuo = 0.9989 BTU/lb•F 

ATH.zo = 28•F 

La masa obtenida con la ecuación 8 es : 
660038. 2 BTU/Hr 

Hmo 
0.9989 BTU/lb•F * 28•F 

Muzo 23598. 75 lb/Hr 

Para el hervidor Ge tiene de la ecuación 2 : 

Qu:a = 660038.2 BTU/Hr+13083.29 BTU/Hr+52265.87 DTU/Hr-221718.72 BTU/Hr 

Qa11:a = 503668. 64 BTU/Hr 

La masa a emplear para suministra~ este calor es 

MVAP = GIREQ/XVAP ------------------- 9 

El calor latente del vapor de 200 Psig es 

A= 838.984 BTU/lb 

Por lo tanto de la ecuación 9 se obtiene que 

503668.64 BTU/Hr 
MvAP 

838.984 BTU/lb 

MYAP 600.33 lb/Hr 
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T-01 E-01 TD-01 TD-02 

TANQUE PARA AGUA PRECALENTllDOR COLUMNA CONC. COLUMNA DES-
DE REACCION DE REACTOR DE GLICOLES HIDRATADORA 

P-01 A/B R-01 E-03 E-04 
BOMBAS PARA SU- REACTOR HERVIDOR DE HERVIDOR DE 
MINISTRO DE -- COLUMNA CON- COLUMNA DES-
AGUA A REACCION CENTRADORll HIDRATADORll 

E-02 
EVAPORADOR DE GLICOLES 

0 q) 0 ~ <3> ~ -~ """(> 
f!.51 Z5J. 50 251 350 910 251 3'0.lí 

PRESION PSIA 52.9 352 552 552 5"f2 151- JSf 155.8 

FLUJO Lb/Hr 102155 ge¡or. 8<-21# 101355 Ja1333 'iJOJ355 f1'2 35f'X 
Q * ¡ab BTU/Hr 22.c.5 20.5 0.15 22.39 32.52 3;r.¡,; .1.09 39.95 

o ETILENGLICOI º·º"' O.Ot¡. - o.o.se. 0.03t:. .10,(;!I O.O'/ 0.(J~ 
M 

~ DIETILENGL!C - - - - - J.Oi' - -
"'º TRIETILENGL - - - - - º·º" - -01/l 

"'"' AGUA 99.9G !19.9C. 91.~5 9.1.'/S 813.Ji' 99.9C. 99.9C. "'"' o 
6.51 Ull< OXIDO DE ET - - .100 8.51 

P-02 A/B 

BO~BAS PARA RE-
CIRCULACION DE 
FONDOS DE CO -
LUl'INA DESHIDR!). 
TAtlORll 

~ ~ -O> 
251 3C.'f 32'1.8 
95.o; JSf.t; 95.C 

1955 ;r2C<f!I 3113g 

.l.i.5 22.91 '}J.2 

0.04 /f'.Br. a.o'/-

- 1.se 

- 0.08 

99.% 83.51 1 99. ge. 

E-05 

CONDENSADOR DE 
COLUkNA DESHI
DRATADORJ\ 

T-02 

ACUMULADOR DE 
COLUMNA DESHI
DRATADORA 

-O> 0 q) 
33Z 332 121 !!,.,, gt:.f ./.r 
31'f8f 4-28(.5 3552.J 

8.51 ./J.(;./ 39.3'} 

es • .1;z- 25.N o.o,,. 
z.ss 2.58 -
o.J5 (),15 -
U.08 ?l!.OB 99.9(0 

P-04 A/B 

P-03 A/B 

P-03 A/B 

BOMBAS PARA 
ALIMENTACION 
A COLUMNA 
TD-03 

0 ~ 
Jel 121 
/.? 59.9 

i! ..... 
>i, I! 11 · 

._P_-0~4._· .-'·A,../..:B,...,.1¡ l . 
BOMBAS PAR'r.:i ¡! 
REFLUJO .. DE ·~-:;:~~ji:,/._, -
COLUMNA' T~o2:i 

11 

~ 
298.f Ut.6 Z,8.f. 

2.5 e.s e.f.3 

"110S :!l09h !992'81 2992'81 JJSS~ 

3.93 e_¡:t; 

o.~ "·º"" - -
- -

99.!IC 9,.9" 
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4. 3 CAID.CVll.ID IDIEQ. IEq¡q¡¡JIPllJ IDIE ll'!RIDCIESID IPAllRAI 37, OOJ lTIDIN/AIFllD. 

Para llevar a cabo la realizaci~n de este punto se tiene en cuenta 

los valores obtenidos en el balance de materia y ener9Ía así como el 

c~lculo de las propiedades de las corrientes involucradas en cada 

uno de loD equipos. 

Primeramente s~ realiza el cálculo de las columnas de destilación 

por considerarse la parte principal del proceso, posteriormonte los 

hervidores y condensadoresr en seQuida las bombas para el mane to de 

los Tondos y el destilado de la~ columnas. 

4. 3. 1. CAID.CVILID IDIE D.A\S CIDD.IUHINAIS IDIE IDIESlTDD.AIOllD!N. 

Para el cálculo de estos equipos se toma an cuanta los siguientes 

datos : 

a) Ha$a, composiciÓn y propiedades de alimentaci~n, destilado y 

residuo. 

b> Presión y temperatura en la alimentación, domo,fondo y reflu;o. 

c) Tipo de platos y eficiencia. 

d> ParA el c~lculo de el diámetro de la columna se tomar~ Qn cu&nt~ 
la $ecuencia de cálculo de Glist Ver en el ApCndice III. 

Con el fin de tener una metor compresión, se realiza el c~lculo de 

una de las columnas, para que, posteriormente, ss resuman lo~ 

resultados de las demás columna~ en forma tabular. 
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La& condiciones ds presi~n y temperatura en el fondo y domo son : 

PDOMO = 95.695 P814 

ProNDO = 96. 477 P11a. 

TDOMo = 324. B•F 

Tl'ONDO = 332•F 

Las cantidades de flu lo y composición involucradas en 

las corrientes es 

Al 1 mentaci ~n WA 
COMPONENTES MASA X PESO MASAmol 

AGUA 60673.0160 83.515 3367.8529 

ETILENGLICOL 10802.2161 14.869 174.0358 

DIETILENGLICOL 1109. 3540 1.527 10.4535 

TRIETILENGL!COL 64.8127 0.089 0.4316 

Reflu lo LIJau-

COMPONENTES MAS() X PESO MASAmot 

AGUA 4953.9582 99.96 274.9850 

ETILENGLICOL 1.9824 0.04 0.0319 
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cada una d9 

%MOL 

94. 7950 

4.8986 

0.2942 

0.0122 

Y,MOL 

99.9884 

0.0116 



RB5'l duo WllDI 

COMPONENTES 

Al3UA 

ETILENGLICOL 

DIETILEN13LICOL 

TRIETILENGLICOL 

V~por en el domo Wv 

COMPONENTES 

AGUA 

ETILENGLICDL 

MASA 

30901.b327 

10789. 7B7b 

1109. 7994 

64. 7276 

MASA 

347225. 3415 

13.8957 

Y.PESO 
72.089 

25.171 

2.589 

0.151 

Y.PESO 
99.9b 

0.04 

MASA,..l 

1715.295b 

173.835b 

10.4577 

0.4310 

MASAmol 
1927.5429 

0.2239 

Y.MOL 

90.2778 

9.1491 

0.5504 

0.0227 

Y.MOL 

99.91384 

0.111b 

Procediendo ahora a la determinación de las ecuaciones para la lÍnea 

dQ rectificación y de agotamiento. 

Para la zona de rectificación 

r_[~ .o/ 
' ~- .. 
\j 
nnl 
xn 

l Un"'.1 
Yn+J. 

J) 

l<d 

La ecuación para esta parte de la columna es : 

o 
Yn+.t= ---X D+ 

v .... 

Rn 

Vn+& 
X n ----------------- l 
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Para la zona da aQotamiento 

La ecuación en esta zona es 1 

Rm B 
v .... ---X ---X• 

Vm•• Vm+< 

B 
Y.b 

Para el plato de alimentación, se considera que la alimentación <F> 

es una mezcla de vapor-liquido. 

Rn I 
1
un 

Xn Yn 

r' . -.. --1· k ·-·· .=..").'- :-
RM l /IUM 
XM YM 

El balance de materia on este plato es : 

F + Rn + Vm = Vn + Rm ---------------------

Si f es la fracción de vapor en la al1mentac1Ón F y 1-f la fracci~n 
lÍ~uida en la alimentación F 

EL 



De acuerdo· a esto· se ·tiané. que·_ en.:al pl~to 
f F = Vn - Vm .:. ___ ;_:_:_;,.:_; _______ ;.:~---· . 4 , 

<l-fl F. = Rm - Rn ---e--.:'---"-"-----'---- 5 

Para conocer el valor de f, ii& réaliza un balance de entalp.ia en el 

plato de alimentación, quedand0 t 

FHF + Vm Hm + Rn hm = Vn Hn + Rm hm -------------- 6 

De acuerdo al principio de vaporizactÓri molar constante 

Hn = Hm Hv ---------------- 7 
hn = hm = HL ---------------- 8 

por lo qua: 

FHF + Vm Hv + Rn HL = Vn Hv + <Rm - Rn) Ha.. ----------------- 9 

arre9lando resulta 

FHF = <'Jn - Vm) Hv + <Rm ~ Rn> HL ---------------- 10 

Sustituyendo las ecuaciones 4 y 5, deiiarrollando y despeiando, el 

valor de f eg : 

HF - liL 
f = ------------------- ll Hv - HL 

Pata el cálculo da la entalpÍa del lÍquido HL y el vapor de Hv en el 

plato de alimentaci~n se tiene qua saber a que temperatut~ se 

encuentra, para esto se h~ce lo siguiente 1 

Poouo + PFoHt>O qb.477 Psia + 95.695 P&ia 
p = 

2 

P 96. 08b Plii a 

Suponiendo una tempera tura se obtienen las presiones de vapor de 

lo= componentes~ se multiplica por su fracción mol~ cuando la suma 

do estas ~ea similar a·l• presión media, esta será la temperatura en 

E.i plato. 
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Suponiendo T 328•F 

COMPONENTE X 

AGUA 94.7450 

ETILENBLICOL 4.8986 

DIETILENGLICOL 0.2942 

TRIETILENGLICOL 0.0122 

Suponiendo T = 329•F 

COMPONENTE 

AGUA 

ETI LENGL I COL 

DIETILENGLICOL 

TRIETILENBLICOL 

P•/329•F 

101.66 

s 
0.826 

0.26 

P•/32B•F 

100.26 

4.9112 

0.8056 

0.2533 

9b.3178 

0.2449 

0.0024 

0.00003 

P•x 

94.9913 

0.2406 

0.0024 

0.00003 

:i:: = 96.3651 P&ia 

Correlacionando entre estos do& puntos la temperatura ra&ultante as 

de : T = 328.64•F 

Para finas de cálculo se empleara 329•F 

Para determinar la entalpÍa del lÍquido HL se considera la 

composici~n del fondo por lo tanto : 

COMPONENTE Cp/329•F 

AGUA 1.015 

°'TI LENGL I COL 0.725 

DIETILENGLICOL 0.678 

TRIETILENGLICOL 0.643 

~:1 calor especifico es 

.:p = 0.9049 BTU/lbºF 

'.a entalpía es : 

Cp/32•F Cpm< 

1.008 1.0115 

Oa54 0.6325 

0.53 0.6040 

0.515 0.5790 

·1i. = Cp/J.T = 0.9049 8TU/lb•F * !329•F - 32•F> 

Hl. = 268. 7553 BTU/lb 
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XL CpmLXi. 

72.089 0.729:! 

25.171 0.1592 

2.589 0.0156 

0.151 0.0009 



Pgra la determinaci~n de la entalpía del vapor Hv se puede 

con9iderar unicamente el agua ya que la fracción de etilenglicol es 

muy pequefta así pues la entalpÍa de la alimentaci~n se toma del 

balance de energía y queda : 

Hr = CpAT = 0,9502 BTU/lb•F * <364•F - 32•Fl 

HF = 315.4664 BTU/lb 

El valor de f es : 

315.4664 BTU/lb - 268.7553 BTU/lb 

1187.45 BTU/lu - 268.7553 BTU/lb 

f = O, (l:S084 

Sustituyendo este valor y lo• correpondientes en l•s en las 

ecuaciones (4) y C5> despe\ando para obtener los valores de Vm y Rm 

por lo que : 

Vm = Vm - fF = 1927,7668 lbmol/Hr - 0.05084 * 3552.7738 lbmol/Hr 

Vm = 1747.14:8 lbmol/Hr 

Rm=<l-flF + Rn =<l-0,05084l * 3552.7738 lbmol/Hr + 275.0169 lbmol/Hr 

Rm = 3647.1677 lbmol/Hr 

Sustituyendo valores en la ecuaci~n de rectificación 

1652. 7499 lbmol /Hr 
Yn+t.= o.999884 + 

1927. 7668 lbmol/Hr 

Despe\ando Xn y resolviendo 1 

Yn+&- 0.8572 

275.0169 lbmol /Hr 
~~~~~~~~-X:n 

1927.7668 lbmol/Hr 

------------------- 12 
0.1427 

Para la ecuacion en la zona de agotamiento 1 

3647.1677 lbmol/Hr 1900'02 lbmol/Hr 

Yrn+t.= Xm -

1747.1438 lbmol/Hr 1747.1438 lbmol/Hr 

Desarrollando 

Ym+&= 2.0875 Xm - 1.0875 -------------- 13 
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La ecuación de la curva. de equilib~io e:;ta.rep.r~sentada por .. : 

* ax 
Y= 

1+ < a - 1) 11 

La volatilidad relativa dada 'p_Dr- ·la r&1'Sici.Ón de ~)as pr~siones de 

vapor : 
p ... 

a =--------- -----------~--------- 15 P•a 

Considerando el sistema como si fue~a binario, llamando al aoua A y 

a la mezcla de glicoles e, las pras\ones de vapor da los compuestos 
a las diversas temperaturas son : 

T P•ICT P•Dls:T P•TatET P•u20 

325 4.6448 0.7473 o. 2334 96.18 
327 4.8224 o. 7862 0.2467 98.89 
329 5.0000 0.825 0.26 101. 66 
331 5.222 0.8639 0.2733 104.49 
333 5.444 0.9027 o. 2866 107.385 

Puasto que la mezc:la de glicoles es el componente B la presión de 

vapor total que e ierzca la mezc:la et; 

P•a ==---- + ---- + ----------- + ----- -------- 16 

::Eii.n J:Xi.n 

Las fracciones mol se toman del balanco de materia a las condiciones 

de alimentaci~n~ teniendo ~ntonces que la presi~n de vapor a las 

diversas temperaturas es : 

T 

325 
327 
329 
331 
333 

(4.6448it 
(4.8224* 
(5.0000* 
(5.222 * 
(5.444 * 

4.8986+0.7473* 
+0.7862* 
+0.825 * 
+0.8639tt
+0.90:7• 

P•a 

0.2942+0.2334*0.0122) * 1/5.205 
+0.2467• 
+0.26 * ) * 
+0.2733• ) * 
+0.2866• ) * 
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4.4142 
4.5835 
4.7529 
4.9641 
5.175::: 



La volatilidad relativa sera 

T P•A P•a a 
225 96.18 4.4142 21. 7868 
227 98.89 4.5835 21.5752 
229 101.66 4.7529 21.3890 
231 104.49 4.9641 21.0491 
233 107.385 5.1752 20.7499 

La volatilidad relativa 332•F eG 

a = -1 21.6491 * 20. 7499 20.899 

Para al domo a T= 324.B•F ~ 325•F 

a = 21. 7888 

La volatilidad relativa aritmética es 

a -120.099 * 21.7000 

a = 21.3392 

La ecuación de la curva de equilibrio es 1 

* 21.3392 X 
y ------------- 17 

+ 20.3392 

Para el cálculo analítico del numero de platos se procede con la 

&1guiente ~ecuencia : 

a> Con la composición x del co~ponente a agotar en el fondo se 

sustituye en ~a ecuación 17, y se calcula la composición en la 

curva de equilibrio Y • 

b) Como se esta en la zona de agotamiento se sustituye en la 

ecuaci~n 13 y se obtiene la composición del IÍquido Xm. 

e> Siguiendo esta secuencia hasta pasar el punto dG alimentaci~n en 

el cual sn lugar de la ecuación 13 se emplea la ecuac:i~n 12. 

d) Siguiendo la sec:uenc:ia se llegará hasta la c:omposic:iÓn deseada en 

la zona de rac:tific:aciÓn. 
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Procediendo al cálculo del n~mero de etapas se tiene 1 

ETAPAS V 

ReboHa~ 0.902778 0.994978 Alimentación 
0.947950 

1 0.965508 0.998329 
2 0.988991 0.999479 
3 0.997050 0.999861 
4 0.999727 0.999987 Dai;;ti lado 

0.999884 
5 1.000610 

L8 puraZa re~uerida est~ Gntre al plato-4 y 5, al porcienta da plato 
~a_obtiane como 1 

PLATO 
4 

5 

0.999987 

0.999884 

0.000023 
r. = -----

0.000126 

V 

0.999861 

0.999861 

0.18254 

Por lo qua al numero da platos te~ricos es : 
NPT 4.18254 

Si la af iciencia es del 40Y. los platos reales son 

4.18254 
NPR = ---- = 10.45 = > 11 

0.4 

Cálculo del diámetro. (Apéndice III) 

0.000126 

0.000023 

Esta parta del diseffo se lleva a cabo con las condiciones del domo y 

el fondo de la columna~ seleccionando aquel que resulte mayor. 

A las condiciones del domo la densidad del vapor se determina como 

PH 
pv=---

10.72T 

El peso molpcular de la mezcla del domo es 

11 = t!H2o XH2o + Ha XET = 18.01534 * 999884 + 62.06892 *· 0.000116 

11 = 18.0205 lb/lbmol 
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AsÍ la dansidad es 1 

95.695 • 18.0205 • 
pv = ----~-----~= 0.2050 lb/ft 

10.72 • 1460 + 324.8) 

La densidad del lÍqutdo a las mismas condicones e• : 
pi.. = ,,..10 KRIO + p1':r Xl:T = 56.4534 * 0.9996 + 643594 * 0.0004 

Siguiendo el método da Glitsh suponiendo un NP = 1 

9 * DT 
FPL = Si DT = 5.5 FT 

NP 

9 • 5.5 
FPL = --- a 49.:S ln 

( pv r· \ILOAD a CFS • 
l¡x. -pvl 

Wv 35321. 7296 
CFS = 47.0721 

pv * 3600 0.205 * 3600 

\ILOAD = 47.0721 * -( 0.205 2.8243 

56.4566 - 0'205 

WL 4955.9406 GAL 

• 
ft/•"9' 

------- = 10. 9455 ---
8.02 * p 8. 02 * 56.4566 HIN 

Considerando una T.S = 24 i.n de la. gráfica se tiene iunto f:N el 

valor de CAF que e~ : CAF = 0.458 

CAF = CAF * F5 = 0.458 • 0.85 = 0.3893 

VI.O.AD + GPM * FPL 11 300(¡ 

CAF " F.F 

2.8243 + 109455" 49.5/13000 

0.3:!93. 0.73 

AAH 10.0848 
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•.
1oda9 = 250 * rs :;:;o • o.as = 212.s 

GPH JQ.9455 
ADH = = .0.0706 

VDdog * F.F 21:::.5 * ".l.73 

ADH = 2 * 0.0706 = 0.1412 

ADH ~ 0.11 • 1·). 0848 = J .1')93 

ATN = AAH + 2 ADM = 10.(1848 + ~ ,.. _0.1·11~ ~ lC.3672 

DT -( 4/n ATM -( 4 .. 10. 3672 Q 3.6:::;32 

n 

VL04D 2.ei243 
ATM = 12. 741::? 

0.78 * CAF • F.F 0.78 .. 0.3983 .. O.iZ 

DT = -f 4/n AHI -( 4 * 12. 741::: 4.0277 

n 

C~lculo del di.imotro pclr.J. :!l fo11Jo. 

La composiciÓr. de equilibrio en el vapor del fondo a las condiciones 

de pre&i ~n y temperatura es : 

Y* = 0.994978 

La fracci~n mol de los fondos es 

1-y• = (1.0050.22 

La compO$ici~n en el fondo es 

X mol 

AGUA 

ETILENGLICúL 
DIETILENGLICOL 
TR!l:TILENGLICOL 

o. 902778 

o. 901491 1 
0.005504 ) 0.097222 
o.ooc.:::27 J 

Para cada componente 

0.091491 
VICT = ----- • 

0:1.(11)5022 ú.C•C:472ó 
0.(197222 



YDIE 

YTIU:E = 

·o.oo55o4 
---- • 0.005022 = o.0002a4 
0,097222 

0.000227 

0.097222 
• 0.005022 0.000012 

El peso molecular de la mezcla es : 

M =18. 01534•0. 994978+62.06892•0. 004726+106, 1222•0.000284+150.1708•0. 000012 

M = 19.250145 lb/lbmol 

La densidad del liquido a las mismas condiciones es : 

(Je.. = ptllO :<KllO + PI:" )(ET + ,OOIE ><DIE + PT•JE XTT•IE 

= 56, 2056•0, 72089+62. 606•0. 25171+60. 496:S•O. 02589+64. 21•0,00151 . 
pt. = 57.9398 lb/ft 

Sioulendo la sec:uencia del cálculo anterior ae tiene 

Wv 1747.1438 lbmol lb 
CFS = ---- = =2,34023.0721_.IB.250145----42.7095lb 

pv • 3600 o. 20738•3600 Hr 1 bmol 

VLOAD = CFS. (---""---]
112 

= 42.7095. [ 
0

'
20738 P1

:2.5597 
,,,.. -pv> 57. 9399 o. 201:s0) 

Wt.=RWML 

El peso molecular del lÍquido es : 

ML ..; MHzo Xmo + Mrr XET + HDJE XDza: + t1THE XTnlE 

=18, 01534•0. 902778+62. 06892•0. 091491+106. 1222•0. 005504+150. 17608•0. 000227 

ML = 22.5608 lb/lbmol 

WL = 3b47.1677 * 22.5608 = 82283.021 lb/Hr 

82283.021 
BPM = ------- = 177.076 

8,02 * 57,9398 

Con pv y T. S supuesta de 24 i.n CAF. 

CAF, = 0.458 
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CAF e CAF * FE = O.·lSE! « O.SS = 0.3093 

VLoAD + GPM * FPL /13000 
AAM 

CAF * F.F 

2.5597 + 177.07á • 49.5/13000 

o. 3893 * 0. 73 

AAM = 11. 379á 

vo.i.g. = 2so • Fs = 2so • o.as 
177.07á 

ADM = ------ 1 •. 1415 
212.5 • o. 73 

ADM = 0.11 * 11.379á = 1.25175 

ADM 2 • 1.1415 = 2.283 

212.s 

ATM = ll.379á + 2 • 1.25175 = 13.8831 

DT -/ 4/n ATM = .., 4 • 13.8831 

" 
VLOAD 2.5597 

4.2043 

ATM ~--------- = 11.5474 
0.78 * CAF * F.F ü.78 * 0.3983 * 0.73 

DT = -( 4/rr AHi ~ .., 4 * 11.5474 .;..O:Z77 

" 
llT = 3.8344 

Eli9ic11do el di¿metro mayor de los calculado=:.! el diámetro es 

DT ~ 4. 2043 Ft 

R~aliz•ndo un resum~n de la& principales características obtenida~ 
an el c~lculo de estas ~alumnas para 37 MTA se tiene : 
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No de fiiqulpo F'DOWO TDOMO PJ'ONDO TJ'ONDO EJ"ICIE'NCJA DE PL4TO.lil DIAWETRO DE L4 
------------ PE.ia ~ ~ •F DELOS PLATOS .. al:'ALEQ COLUMNA Fl 

E - 02 153.8 360.b 154.c.i 3b4 4r,;1 ~.t.,J 

TD - 01 95. 645 ~24.e 96. 4 77 332 10 11 4.20 
TD - 02 1. 7 121 :.57 ~98. 4 40 I~ 11.s~ 
TD - 03 ). 483 228.2 1.SOb .:;06 -- 17 s.54 
TD - 04 ·.).193 ~0(• 1.251 318 3..; 18 :.::9 
TD - (5 o. 19: -:-· - 0.9::L :7o 4c 21 :. 7: 

Ea tas son, "º ,;ianera Qenr.rol, l...> carai::t.::rÍ sticaa do las columnas da 

dest1 lac1 Ón obten1 daD Ue acuerdo al bal ani:e de ,;,.:,t;.1:;r1.;:. ." or1c;n,,1l<1 

para 37 HTA, las mismas ~~rvirJn de base parJ c1,.rr.~.:.:-ar;...c c ... n !a;.; 

c¡aracterÍ&t1cas reales de las mi~·"'"'ª y analizar ::.1 cumplen ad.;:;rr.oz; 

con las condlc!ones n:iq .. 1endas para la ampliactÓr. de SO MTA. 

El tolgn1fica.J.) de la nomenclatura c-mplaC\dcl uurant.e 1al 1.fi:¡ef'to Ja· 

estos equipos s.o encuentra indicada en al Ap~ndu::f II. 

'1.:S.:S. CAO..CU.JO IDIE O..COS O:ClVOIPCOS IDIE llDUIDISIFIEIRO:INCilAI IDO: CA\D..«llR. 

Estos equipo;; se d1 ¡¡¡,,f'iaran para c.ubrir la. c..ipac1dcld requar1aa d.J 

acuerdo al bal ... 111.:e do mator 1 a y también a los ae energÍ .:\. 

Las propiedades d.:> los productos involucrados se han datermlnado! 

.algunas, en i!l balance de enerQÍa y alQuna::; otras SE' han obtenido 

durante el cálculo del equipo con a·1uda del ;o:i.ndic:e. donde 

localizan las gráficas de prociedades de los c;ilicoles. lc;.:alizado al 

Hnal del cresente traba'º· 

De iQ1.1al maner-a. que en la;;. cc~~1~:1as de dest1lac.1Ón, zu ,!c·.·a a 

cabo el t.:~lculo de une. de i=:..tos eou1poE. u~ transferencia de calor 

con el f 1 n U\t L.:ner una me lor comprensl Ón del m~todc u ~i 11 ::.ido par~• 

su 01aenu. 
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Los datos d1spon1blG!s de acuerdo al balance de mater1a y anergÍa 

son : 

Masa da g11coles 

Temeperatura da aumlni&tro 

TempRratura da salida 

Masa do vapor 

Temperatura de suministro 

Temperatura da conden&acion 

CarQa t~rmi ca 

2992681.24 lb/Hr 

298.4 •F 

312.B •F 

32890. 75 lb/Hr 

324.8 •F 

324.8 •f 

29304340.8 BTU/lb 

Sli consldera un equipo con las &iguientes caracterÍstlcas 

Ola.metro da coraza 

01 á.mfitro de los tubo& y l onoi tud 

Calibre de los tubos 

56 in 

3/4 ln , 16 Ft 

14 BWG 

Arreglo de 1 o& tubos Triangular 15/ 16 i.n 

Los pasos ¡¡eran ; uno por coraza. dos por los tubos. 

La separación de los halles será do 12 Ln. 

Cálculo do la HL..DT : 

Fluido cal lente 

:';24.El 

324.8 

o 

Alta t61:111p. 

Baia temp. 

Olf. 

.6.Ta .6.TL 14. 4 

Fluido frie 

312.8 

298.4 

14.4 

HLDT = = ----

12 

HLOT = 18.26 •F 
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Lado de los tubos olicoles 
Suponiendo un coaficisnte de 
transferencia igual a 
U = 190 BTU 

• 
HrFt •F , 

Lado de la coraza : vapor 
ID • C' • 8 

Area de flu'o 1 A»•--~---
5b • o. 1875 • 12 144 • ªt 

As; 

para obtener el numero da tubos A& 
reqiferidos • 

144 * o. 9:575 

• 
l.8b67 Ft 
Ws 32890. 75 1 b/Hr 

El-area es: G• 
29304340.!58 BTU/lb As 1.8667 Ft A = -------------1 

a A la temperatura de condensación 
190 8TU/Hr Ft •F * 18.26•F ts = 324.8•F 

• 
A~844b.!51 Ft 

El número de tubos o» 
A 

Nt = ----
Lef * Af 

2 

8446.51 F< 

• 
1!5 F< • 0.1963 Ft / Ft 

Nt = 2868.57 => 2869 

El área da flu;o es : 
Nt a't 2869 * 0.268 

At • --- = ------
144 n 144 * 2 

At = 2.6698 

Wt 2992681.84 lb/Hr 
Gt = 

• 
At 2.6698 F< 

2 

Bt = 1120938.59 lb/Hr Ft 

D = O. 584 in => O. 0487 Ft 

Las propiedades a la tempera
tura cromedio son : 

t~ + tz 312.B•F + 298.4•F 

La viscosidad y la densidad rela
tiva son : 
SpGr e 0.0034 

µ = 0.105 cp * 2. 42 

µ = O. 2!541 lb/Hr Ft 

-, El 

t Ds 

diámetro equivalente O• es : 
0.55 ln 

1 

-12 

De = 0.0458 Ft 

De Gs 
Res=---

µ • 
0,0458 Ft * 17619.73 lb/Hr Ft 

o. 2541 lb/Hr Ft 

Reo; = 3175. 85 

Puesto que hay condensación total 
el coeficiente para &l lado de la 
coraza es : 

ha 
2 

= 1500 BTU/Hr Ft 

ta =--2-- = ----2----¡ 
Ta = 30S.6•F 
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µ=1.0542 cp*2.42=2.5S12 lb/HrFt 

cp = 0.7043 BTU/lb•F 

k = 0.1073- BTU/Hr:. f'.t •F. 

SpGr = 1,0157 

Re DGt 
t =--_-µe--
0,0487Ft * 

2,5512 lb/Hr Ft 

Ra 
t = 21397,66 

hi = 0.027r-:tªr:T'

3i-
º·· 

0.1073 c21397.66J [º· 7043•2.s_ 512)113 
=0.027*~ * 

0.0487 0.101: 

• 
hi = 443.3 BTU/Hr Ft •F 

hi o = h1 DI/DE 
0.584 

443.3 * -
o. 75 

• 
hi o 345. 18 BTU/Hr Ft F 

Suponiendo factores de ob~trucci~n para el lado de la coraza y del 

lado da los tubos igual a: 

r• = o. 0005 
r• = 0.001 

El coeficiente total de trdnsferenc1a es 
1 

u 

-- + rs + rt + 
ho hio 

197.48 BTU/Hr Ft °F 

--- + o.ooos + 0.001 + 
345.18 1~0(1 



El area requerida es: 

29304340.58 BTU/Hr 

BTU 
197.48 * 18.26 •F 

• Hr Ft •F 
• 

A = 8126. 58 Ft 
El número de tubos sera 

8126.58 
NL 

0.1963 * 15.5 

NL = 2670.89 => 2671 

caída de presión tubos 

Para Re 21397.66 

= 0.00022 

• fGt L n 

CaÍda da presión coraza 

Con Re 3175.85 

0.0026 

El numero d~ cruces es : 
12 L 12 • 16 

to N+l ---- = 16 

0.000:~:
2

1: :02 *:1::0:~8.59> 2 / .t.Ps = f_G_:_•_o_s_<_N_+_:

2

_> __ _ 

o l 2 De Sp 
to 

Gr 5.22 * 10 
5.22 * 10 * 0.0487 ~ 1.0157 • 

0.0026. (17619.73) * 56 * lb 
APt 

• 
3.43 lb/in --------------<o-

• 
4n V 

APR =--· 
SpGr 2g 

Con Gt = 1120938.59 
2 

V 
0, 18 

29 

4 . 2 
AP• --· 0.18 = 

1.0157 

ÁPT = 3.43 + 1.42 = 

66 tiene 

lb 
1.42 --<Z 

lh 

4.85 lb _, 
ih 

'1 
1 
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Ba1o este procedimiento amplaado, se obtienan lo& datos de lo& 

equipos involucrados en el proceso, los cuales son expresado& a 

e anti nuacl Ón 1 

N•Equ1po Carga t~rmii:a Coef de Arlia CaÍda prestÓn Calda prastÓn 
d1sen:o Un requerida tubos cora:til 

E-01 10125069 113. 19 1194 7.28 0.0048 
E-02 24614974 18.39 0833 0.247 Despreciable 
E-03 28823039 37.28 7420 3.:15 Dliil•proc1able 
E-04 29304340 . 180.42 8694 4,95 1.85 
E-03 36189167 233.23 4695 3.45 De&proci abla 
E-06 671:5407 141. 12 6•11 7.89 (l. 48 
E-07 7768158 60. 28 345 3.58 9. 15 
E-08 237879 135.23 55 2.27 0.64 
E-09 540992 116.32 144 8.42 0.025 
E-10 572269 33.85 157 0.02 S.45 
E-11 503668 142.47 265 1'5.30 0.032 
E-12 660038 2.15 JOS 1.23 0.59 
E-13 10956 4.84 20 0.75 Cgspreciable 

Estos val ores fueron obtenidos los datos dGI bala.ne" da materia 

y ener9Ía para 37000 Ton/Af"ío, los mismos serviran para compararsae 

con las caracterÍsticas actuales del equipo y verificar si estas 

cumplen para cubrir la ampliación a 50000 Ton/Arto. El significado de 

la nomanclatura "mpleada en 

raliióumidas on el apondica 1 I. 

1 os di versos 

4.3. S CJlD..CVll.O IDlE D..A\S IBOOllBA\S IDlE IPIR04:1ESO. 

c.ilculbs se "ncuent.ran 

De i9ual man"ra que los anteriores equipos calculado&, lau bombas de 

proceso, son disef'fadas para cubrir la capacidad roquerida da 37000 

Ton/afta, tomando, para este fin, el balance de materia., ya 

ela.borado,y las prop1edades de los productos involucrados en todas

liiJlla&, las cuales han Gi.do obtenidas durante al cálculo de loa 

uquipou de proceso a.nteriorrr.ent" disen:ado y con ayuda de las 

grtilfica& da propiedades localizadas en el Ap~ndice l. 

Similarmente , &a realiza el disef'fo de do estos equ1 pos 

ob hato dg compnmder la secuencia de cálculo empleada para. 

posteriormente, en for-ma da tabla expresa:- las pr1nc1pales 

cara.cterÍ aticas de di &ano obtoni das. 
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4. 3. 6. CJllLOIJll..4> IDIE 11.A\ IBIOIHIBAI IP-02 Al / IB IPA\IRA\ IRIECClllRCllAl.A\CDaN IDIE 11.4>S 

IFaNOOS DllE U C4>11.Vil1111AI VID-02. 

Los dato• de operación de la bomba son : 

Flu to miiliico 

Fluta volum~trico 

T&mparatura de operaci ~n 

Dan»idad 

Viscosidllild 

Pr&&iÓn •tmoaf~rica 

Esqumma da operación J 

2992681 1 b /Hr 

6500 GPH 

298. 4 •F 

• 
63.48 lb/FI 

20 Ft 

1.1077 cp 

10.6 Pda 

Ft 

Para la determinac1Ón d~ la potencia! ~e tomaran en cuer.ta los 

siouientes criterios: 

- El material de la tubería es acero al carbón, cedula 40 &&tandar 

- Para el diámetro y caÍda di? pn:.siÓn en la »ucciÓn y demcarga de la 

bomba so toma en cuenta lo siQUiente : 

Succión bomba 

Descarga bomba 

Di ~metro 

2 s 
3 2: 

2 s 
3 2: 
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p .. 

0.1 - 1 
0.1 - 1 
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SelacciÓn del di~metro de la tubería. 

Para llevar acabo este paso se realiza la siguiente tabla l 

Basto Dnam Dint Velocidad Reynolds 
GPM In in Ft/&eg 

16 lS.25 1!.40 1235972 

6500 18 17.25 8.91 1092671 

20 19.25 7.16 179147 

Los diámetro& seleccionados sun ' 

- Succi~n de la bomba 20º 0 

- Descarga de la bomba 18" 0 

Obtenci~n de la cabeza de succión H• 

Esta obtiQne como : 

Hs ~ :!: S llHfs + Pop 

La altura de la succ1on S es : 

hs * SpGr 13 Ft * 1.0173 
s ~ ----- s. 73 Psi 

2.31 ~.31 

Las p~rdidas por fricción ast~n dadas par 

AP1.oo * L Leq 

100 Ft 

~leq = Ltub + Lace 

La lon9itud de la tuberia dQ 2011 0 e:s 

ltub = 26 Ft 

Fact.Fricc. AP1.oo 
P¡¡i 

0.0134 0.94 

0.0132 o.so 
0.0132 0.29 

La longitud equivalcinte de les acce~orios de 20"0 se obtiene do la 

sigui ente manera : 

Concepto Cant t dad 

Val v. compuest.'..l 

Codo 90 Std. 

1Cr7 

L/D 

13 

30 

Lace. 

L/D TOT 

Fl 

2(1.8~ 

144.38 

165.23 Ft 



0,29 Psi * 191.23 FL 
:CHfs 0.5541> Psi 

100 Ft 

La presi Ón de operaci Ón es s 

Pop = 1.501> Psia 

La cabeza de succión es, por lo tanto : 

H• ~ 5.73 Psi + 1.SOb Psia - 0.5546 Psi 

Hs = ó.6B Psia 

Obtenci~n de la cabe=a de descarga Hd 

E•ta se obtiene como : Hd = H + ~Hf d + ~Peq 

La altura a la doscarga es 

hd * SpGr 23 Ft * 1.0173 
H=---- 10.13 Psi 

2.31 2 .. 31 

LaQ pérdidas por fricción ¿Hfd están dadas por 

APtoo * S: Leq 
Z.Hfd = ---------

100 Ft 

~Leq e Ltub + Lace. 

La longitud de la tuber{a de 18"0 e& : Llub = 61 Ft 

La longitud equivalente de los accesorios da 18 11 0 e& 

Concepto Cantidad LID L/OTOT 

Valv. compuerta 

Valv. check 

Codo d1> 90 Std 

I:L.eq 61 Ft T 490.19 Ft 

6 

551.19 Ft 
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30 

Lace. 

FL 

37.38 

194,0á 

258. 75 

490, 19 F• 



Las pérdidas por fr icci ~n sori 1 

05 P&i * 551.19 Ft· 
.AHfd = ---------- = 2.76 Psi 

100 Ft 

La caÍda de presi~n permisible, debida al hervidor E-03,-Gs 

bPeq = 10 Psi com~ máKimo. 

La.cabeza de descarga es s 

Hd = 10.13 P&i + 2.76 Psi+ iO Psi+ 1.506 P&ia 

Hd = 24.39 Psia 

~a potencia hidra~lica 1 HHP, est~ dilda por 

<Hd - Hs> * Q * 2.31 
HHP = ----------

3960 

!24.39 Psi - 6.68 Psi) * 6500 GPM * 2.31 

3960 

• HHP 67.17 HP 

Para obtener la potencia al freno del equipo, se realiza da la 

manara siguiente 

HHP 
BHP = 

l) 

E&timarÍda una eficiencia n del 70X se tiene entonces 

67.17 
BHP = ---- = 95.96 

0.7 

Por lo que se conEidera un motor de 100 HP. 
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De esta m.anera, con la &ecuencla d& c~lc:ulo emplea.da, H obtienen 

la& características de las bombas utilizad.:is en el pr .:iceso r la& 

cuales s;e resumen en la presente tabla : 

N• equipo Flu io volum. Densidad Visco,¡idad 0 succ. e dese. BHP Pot.req • . 
GPM lb/Ft cp ln In HP 

P-01 A/B 217 58.8 0.16 ~ºº P-02 A/B 6500 63.48 1.1077 20 18 94.55 100 
P-03 A/B 23.5 63.49 1. 1077 2 2 0.52 3/4 
P-04 A/B 71.4 61.67 0.6 4 3 2.7 3 
P-05 A/B 2016 63.'13 1.175 12 10 41.26 50 
P-06 A/B 3.3 63.43 1.175 !Va 1 0.28 112 
P-07 A/B 29.5 67.48 5.19 3 2 1.8 2 
P-08 A/B 159 63.49 1.0735 4 3 5.3 7,,,. 
P-09 A/B 2.2 68.07 7.27 !va 1 0.32 .,. 
P-10 A/B 342.3 62.09 o. 9308 6 6 7.08 7,,,:1, 
P-ll A/B 2.e 68.58 11.36 !Va l 0.43 ..... 
Igualmente, que para los anter1orE!:l equipos ya calculados para 37000 

Ton/Atto, las carac:terÍ&ticas obtenidas s;a comparan con las reales 

con el fin dQ analizar si cumplen para la amµliac:iÓn requerida de 

50(00 Ton/Atto. 

El significado de la nomenclatura empleada para sl disef'io da la.=> 

bomba& 69 encuentra. 1 ocal i ::a.da ~n el Ap~ndi c:e I I. 

E&tas son de manera general 1 as caracterÍ sb c:as da di sef'ío de 1 os 

equipos para. cubrir la.& necesidades de 37 MTA. las mismas serviran 

como base para el diseffo a 50 MTA en dondg se comproba,-.,; que aqu1po» 

cumplen con asa ca.pac:idad y cualos habran da modifica1~a~ 
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CAPITULO V 

ADAPTACIONES AL EQUIPO Y AL PROCESO. 

Para realizar las adaptaciones que requiere la nueva capacidad -

de 50 MTA, es necesario vo1ver analizar, mediante la relación- -

de ampliación 50/37, el balance de masa para que, teni;ndolo - -

como base, se lleve a cabo el balance de energía manteniendo - -

constantes las temperaturas, propiedades de las corrientes in- -
volucradas y los coeficientes de transferencia de calor, lo que

nas dará como resultado la nueva área de transferencia requerida 

en cada uno de los equipos. As! mismo, al conocerse el nuevo flQ 

jo, se obtiene el di~metro requerido para las columnas de desti

lación y la potencia requerida para los equipos de bombeo. Los -

valores as! obtenidos se comparan con las características que 
poseen actualmente los equipos para que, por diferencia, obtener 

la capacidad complementaria para la nueva ampliación y llevar a

cabo el cálculo de estos nuevos equipos. 

5 .1 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO. 

Este es el mismo que se emplea para la capacidad de 37 MTA y es 

solamente para presentar los nuevos valores de flujo de materia 

y calor requerido en cada una de las corrientes manteniendo 

constantes composición, presión y temperatura de cada una de 

ellas, posteriormente, se realiza el diagrama para 50 MTA, una

vez que se conoce el nuevo equipo requerido. 

5.2. BALANCE DE MATERIA. 

Para tener una comprensi~n mas amplia, éste se muestra en for

ma de tabla sobre el diagrama de flujo de proceso, una vez que 

se ha analizado con la relación de ampliacitn de 50/37. 
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5. 3. IBA\D..AllNtt ID!E IEINIEIR~A\. 

Al igual que el balance de materia, el balance de 

presenta en forma de tabla sobre el diagrama de flujo 
energia se 
de proCeso 

indicado, para cada una de las corrientes, la carga termica 
rt!querida. 

En forma independiente, se indican las cantidades de vapor o de agua 

de enfriamiento que se requiere para cada uno de los equipos de 

proceso. 

5,3, ¡.C(JQ(S'IJlllqJS IDIE ll'A\IPIOIR 'tf IDIE .l.\l!llll.I.\ IDIE IEINIFlR!JA\ll!UIEl!llfa>. 

Estos consumos se obtienen despues de anal i %ar mediante la relacion 

50/37 el balance realizado para 37 MTA los ~esultados obtenidos para 

cada uno de los equipos son r 

N• de equipo 

E-01 

E-02 

E-03 

E-04 

E-05 

E-06 

E-07 

E-08 

E-09 

E-10 

E-11 

E-12 

E-13 

Masa de vapor 

16308.4 lb/Hr 

39647.3 lb/Hr 

45114.9 lb/Hr 

46944.9 lb/Hr 

10816.5 lb/Hr 

871.3 lb/Hr 

811.2 lb/Hr 

Masa de agua de enfriamiento 

1748504.8 lb/Hr 

375323. O 1 b IHr 

68.0 lb/Hr 

27649. 6 lb/Hr 

31890.2 lb/Hr 

529.3 lblHr 

Estos son los consumos, para cada uno de los equipos, requeridos 

para la operaci~n de la planta A 50 MTA. 
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:s. 4. IE\\/Aln.VAICDIDIN IDIE n.os IE4lVDIPIDS IDIE IPIRIDCIESCO IPAllRAI so IHtrAI IDIE CAllPAICDIDAllD 

Para la realización de este punto es necesario contar con al balance 

de materia y de ener9(a~ complementando con los requerimientos de 

vapor y de agua de enfriamiento. A continuación se inicia el cálculo 

de los equipos de proceso empezando con las columnas de destilación, 

en seguida el de los intercambiadores de calor y finalmente con los 

equipos de bombeo. Puesto que las secuencias de c~lculo se han 

mostrado en el capitulo anterior, en este, se enlistar~n las 

principales caracter(sticas obtenidas. comparándose con las que 

poseen en la realidad. Esto, con el fÍn de visualizar $1 el equipo 

puede emplearse para la nueva capacidad. 

:S. 4. 1 IEWAln.VAICDIDDl IDIE n.AIS CllY.LVllllNA\S IDIE IDIEStrOU1ll:DIDIN. 

Habi~ndose ya elaborado los balances de materia ~ energía se procede 

analizar cada un de estos equipos siguiendo la secuancia de cálculo 

desarrollada durante los balances para 37 MTA, esto es, para obt~ner 

el diámetro de columna requerido para la nueva capacidad y poderlo 

comparar con el di~metro real del equipo actual. Una vez realizado 

A&to, se hace una tabla comparativa, visualiz:ndose da esta iorma, 

aquellas columnas que no cumplen con la nueva capacidad y que sea 

necesario se les acondicione con el ob\eto de poder· cumplir con 

esta, así se tienen los siguientes resultados : 

N• de equipo Di.imetro actual Oi~metro para 50 HTA Diierenc.ia 
FL FL FL 

E-02 4.5 4.188 0.312 

TD-01 5.5 4.887 0.613 

TD-02 15.0 13.414 1.586 

TD-03 9.0 10.682 - 1.682 

T0-04 4.0 ::.q43 0.057 

TD-05 4.0 •1.636 - o. 636 
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Como se observa dos de esta~ columnas no cumplen con el diámetro 

requerido yü que durante el c.i.1culo da las mismas se ha ei:Ztado 

cons\d~rando un factor de inundamiento del 73Y., siendo e:te un 

factor de sobre diseno para funcionamiento de las mismas; sin 

embargo si se conaidera este factor de inundamiento al 100%, 

Únicamente para estos dos equlpos, los diámetros que se obtienen 

son : 

N• de equipo Di.;metro actual Di.i.metro para 50 MTA Oifergnci• 
F• Con FF=73Y. Con FF=100Y. F• 

TD-03 9.0 10.682 e.os 0.92 

TD-05 4.0 4.636 3.96 0.04 

Al llevar a cabo esta modificación, se observa que sl diámetro 

actual de ambas columnas pueden cumplir, de manera satisfactoria, 

con las nuevas necesldades de ampliaci~n. Por lo que no es necesario 

redisefiarlas. 

:;. 4. 2. IE\\IA\O.Jl!A«:ll«l!N !DIE O.OS 01Nll"IE1RCllD11BDoll~S !DIE CAO.()(R. 

Para el cumplimiento da este punto~ so toman ~n cuenta los balances 

da materia y RnGrQia, a$Í como tambi~n los consumos parciales de 

aQua de enfriamiento y vapor. 

La secuencia de c~lculo empleada sería la misma que se aplic~ 
durante el di&e~o realizado de cada uno de los equipos al hacer el 

dlman~ionamiento para 37 MTA. Los resultados con los que &e haría 

posible la comparaci~n ~erÍan : el ~rea de transferencia requerida 

por cada equipo y la caída de prosiÓn que se tenga a trav~s dol haz 

de tubos y da la corü:at do esta manera se sabria s1 e» que pueden 

cumplir con la capacidad requer1dü ce ~u MTA. 

Los resultados obtenidos para cada equipo, una vez que se ha llevado 

a cabo su disef'io s¡e en::uentran en la tabla :::;.1 
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lri\mAI s.1 

N• de A rea real Area rcquer ida ,Diferencia de 
equipo z 50 MTA z a reas z 

Fl FL Ft 
E-01 1614 1ees 389 
E-oe 8875 11938 -3063 

E-03 74eO 9980 -e51oo 

E-04 8895 1eoeo -3095 

E-os 4696 6345 -0565 

E-06 1oes 866 -e11o 

E-07 955 466 459 

E-08 155 115 40 

E-09 150 195 -45 

E-10 160 e12 -se 

E-11 385 358 e? 

E-le 196 141 49 

E-ta se 26 6 

Como se puede ver siete de los equipos no cumplen con el area de 

transferencia requerida para la nueva capacidad por lo ~ue resulta 

necesario hacer el c.;,lculo de los mismos, para esto y para que lC•S 

equipos tengan un mejor funcionamiento el nuevo dimensioni\miento 
' . hara con la diferencia masica, esto es para 13 MTA. 

En el caso de los intercambiadores tipo marmita, intercambiadores 

E-02 y E-03, estos equipos como Ge ve en la tabla 5.1, tienen una 

gran diferencia de ttrea, •in embargo, e~tos equipos operan por 

inundamiento del lado de la cc•ra::a, manteniendo entonces, una caida 

de presion despreciable por ~mbos l~dos por lo que no amerita se l~s 

haga cambio alguno en su dlsefk •• Para los equipos restantes despues 

de haberse realizndc• el calculo de cada uno de ellos para 13 MH'I. de 

acuerdo a la secuencia establecida en el capitulo anterior, los 

resultados y caracter1sticas que se obtienen 50n : 
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N• de Caroa t~rmica Araa de transf. Diámatro 1-fumero de 
equlpo BTU/Hr • coraza/tubo& tubo• 

F• Ln 

E-04 B 10296119 2BSS 3S/3/4 939 
E-os a 1271S113 IBOb 2S/3/4 477 
E-Ob B 23S94b7 173.5 12/3/4 se 
E-09 B 190076 b0.3 8/3/4 20 
E-10 B 201067 35.b B/3/4 2S 

Estos gon los nu&vos equipos de transferencia da calor así como sus 
características que habran de considerarse para la nueva capacidad 

de operaci~n de la planta. 

Da igual manera que en los equipos anteriores, para al dgsarrollo de 

a&te punto se toma en cuenta el balance de materia y las 

propiedades da cada una de las corrientes que se involucren en cada 

uno de los equipos. 

La secuencia a seguir es la misma que se empleo en Rl capítulo 

anterior para 37 MTA. Los resultados obtentdos se compararan con los 

del equtpo actual, principalmente fluio y potencia, pr~sent~ndose 
astas de manera tabular para una ma1or compresión de los mismos en 

la tabla S. 2. 

TAtB US.2 

N• de Potencia Potencia para Diferencia de 
equipo real SO MTA potencias 

HP HP HP 

P-01 200 167.3 13 
P-02 100 149.B -99.B 
P-03 3 0.75 2.25 
P-04 10 3.7B 6.22 
P-OS 25 59.36 -34.36 
P-Ob s 0.3S 4.65 
P-07 10 2.55 7.4S 
P-OB 10 B.70 -1.3 
P-09 3/4 0.42 0.33 
P-10 IS 10.26 4.74 
P-11 1 0.59 0.61 
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Se pueda apreciar qua tres de los equipos no cumplen con la 

capacidad p~ra la ampliaci~n de la planta, por lo que proced1gndo a 

la evaluaci~n de estos aquipos, empleando al i9ual que para los 

1ntercambiadores dli calor, la difier~ncia .m~aica, ~ sea da 13 MTA y 

la secuencia utilizada durante el c~lculo para 37 MTA los resultados 

sor1 ' 
N• dD Flu io vol u- 01.imat;.ro Potencia 
equipo metrico succi on/Descarga requerida. 

GPM ln HP 

P-02-C 1443 10 I a 25 
P-05-C 709 a I ó 15 
P-08-C: 56 3 I 2 1 ..... 

E•tos serán los nuevos equipos de bombeo que ss considerarán para 

cumplir con la nueva capacidad de la planta, can ello se completa 

así la cantidad de equipas de proceso que se habran de adquirir para 

el buen funcionamiento de la planta y pueda cumplir con la capacidad 

de 50 MTA. 

5 • .5. IDDA\llJIRAllllA\ !DIE IFU.UJ.W IDIE IP!JWl:IES~. 

Una vez que se ha conocido lo~ equipos necesarios para llevar a cabo 

la operaci~n del proceso a 50 MTA se procede a la elaborac:i;,n del 

' diagrama de fluio, en el unicamonte se mostraran los nuevos equipos, 

ya que este, es el mismo que :;e; elaboró 0:1 el punlu 5.1, por lo que 

no se repetira la tabla corre~pond1ente cil balance de materia. y 

ener9Ía. 

5. 6 IDIJA\Q;IRA\lllA\ IDIE lfllJllllEIRDA\S IE DINS111RllJll11EIN1fAll:DIOIN. 

H.11.bié'ndose elaborado el diagrama d~ fluio de proceso y 

conoc:iendose 1 os nuevos equipos que habran da formar parte del 

proceso se procede a la elaborac1~n del diagrama de tuberías e 

in&trumenta.ci~n para la nueva capacidad de :30 HTA, esto servirá. de 

base para llevar a cabo la evaluacio~ economi~a. 
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CAPITULO VI 
IE\'A\U..QJA\CD«JIN IEC«>OlOD'IDCA\ 

Esta ca¡.. Í tul o c:onsti tu ye =l mác importante dé·· l-¿'d.Jji,, <.',~ª qUe en el uc 

r~aliza &11 análisis de lo& co~t.os de l.-~~ersió11·'-p~r.!(.il-e·5~r a cabe Ju 

ampliac:i~n a SO MTPA~ Este anátizis ~tit.iz_a,~:t..~cril~~~>Pa.ra c:ompclrar :.; 

decidir e.1·1tr& alternativas sobre ; la· _.ba'sm:···· :d~-: .. '~(i tJoseabi 1 idaú 

ec:onÓmlc:a o monetaria, asimismo,- ~ua~t:{/1~~~ ._,-l~~~-.. ;·~~fcranc:ia.l::> y l..á~· 
reduce a una ba!:.e comparativa que permr~e.:Uñ'a~-- "Cenci11~- '! ac_.; tatlu. 

clecc:i~n. 

El an~l i si;;;; ec:onÓmi e u para 1 a docl El Órt entre al tErnati vas pueti'-'. """' 

hecho c:cn~ider.:i.ndo opclonc'l. t~c:nicas para E~ ui~ef"¡o de E-qLl!f.-1!, 

instalaciones, proceso ;r,ás adecuado, etc:. r s1n emb,:U-gt1 la J~L1;;4~ro 

d~finitiva s.erá hocl1a u11a ·1e:: que !.u lle\'6 a ~ .. l..JC. el .:.náli~1 ... i.;..,. 

ca.da una de e=la;, opciLnes. En ul .i: • .:11a1s ec.;Ciu;mico tit.' idonlifica:. 

los fluios de din·J.ro c::n ~fi?cl.ivo, re:lpectti al tiempo, a osta z.tt .:.ü 

l l a.1na "el valor tl c.;.µ :J del din~: .:i". El no e on~1 derar el e-i ui.. i.. ... 

tiempo respecto .:11 dinz.:ro en u11..i Ui:: ... l=>iÚn de invorsi~11 1 ~iiu1H.Ju1 ~.:i '-" 

fallas que puedcr: :JC.ü.;..i UlhH un toli'l i-r cti..dbl. i 1ri.l11 ... 1~r·o; :1a que:. ~, .... 

~1..1.1,i;a Jt;: Jinero e .• :._Le: .. u1e1 ... uld ·~.._ .. 1:11 -.:¡ i...ic:1npo ..,'-=.o 6L1 valor' · .. o:i.:, 
, , 

a i.r d,..l.:;¡¡, LJi:.¡ misn.:., .;;..::;:. do:. ma;. montos de d1r.ero pued~n .:..!.ir· 

l?qui valemtes en do.;. munu.mtos d1 f ertmte¡, del ti ompo, s1 equivalen as1 

mismos, en un mor.,L.:nto de.ido, u un¡;I misma lat>a Je inleras. Esto es lü 

que nos lle·,a a la neca~1dad do ~gnocer el co•to total de la 

inversi~n, idtmldu::aC..:o ... un o::acl1luU los c.:ostos fl. :oü f lo<:> co>.>lti~ 

variables, ;. ver iiU comµurt.;,.miento a t1-avG;; dc:l L1~mpo c:oo ol f.ln u .. 

de-terminar lu rantab.:. l idaU de la inver~1 ~n. 

b. J IES1JDD1A\Dll0 !DIE n.A\ UIN\\llEIRSU<O!N. 

De acuerdo a. lo=. datos obten.idus cm l?l capitulo 'J 1 J:üra llevar .:. cabo 

el cumplimii.:ntu :::ll? la capacldC:Jd a~') MTF'A de Ql1colas, es nc..·cusar10 

ac:ond.i.cionar nuevo equi¡.:;c t.i:.ri ~l ya e:~istente. Este equipo SErÍa lu 

TfBIS CC1N 
FALLA DE ORIGEN 
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base sobre el cual &e detrm1nar~ al costo de la inversión, d1~ho 
costo se obte11drá al ai"io de 1991 mE:dia11te el método de las seis 

decimas, dicho método toma como base la capacidad y costo d;f un 

equipo ya conocida. Un~ vez que ~e tenoa el costo de los 9quipos se 

procederá a obtun~r el c.>~to de la inversión mi:idiante ol método de 

Chilton. 

Posteriormente se doterminan los gastos de fabricación-, -el-~ tierñpt.. de 

recuperaci~n de la inversi~n y la rentabilidad de la misoma. 

6.1. 1. CC>Slf<D IDIE IL<DS IEIDllJDIP<DS Dl!E IPIR<DCIES<D. 

Una vez qua se analiz~ el diserto en el capÍtulo,_V se dei.;;srminÓ al 

requerimiento de los nue~os ~quipos para cubrir la capacidad, estos 

equipo• y sus características son: 

No.DE EQUIPO CARACTERISTICAS 

2 

E-04-B Anila 2855 Ft de= 35 in, dt 3/4 in, 939 tubos 
z 

E-05-B Are a 1806 Ft de= 25 in, dt = 3/4 in, 477 tubos 
2 

E-06-B Ar ea 173.5 Ft de= 12 in, dt = 314 in, 58 tubc:;~ 

z 
E-09-B Ar ea 60.3 Ft de:= B in, dt = 3/4 in, 20 tubos 

• 
E-10-B '1rea ;5,5.6 Ft de:= B in, dt 3/4 in, 25 tubos 

P-02-C Fluto 1443 GPM, ds 10 in, dd B in, Hp 25 

P-05-C Flulo 709 GPM, ds B in, dd 6 in~ Hp 15 

P-08-C Flulo 56 GPM, ds 3 in! dd = 2 in, Hp = lt/J 

Para determinar el costo de estos equipo~ se emplearía ~1 m~todo do 

las seis dacimas, n~M~ m~todo ~elaciona el co~to y la capacidad de 

equipos de proc:oso, a5Í, el ~o~to conocido de una unidad ~imilar 

pero de diferente tu..naf'S'o es multiplicada por- la r&laciÓn d~ ta.mano¡¡ 

elevada al ~xponente .J. e.1oplear para cad.::. equipo, que en caso de no 

cono~e~sa Ge considera igual a 0.6. 



, 
Procediendo a obtener el costo de estos equipos se consulto a un 

fabricante para los intercambiadores de calor, quien propor~ion~ dos 

valores de costo para dos intercambiadorgs de dif~rente arua de 

transferencia, los c~ales se emplearán uno para los equipos de mayor 

área y otro para los de menor. Para al caso de las uombus se 
obtuvierÓn, igualmente, dos valores de costo para equipo Jo 

difGrenta t~ma~o, los mismos se emplearán para daterminar el costo 

de estos equipo~. 

Para los intercambiadores de calor los valores proporcicn~do~, 

fueron: 

al Intercambiador de calor de tubos y cora:a con las siguier.t.es 

ca.racterÍ sti e.as: 

Area de transferencia 

Longitud de tubos 

Diámetro da la coraza 

NÚmero de tubos 
--- Costo del equipa 

a 
2205 Ft 

16 Ft 

24 in 

700 

• 226,932,000.00 

El valor de este equipo es al mes da en~ro da 1991. 

bl Intercambiador de calor de tubos y cor•za con las ~iQuionteG 

caractsrÍsticas: 

--- Area de transferencia 

--- Lonqitud de tubo& 

Di~metro de la cora~a 

--- N~me:ro de tubos 
--- Co~to del equipo 

118 Ft 

12 Ft 

12 in 

51 

• 

$ 41,710,000.00 

El valor de este equipo es al mes de enero da 1991. 

S1milarmenta el costo de dos bombas de diferente capacidad fu~: 
a) tomba centrifuga con las niguientes caracteristicaa: 

RPM 
Diám~tro de suc~iÓn 

Diámetro de dc~carga 

3500 

B in 

6 in 



Potencia del motor 

Capacidad do bombeo 

2u Hp 

b30 GPM 
Costo del motor y bomba s 22,372t530.00 

El valor de este equipo es al mes d& enero de 1991. 

b) Bomba centrifuga con las siouientes CdractarÍstica~: 
RF'M 

Diámetro de succión 

Diámutro de de$carQa 

Potencia de bombeo 

Capacidad de bombeo 

1750 

3 in 

2 in 

3 Hp 

45 GPM 
Costo del motor y bomba $ 9,510,550.00 

El valor de este equipo es al mes de enero do 1991. 

Con e•tos valores ~e obtiene ahora el valor de c•da uno de las 

equipos aplicando el método de seis dÍJcimas. Para 

intercambiador~s de calor el valor del e~ponente ea de 0.44 y para 

bombas centrifuQa~ de 0.33 <S~.Con estos valores el costo que ~Q 

obtiGne da cada equipo e~ 

Intercambiadores de calor 

N~. da Equipo Arca da Coa to 

Transferencia. 

• 
E-04-B 2855 Ft $ 254,250,988.00 

• 
E-05-B 180!> Ft 207 '850' 832. ºº 

• 
E-06-B 173.5 Ft $ 49,4ZO, 1::!0.00 

• 
E-09-B b0.3 Fl $ 31,042, 145.00 

• 
E-10-B 35.6 Ft $ 24,919~ 7~b.OO 
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Equlpo de bombeo 
No. da 

P-02-C 

P"'-05-'C 

p~6s~~· 

Cap~cldad 
GPH 

:141;; 

··709 ~ 

Costa 
$ 

$ 29,409,.700,00 

$ 23,261,942. 00 

$ 1.0. ~22,2·1::. ºº 
:·,o,_. ··,•o .... -'·.(·,, • 

- Obte~i:~nCt'D -ahorá--el'-tii'stO- tl:ifa-1 tfo ·los equipu:i t?ste es:,_ 

Costo ·astim.i.d0 de los· e-quipos_; $ 630,377,-768.00 

El co;::ta ~~rá r:l q~c =ir·./c., c:o111-::. ba.-:.._, para la aplic:.ai:i __ Ón ,del m~tc.oc. 

de"Chilton"en la. obtenc:iÓn lol:.al de la lO'l'ersiÓri. 

6,2.IES1JDlllAICC04>1N IDIE O..A\ DIN\\IJEIRSD4>1N. 

El procedimicntu par¿¡ llevar a c~bQ !.J. invc:rdÓn de la plant4' µ_or 

medio de una euli.T • .J.C:i~n d.:?ldllada de costu~~ como i~s que de manE:rii 

típica son produc.i.d.:&~ por l ü~ de!part.:.imentoc 

-iconÓmicas integr·ado~ p¡,,r pcr sunal ~~PQCia.li:::adL í:"n la materia. El 

método de Chilton ofrece una estirr..;ii::iÓn detallada. p.ira ubter.¡;¡r '-'l 

costo t(jLL.tl dt:.: le. pl.Jntd, y por·mit~ la V.iria..:iÓn de J..1.:trlu~ 

imp~rtgntes del cost~ de ~st~, o~ ~LuerUo con ~l cr~ter1u uul 

e:atimador y r..:.1..o«t :::.i.: c.::i:·JL.i:nu.:mlc de la situac:iÓn parlicular. En ol 

diagrama b.1 st=- pretienla el mélo.Jo Lle "Chilton 11 par.a la astima.i.:iÓn 

de costos totdl~~ de la planta (6). 

Partiendo de ¡:ste d1a9ram.:. el cc..slo do cada uno dLt lo=. c:or:c~ptc::. 

el si .;?Ui ent..:~ 

a.-Costo del equipo estimaJo 

I = t: 030,377,768.00 

b.-Costo del ~qu1~0 in~talddo 

II = 0.15 • l; $ ?4.5~~.~~~.00 

c.-Costo de la tub~t Íu d~ procc~o 

III = 0.4S • l = t 283,6~9.9~~.oc 



IFllO{;. ó.1 llllEV<l>IM> llllE CIHllLV<JOI D'A\IR.I> !LA\ IESUDD1A\ClllDIH IDIE IL<DS C<DSV<DS V<DUf.111.IES 

IDIE ILA\ D'ILA\D1V A\. 

1. -Copto del equ1 po e~timado. 
Conceptos princ1palos 

Factor· 

~j 2. -Costo dol &Jqui po J. ns talado 

3. -Tub'1r Í a de proce~o 
P!anta tipo ~~ dol concopto ::! 

• Solido 7-10 
S~li do-f l ..iuJo lú-30 
Fluido 30-60 

4. -Instrumentac1 ~n 
Cantidad dn r. dal 
Contr. Autóme. 

concopto 2 

+ tict.s 
N1n9una 
Regulador 
E:: tensa 

:-s 
5-10 

10-15 

5.-Edificios y estructuras 
Planta tipo r. del cancooto 2 

+ facteri or 5-20 
Exterior-1nter1or 20-60 
Interior t.·.:i-100 

6. -Au:c 11 i aroi;, 
Hat¡¡mi tud y, del concepto .2 
E::istentes O 

+ Adicionales menores 0-5 
Adi el onal es mayorc~::; 5-::!5 
Ser vicios 25- lOü 

7.-LÍneas extcriore~ 
Lon9. promedio :~del concepto 2 

~ Corta 0-5 I+ 
Intermedia 5-15 
Larga 15-25 

e ... Suma do 1 c.; conc"pto:a 
::!,:.,11,5,6 y 7 

9.-Ingeniar¡u ·_. ci.n:.t.. ucc1u;, 
Ccmple iidaci :~ del concepto 8 + 

+ Sencilla 20-35 
Dificil .;s-50 

tú. ·Ctint ingnnc1 a 
Procizso Tipo Y.dial conc~pt;o 8 

+ Firme 10-:1:1 

Su 1eto a cambi Oü 20-3(1 
Esper:ul a.ti va ::o-50 

11.-Fa.ctor de tamaf'ío 
Ta:n.af'ío 5 cJol conc..actc. 8 

i.+ Grande 
Pequef'fo 
Planta piloto 

0-5 
5-15 
15-~5 

12.-Suma de lo;a conceptos 
8~9,10 y 11 

j13.-Costo total de la plantaf 

Tf~.JS CCN 
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d.-Costo de la instrumenldc;iÓfi. 

Se con&idt:1ra automática regular 

IV= 0.10 * I = $ 63,037,777.00 

e.-co~to de los edificios y estructuras. 

Se c:onsider-a· que os e~terno e interno. 

V = O. 4 * I I 

f.-Costo da Gervicios auxiliares. 

Se estima son adici enes menores 

VI = 0.03 * II = $ 2,836,700.00 

g.-Costo do lineas e~:teriores. 

Se elige que e5ta~ son cortas 

VII = o.o~ ~ II = $ 4,727,833.00 

Total de los con~eptos II al VII 

VIII e$ 486,651,636.00 

h. -Costo de 1 a ingeni erÍ a y construcci Ón .• 

Se considera. d~ difÍcil completidad 

IX= 0.4 * VIII = $ 194,660,655.00 

i.-EstimaciÓn do contingencia. 

X= 0.3 * VIII = $ 145,995,491.0ú 

1.-Costo d~bido al factor de tamano. 

Por &ar completaci~n se considera pequefto 

XI~ 0.15 *VIII~~ 72,997,746.00 

k.-Total da lo~ conceptos VIII a XI. 

XII e $ 900,305,528.0ú 

·Este &ería el costo final de la inversión al mes de enero de 1991. 

6.3DINGRIESll>S. 

Estos son los que ~o obten9an débido a la v9nta del volumen 

producido de glicolea. el precio que se considarará sería el que 

rige en el mercado nacional al mes de enero de 1991. Loa precios de 

cada uno da los glicol~s son: 
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Etileng!icol 

Dlet1lengllcol 

Tri et! len91icol 

6, 4 lE(lO¡IES<DS. 

Prec.i o HiJc:i :mal 
( $/l~Q ) 

1,178.00 

1,462.00 

3,608.00 

Dentro de este rubro sc:i considarará.11 todos aquello& gaGtOii que s.a 

llt:van a cabo para la obtencl~n de los gllcules, pr-incipalniEnte los 

costos da las materias orlmas y servicios au•,1.lian;n;¡ de la mano de 

obra. 

6. 4.1. CIDSll'ID IVAlllllJA\IBlllE, 

LA ba&e para determln,:¡r este costo sería li:! produccion de 11<g de 

cada Qlicol, la cantidad da. las materias primas se obtiene de la 

astequeometr!a de cada reacci~n, el consumo de los servicios del 

ba.lanca de materlil y energía así como las caracter.Ísticas da los 

equipos, para obtener el costo de cada uno de 1 oG productos 

elaborados. Finalmente el costo que se obtiene -ae multiplica por la 

cantidad que se produce de cada uno de e$tos y se suma para obtener 

el costo v•1ri•ble total, asÍ el costo dc:i cada uno es: 

ETILENGLICOL 

MATERIA PRIMA CONSUMO PRECIO TOTAL 
$ • 

Oxido de etilenu o. 7098 l(g 779,00/Kg 552.92 

Agua dasmineralizada 0,2902 Y.g 13. 25/l(g 3.85 

Vapor 10.0000 Kg 28. 00/V.g 280.00 

EnerQÍa elac:trica 0.1000 l<w-hr 157. 0~1t:~1-hr l!::i./U 

Agua d& enfriamiento 322.5000 ·~º o. 11/l(g ,j:J.2.i 

El costo unitario e~a S S87.96 



DIETILENGLICDL 

MATERIA PRIMA 

Oxido de etileno 

Eti lengl icol 

Vapor 

Energía electrica 

Agua de enfriamiento 

El costo unitario es: 

TRIETILENGLICOL 

MATERIA PRIMA 

Oxido de etileno 

Dietilanglicol 
Va.por 

Ener9Ía el~ctrica 
Agua de enfriami~nto 

CONSUMO 

u.4151 K9, 
0.5849 Kg 

1.3000 l(g 

0.0300 l<w~hr 

89.0300 K9 

$ 893.66 

CONSUMO 

0.29:3 Kg 

0.7067 Kg 

20.2000 Kg 

o. 3800 Kw-hr 

1.6800 Kg 

~1 costo unitario es: s 1485.47 

,PREéÍG> ·,TOTAL 
"·:!:·•"" ' $,: ,,---- '·-·- -·''" -

' 779;'0011<;:. ' 323i36 

0e7t'l611(1r; "'' •.. '.: iíl~,37 
'i2e.t66c/¡(~:;c " ié"36%ó 

,-~~{57~~'~/R~.:h~~:-.. , "y',-· 4;·11: 
' 0;111~¡¡ > 9.82 

PRECIO 
$: 

779.00/l(g 

893.66/Kg 

28.00/Kg 

157.00/Kw-hr 

0.1111:9 

TOTAL 
1' 

228. 40 

631.55 

565.60 

59.66 

0.10 

Elaborando una t;.abla que comprenda la producción anual de c:mda uno 

de lo• productos tunto con &u costo variable se obtiene el ~alar 

tot~l an cada ano. AEÍ los resultados obtenidos se mua~tran 
tabla 6.1. 

VAllBll.AI 6. 1 CA\ll.C'IAl.ID CIOSVIO IVAllRDAllB!Llt. " 

ARO ETI LENGL I COL DIETILENGLICOL TRI E TI LENGLI COL TOTAL 
Volumsn c.v. Volurr.en c.v. Volumen c.v. Volumen 
<Ton) <MM$l <Ton) <MM$) <Ton> (f'íM$) (Ton> 

1991' 11746 6933 1187 0.803 71.3 0.0:>7 13000 
1992 11746 69:: 11a7 0.803 71.3 ~.057 13000 
1993 11746 6933 1187 0.803 71.3 0.057 13000 
1994 11746 6933 1187 o.eo:; 71.::; 0.057 13000 
1995 11746 6933 1187 0.8v3 71.3 0.057 1::000 
1996 11746 69:13 1187 0,8(13 71.3 0.057 1::000 
1997 11746 6933 1187 0.803 71.3 Cl.057 13000 
1998 11746 6933 1187 0.803 71.3 0.057 13000 
1999 11746 6933 1187 o.ao3 71.3 0.057 13000 
2000 11746 6933 1187 0.803 7¡,3 0.0::;7 13000 

• Estr..s valores son ~ pesos. constan les,. Enero do 1'791. 

1::6 

en la 

c.v. 
<MM$l 

693::.8 
69::3.S 
69:3.8 
693:.0 
6933.8 
6933.8 
6933 .. 8 
69!::.e 
él'/=3.B 
69Z::.a 



b. 4. :::?. lltA\INIO IDIE <OIBIR.ll IDOIRIECll'A\. 

De a.cur:rdo al personal qua .lC r1;.qu.i.L1r1J pnra mane \.:ar la plunta, este 

c.ona1 ste di>! un super vi sor y cuatro operarios por turno, la~ sal ari ot. 

que ~erclbcn considsrados al mes de anerc de 1991 y la~ pra~tac~onQS 

qua reciben son: 

EMPLEADO sr.LARIO ME.NSUAL 
$ 

PRESTACIONEE 
$ 

1 SUPERVISOR 2,1C10,ooo.oo 367,500.0r) 

4 OPERARIOS 365 1 000.00 ~2,050.00 

El costo total al mes es: S11,~7B,:.?OO.OO 

TURNOS 

4 

SALARIO TOTAL 
$ 

9,010,000.ou 

1, 708, 20Ci. l).j 

Se traba taran 3 turnos al dÍ a, peru s~ c.onsideru un cu.artu quu .;¡;; Ua 

relevo. 

El costo de lu mano de obra al ano e~; 

Milno dE: •;bra '1i 11,578,21)0.00 :: 12 

6.:;. 11\INA\D.DSDS O'DINA\INCDIEIRIO. 

Para llev¿.r a cabo ld. r.;:cili.o:ac.:i~i. de .it.le punto ~s neccsar10 cabt1:""" 

di~tin,Jl.lir le t.;i..:.o ~on lo· ... act.:.vos y pasi'VO» d~ una empresa. 

Los ~LL¡;J~ DQn 106 recursos que pus~e ld empresd o que so adeudan a 

esta. E:dsten dos cletses: los activos c:orrientes que repreaentan el 

capital de tr¿\balo de cort .. ·.1ida de la compaNÍa (d.:.ncri. .. ~r1 ef\..!c.:tivo! 

cuenta:. por ...:oc.1·.:..r: clcl que· son n~cuperadc~ en poco t1 umpo, y lo_ 

... •..:.tivo~ fiio::. ~ue pasean unc:i larga vida Ütll <terreno! <.::quiµos, :.:t::.> 

l.:i. corr.1crsibn 

L1.1!.i p~~1./1J:i> .. u11 \..rl rcs.ur:1cn de l.us al.Jlig.:..c.:iones financ1era!::i de • .a 

c..omput"i'Í d. • 

TfS!S COH 
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Tenie~·ldo conocimianto de lo anterior Go considera lo sigui-:nta: 

- La avaluaciÓn es al mes d1:t enero de 1991. 
, , 

·• El precio de la venta '.iera el mi~rno durante todo ol pcric'1o. 

* Memo Je obra d1rL!cta: 1 •1.1pi::rvi&or y 4 operarios. 

:'t Huted . ..,las da operación: 5'.1• de la mano de obra directa. 

* Laborat .... rio: 10~~ de la muna de obra direc:til. 

* Gastos Q~nm al os ú~ planta: '50'l. dela &uma de l.a. mano de obra· 

dirllt:lcl y gasto de mantcmirr.ii:mto. 

* Ccprc:i etci Ón: lineal al 10% anual. 

- Gastos de administrac:i~n y ventas: 4'l. de las ventas netas. 

- Gastos flnancieroso 5X de la utilld.'.ld de operación solo el pri'mer 

ano. 

- RogalÍas: lY, de l.:is ventas n~las. 

- ISR: 42% de 1 a uti 1 i dad antos di: impuestos. 

- PTU: 91. de l.:i. ulllidatl antes impue:::;to5. 

- Caia: •l dÍa~ del costo variable. 

- Inventarios: Materia prima: 10 dÍas del costo variable. 

Producto en proceso: 2 dÍas do1 costo variable. 

Producto terminado: 25 dla$ del c:ozto variable. 

S::? considE?ran 3!.6 d~a.s/u.f'io. 

- Cuentas por cobri'lr: 30 dias de las ventas. 

- Cuentas por paoar: 30 c!Ías del c:osto variable. 

- Capital soc1al1 10üY, &obre la invor:.i~n. 

Llavandti a cabo las operaciones necesarias se resuman Qn las 

;;iguier.tes tablas los resultados obtenidos~ 

lfAllB!LAI 6. 2 ~A\n.~IR !DIE n.AIS ~IEDllTAIS. * 
PRODUCTO 

ETILENGL!COL 

DlETILENGL!COL 

TR!ETILENGL!COL 

PRECIO DE 'JEtffl\ 
$ll<Q 

1178.00 

1462.00 

3608.00 

VOLUMEN 
CTON> 

117~6 

1187 

71.3 

TOTAL 
tMM$) 

131336 

1735 

o.:Z:::i7 

* Los valores son c:on~tantes durantEC todo el período ~valuatono del 

afio 1991 al ~000. 

1~8 



'tABIA 6. 3 ESl'AOO DR RESllLTADOS 

1991 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 

VENrAS FACTURADAS 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 
COSTO VARIABLE 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 
UrILIDAD MARGINAL 3975.2 3975.2 3975.2 3975.2 3975.2 3975.2 3975.2 3975.2 3975.2 3975.2 
MANO DE OBRA 138.9 138.9 138.9 138.9 138.9 138.9 138.9 138.9 138.9 138.9 
Ml\T. DE OPERACION 6.9 6.9 6.9 6.9 6.9 6.9 6.9 6.9 6.9 6.9 
IllllORATORIO 13.9· 13.9 13.9 13.9 13,9 13.9 13.9 13.9 13.9 13.9 
M1\NI'ENIMIENI'O 45.0 45.0 45.0 45.0 45.0 45.0 45.0 45.0 45.0 45.0 
GASTOS GENERALES 114.5 114.5 114.5 114.5 114.5 114.5 114.5 114.5 114.5 114.5 
DEPRECIACION 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 
RmALIAS 155.7 155.7 155.7 155.7 155.7 155.7 155.7 155.7 155.7 155.7 
GASTOS DE OPERACION 564.9 564.9 564.9 564,9 564.9 564.9 564.9 564.9 564.9 564.9 
urILIDAD BRUl'A 3410.3 3410.3 3410.3 3410.3 3410.3 3410.3 3410.3 3410.3 3410.3 3410.3 
GASTOS DE A™. Y VEN. 622.8 622.8 622.8 622.8 622.8 622.8 622.8 622.8 622.8 622.8 
urILIDAD DE OP. 2787.5 2787.5 2787.5 2787,5 2787.5 2787.5 2787.5 2787.5 2787.5 2787.5 
GASTOS FINM'CIEROS 116.0 O O O O O O O O O 
urILIDAD ANTES DE Il'.P.2671.5 2787.5 2767.5 2787.5 2787.5 2787.5 2787.5 2787.5 2787.5 2787.5 
ISR 1122.0 1170.8 1170.8 1170.8 1170.8 1170.8 1170.8 1170.8 1170.B 1170.8 
Pl'U 213. 7 223.0 223.0 223.0 223.0 223.0 223.0 223.0 223.0 223.0 
urILIDAD NETA 1335.8 1393.7 1393.7 1393.7 1393.7 1393.7 1393.7 1393.7 1393.7 1393.7 



TAllLll 6.4 !lllLN«:B GEHEll1oI. 

1991 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 

CAJA 146.8 146.8 146.8 146.8 145.8 146.8 146.8 146.8 146.8 146.8 
EXCEDOO'E DE CAJA 20.9 1504.9 2988.7 4472.4 5956.1 7439.9 8923.6 10407.3 11891.l 13374.8 
INV. Ml\T. PRIMA 367.0 367.0 367.0 367.0 367.0 367.0 367.0 367.0 367.0 367.0 
INV. PROD. TERMIN.440.3 440.0 440.0 440.0 440.0 440.Q 440.0 440.0 440.0 440.0 
INV. PROD. EN PRQC.73.4 73.4 73.4 73.4 73.4 73.4 73.4 73.4 73.4 73.4 
C!lml'A5 POR COB. 1478.3 1478.3 1478.3 1478.3 1478.3 1478.3 1478.3 1478.3 1478.3 1478.3 

ACTIVO CIRC. 2526. 7 4010.4 5494.2 6977 .9 6461.6 9945.4 11429.1 12912.8 14396.6 15880.3 

ACT. FIJO AL cosr.900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 
DEPREC. l\CUM. 90.0 180.0 270.1 360.1 450.1 540.2 630.2 120.2 810.3 900.3 
Acr. FIJO NE:rO 810.3 720.3 630.2 540.2 450.2 360.1 270.1 180.1 90.0 o.o 

ACTIVO TC7l'AL 3337 .o 4730. 7 6124.4 7518.1 8911.8 10305.5 11699.2 13092.9 14486.6 15880.3 

CUFNI'AS POR PAG. 1100.9 1100.9 1100.9 1100.9 1100,9 1100.9 1100.9 1100.9 1100.9 1100.9 

PASIVO TC7l'AL 1100.9 1100.9 1100.9 1100.9 1100.9 1100.9 1100.9 ll00.9 1100.9 1100.9 

CAPITAL SOCIAL 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 
urIL. FJER.i\Nr. o.o 1335.8 2729.5 4123.2 5516.9 6910.6 8304.3 9698.0 11091. 7 12485.4 
UTIL. DEL FJER. 1335.8 1393. 7 1393. 7 1393. 7 1393,7 1393. 7 1393. 7 1393. 7 1393.7 1393.7 

CAP. eom'l\BLE 2236.1 3629.8 5023.5 6417.2 7810.9 9204.6 10598.3 11992.0 13385. 7 14779.4 

Pl\S. Y CAPITAL 3337.0 4730. 7 6124.4 7518.1 8911.8 10305.5 11699.2 13092.9 14486.6 15880.3 



6. 6 CAID..CVILID DllE D..IDS DDllDllCAIDIDIR1ES IEC4>1NIDIHDCIDS. 

El cálculo de los indtcador&1s ecan~micas o razones financier.:is 

una serie da relacionQ& qua ml.Uastran, liquidez, eficfcmcia y 

rentabilidad para llevar a cabo el dasarrollo·de un pr~yacto. 

Ltt inf ormaci Ón para e;l ·cálcul_~_-_de_:,e~t.o~ _ 111di_ca~~r~& sv obtiene d&l 

balance Qeneral, su s.i9nific-cid~ -~r-ia iOforlnaci~n -que invo!ucra en 

cada uno de ellos as la siQuieñte~' 

1• Indice de liqul~O~. 

a) Razón corriente. E~ta raz~n se emplea para analizar las 
condicione;. da capital de ti-abalo de la compan:Ía., in .... olucra el 

activo circulante y el pasivo. 

(1ctivo circ.ulantt: 
Ra:Ón corriente = --------- :!: 2 

Pasivo circulantes 

b> Ra:~n de prueba ácida. Esta r~z~n c~t~ definiUQ por: 

Activo ~1r-cul •. mte - 1nv~nt.CJ.r1oa 

Razcn de.prueba ácida ---------------a: 
Pa~ivo circulanto 

Esta ra;:on &as significativa pa.ra ld~ s1tuacio1-:es d~ em'=roiJonc1a 

cuando la compariÍo di.:be cubrir d'=uda:.> a corto pla;:c: ~r.ipleandc ;;.uEo 

activos fá.cilmcn.t~ c.onvE=r·t1bles. 

' ' e) Razon de solvencid. E~l~ ra~on nos in~1ca la forma en que lil 

empresa respuldd. lo que debe con lo que tier.e, gu1.indose por 

la razón de solvenc1~ y la ra=Ón de cap1lul~ estas ~stan dada~ 

por: 

Pasi vc.i total 
Razon Je endeudamiento -------- :~ 100 -.: 50~'. 

tktivo tot¡¡l 

Razón de c:api tal 
Capltal contable 

~ ioo :sor. 
Activo total 
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2• Indica de eficiencia. 
a> Razón de mar9~n neto.Este indice indica la ra1ac1Ón entre la 

utilidad neta y las ventas. 

Raz Ón de 1na_rgr:!n neto 
Utilidad neta. 

Ventas 
,~(': 

b) Razón de margan bruto. Nos muestra la rala~-ió~'.,'.- en~ra_:,- la 

utilidad bruta y las ventas. 
Utilidad bruta. 

Razon dQ margen bruto = )( 100. 
Venta& 

3• Indica de rentabilidad. 

•> Retorno sobre la inversión <ROI>. Relaciona la utilidad--nGta-y 
el activo total de la compa~Ía. 

Utilidad neta 
ROI = ---------- x 100 ~ 1011 

Activo total 

b) Retorno sobre capital contable <R.C.C.). Muestra la relación 

Qntre la utilidad neta y el capital contable. 

Utl 11 dad neta 
R.C.C. ·-----x 100 > RO! 

Capital contable 

e> Retorno sobre capital social CRCS>. Muestra la ra1·aciÓn -- entra

la utilidad neta y el capital social. 

Utilidad neta 
RCS =---------X 100 > R.c.c. 

Capital social 

Los resultados que se obtienen despucs d~ a~licar los div~r&os 

Índices se muestran en la tablu 6. 5 



TJIBIA 6.5 INDICES EDHMI<X5 

1991 1992 

A. DE LIQUIDEZ 

RAZON CORRimrE 2.3 3.6 
PRUEBA ACilll\ 1,5 2.8 
SOLVENCIA DE! 
- ENDEUDAM!Em0(%) 33.0 23.2 
- CAPITAL (%) 67.0 76.7 

B. DE EFICIENCIA 

MARGEN NEro (%) 8.6 9.0 
MARGEN ERUID(%) 21.9 21.9 

C. DE REITTl\BILIDAD 

R.O.I (%) ~o.o 29.5 
R.c.c (%) 59. 7 3G.4 
R.c.s (%) 148.4 154.8 



Una ve2 que se han obtenido los diferente:os va.lores da los ÍndicEP 

~c:onÓmicos se ve que en terminas generales el proyecto, motivo del 

presonte estudio, cumple satisfactoriamentEI' con todos. ello:=;, 

::oncluyendose que la empresa tiene gran liquidez y bastante 

sol ·1enc:i a. 

Por lo que respecta a la rentí:.bilida-:f del proyecto, esta es bastante 

buena. 
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CAPITULO VII 

CONCLUSIONES. 

De-acuerdo a lo expuesto anteriormente y una vez realizado el 
análisis económico para la ampliación de la planta de glico -

les, se obtienen las siguientes conclusiones: 

¡. De acuerdo a la evaluación financiera del proyecto se obse~' 
va que todos los Índices para justificar la inversión son -
bastante buenos lo que garantizan la realizaci~n del mismo. 

2. Con base al an~lisis del equipo actual, se requieren un mí
nimo de adiciones para mantener la funcionalidad de la pla~ 
ta a la nueva capacidad. 

3. La producci¿n de los glicoles, dada la gran disponibilidad
de las materias primas en la zona, donde se realiza el pre

sente trabajo, queda plenamente garantizada. 

4. La realización de este proyecto permite que el total de la
producciÓn se distribuya hacia el mercado nacional, ayudan
do a que la fuga de divisas disminuya debido a la importa -

ciÓn de los productos. 

5. El incremento a la producci~n que se dara con la realiza--
ci~n de este proyecto ayudará a ganar el mercado nacional -
de los glicoles el cual es bastante amplio ya que esta aca
parado tinicamente por tres compañias. 
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I. NOMENCLATURA PARA COLUMNAS DE DESTILACION. 

D MASA DE DESTILADO 

V MASA DE VAPOR 

R MASA DE RESIDUO 

A MASA DE ALIMENTACION 

Rm MASA DE REFLUJO 

Pº PRESION DE VAPOR 

y COMPOSICION DEL VAPOR 

x COMPOSICION DEL LIQUIDO 

.._ VOLATILIDAD RELATIVA 

NPT NUMERO DE PLATOS TEORICOS 

NPR NUMERO DE PLATOS REALES 

1l EFICIENCIA DE LOS PLATOS 

M PESO MOLECULAR 

.f DENSIDAD 

FPL LONGITUD DE LA TRAYECTORIA DE FLUJO 

Vload CARGA DE VAPOR 

CAF CAPACIDAD DEL VAPOR 

F.S FACTOR RECOMENDADO PARA EL TIPO DE SISTEMA 

CA Fo FACTOR DE FLUJO 

TS SEPARACION ENTRE PLATOS 

AAM AREl\ ACTIVA 

F.F. FACTOR DE INUNDAMIENTO 

Q CARGA DE LIQUIDO EN EL PLATO 

ADM AREA DE DESCENSO DE LA COLUMNA 

Vd VELOCIDAD DE DISEÑO DE DESCENSO 

At AREA DE LA TORRE 

Dt DIAMETRO DE LA TORRE. 



II. NOMENCLATURA PARA INTERCAMBIADORES DE CALOR. 

k 

L 

MLDT 
N 

Nt 
n 

DE 
6.p 

o 
Re 

6. t 

u 
V 

)J

f 
'I 
PM 
p 

T 

s,Gr 
Rd 

CONDUCTIVIDAD TERMICA 
LONGITUD DEL TUBO 
MEDIA LOGARITMICA DE LA DIFERENCIA DE TEMPERATURA 
NUMERO DE DEFLECTORES 
NUMERO DE TUBOS 
NUMERO DE PASOS EN LOS TUBOS 
DIAMETRO EXTERIOR DEL TUBO 
CAIDA DE PRESION 
CARGA TERMICA 
NUMERO DE REYNOLDS 
DIFERENCIA DE TEMPERATURA 
COEFICIENTE TOTAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR 
VELOCIDAD 
VISCOSIDAD 
DENSIDAD 
RAZON DE VISCOSIDADES 
PESO MOLECULAR 
PRES ION 
TEMPERATURA 
DENSIDAD RELATIVA 
FACTOR DE OBSTRUCCION 



III. NOMENCLATURA PARA BOMBAS 

w !'LUJO HASICO 

Q !'LUJO VOLUHETRICO 

Patm, Pop PRESION ATHOSFERICA DE OPERACION 

DsDd DIAHETRO DE SUCCION DE DESCARGA 

S,H ALTURA DE SUCCION DE DESCARGA 

Top TEMPERATURA DE OPERACION 

Hs,Hd CABEZA DE SUCCION DE DESCARGA 

V VELOCIDAD 

Re NUMERO DE REYNOLDS 

FACTOR DE FRICCION 

Ltub,Lacc LONGITUD DE LA TUBERIA, DE LOS ACCESORIOS 

HHP POTENCIA HIDRAULICA 

BHP POTENCIA AL FRENO 

SpGr DENSIDAD RELATIVA 

AHfs ,!>Hfd PERDIDAS POR FRICCION EN LA SUCCION, EN LA DESCARGA 

t.Ploo CAIDA DE PRESION EN 100 f t DE TUBERIA 

APeq CAIDA DE PRESION EN LOS EQUIPOS 
p DENSIDAD DEL FLUIDO 

)J. VISCOSIDAD DEL FLUIDO 

'l. EFICIENCIA DE BOMBEO 
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E1\IDTt F III .!.. ,, LV.L.J A 



PROCBDIMIBNTO PARA LA DBTBRMINACION DBL DIAMBTRO DB COLUMNAS DB 

DBSTILACION, METODO DB GLITSCH. 

1.- Suponer un número de pasos NP por el plato y un diámetro de 

columna, obtener con esto la longitud de la trayectoria de flujo 

l!'PL, mediante la ecuación: 

Donde: 

7 • HP 
l'PL : -------

»T 

l'PL es la longitud de la trayectoria de flujo, ln. 

DT el diámetro do la columna, ft, 

NP el nmnero de pasos. 

2.- obtener el flujo de vopor Cl!'S con la ecuación: 

"" crs = -----------'v •mlll 
Donde: 

Cl!'S es el flujo del vapor, ft /seq. 

wv el flujo másico del vapor, lb/Hr. 

lv , ~ densidad del vapor, lb/ft 

3.- calcular la carga de vapor con la ecuaclón: 

Donde: 

es la densidad del líquido, lb/ft • 

t.- calcular el factor de capacidad de vapor CAl' con la ocuoción: 

CAF : CAfo • rs 

Donde el valor de CAFo se obtiene de la gráfica A-1 Y l!'S es un 
factor que depende del tipo de sistema manejado, esto es de 

acuerdo a la formación de sspuma que se tenga, en la Tabla A-1 se 

dan algunos de estos valores. 

rr:· 1s CON 
FALLA H ORiGEN 



!>.- Calcular el 6r8ll mln1ma activa AAM, de acuerdo con Ja 
ecuación: 

U'°'' 1 GPH • fPL / 1300ll 
AAH: ---------------------------

Cllí • rr 
Donde: 

VLOAD es Ja carga de vapor, lb/Hr. 

GPM el rnfluj<>, GPM. 

FPL longitud de Ja trayectoria de flujo, In. 

CAF factor de capacidad de vapor. 

FF factor de lnundamlento, \. 

AAM Area mlnlma activa, f1: . 

6.- Obtener el área mlnlma de descenso ADM mediante Ja ecuación: 

GPH 
ADlt: -------------

CD~s-,; 1 fF 

Donde: Vil•• es la velocidad do dlsello de descenso, Ja mlsma se 

obtiene de acuerdo a las slqulentes ecuaciones, empleando aquel 

valor que resulte menor; 
UP,;o : 250 • l'S 

UPm = 41 • <r1 - r,>''' • rs 
VD~l6: 7.5 * (TS) 1" lt (/¡ - ,.,)l/l !f rs 

Pnra estao ecuaciones TS es la separación entre platos,in, y 

VDh • Ja velocidad de dlsello de descenso, GPM/f1: . 

Si el valor resultante de ADM es menor del llt' do AAH se emplean 

las siguientes relaciones: 
ADlt : Q.11 • ~J)lt 

ADtl: Z • ADtl 

Emplaandose aquel que reaulte de menor valor. 

7 .- Calcular el área de Ja columna ATM, con las scuaclones: 

Alll : AAK 1 2 • AW. 



ATM ____,YOAD --

0. 78 •CAE'• 'l!''I!' 

Donde: 

ATM es el área transversal de la colwnna, ft 

AAM el área mínima activa, ft • 

ADM área mfnlma de descenso, ft • 

VLo•o carga de vapor, lb/Hr. 

CA'I!' el factor de capacidad de vap0r 

'l!"I!' factor de lnundamlento, \. 

Bl valor que resulte con las dos ecuaciones se empleara en el 

cálculo del diámetro de la columna. 

e.- Obtener el diámetro de la columna mediante la ecuación: 

Donde: 

DT= ATM•4 

" 
DT es el diámetro de la columna, ft 

ATM el área transversal de la columna, ft • 

Empleando ambos valores de ATM, obtenldos en el punto anter1or, 

el diámetro de la columna a considerar será aquel que resulte 

mayor. 



TABLA A-.1 

~ FACTOR DE SISTEMA 

Sin espuma, sistecas comunes 1.00 

Sistemas con manejo de Fluor: Freon, JJFJ 0.90 

Sistemas con moderada espuma: Absorbedores de aceite, re
generadores, amina y glicoles. o.as 

Sistemas con fuerte espuma 

Sistemas con severa espuma 

Sistemas de espuma estable 

Absorbedores de amina y gli-
coles 

Unidades de HEK 

0.73 

0.60 

Regeneradores de causticas 0.3-0.6 
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