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RESUMEN

Este trabajo tiene como propdsito evaluar la efectividad en la produccién de resina
alquidica a partir de una proporcion entre polietilen tereftalato reciclado quimicamente y
anhidrido ftalico. Para llevar a cabo este objetivo se realizé una fase experimental a nivel
de laboratorio y de acuerdo a lo investigado se desarrollé un balance de masa y energia
para posteriormente plantear el diagrama de flujo de la linea de produccién y poder

dimensionar y disefar el equipo necesario para la misma.

Tomando en cuenta solamente el dimensionamiento y caracteristicas del equipo
necesario para el reciclaje quimico de PET, con el cual no cuenta la empresa, se procedié a
realizar un estudio econdmico para determinar la tasa interna de retorno y el tiempo de
recuperacién de la inversién. El estudio se llevé acabo por medio de una diferenciacion de
costos, es decir, se tomaron en cuenta los beneficios econémicos de poner en marcha el

disefio propuesto, que para el mismo son: ahorros en materia prima.

Este trabajo permite concluir que es factible, a nivel técnico y econdmico, producir
resina alquidica utilizando PET reciclado quimicamente como materia prima, y por lo
mismo, implementar en la empresa una linea de produccién que incluya el disefio
propuesto. La tasa interna de retorno resulté ser muy atractiva, asi como el tiempo de
recuperacién de la inversidn, ser un valor aceptable. Adema3s, se tienen grandes beneficios

econdmicos a lo largo de los afios posteriores a la recuperacién de la inversién.
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ABSTRACT

This thesis aims to evaluate the effectiveness in the production of alkyd resin from a
ratio of chemically recycled polyethylene terephthalate and phthalic anhydride. An
experimental laboratory stage was carried out to accomplish this objective. According to
the investigation, a mass and energy balance was developed to further raise the flow chart
of the production line and be able to dimension and design the necessary equipment for

it.

Taking only into account the size and characteristics of equipment for PET’s chemical
recycling, with which the company does not count, an economic study was executed to
determine the internal rate of return and payback time. The study was conducted by a
differentiation of costs, that is, the economic benefits of implementing the proposed

design were considerate, which mean: savings in raw material.

This work suggests that it is feasible, technically and economically, to produce alkyd
resin using chemically recycled PET as raw material, and therefore, to implement in the
company a production line that includes the proposed design. The internal rate of return
turned out to be very attractive as well as the recovery time of investment, being an
acceptable value. Furthermore, there are great economic benefits over the years since the

return on investment.
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I. INTRODUCCION

La industria de pinturas, al igual que en la mayoria de empresas del pais, dada el alza
en los precios de las materias primas y del petrdleo, tiene como gran objetivo la reduccion
de los costos de produccidn. Se ha prestado especial atencién a la disminucién del costo
de energia, al utilizar sus contrapartes renovables, asi como la sustitucién de las materias
primas utilizadas cominmente en los procesos, por otras que sean menos costosas.
Ademas, se les estd exigiendo mayores aportes a la sociedad, entre los que destaca la
mejora en la situacién ambiental del pais. Por lo tanto, poder unir estos dos uUltimos temas

es de gran beneficio, tanto para las empresas como para la nacién.

En el caso especifico de la empresa de pinturas con la que se trabajé, que para la
produccién de resina alquidica, la cual es un producto de la policondensacién entre un
polialcohol con un poliacido y un acido graso, utiliza como materias primas: pentaeritritol
y aceite de soya para realizar una alcohdlisis, agregando posteriormente anhidrido ftalico
y xileno para generar una esterificacion y producir asi las cadenas poliméricas que

permiten, mediante el agregado de un solvente, elaborar las resinas en cuestidn.

Lo que se pretende con este trabajo de graduacidn es una evaluacion de la factibilidad
de la sustitucién de una cierta cantidad del anhidrido ftalico, por botellas de PET recicladas
guimicamente, manteniendo siempre las propiedades de la resina dentro del rango
determinado. Ademas, elaborar el disefio de la linea de produccidén requerido para este
proceso para lo cual es necesario determinar la capacidad de la misma y seleccionar el

equipo apropiado. El objetivo final es lograr un descenso en el costo del producto final.



Il. ANTECEDENTES

A. Resinas

Es posible realizar una divisiéon de las resinas al considerar la reaccion de éstas ante el
calor.

1. Resinas termoplasticas. Los polimeros que pertenecen a esta categoria son
macromoléculas unidas entre si mediante fuerzas de baja intensidad, por lo tanto, al
aplicarles un calentamiento sobre ellas, éstas se separaran generando plastico fundido
gue posteriormente, por medio de un enfriamiento, pueden regresar a su estado original
indefinidamente. Es necesario entonces, para la utilizacién de estos polimeros,
transformarlos de un estado sélido a uno liquido. Las resinas termopldsticas generalmente
son parcialmente cristalinas o amorfas. Las que son cristalinas presentan una mayor
resistencia a los solventes (Hull, 1987).

2. Resinas termoestables. La propiedad que las define es que a diferencia de las
resinas termoplasticas, cuando las resinas termoestables entran en contacto con una
fuente de calor o agentes quimicos, la transformacién del estado sdlido y soluble a uno
liquido e insoluble solamente sucede en esa direccién, es decir, que no es reversible. Esta
transformaciéon es producto de la formacién de macromoléculas orientadas en todas las
direcciones y que presentan una gran cantidad de enlaces covalentes las cuales son
producidas por la reaccién entre cadenas poliméricas que sucede en la fase de
polimerizacién o curado de la resina (Mejicanos, 1996).

Esta fase de curado es muy importante en este tipo de resinas ya que es aqui donde
se generan las propiedades mecdnicas, térmicas y quimicas que les confieren resistencia 'y
las hacen aptas para varias aplicaciones, tales como la incursidn en construccién, ya sea en
techos y pinturas, elaboraciéon de lanchas, reparaciéon de carrocerias de autos, fabricacién
de tuberias, aplicaciones en el campo eléctrico como recubrimientos de conexiones y
equipo, aplicaciones a altas temperaturas, etc. (Ramis, 1993).



La fase de curado se puede dividir en cuatro etapas, la primera es la formacion de
mondmeros del polimero, la segunda es el crecimiento lineal de las cadenas de
mondmeros en la que algunas de éstas empiezan a ramificarse antes de alcanzar su punto
de gel (se explicard posteriormente), en la tercera etapa se da la formaciéon de un gel a
medida que se producen macromoléculas y en la ultima etapa el peso molecular aumenta
por la formacion completa de un reticulo tridimensional de enlaces covalentes (Ramis,
1993).

El punto de gel ocurre principalmente en este tipo de resinas y es la transicion entre el
estado de liquido viscoso y el estado de gel eldstico. Determina el comienzo de la
formacién del reticulo de enlaces covalentes, por lo tanto es muy importante conocerlo de
antemano debido a que la viscosidad de la resina aumenta muy rapidamente y el manejo
de ésta resulta complicado. Existen varios métodos para determinar el tiempo en el se
forma la gelificacién, uno de ellos es el mas utilizado y es la DGC (Calorimetria diferencia
de barrido) y la TG (Ramis, 1993).

La fase de curado presenta otro fenédmeno el cual es conocido como vitrificacidn, que
es el estado posterior al de gel elastico, éste se llama estado vitreo. Es alcanzado cuando
la temperatura de curado iguala a la temperatura vitrea (Tg), esta ultima depende de
ciertos factores, tales como el volumen libre de de cadenas poliméricas, de la flexibilidad
de éstas y cudn entrecruzadas se encuentran. Para emplear correctamente un elastémero,
la temperatura a la cual se realiza el curado tiene que ser mayor o menor a la temperatura
vitrea, de lo contrario, la velocidad de reaccidn disminuiria y el curado seria
extremadamente lento. Los tipos de resinas termoestables que se encuentran en el
mercado son: resinas epoxi, fendlicas, de poliéster insaturado, etc. El presente trabajo se
centrard en las resinas alquidicas como subdivision de las ultimas (Hull, 1987).

a. Resinas epoxi. Son el producto de la reaccidon entre una base epoxi, la cual
contiene grupos oxirano, con un endurecedor. Siempre en presencia de catalizadores que
disminuyan el tiempo y aumenten la eficiencia de la reaccion. Se suelen hacer
modificaciones con la introduccién de solventes o diluyentes para regular la densidad.

Las bases epoxi contienen dos o mas grupos oxirano entre sus moléculas. El proceso
utilizado para la sintesis de estos compuestos es la reaccidon entre un compuesto con
hidrégenos activos y epiclohidrina, a lo que le sigue una deshidrohalogenacién que
favorece el desplazamiento de la reaccion (Morancho, 1996).



Figura 2.1: Reaccién de produccién de base epoxi
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Se utilizan endurecedores los cuales son sustancias que pueden reaccionar con los
grupos hidroxilo y los grupos epoxi presentes en las bases para mejorar la reaccién. Los
hay de distintos tipos, los mds comunes son los endurecedores cataliticos (catidnicos y
aniodnicos), anhidridos, polifenoles y los aminicos. Estos ultimos son los mas utilizados por
su rdpida reaccion. Para ser mas especificos, estan las poliaminas cicloalifaticas,
aromaticas y las poliamidas (Morancho, 1996).

b. Resinas de Poliéster Insaturado. Las resinas de poliéster insaturado
constituyen la familia mas importante de las resinas termoestables. Por su adaptacion a
varios procesos y la gran cantidad de variaciones posibles en la composicion de las
mismas, son las resinas mas versatiles de la industria. Estan basadas en ésteres formados
entre acidos orgdnicos bifuncionales, de lo cuales, cierta proporcion tienen que ser
insaturados, asi como dioles y alcoholes (Miravete, 2000).

Para producir este tipo de resinas es necesario hacer reaccionar anhidridos de acidos o
acidos orgdnicos, los primeros son denominados acidos poli-carboxilicos, es decir que
presentan dos o mas grupos carboxilo por molécula, con alcoholes de dos o mas grupos
hidroxilo por molécula llamados polioles como el etilenglicol, propilenglicol, etc., esta
reaccion recibe el nombre de esterificacidon, debido a que se esta sintetizando un éster
(Mejicanos, 1996).

La composicion quimica y la configuracidn de este tipo de resinas son las que
determinan sus propiedades finales, como por ejemplo: flexibilidad, dureza, resistencia
mecanica, resistencia térmica, etc. Estas caracteristicas son dependientes de los siguientes
parametros: naturaleza de los constituyentes base, proporcién de los mismos, grado de
insaturacion, naturaleza del monémero y su porcentaje (Miravete, 2000).



B. Resinas alquidicas.

Las resinas alquidicas son las resinas sintéticas mas importantes y son empleadas
primordialmente por la industria de pinturas. Son poliésteres provenientes de la reaccién
entre polialcoholes y acidos policarboxilicos, combinados quimicamente con acidos grasos
o aceites. El polialcohol mas utilizado es la glicerina, aunque también se utiliza el
pentaeritritol debido a su mayor funcionalidad, el &cido polibasico utilizado
mayoritariamente es el acido ftdlico aunque también puede emplearse en forma de
anhidrido, también son utilizados otros acidos, tales como el fumarico o el maleico (Mark,
1969).

Las primeras resinas alquidicas comerciales fueron desarrolladas por la General
Electric bajo el nombre de Glyptales al inicio del siglo XX, estas resinas estaba
conformadas Unicamente por anhidrido ftalico y glicerina, recibiendo el nombre de resinas
alquidicas puras. En éstas se produce un entrecruzamiento de enlaces propiciado por la
amplia oportunidad de reaccién debido a que la glicerina es trifuncional y que el anhidrido
es bifuncional, formando una rigida estructura tridimensional con un aspecto brillante e
insoluble (Calderdn, 1968). La estructura es la siguiente:

Figura 2.2: Reaccién de resina glyptal
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El defecto que presenta este tipo de materiales es que son quebradizos por la gran
cantidad de entrecruzamientos y ramificaciones, asi que para que sean resistentes y
flexibles, haciéndolos mas adecuados para la proteccion de superficies, es necesario
modificarlos utilizando acidos grasos o aceites para que éstos se esterifiquen con cierta



proporcion de grupos hidroxilos de la glicerina u otro polialcohol. Por lo tanto, se puede
decir que la adicién de aceite tiene el objetivo de controlar la funcionalidad del
polialcohol, impidiendo que demasiados grupos hidroxilos se esterifiquen con los grupos
monobdsicos. La cantidad de aceite utilizada determina entonces el grado de
esterificacion de la resina, utilizando mucho aceite, las propiedades de la resina son
practicamente las del aceite. Si la cantidad de aceite es baja, el producto serd similar a las
resinas alquidicas puras. Por lo tanto, se busca una resina con propiedades intermedias
entre estas dos (Mark, 1969).

Las propiedades que se consiguen con la introduccion del aceite son entre otras, un
efecto plastificante dado la limitacién del grado de entrecruzamiento en los enlaces.
Ademas, al utilizar aceites no saturados se obtienen mejores tiempos de secado. Los
aceites utilizados son generalmente aceites vegetales los cuales son clasificados segun el
tipo y la cantidad de insaturacién que presentan. Los hay secantes, semi-secantes y no
secantes, los primeros dos contienen mayor insaturacidon en sus enlaces poseyendo la
capacidad de transformarse en superficies secas, duras y resistentes cuando son
expuestas al aire en forma de pelicula fina, mientras que los ultimos contienen en su
mayoria, acidos grasos saturados. (Ravve, 1995)

Existen principalmente dos métodos para la produccidon de resinas alquidicas, el
primero se llama proceso directo de acidos grasos y el segundo es conocido como proceso
por alcohdlisis. En el primero, en vez de utilizar aceites se hace uso de acidos grasos libres
los cuales son esterificados directamente con el acido polibasico y el polialcohol a una
temperatura de entre 218 y 250 °C. La reaccion se lleva a cabo en presencia de un gas
inerte como agente extractor de agua y de materiales indeseados. La mitad de anhidrido
ftalico ha reaccionado cuando la temperatura ha alcanzado los 180 °C. El total de los alfa-
hidroxilos (reaccionan mads facilmente con los carboxilos que con los acidos grasos)
restantes son empleados en el medio éster ftalico. La desaparicion de los alfa-hidroxilos
hace que la reaccién proceda mas lentamente (Calderdn, 1968).

El segundo método consiste en dos etapas distintas, la primera es una
transesterificacion entre el polialcohol y el aceite vegetal para generar monoglicéridos la
cual es llevada acabo a una temperatura de aproximadamente 250 °C durante tres horas
sin presencia de catalizador, al utilizar catalizadores sédicos o célcicos el tiempo se reduce
de una a dos horas. Para comprobar que la reaccién a finalizado se realiza una prueba de
miscibilidad entre una parte en volumen de los monoglicéridos y tres partes de metanol
(Mejicanos, 1996).



La segunda etapa consiste en la esterificacion de anhidrido ftalico con los
monoglicéridos generados en la primera etapa bajo las condiciones de temperatura
anteriores en un tiempo de tres a cinco horas o hasta que la viscosidad y el nUmero acido
lleguen a tener el deseado. Industrialmente es de mucha importancia que el rendimiento
deseado sea logrado en el menor tiempo posible, lo cual se logra desplazando el equilibrio
de la reaccidn, ya sea por la adicién de un exceso de alcohol o por la eliminaciéon de un
producto de la reaccidn, en este caso se elimina agua. Para extraer el agua de la reaccién
se hace uso de un solvente que puede ser xileno debido a que es posible formar un
azebtropo agua-xileno por debajo de la temperatura de ebullicion del agua, al
condensarse este azedtropo se separa la mezcla por densidad y se puede recircular el
xileno a la reaccién (Mejicanos, 1996).

Figura 2.3: Sintesis de resina alquidica
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La primera parte de la Figura No. 3 es la transesterificacién de glicerina con aceite. La
segunda parte es la esterificacidon entre el monoglicérido resultante de la primera etapa y
anhidrido ftalico para obtener la resinas alquidica (Mejicanos, 1996).

C. Polimeros
Son cadenas muy largas, ya sean lineales, ramificadas o entrecruzadas de, como su

nombre lo dice, muchas partes. Estas son unidades repetidas que reciben el nombre de
mondémeros, los cuales cuentan con la capacidad de reaccionar entre si o con otras



sustancias para formar cadenas poliméricas por medio de enlaces covalentes (Ravve,
1995).

Es usual escribir los polimeros en funcidon de la cantidad de unidades repetitivas
empleadas, es decir, el nimero de mondédmeros en la cadena, por medio de un nimero o
una letra, generalmente se hace uso de la letra n. Por ejemplo, si se quiere nombrar al
Polibutadieno se escribiria asi: -[-CH,-CH=CH-CH,],-. Lo anteriormente expuesto recibe el
nombre de grado de polimerizacion (Ravve, 1995).

Las cadenas poliméricas no necesariamente tienen que estar conformadas por un solo
tipo de mondmero, sino que pueden emplearse distintos, y formar asi lo que se conoce
como copolimero. Estos se clasifican en funcion del orden en el que se encuentran los
distintos mondmeros, si no existe tal ordenamiento se cuenta con un copolimero al azar,
mientras que si existe el ordenamiento se llaman copolimeros alternados (Young, 1991).

Los polimeros se clasifican en tres categorias: polimeros naturales, naturales
modificados y sintéticos.

Tabla 2.1: Clasificacién de polimeros por su naturaleza

Polimeros Sub clasificacion

e Proteinas

e Polisacaridos
Naturales
e Caucho

e Acidos Nucleidos

. e Derivados de la celulosa
Naturales modificados ]
e Caucho vulcanizado

e Policloruro de vinilo (PVC)
L e Polietileno

Sintéticos ]
e Poliuretano

e Poliésteres

(Vincent, 2006)

Es importante hacer una mencion especial para los polimeros sintéticos ya que con
éstos se estara trabajando en el presente documento.



1. Polimeros sintéticos. Existen dos métodos para su produccion, polimerizacién por
adicién y polimerizacién por condensacidn. Estdan fundamentados en la comparacion entre
la formula molecular del polimero y la de los mondmeros que lo conforman.

a. Polimerizacion por condensacion. Los polimeros de condensacién son los que
presentan una menor cantidad de atomos en la férmula molecular de la unidad repetitiva
presente en la cadena polimérica, comparada con los que estan presentes en el
mondémero del que estd formado. Esto se debe principalmente a que se da una
eliminacion de moléculas de menor tamafio en cada etapa de la reaccién, las cuales
pueden ser de agua o acido clorhidrico (Vincent, 2006).

Las caracteristicas son las siguientes:

e El mondmero utilizado desaparece al comienzo de la reaccion.

e El peso molecular del polimero aumenta constantemente durante la reaccion.

e Para obtener los pesos moleculares elevados es necesario utilizar tiempos largos
de reaccioén.

e Todas las especies moleculares estan presentes en cualquier momento y
presentan una distribucion la cual es capaz de ser calculada.

Este tipo de polimerizacion también es llamado polimerizaciéon en reacciones por
etapas debido a que estos polimeros son formados por la condensacién intermolecular
escalonada en etapas de los grupos reactivos. La estructura de las cadenas en estos
polimeros esta generalmente unida por grupos funcionales entre unidades aunque no
siempre sucede de esta forma (Young, 1991).

La funcionalidad de los mondmeros, es decir, el nimero medio de los grupos
funcionales reactivos por molécula de monémero es lo que determina el tipo de producto
gue se forma en este tipo de reacciones. Los monémeros monofuncionales permiten
formar productos de bajo peso molecular. Los mondédmeros bifuncionales forman
polimeros lineales. Los mondmeros polifuncionales producen polimeros ramificados o
tridimensionales (Billmeyer, 2008).

b. Polimerizacion por adicidon. Contrario a lo que sucede en la polimerizacién
por condensacion, la formula molecular de los polimeros no difiere de la de los
mondmeros constituyentes. Estos se forman por reacciones en cadena que comprenden
algun tipo de centro activo, es por eso que también son conocidos como polimeros por
reaccidon en cadena.
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Las caracteristicas son las siguientes:

e La adicion de una unidad reactiva a la cadena depende solamente de la reaccion
de crecimiento.
e Con el paso de la reaccidn, la concentracion de mondémero disminuye.
e Laformacién del polimero es rapida.
e Para obtener mejores rendimientos es necesario tiempos de reaccion largos.
(Billmeyer, 2008)

Para que se de la reaccidn en cadena son necesarias tres etapas: iniciacion,
propagacion y terminacidn. En la iniciacion se general radicales libres por medio de
iniciadores, después de que se hayan generado los radicales libres, uno de ellos se une a
un mondmero para convertirlo en radical. La propagacién es la etapa en donde el radical
recién formado reacciona con otro mondmero para producir un radical libre de mayor
tamafio y volumen, el proceso continla hasta que la cadena polimérica termine. Por
ultimo, para que se de la terminacién se deben de producir alguno de los siguientes
acontecimientos: apareamiento, desproporcionamiento o transferencia de cadena
(Billmeyer, 2008).

El apareamiento es cuando dos radicales libres que estan en crecimiento chocan entre
si, y forman una molécula estable. El desproporcionamiento se produce cuando dos
radicales se encuentran y se transfieren un protén de uno de ellos al otro, generando asi,
dos moléculas estables (uno un doble enlace terminal y la otra saturada). El ultimo
método de alcanzar la terminaciéon es la transferencia de cadena, en la cual un radical
polimérico en crecimiento puede robar un atomo de hidrégeno de una cadena de
polimero ya terminada, convirtiendo ésta en radical. Por lo tanto, si el atomo extraido esta
entre los extremos de la cadena, se pueden producir ramificaciones (Young, 1991).

D. Polietilen Tereftalato (PET)

Es un polimero termoplastico perteneciente a los poliésteres insaturados, es utilizado
para la fabricacién de botellas de plastico, fibras, envases y otra gran variedad de
aplicaciones industriales. Los anillos aromaticos le otorgan flexibilidad y regularidad
estructural a la cadena polimérica, lo cual influye en la temperatura de transicion vitrea la
cual es de aproximadamente 70 °C. La densidad del PET oscila entre 1.33 a 1.51 g/cm’
para un material amorfo hasta uno semicristalino. Es posible sintetizarlo mediante dos

métodos distintos (Sanchez, 2003):
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1. Sintesis a partir de dimetil tereftalato y etilenglicol: La relacién molar entre los
reactivos debe de ser de aproximadamente 1:2 para su reaccion a 150 °C en presencia de
triéxido de antimonio o acetato de calcio como catalizador. Los productos de esta
reaccidén son varios oligdmeros, pero principalmente se forma un diéster de bajo peso
molecular llamado (di-2-hidroxietiil-tereftalato) los cuales actian como mondmeros.

Se produce una policondensacidon de metanol el cual es retirado de la reaccidn para
favorecerla mediante destilacién, posteriormente el sistema se calienta a 280 °C a una
presién baja para retirar compuestos volatiles formados posteriormente. El etilenglicol
reacciona con los oligdmeros de bajo peso molecular mediante una alcohdlisis lo que
forma un polimero de alta densidad (Sanchez, 2003).

2. Sintesis a partir de acido tereftalico y etilenglicol: Este proceso es conocido como
polimerizaciéon en fase sélida y en la actualidad es el método mas utilizado para la
produccién de PET debido a sus ventajas sobre él método anteriormente mencionado
como lo es la reduccién en complejidad y mayor eficiencia. Este procedimiento consiste en
el enfriamiento brusco en agua de PET fundido altamente viscoso para producir un
material amorfo que posteriormente es calentado préximo a su temperatura de fusion la
cual es de aproximadamente 250 °C.

Figura 2.4: Sintesis de PET a partir de acido tereftdlico y etilenglicol

HDOC@CDDH
OH oH

| | 0 0

Arido tereftalico || I
CH, — CH, - 0-C C—0~-CH,—CH,

Etilenglicol

Polietilén tersftalato

E. Reciclaje de plasticos

El reciclaje del llamado poliéster post-consumo ha cobrado una creciente importancia
a través de los afios debido a los problemas ambientales generados por la produccién del
mismo, asi que para reducir la destruccidn de los recursos naturales y la cantidad de
contaminacién debida a la acumulacién de botellas de plastico y fibras PET se ha hecho
muy importante el reproceso de los materiales con el propdsito de integrarlos
nuevamente a un ciclo productivo como materia prima. Existen dos maneras de realizar
reciclar plastico, mecdnica o quimicamente (Arandes, et al. 2004).
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1. Reciclado mecanico. El procedimiento para realizar este tipo de reciclado
comienza con la recoleccidn del plastico, posteriormente su lavado y molido del mismo.
Teniendo copos de un tamaio pequefo se procede a fundirlos para luego darles la forma
deseada en un extrusor. Las desventajas que presenta este proceso son que no todos los
plasticos pueden ser tratados con este método asi como sélo pueden ser fundidos una
cierta cantidad de veces antes de perder su calidad y que disminuyan sus propiedades.
Otra desventaja es la dificil separacion de los materiales, dado que los requerimientos del
material es que no contenga impurezas ni otros materiales o plasticos (Castellanos, 2003).

2. Reciclado quimico. En contraste con el reciclaje fisico, el quimico aporta ciertas
ventajas que lo hacen ser un mejor método de reciclado. Se basa en realizar cambios en la
estructura quimica de los polimeros. Las ventajas son que los productos de las reacciones
pueden ser utilizados como materia primera en otros procesos, ya sea para producir el
material original o para producir otros materiales de uso comun. Ademas, algo muy
importante es que no es necesaria la purificacién que por el contrario si es indispensable
con el método fisico (Castellanos, 2003).

Los procesos existentes para despolimerizar Polietilen Tereftalato son los siguientes:

a. Glicdlisis: Este proceso permite obtener oligdmeros de cadena corta con bajo
peso molecular a partir del polimero PET de alta densidad. Los residuos de PET son
reaccionados con algun glicol que puede ser etilenglicol, di etilenglicol, propilen glicol o
glicerina. Las presiones utilizadas varian entre normales y altas, mientras que las
temperaturas son entre 80 y 250 °C utilizando algin catalizador como pueden ser
alcéxidos, sales metdlicas o aminas. El tiempo de reaccién es de entre cinco y ocho horas
lo cual depende del glicol utilizado, debido a que éste generalmente tiene un punto de
ebullicion menor al de la temperatura de operacién se utiliza un sistema de reflujo. La
relacion entre el PET y el glicol es de 1:2 0 1:3.

Figura 2.5: Reaccién por glicolisis

+|<;| lcloc:Hch20+ + HOCHCH,0H —> HOCH,CH.O ﬁ@ |C|OCHZCHEOH
n

© PET © EG © BHET ©

+ HOCH,CH,OH
EG
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El producto de la reaccién entre PET y etilenglicol es BHET, un sélido ceroso que no se
puede purificar por destilacién debido a que posee un punto de ebullicién relativamente
alto, por lo que se utiliza filtracion con carbén activado a altas presiones (Castellanos,
2003).

b. Metandlisis: La degradacién del PET se genera por la presencia de metanol a
altas temperaturas y presiones, produciendo las materias primas para la formacién del
mismo, las cuales son: dimetiltereftalato (DMT) y etilenglicol (EG). Las temperaturas
utilizadas varian de entre 160 °C y 300 °C y la presién éptima es hasta siete pascales.
Siempre en presencia de un catalizador.

Figura 2.6: Reaccidn de metandlisis

C COCH2[:H20+ + CHOH —» Hecolcl‘ COCH, + HOCH,GH,OH
- 2

) 0 0 0
PET ETANOL DMT EG

Se requieren de dos etapas para obtener un rendimiento aceptable. La primera es la
metandlisis que genera el DMT y el EG y posteriormente se lleva acabo la segunda que
consiste en la purificacion de los productos mediante destilacién para eliminar las
impurezas y asi mejorar la eficiencia.

Los procesos por batch y continuo son los mas utilizados para realizar la metandlisis.
Para el proceso continuo es necesaria una serie de equipos complejos debido a que se
requiere que ingrese una gran cantidad de materia prima a un reactor a altas presiones.
Por lo anterior, se prefieren los procesos batch en los cuales se utiliza una autoclave, un
cristalizador y un sistema para la fundicién y destilacion del DMT obtenido (Castellanos,
2003).

c. Hidrdlisis: Se emplea un sistema acuoso a elevadas temperaturas y presiones
para obtener dos productos: acido tereftalico y etilenglicol. Utilizando estos dos productos
se puede sintetizar el PET nuevamente, haciendo muy importante a esta reaccion.
Cuando la cadena polimérica es separada se producen dos grupos funcionales, uno
carboxilico y otro hidroxilo, asi como una molécula de agua. La reaccién es la siguiente:



14

Figura 2.7: Reaccidn de hidrélisis

H,O

—c C OCH,CH,0 —» HOC COH + HOCHCH,OH
Il " Il |l

° PET © ° AT © EG

Los catalizadores utilizados en esta reaccién, pueden ser acidos, basicos o neutros. Pero
debido a este tipo de catalizadores su utilizacion es menor al de la glicolisis o0 metandlisis
debido a los altos costos en purificacién (Castellanos, 2003).



ll. JUSTIFICACION

En la industria de pinturas de Guatemala y en general, en la mayoria de empresas del
pais solamente se esta utilizando una pequefia cantidad de productos substitutos como
materia prima, para ser mas especificos, aquellos que han sido reciclados quimicamente.
Pero cada vez mas, y dado el aumento en los precios de las materias primas, se esta
teniendo un mayor interés por reemplazar éstas, utilizando reactivos mas econémicos y

gue al mismo tiempo proporcionen un rendimiento equivalente, o superior.

Por lo anterior, la empresa con la que se trabajé ha considerado la utilizacién de
Polietilen tereftalato (PET) reciclado quimicamente como substituto de anhidrido ftalico
en la produccién de resina alquidica, utilizada para la elaboracién de pinturas a base de

aceite.

Los beneficios de producir este tipo de resinas, utilizando botellas de PET recicladas

guimicamente, son los siguientes:

e Reduccidn de costos en la produccion.

e Disminucién de desechos sélidos no biodegradables.

e Ajuste en el precio para los consumidores.

e Apertura de un campo para una actividad no practicada en el pais, como lo es el

reciclado quimico.
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IV. OBJETIVOS

A. Generales

e Evaluar la efectividad en la produccidn de resinas alquidicas utilizando polietilen
tereftalato reciclado quimicamente como materia prima a nivel de laboratorio.

e Disefiar una linea de produccién de resinas alquidicas con polietilen tereftalato
reciclado quimicamente como materia prima.

B. Especificos

e Proporcionar un disefio experimental para llevar a cabo la reacciéon de
despolimerizacion del polietilen tereftalato (PET), mediante glicolisis.

e Determinar las condiciones 6ptimas de operacidn para reciclar quimicamente
botellas de polietilen tereftalato (PET) y para obtener una resina alquidica con

propiedades que cubran los parametros requeridos.

e Calcular la capacidad de la linea de produccion de resinas alquidicas con polietilen
tereftalato reciclado quimicamente como materia prima.

e Dimensionar y seleccionar el equipo necesario para la produccién de resinas
alquidicas con polietilen tereftalato reciclado quimicamente como materia prima.

e Determinar la factibilidad econdmica de la linea de produccién.

16



V. PROBLEMA A RESOLVER

La reduccion de costos para la empresa en cuestion es un tema de gran importancia,
por lo tanto se evaluard la posibilidad de emplear polietilen tereftalato reciclado
quimicamente como substituto de una proporciéon de anhidrido ftalico en la produccién
de resina alquidica.

Ademas, toda empresa tiene como responsabilidad social ayudar en el cuidado

ambiental del pais. En este caso, se puede dar un mejor uso a las botellas de plastico, a las
cuales de otro modo les tomaria varios afios para degradarse.

17



VI. METODOLOGIA

A. Trabajo de investigacion

Revisién bibliografica de los textos necesarios para comprender todo lo involucrado

con el presente trabajo de graduacién. Los temas consultados son:

P wnN e

Polimeros y su produccion.

Distintos métodos de reciclado existentes y cuales son sus ventajas y desventajas.
Resinas y sus divisiones.

Produccidn de resinas alquidicas modificadas.

Consulta y asistencia del Ingeniero Quimico Luis Ernesto Nufiez Gonzales, por parte de
una empresa de fabricaciéon de pinturas, para determinar los requerimientos de ésta;

explicar los mecanismos de reaccién involucrados en la produccion de resinas alquidicas y

proporcionar los reactivos necesarios.

B. Fase experimental

Obtencion de botellas de PET y trituraciéon de las mismas en un molino de

martillo.

Sintesis de BHET a partir de etilenglicol y PET triturado a una temperatura de
180°C por un tiempo de seis horas.

Analizar, mediante el punto de fusidn, la correcta sintesis de BHET.

Elaboracion de resina alquidica por el método de alcohdlisis, realizdndose ésta en
dos etapas distintas. En la primera se realiza una transesterificacién entre el
polialcohol (pentaeritritol) y el aceite de soya para generar monoglicéridos, la
cual es llevada a cabo a una temperatura de aproximadamente 230 °C durante
tres horas sin presencia de catalizador.

18
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5. Por medio de pruebas de solubilidad con tres partes de metanol y una de la

reaccion anterior, se determina la efectividad en la generacién de

monoglicéridos.

6. En la segunda etapa se produce la esterificacién entre una proporcion de
anhidrido ftalico, PET reciclado quimicamente y los monoglicéridos generados en
la primera etapa bajo las condiciones de temperatura anteriormente

mencionada, en un tiempo de doce horas. Se utiliza xileno para eliminar el agua

producida, desplazando asi el equilibrio de la reaccién y favoreciendo el

rendimiento de la misma.

Los materiales y equipo que se utilizard en la fase experimental es el siguiente:

Tabla 6.1
Equipo y cristaleria utilizados en la fase experimental

Equipo Descripcion
Baldn volumétrico 250 mL, Pyrex, USA, 24/40
Beacker 600 mL + 5%, Pyrex, USA, No. 1000
Beacker 400 mL £ 5%, Pyrex, USA, No. 1000
Beacker 100 mL £ 5%, Pyrex, USA, No. 1000
Baldon aforado 500 mL + 0.25%, LMS, Germany
Bureta 50 £ 0.1 mL, Superior, Germany
Probeta 100 mL £ 0.1 mL, Superior, Germany
Pipeta 5mL + 0.5 mL, Kimax-51, USA
Pipeta 1 mL £0.05, Kimax-51, USA
Termdémetro BCR, Made un UK, 0-150 °C
Termdmetro BCR, Made un UK, 0-300 °C

Varilla de vidrio

Bulbo para pipeta

Espatula analitica

Erlenmeyer

250 mL + 25 mL, Pyrex, USA

Balanza analitica

Boeco, Germany; max. 250 g; precision 0.0001 g

Tapones de hule

Estufa agitadora

Thermo Scientific; 0-250°C

Manta de
calentamiento

Glas-Col. No. 1592566; Watts 270; Volts 115

Soporte universal

Pinza para bureta

Agitador magnético
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C. Diseno de equipo

Teniendo la formulacién y el procedimiento para elaborar la resina alquidica se
procederd con lo siguientes pasos:

Determinar la capacidad requerida para la linea de produccién.
Establecer las condiciones éptimas de operacidn.

Seleccionar el proceso que se desarrollara.

Elaborar el diagrama de flujo del proceso.

Realizar el balance de masa y energia para el proceso.

oA wWDN PR

Dimensionar y seleccionar el equipo necesario para la linea de produccién

D. Estudio de factibilidad econémica

Se determinard la rentabilidad de la linea de produccién para lo cual se tomardn en
cuenta los siguientes factores:

I.  Inversidn inicial
a. Equipo
b. Instalacion, etc.

Il.  Costos fijos de produccion.
a. Mano de obra
b. Mantenimiento

[Il.  Costos variables de produccion.
a. Ahorro en materia prima
b. Electricidad



VI. RESULTADOS

Los resultados que se han encontrado en el presente trabajo se encuentran divididos
en dos secciones. La primera presenta los resultados experimentales realizados a nivel de
laboratorio, mientras que en la segunda y ultima seccion, se expone el disefio de la linea
de produccidn que incluye el diagrama de flujo del proceso y el disefio de equipo.

A. Resultados experimentales

1. Reciclaje quimico de Polietilen Tereftalato (PET). El método de glicolisis fue
utilizado para despolimerizar el PET, en donde el producto esperado era el mondmero
tereftalato de bis(2-hidroxietileno) o BHET el cual tiene un punto de fusién de 110°C. Se
determind el punto de fusidon de cuatro muestras distintas para corroborar que se haya
sintetizado correctamente dicho mondmero.

Tabla 7.1
Resultados de la caracterizacion del BHET obtenido en la despolimerizacion de PET

No. de cr o
Muestra Punto de fusidn (°C)
1 108
2 111
3 115
4 114
Promedio 112
Desv,lacmn 316
estandar
Tabla 7.2

Condiciones de operacion en la despolimerizacion de PET

Parametro Resultado
Tiempo de reaccion 6h
Temperatura de reaccién 180 °C
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Tabla 7.3
Cantidad de reactivos para la sintesis de BHET

Compuesto Masa
(+0.01g)

Polietilen Tereftalato (PET) 400.02

Etilenglicol 600.00

2. Produccion de resinas alquidicas utilizando BHET como materia prima

Tabla 7.4
Cantidad de reactivos para la obtencion de la resina alquidica

Compuesto Masa
(£ 0.0001 g)

Anhidro Ftalico 23.8390
BHET 34.6224
Aceite de Soya 86.9591
Xileno 7.9463
Aceite Mineral 78.5765
Pentaeritritol 17.5967

a. Reaccidn de alcohdlisis

Tabla 7.5
Condiciones de operacion de la reaccion de alcohdlisis

Parametro Resultado
Tiempo de reaccion 3h
Temperatura de reaccién 180 °C
Prueba de solubilidad con metanol | Aprobada




b. Reaccion de esterificacion

Tabla 7.6

Condiciones de operacidn de la reaccion de esterificacion

Parametro Resultado
Tiempo de reaccién 12 h
Temperatura de reaccién 230 °C

Método de reaccion

Cocinado Azedtropo

Color final

Ambar oscuro

Tabla 7.7
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Resultados obtenidos en la evaluacion de la produccion de resina alquidica a partir de
PET reciclado quimicamente a lo largo del tiempo

riempo | NAMErQ &cido |\ ot p)
1 113.3 0.928
2 102.2 0.982
3 84.4 1.082
4 77.9 1.100
5 63.2 1.166
6 61.5 1.221
7 54.9 1.316
8 51.6 1.622
9 49.8 2.425
10 50 3.008
11 48.1 3.540
12 46.4 4.955




24

140
130
120
110
100
90
80
70
60
50
40
30

Numero acido (mg KOH/g)

Grafica 7.1
Numero acido de la resina alquidica a partir de PET
reciclado quimicamente con respecto al tiempo

Tiempo (h)

La Grafica 7.1 muestra el comportamiento del nimero acido de la resina alquidica

con respecto al tiempo de reaccidn. Se puede observar que éste disminuye a una mayor

velocidad al inicio de la reaccion, mientras que lo hace a una menor velocidad al final de

ésta. En general, la disminucién del nimero acido evidencia el avance de la reaccion.
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Grafica 7.2
Viscosidad de la resina alquidica a partir de PET
reciclado quimicamente con respecto al tiempo
6.000
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¢ 4.000
3
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=
g
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>
1.000 -— ’_é_*—*_‘/
0.000
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La Grafica 7.2 muestra el comportamiento de la viscosidad de la resina alquidica
con respecto al tiempo de reaccién, de donde se extrae que ésta aumenta a medida que la
reaccidn avanza. Lo anterior indica que se estan generando entrecruzamientos en las
cadenas poliméricas.

B. Diseno del proceso para la linea de produccion de resina alquidica a
partir de PET reciclado quimicamente

1. Diagrama de flujo del proceso. Se propone la siguiente linea de produccion de
resina alquidica operada en forma discontinua con la informacién aportada por Pincasa
S.A., la recabada en la fase de experimentacion y la obtenida en la literatura. La Figura 7.1
es un diagrama de flujo del proceso de produccion donde se muestra en forma detallada
el equipo utilizado, asi como las corrientes entre cada una de las etapas de produccion. El
fin ultimo es describir el proceso y brindar la informacion necesaria para entender a fondo
cada seccidn de la linea.
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Tabla 7.8
Identificacion de los equipos representados en el diagrama de flujo de la linea de
produccidn de resina alquidica a partir de PET reciclado quimicamente

Simbolo Descripcion
T-1 Tanque de almacenamiento de etilenglicol
T-2 Tanque de almacenamiento de aceite de soya
T-3 Tanque de almacenamiento de xileno
T-4 Tanque de almacenamiento de solvente mineral
T-5 Tanque de dilucién de resina alquidica
M-1 Molino de martillos
F-1 Filtro prensa para separacién de suspension BHET
TT-1 Tolva de alimentacidn para PET triturado
TT-2 Tolva de alimentacidn para pentaeritritol
TT-3 Tolva de alimentacién para anhidrido ftalico
TT-4 Tolva de alimentacién para BHET
C-1 Tornillo de alimentacidn para PET triturado
C-2 Tornillo de alimentacion para pentaeritritol
C-3 Tornillo de alimentacidn para anhidrido ftalico
C-4 Tornillo de alimentacién para BHET
R-1 Reactor de despolimerizacién de PET
R-2 Reactor de alcohdlisis
R-3 Reactor de esterificacion
E-1 Condensador vertical
E-2 Intercambiador de calor
D-1 Decantador
P-1 Bomba centrifuga para etilenglicol
P-2 Bomba centrifuga para aceite de soya
P-3 Bomba centrifuga para mezcla inicial
P-4 Bomba centrifuga para xileno
P-5 Bomba centrifuga para solvente mineral a T-5
P-6 Bomba centrifuga para solvente mineral al reactor
P-7 Bomba centrifuga para la resina alquidica
P-8 Bomba centrifuga para el agua de enfriamiento
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2. Descripcion del proceso para la linea de produccion de resina alquidica a
partir de PET reciclado quimicamente

a. Trituracion de botellas PET. En esta etapa se disminuye el tamano de
particula de las botellas PET por medio de un triturador de martillos hasta un mesh mayor
a 70 con el objetivo de aumentar el area superficial.

b. Reaccion de despolimerizacion para obtener BHET. El PET que se ha
triturado en el molino de martillos es agregado a un reactor en conjunto con etilenglicol y
acetato de zinc como catalizador. La reaccién tiene una duracién de seis horas y es llevada
a cabo a 180°C con una buena agitacién. El producto que se obtiene de esta reaccidn es
una suspension de BHET, la reaccion es la siguiente:

+|C| @ lcloc:Hzc:H20+ + HOCHCHOH —» HOCH,CH,0 ICI |C|OCH2CHEOH
n
© PET ©

EG © BHET ©

+ HOCH,CH,OH
EG

c. Separacion de BHET vy etilenglicol. La corriente final que se obtiene en la
etapa tercera etapa es, como ya se menciond, una suspensién de BHET en etilenglicol.
Este nunca se une a la molécula de BHET sino que sélo separa los monémeros del PET. Por
lo tanto, es necesario separar estos dos compuestos y poder utilizar posteriormente el
BHET y almacenar el etilenglicol separado para volverlo a utilizar en otro batch de
produccién.

d. Reaccion de alcohdlisis. Se mezcla aceite de soya y pentaeritritol en un
tanque agitado con chaqueta de calentamiento a 180°C durante un periodo de tres horas.
La reaccion que se da lugar en esta etapa logra convertir los triglicéridos del aceite de soya
en monoglicéridos siguiendo la siguiente reaccion.
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Ademads de los monoglicéridos, se cuenta con impurezas provenientes de la materia
prima y del material que no reacciond, por lo que el producto final se mencionara en
adelante como mezcla inicial.

e. Reaccion para obtener una resina alquidica. La mezcla inicial que se
obtuvo en la etapa de alcohdlisis y el BHET proveniente de la etapa de filtracion es
agregada a un reactor con agitamiento y chaqueta de calentamiento en conjunto con
anhidrido ftalico, hidréxido de litio, xileno y solvente mineral. El tiempo de reaccion es de
12 horas a una temperatura maxima de 230 °C, la cual es alcanzada en la primera hora de
reaccion. El producto de esta reaccidén exotérmica es una resina alquidica cuya reaccion es
la siguiente.

s 3
H:‘T 0
n HC—OH + n CE«D —[—u—c—E—c— o——
| Tf: H*r.:l M o o
HFHDH ° R’L“u

Solamente que ademads del anhidrido ftdlico se encuentra BHET para reaccionar
con los monoglicéridos. Para logar un avance de la reaccidn es necesario extraer el agua
gue es producida en la reaccién, para logar esto es necesario emplear xileno como agente
extractor debido a que forma un azedtropo con el agua a una menor temperatura que la
de la ebullicién de la misma, facilitando asi la extraccién de este sub producto y
disminuyendo el tiempo de reaccion.
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f. Condensacion del material evaporado. Como se menciond en la etapa
anterior, se emplea xileno para extraer el agua de esterificacidon, pero este azedtropo
xileno-agua en conjunto con el solvente mineral es posteriormente condensado para
separar el azedtropo. Por lo tanto, es utilizado para este fin, un condensador vertical de
concha y tubos.

g. Separacion del material condensado. Una vez es obtenido el material
organico y el agua, éstos son separados para sacar el agua del proceso y recircular el
xileno hacia el mismo reactor para que siempre esté extrayendo el agua que se genere. Se
utilizara para este efecto un tanque horizontal.

h. Dilucién de la resina alquidica. Para obtener las propiedades finales de
porcentaje de sdélidos y viscosidad de la resina alquidica se empleara solvente mineral para
la dilucién de la misma en un tanque con agitacion.

C. Balance de masa del proceso de la linea de produccion de resina
alquidica a partir de PET reciclado quimicamente

La Figura 7.2 es un diagrama del balance de masa de la linea de produccién en donde
se pueden identificar las corrientes de entrada y salida para cada una de las etapas
involucradas. En la Tabla 7.9 estdn listadas dichas corrientes, las cuales estan identificadas
por una letra del abecedario, el compuesto al que corresponde y su magnitud.
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Tabla 7.9
Identificacion de las corrientes presentes en el diagrama del balance de masa para la
linea de produccion de resina alquidica a partir de PET reciclado quimicamente

Letra Nombre Masa (kg)
A Botellas PET 3,681.51
B PET 3,491.44
C Pérdidas 184.08
D Etilenglicol 5,246.16
E Acetato de Zinc 13.99
F Suspension BHET 8,475.24
G BHET 3,491.39
H Etilenglicol 4,983.85
I Aceite de soya 8,762.12
J Pentaeritritol 1,774.48
K Mezcla inicial 10,543.60
L Anhidrido Ftalico 2,403.97
M Xileno 801.32
N Solvente mineral 7,923.81
o Hidroxido de Litio 3.95
P Material evaporado 6,727.65
Q Resina Alquidica 18,440.38
R Solvente mineral 4,127.64
S Resina Alquidica 22,567.73
T Material condensado 6,727.65
U Agua 459.8
\Y Xileno y solvente mineral 6,267.85
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D. Balance de Energia del proceso de la linea de produccion de resina
alquidica a partir de PET reciclado quimicamente

Tabla 7.10
Calor requerido o retirado para cada etapa del proceso

Etapa Calor (kJ)
Alcohdlisis 3,232,760.69
Reaccidn de despolimerizacién para obtencién de BHET 3,589,988.86
Reaccidn de policondensacién para obtener Resina Alquidica 5,167,635.39
Condensacion del material evaporado -34,523.13
Enfriamiento de la Resina Alquidica -3,147,919.18

E. Diseno y dimensionamiento del equipo necesario para la linea de
produccion de resina alquidica a partir de PET reciclado
guimicamente

A continuaciodn se indican las dimensiones y pardmetros de disefno para cada uno de
los equipos implicados en las etapas de proceso de la linea de produccién de resina
alquidica a partir de PET reciclado quimicamente.

Tabla7.11
Tanque para el almacenamiento de etilenglicol

Codigo T-1
Tiempo aproximado de abastecimiento 1 Semana
Factor de seguridad 1.25
Volumen del tanque 6.55 m>
Altura del tanque 2.03m
Diametro del tanque 2.03m
Material de construccién Acero inoxidable




Tabla 7.12
Molino de martillos para la trituracion de botellas PET
Cédigo M-1
Modelo R-12
Carga total 3,681.51 kg (8,116.35 Ib)
1,361 kg/h (3,000 Ib/h)

Capacidad masica del molino

Flujo mdsico de operacion

1,104.45 kg (2,434.90 Ib/h)

11.19 kW (15 hp)

Potencia del motor
Velocidad del rotor 7,200 RPM
Didmetro del rotor 0.3048 m (12 in)
Perforacion de la rejilla 2 mm? (0.08 in?)
3.33h

Tiempo total de operacién

Material de construccion

Acero al carbono

Tabla 7.13

Tolva de alimentacidn para PET triturado

Cédigo TT-1
Angulo de reposo 50°
Didmetro de entrada a la tolva 3.19m
Altura de la tolva 2.22m
Didmetro de salida de la tolva 0.254 m
Material de construccién Acero al carbono
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Tabla 7.14

Tornillo de alimentacion para PET triturado

Cadigo C-1
Didmetro nominal 0.089m (3 1/2in)
Carga total 3,497.44 kg
Porcentaje ocupado por el sélido 45%
Tiempo de dosificacién 0.5h
Capacidad volumétrica del alimentador 28.3 m*/h
Flujo volumétrico a dosificar 27.24m%/h
Didmetro de paletas 0.36 m (14 in)
Didmetro de ejes 0.076 m (3 in)
Largo del tornillo 2.3 m (7.54 ft)
Velocidad de rotacién 45 RPM
Didmetro de seccién de alimentacién 0.30m (12 in)

Potencia del motor

1.12 kW (1.50 hp)

Material de construccion

Acero al carbono

Tabla 7.15

Reactor para la reaccion de despolimerizacion de PET

Cdédigo

R-1
Tiempo de reaccién 6 horas
Volumen de disefio 9.32m’
Altura del cilindro 2.14m
Altura de cada elipse 0.51m
Altura total del reactor 3.16m
Didmetro interior del reactor 2.05m
Flujo de calor maximo 2,589,988.86 ki/h
Area total de calentamiento 5.45 m?
Didametro del agitador 0.68 m
Ancho de las aspas del agitador 0.17 m
Altura de las aspas del agitador 0.14m
Ancho de las placas deflectoras 0.17 m
Velocidad del agitador 75 RPM
Numero de Reynolds 5,775.24
Potencia requerida en el agitador 0.75 kW (1 hp)
Material de construccién Acero inoxidable
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Tabla 7.16

Tanque para el almacenamiento de aceite de soya

Cddigo T-2
Tiempo aproximado de abastecimiento 1 Semana
Factor de seguridad 1.25
Volumen del tanque 34.74 m?
Altura del tanque 3.57m
Didmetro del tanque 3.57m
Material de construccion Acero al carbono

Tabla 7.17

Tolva de alimentacion para pentaeritritol

Cddigo TT-2

Angulo de reposo 50°
Didmetro de entrada a la tolva 3.19m
Altura de la tolva 2.22m
Didmetro de salida de la tolva 0.254 m

Material de construccion

Acero al carbono

Tabla 7.18

Tornillo de alimentacién para pentaeritritol

Cédigo C-2
Diametro nominal 0.063m (2 1/2in)
Tamanio de la carga 1,774.48 kg
Porcentaje ocupado por el sélido 45%
Tiempo de dosificacién 0.5h
Capacidad volumétrica del alimentador 5.70 m*/h
Diametro de paletas 0.23m (9in)
Didmetro de ejes 0.051 m(2in)
Largo del tornillo 2.3 m (7.54 ft)
Velocidad de rotacion 40 RPM
Diametro de seccion de alimentacién 0.15m (6 in)

Potencia del motor

0.19 kW (0.25 hp)

Material de construccion

Acero al carbono

36



Tabla 7.19

Reactor de alcohdlisis

Cadigo R-2
Tiempo de reaccién 3 horas
Volumen de disefio 14.87 m*
Altura del liquido 2.6m
Altura del cilindro 2.50m
Altura de cada elipse 0.60 m
Altura total del reactor 3.70m
Didmetro interior del reactor 2.40m
Flujo de calor maximo 3,232,760.691 ki/h
Area total de calentamiento 5.10 m*
Didmetro del agitador 0.80 m
Ancho de las aspas del agitador 0.20m
Altura de las aspas del agitador 0.16 m
Distancia entre el fondo y el agitador 0.80m
Ancho de las placas deflectoras 0.20m
Velocidad del agitador 45 RPM
Numero de Reynolds 3602.68

Potencia requerida en el agitador

1.12 kW (1.5 hp)

Material de construccion

Acero inoxidable

Tabla 7.20

Tanque para el almacenamiento de xileno

Cédigo T-3

Tiempo aproximado de abastecimiento 5 dias
Factor de seguridad 1.25

Volumen del tanque 1.63m?

Altura del tanque 1.28 m

Diametro del tanque 1.28 m

Material de construccion

Acero inoxidable
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Tabla 7.21

Tolva de alimentacion para anhidrido ftalico

Cadigo TT-3

Angulo de reposo 50°
Didmetro de entrada a la tolva 3.18 m
Altura de la tolva 2.21m
Didmetro de salida de la tolva 0.23m

Material de construccion

Acero al carbono

Tabla 7.22

Tornillo de alimentacién para anhidrido ftalico

Cddigo C-3
Didmetro nominal 0.063m (2 1/2in)
Carga total 2,404.97 kg
Porcentaje ocupado por el sélido 45%
Tiempo de dosificaciéon 0.5h
Capacidad volumétrica del alimentador 11.30 m*/h
Flujo volumétrico a dosificar 10.00 m3/h
Didmetro de paletas 0.25m (10 in)
Didmetro de ejes 0.051 m(2in)
Largo del tornillo 2.3 m (7.54 ft)
Velocidad de rotacién 55 RPM
Diametro de seccidn de alimentacion 0.23m (9 in)

Potencia del motor

0.37 kW (0.5 hp)

Material de construccion

Acero al carbono

Tabla 7.23

Tolva de alimentacion para BHET

Cédigo TT-4

Angulo de reposo 50°
Didmetro de entrada a la tolva 3.39m
Altura de la tolva 2.37m
Didmetro de salida de la tolva 0.254 m

Material de construccion

Acero al carbono
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Tabla 7.24
Tornillo de alimentacion para BHET

Cadigo C-4
Diametro nominal 0.063m (2 1/2in)
Tamafio de la carga 3,491.39 kg
Porcentaje ocupado por el sélido 45%
Tiempo de dosificacién 0.5h
Capacidad volumétrica del alimentador 17.0 m*/h
Flujo volumétrico a dosificar 12.14 m3/h
Didmetro de paletas 0.30m (12 in)
Didmetro de ejes 0.051 m(2in)
Largo del tornillo 2.3 m (7.54 ft)
Velocidad de rotacién 45 RPM
Didmetro de seccién de alimentacién 0.25m (10 in)
Potencia del motor 0.56 kW (0.75 hp)
Material de construccién Acero al carbono
Tabla 7.25

Tanque para el almacenamiento de solvente mineral

Cédigo T-4
Tiempo aproximado de abastecimiento 1 Semana
Factor de seguridad 1.25
Volumen del tanque 37.74m?
Altura del tanque 3.64m
Diametro del tanque 3.64m
Material de construccién Acero al carbono
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Tabla 7.26

Reactor de esterificacion

Cddigo R-3
Tiempo de reaccién 12 horas
Volumen de disefio 34.67m’
Altura del liquido 3.44m
Altura del cilindro 331m
Altura de cada elipse 0.79m
Altura total del reactor 490 m
Didmetro interior del reactor 3.18 m
Flujo de calor maximo 5,167,635.39 ki/h
Area total de calentamiento 6.17 m°
Didmetro del agitador 1.06 m
Ancho de las aspas del agitador 0.26m
Altura de las aspas del agitador 0.21m
Distancia entre el fondo y el agitador 1.06 m
Ancho de las placas deflectoras 0.26m
Velocidad del agitador 90 RPM
Numero de Reynolds 3,395.28

Potencia requerida en el agitador

22.4 kW (30 hp)

Material de construccion

Acero inoxidable
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Tabla 7.27

Condensador vertical del material evaporado

Cadigo

E-1

Flujo masico de reflujo maximo

2296.23 kg/h

Flujo de calor maximo

34,523.13 kl/h

Flujo masico del agua 550.61 kg/h
Flujo volumétrico de agua 0.55 m*/h
Temperatura de entrada del agua 25 °C
Temperatura de salida del agua 40 °C
Tamafio nominal del tubo exterior 0.0762 m (3in)
Numero de cédula del tubo exterior 40

Didmetro exterior del tubo exterior

0.0889 m (3.5 in)

Didmetro interior del tubo exterior

0.0779 m (3.068 in)

Espesor de pared del tubo exterior

0.0055 m (0.216 in)

Arreglo de los tubos Triangular
BWG 16
Numero de tubos 4

Largo de los tubos

0.914 m (3 ft)

Diametro exterior de los tubos

0.0191 m (0.75 in)

Diametro interior de los tubos

0.0157 m (0.62 in)

Espesor de los tubos

0.0017 m (0.065 in)

< . ~ . 2
Area de disefio para el calentamiento 0.22m
Numero de cruces en la coraza 12
Numero de deflectores 11

Espaciado de los deflectores

0.0762 m (3in)

Distancia entre el centro de los tubos

0.0254 m (1 in)

Claro entre los tubos

0.0064 m (0.25 in)

Flujo en los tubos

Agua

Flujo en la coraza

Vapores organicos y agua

Material de construccion del tubo interior

Cobre

Material de construccion del tubo exterior

Acero inoxidable
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Tabla 7.28

Decantador del material condensado

Cadigo D-1

Caudal de entrada 2.79 m*/h

Caudal de la fase de agua 0.12 m*/h

Caudal de la fase de xileno y solvente mineral 2.67 m3/h
Volumen del decantador 0.73m’
Didmetro interior del decantador 0.77m
Longitud del decantador 1.55m
Altura total de las fases (Z1) 0.70 m
Altura de la fase mas densa (Za1) 0.06m
Altura de la fase menos densa (Zay) 0.60 m
Tiempo de retencion 15 min

Material de construccion

Acero al carbono

Tabla 7.29
Tanque de dilucién

Cédigo T-5
Factor de seguridad 1.25
Volumen del tanque 30m?
Altura del tanque 4.18 m
Diametro del tanque 4,18 m
Didmetro del agitador 1.02m
Ancho de las aspas del agitador 0.25m
Altura de las aspas del agitador 0.20m
Distancia entre el fondo y el agitador 1.02 m
Ancho de las placas deflectoras 0.25m
Velocidad del agitador 60 RPM
Numero de Reynolds 2783.87
Potencia requerida en el agitador 8.21 kW (11 hp)
Material de construccién Acero al carbono

42



Tabla 7.30
Intercambiador de calor

Cadigo E-2
Flujo masico de Resina Alquidica 11,283.86 kg/h
Flujo de calor maximo 3,147,919.18 ki/h
Flujo masico de agua 50,206.05 kg/h
Flujo volumétrico de agua 50.21 m?/h
Temperatura de entrada del agua 25°C
Temperatura de salida del agua 40 °C
Didmetro interior del tubo exterior 0.54 m (21.25in)
Arreglo de los tubos Triangular
BWG 18
Numero de tubos 339
Largo de los tubos 4.88 m (16 ft)
Diametro exterior de los tubos 0.0191 m (0.75 in)
Didmetro interior de los tubos 0.0157 m (0.62 in)
Espesor de los tubos 0.0017 m (0.065 in)
Area de disefio para el calentamiento 98.86 m*
Numero de cruces en la coraza 16
Numero de deflectores 15
Espaciado de los deflectores 0.3048 m (12 in)
Distancia entre el centro de los tubos 0.0238 m (15/16 in)
Claro entre los tubos 0.0048 m (0.188 in)
Flujo en los tubos Agua
Flujo en la coraza Resina Alquidica
Material de construccién del tubo interior Cobre
Material de construccién del tubo exterior Acero inoxidable
Tabla7.31

Estudio econdmico

Inversion Inicial Q6,026,538.19

VAN Q4,780,200.71
TIR 44%
Tiempo de recuperacién (afios) 1.93
Tiempo de recuperaciéon (meses) 23.16
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VIll DISCUSION

Este trabajo de graduacion se evalud, a nivel de laboratorio, la factibilidad de la
produccién de resina alquidica a partir de Polietilen Tereftalato (PET) reciclado
guimicamente, proceso para el cual se disefié una linea de produccién. Ademas, se
realizd un estudio de factibilidad econdmica, mediante diferenciacién de costos, para
evaluar la viabilidad del retorno de la inversion inicial y el tiempo de recuperacion de la

misma.

La resina alquidica es un componente muy importante en pinturas sintéticas y en
este caso es producida a partir de anhidrido ftalico como acido policarboxilico,
pentaeritritol como alcohol polihidrico y aceite de soya como modificante. El proceso
propuesto intenta disminuir la cantidad de anhidrido ftalico utilizado, empleando BHET
como materia prima. Este compuesto es un sélido ceroso que se puede obtener por
medio de la despolimerizacion de PET, utilizando el método de glicolisis. Por lo tanto,
una de las principales ventajas que presenta el método planteado es la reduccién de
costos en materia prima debido a que el PET se puede obtener a partir de botellas de
plastico desechadas, las cuales tienen un valor por kilogramo muy inferior al del
anhidrido ftalico. Una segunda ventaja consiste en la proyeccion de una imagen de

responsabilidad ambiental para la empresa.

Los resultados que se obtuvieron para la evaluacion del método se presentan en las
Graficas 7.1y 7.2 (pdgina No. 24 y No. 25, respectivamente). A partir de éstos se puede
afirmar que es posible aplicar el método propuesto y generar un escalamiento a una
linea de produccidén, esto debido a que se cumplieron los dos factores mas importantes
a considerar en la produccién de la resina alquidica, a saber, la disminucién del nimero
acido y el aumento en la viscosidad. En la reaccion de esterificacion se puede observar
qgue el nimero acido desciende rapidamente en las primeras horas de la reaccién,
disminuyendo luego de manera mas lenta en las subsiguientes horas hasta el final del
proceso. El fendmeno contrario se observa con respecto a la viscosidad. El aumento en
viscosidad por parte de la resina en formacion se efectia de manera lenta al inicio de la

esterificacion, acelerandose en las ultimas horas del proceso.
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Este suceso puede ser explicado por la probabilidad que tienen dos puntos
reactivos de entrar en contacto, donde se deriva que el inicio de la reaccién de
esterificacion presenta una mayor velocidad y posteriormente suceda con mas lentitud,
segun va disminuyendo la probabilidad de contacto, por ser cada vez menor el nimero
de moléculas sin reaccionar. Al mismo tiempo, la complejidad de las moléculas aumenta
al pasar de cadenas lineales de polimeros a entrecruzamientos de los mismos,

reflejandose ello en un aumento de viscosidad lento al inicio, y brusco al final.

El éxito que se tuvo en la reaccidn anteriormente mencionada se debié a la correcta
sintesis del BHET, como se puede observar en la Tabla 7.1 (pagina No. 21) su punto de
fusién promedio fue de 112 + 3.16 °C, valor muy similar al que se indica en la teoria, el
cual es de 110 °C. Esto permite suplir los acidos carboxilicos que proporcionaba

anteriormente el anhidrido ftalico en la reaccion de esterificacion.

Sin embargo, el nimero acido tipico de una resina alquidica varia entre 5y 15. En la
Tabla 7.7 (pagina No. 23) se puede observar que el valor del nimero acido al final del
tiempo de reaccién fue mayor al rango apropiado, a saber, 46.4. Esto se debié a cuatro
factores; el mas importante de ellos es que por razones de costos no se utilizé hidréxido
de litio como catalizador en la reaccidon de esterificacién, a que se tuvo una gran
cantidad de impurezas provenientes de la sintesis del BHET, que la velocidad de
agitacién no fue la adecuada y a residuos de etilenglicol mantenidos en la resina. El
primero de ellos no permiti6 tener una apropiada velocidad de reacciéon, no
completdndose ésta al cabo de las 12 horas de proceso. El segundo factor agregd
etilenglicol y residuos de PET sin reaccionar al balén, los cuales no fueron separados del
BHET al momento de la filtracién al vacio, impidiendo tener el numero de contactos
suficientes entre los materiales reaccionantes. El tercer factor provocé que ciertos
reactivos sélidos se depositaran en las paredes del balén y se carbonizaran, no
permitiendo asi, mantener los sélidos en suspensién hasta que se fundieran en la
mezcla reaccionante. Por ultimo, el etilenglicol que no se logré separar del BHET detuvo
tempranamente la reaccién de esterificacion al reaccionar con los monoglicéridos e

impedir que sigan reaccionando con los acidos carboxilicos.

La reaccidn de esterificacion fue llevada a cabo por el método azeotrdpico ya que
provee un medio mas adecuado para obtener una resina con viscosidad mas baja y un

color mas claro que utilizando un proceso por fusidon con gas inerte como medio de
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extraccién. El método utilizado hace uso de un solvente, en este caso xileno, para
extraer el agua de esterificacion y favorecer el avance de la reaccion. Ademas, los
vapores del solvente forman un medio adecuado para prevenir el contacto de la mezcla
con el aire, tendiendo asi, rendimientos mas elevados, estructuras poliméricas mds
uniformes, procesamiento mas rapido, costos mas bajos y una mayor limpieza en el
equipo de proceso. Al mismo tiempo mantiene al anhidrido ftalico en solucién, mientras
gue en el cocinado por fusion, este reactivo cubre la parte superior de la mezcla y el

sistema de condensacion, ya que sublima a la temperatura de esterificacién.

De acuerdo a los resultados que se obtuvieron en la fase de experimentacién se
propone una linea de produccion tipo batch de resina alquidica modificada a partir de

PET reciclado quimicamente.

Es necesario resaltar que la linea de producciéon propuesta estd basada en un
escalamiento de los resultados a nivel de laboratorio y de cierta informacién aportada
por la empresa de fabricacién de pinturas con la cual se trabajé. Sin embargo, esto no es
lo mas adecuado para poner en marcha un proceso a nivel industrial, ya que hay que
pasar por ciertos niveles antes de llegar a la linea de produccion como tal. Esto es
debido a que muchos aspectos y posibles problemas no fueron tomados en cuenta en la

fase de experimentacidn, y que probablemente si se revisarian en una planta piloto.

Por lo tanto, se recomienda que antes de llevar a cabo el proceso a nivel industrial
se realice un escalamiento desde la fase experimental a un aumento de diez veces el
tamarfio del equipo utilizado en el laboratorio y posteriormente pasar a la construccion
de una planta piloto. Todo esto con el objetivo de recopilar informacién adecuada que
solucione los posibles problemas que se presenten en la puesta en marcha de la linea de
produccién, logrando asi, mejores rendimientos y reduccidén de costos por no tener que

parar la produccién por problemas técnicos.

En términos generales, el proceso se puede dividir en ocho etapas. La primera etapa
consiste en la trituracion de botellas PET por medio de un molino de martillos para
disminuir el tamano de particula con el objetivo de aumentar el area superficial y
mejorar la eficiencia de reaccién. La segunda es la reaccion de despolimerizacién del PET
gue ha sido triturado y agregado a un reactor en combinacion con etilenglicol y acetato

de zinc como catalizador. Es importante controlar las condiciones de reaccidn, tales
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como el tiempo de la misma, la temperatura y la agitacion. El producto que se obtiene
de esta reacciéon es una suspension de BHET. La siguiente etapa consiste en la
separacion fisica del BHET y el etilenglicol que ayudd a la reaccidn. La cuarta etapa
consiste en la mezcla de aceite de soya y pentaeritritol en un tanque agitado con
chaqueta de calentamiento durante un periodo de tres horas para obtener
monoglicéridos mediante una reaccion de alcohdlisis. En la quinta etapa es llevada a
cabo la reaccién de esterificacion entre el anhidrido ftdlico, el BHET y los monoglicéridos
para obtener la resina alquidica; en esta etapa también se debe de tener un estricto
control de la temperatura, agitacién y del tiempo de reaccién, la cual es ayudada por
xileno y solvente mineral como los extractores del agua de esterificacidon. Asimismo, es
necesaria la utilizacién de un condensador de concha y tubos para condensar el material
evaporado y separar los vapores organicos del agua, este proceso es llevado a cabo en Ia
sexta etapa. En la séptima etapa se recircula el material organico y se elimina el agua
por medio de un decantador horizontal. La resina alquidica proveniente de la quinta
etapa es llevada a un tanque de dilucidn en donde se agrega solvente mineral para
otorgarle las propiedades finales de viscosidad y porcentaje de solidos; esta es la octava

y ultima etapa.

Para tener una mejor idea de estas etapas se puede observar el balance de masa de
la Figura 7.2 (pagina No. 31) en donde ademds de mostrar estas etapas se pueden
analizar las corrientes de entrada y salida de las mismas. Para mas detalle de estas
corrientes se puede acudir a la Tabla 7.9 (pagina No. 32) en donde estan listadas por
orden alfabético y cuentan con su descripcidn y respectiva magnitud. Ademas, la Tabla
7.10 (pagina No. 33) presenta los flujos de calor para cada una de las etapas del proceso
gue requieran agregar o extraer el mismo. Si se quiere observar a detalle la linea de
produccidn, ésta se muestra en el diagrama de flujo de la Figura 7.1 (pagina No. 26) en
donde estan todos los equipos necesarios para llevar acabo el proceso, asi como la
cantidad de materia que entra y sale por cada uno de ellos. El disefio de estos equipos

se discutird mas adelante.

El dimensionamiento del equipo se basd, tanto en la fase experimental como en la
formulacion y cantidades de reactivos con las que trabaja actualmente la empresa de
pinturas con que se trabajé. Para el proceso de despolimerizacién de PET, con el cual no

cuenta la empresa en cuestion, éste fue basado en la experimentacion y posterior
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escalamiento. Se logrd asi, a pesar del cambio de proceso, mantener la produccién

actual del producto, es decir, el mismo volumen de produccién de la resina alquidica.

Para la realizacidn del proceso son necesarios seis tanques verticales, cinco son sélo
de almacenamiento y uno es para una etapa como tal en el proceso. Los tanques de
almacenamiento fueron concebidos para proporcionar suficiente reactivo para la
semana de produccién, es decir, tres dias a la semana. Se utilizé un factor de seguridad
de 1.25 (25% mas del volumen necesario). Por otra parte, el tanque de dilucién es
utilizado para mezclar el solvente mineral en la resina alquidica proveniente del reactor,
por lo cual no requiere tomar en cuenta el tiempo de almacenamiento. Todos los
tanques estan hechos de acero al carbono y estdn cerrados para evitar la evaporacién

del reactivo.

A lo largo del proceso se hace uso de tres reactores de distintos tamafnos y
capacidades pero todos estan construidos por dos cabezas elipsoidales, una superior y la
otra inferior. El material a reaccionar dentro de los reactores ocupa un 75% del volumen
total de estos debido a seguridad y a especificaciones técnicas del eje de la turbina. Los
reactores deben de tener una buena agitacién para tener una mezcla adecuada de los
reactantes y evitar que haya sedimentacidn de sélidos y éstos se carbonicen. En los tres
reactores, asi como en el tanque de dilucién del solvente mineral es utilizada una
turbina de seis aspas rectas con las proporciones de una turbina estandar. Tal y como se
puede observar en la Tabla 7.15, 7.19, 7.26 y 7.29 (pdgina No. 35, No. 37, No. 40 y No.
42, respectivamente) se utilizara un motor de 1 hp para el reactor de despolimerizacién,
uno de 1.5 hp para el reactor de alcohdlisis y para el de esterificacion se utilizard uno de

30 hp; para el tanque de dilucion se instalard uno de 11 hp.

Se recurrird a alimentadores de tornillo para dosificar el material sélido (PET
triturado, BHET, pentaeritritol y anhidrido ftalico) a los distintos reactores, la razén de
su uso es para mantener una alimentacidén controlada y un sello entre la atmdsfera
inerte dentro del reactor y el exterior. El tiempo de dosificacion es de media hora y la
velocidad de rotacién, asi como el diametro del tornillo difiere para cada uno de los
alimentadores. El largo de todos los tornillos es el mismo, a saber, 2.3 metros. Para
ingresar el material sélidos a los tornillos de dosificacion se hara uso de tolvas de
dosificaciéon con forma cénica y tomando en cuenta el angulo de reposo de los

respectivos sélidos para evitar acumulacién de los mismos en las paredes de las tolvas.
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La seccion del proceso donde es llevada a cabo la sintesis del BHET cuenta, aparte
del reactor para la despolimerizacion de PET y el tornillo de alimentaciéon con su
respectiva tolva, con un molino de martillos para la trituracién de las botellas de plastico
desechadas y un filtro prensa para la separaciéon de la suspensién de BHET que
recuperara el sélido deseado. El molino de martillos es un desintegrador Rietz, modelo
R-12, y esta dimensionado segun el flujo mdsico de operacion a ser molido; el tiempo
total de operacion es de 3.33 horas. Tal y como se puede ver en la Tabla 7.12 (pagina
No. 34), la potencia del motor es de 15 hp, el didmetro del rotor es de 12 pulgadas y la

velocidad de rotacion del mismo es de 7,200 RPM.

En la linea de produccién son utilizados dos intercambiadores de calor de concha y
tubos, solamente que uno es utilizado como condensador vertical en el reactor de
esterificacion y el segundo es utilizado para enfriar la resina alquidica diluida al final del
proceso de produccion. En el primer intercambiador es necesario condensar el material
evaporado para separar el azebtropo xileno-agua y enfriar de mds para asegurarse que
la separacién haya sido completada. Es utilizado entonces, un arreglo triangular en los
tubos de cobre por donde es ingresada el agua de enfriamiento y por la coraza fluye el
vapor organico junto con el agua de esterificacion. Teniendo el area que es requerida
para la condensacién (0.22 m?), el largo de los tubos y el didmetro de los mismos, se
determind que la cantidad de ellos que son requeridos es de cuatro. El drea de contacto
dependia de la cantidad maxima de material a condensar, la cual fue determinada a
nivel experimental, se tuvo que al cabo de una hora de reaccién se habia condensado
aproximadamente el 25% del agua de esterificacién, asi como el mismo porcentaje para
el xileno y el solvente mineral. Para ver mas detalles del condensador vertical se puede

recurrir a la Tabla 7.27 (pagina No. 41).

El segundo intercambiador de calor, como se menciond anteriormente, fue
disefiado para enfriar la resina alquidica diluida desde los 150 °C hasta los 35 °C en un
proceso a contracorriente con dos pasos en los tubos y uno en la coraza; al igual que en
el condensador vertical, el nUmero de tubos para el intercambiador fue calculado con el
flujo por hora maximo de resina a enfriar, resultando asi en 339 tubos de cobre.
Teniendo esta cantidad de tubos se definié que el diametro interior de la coraza tenia

qgue ser de 21.25 in para poder contenerlos en su totalidad.
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El tanque decantador fue disenado en posicién horizontal y cuenta con un volumen
de 0.73 m? para un tiempo de retencion de 15 minutos tal y como se puede ver en la
Tabla 7.28 (pdgina No. 42). El agua es extraida en la parte inferior del decantador debido
a su mayor densidad y a este fase tiene una altura de 6 cm desde el fondo del tanque,
mientras que la fase organica es extraida a una altura de 60 cm desde el fondo del
mismo. Esta fase es recirculada al reactor con el objetivo de no tener que agregar mas
xileno y solvente a medida que la reaccién avanza y de esta manera, reducir costos en

materia prima.

En lo que concierne al estudio econdmico es necesario mencionar que la empresa
ya cuenta con una linea de produccidon de resina alquidica, de lo que carece es del
equipo necesario para producirla a partir de botellas de plastico recicladas
guimicamente. Es por ello que a pesar de que se diseiid toda la linea de produccidn,
solamente se hara el analisis econdmico para la secciéon no existente. Debido a esto se
utilizard un método conocido como diferenciacion de costos, donde se tomaran en
cuenta sélo los cambios entre la linea actual y la propuesta, ya sea en la inversidn inicial

del equipo que sera utilizado, asi como en el ahorro en los costos fijos y variables.

Como se mencionaba anteriormente, con la linea de produccién propuesta se
cuenta con un gran ahorro en la compra de anhidrido ftalico, aunque este ahorro es
disminuido por el hecho de tener que suplir esta cantidad del reactivo por botellas de
plastico desechadas junto con los reactivos necesarios para su conversién en BHET, a
saber, etilenglicol y acetato de zinc. Ademas, sera necesario contratar a tres nuevos

operarios ya que se requerirad de mayor personal.

Por ultimo, como se puede observar en la Tabla 7.31 (pdgina No. 43), la tasa interna
de retorno de la inversion es del 44% y el tiempo de recuperacién de la misma es de
1.93 afios, lo cual representa un excelente valor que hace ser muy atractivo al proyecto.
Ademas, como se puede ver en la Tabla F.10 (pagina No. 174), los beneficios que seran
aportados a la empresa durante los siguientes afios representan un incentivo muy
grande y hacen de este trabajo una base de gran ayuda para un posterior trabajo de
mayor amplitud que proporcione mas informacion y detalles para la puesta en marcha

de la seccion propuesta.



IX. CONCLUSIONES

Se logré obtener resina alquidica a partir de polietilen tereftalato reciclado
guimicamente a nivel experimental.

La sintesis de BHET fue llevada a cabo correctamente, siendo esto comprobado
mediante el punto de fusién del mismo.

El rendimiento de la reaccion de esterificacion aumenta con el tiempo de
reaccion, por lo que se recomienda para esta etapa un tiempo mayor a las doce
horas utilizadas.

El disefio de la linea de produccién propuesta es solamente una aproximacion
basada en el escalamiento de los resultados experimentales a nivel laboratorio.

Se utilizard un molino de martillos tipo pulverizador Rietz para la trituracién de
las botellas de plastico desechadas.

Todos los reactores que seran utilizados cuentan con cabezas elipsoidales,
tornillos de alimentacion para reactivos sélidos y el material de construccién sera
de acero inoxidable.

La Tasa Interna de Retorno de la Inversidon (TIR) es del 44%, el tiempo de
recuperacién de la misma es de 23 meses y 5 dias y el VAN a cinco afios para el
proyecto es de Q 4,780,200.71, pudiéndose afirmar que el proyecto es
econdmicamente factible.
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X. RECOMENDACIONES

Utilizar acetato de zinc en estado solido como catalizador en la fase
experimental para la sintesis de BHET, ya que esto disminuird el tiempo de
reacciéon y aumentara el rendimiento de la misma.

Emplear hidréxido de litio como catalizador en estado solido en la fase
experimental para la sintesis de resina alquidica, ya que esto disminuira el
tiempo de reaccién y aumentara el rendimiento de la misma.

Experimentar con diéxido de carbono como gas inerte a una concentracién de 10
ppm en la reaccion de esterificacidon para obtener un menor valor del nimero
acido, asi como un color mas claro en la resina final.

Experimentar con una disminucién de un 10, 20 y 30% en la cantidad de BHET
empleada en la sintesis de resina alquidica para disminuir los valores de numero
acido

Experimentar con una proporcion del 70% de pentaeritritol y 30% de aceite de
soya en la reaccion de alcohdlisis para aumentar la concentracion de
monoglicéridos.

Efectuar las pruebas de tiempo de curado, porcentaje de sdlidos totales a la
resina final para determinar si posee las propiedades deseadas.

Realizar un estudio cinético quimico de las reacciones involucradas en el proceso
para poder llevar acabo un mejor disefio de los reactores a utilizar.

Investigar la implementacién de una etapa de enfriamiento de la suspension de
BHET para mejorar la filtracion del sélido deseado.

Experimentar la filtracion de la suspensién de BHET con carbdn activado a altas
presiones para obtener mejores rendimientos de separacion.

Fundir el PET triturado antes de introducirlo al reactor de despolimerizacion para
disminuir costos de operacion en el mismo.
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ANEXO A

Datos de referencia

Tabla A.1

Peso molecular de los reactivos y productos

Compuesto Peso molecular
P (kg/mol)
Agua 18.01
Anhidrido Ftalico 148.1
BHET 150
Pentaeritritol 136.15
Solvente Mineral 121.4
Xileno 106.16
Tabla A.2

Densidad de los reactivos y productos

Compuesto Densid?d
(kg/m’)

Aceite de Soya 920
Anhidrido Ftdlico 1530
BHET 1490
Hidréxido Litio 1460
Pentaeritritol 1380
Solvente Mineral 830
Xileno 860
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Tabla A.3
Calor especifico de los reactivos y productos

Compuesto Calor especifico
(k)/kg °C)
Aceite Soya 2
Agua 4.18
Anhidrido Ftalico 1.76
BHET 1.1
Etilenglicol 2.41
Pentaeritritol 1.87
PET 1.04
Solvente Mineral 2.05
Xileno 2.22
Tabla A4

Calor de vaporizacion de los reactivos y productos

Combpuesto Calor de vaporizacion
i (kJ/mol)
Agua 40.7
Solvente Mineral 35.3
Xileno 36.8
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ANEXO B

Fase experimental

A. Reaccion de Alcohdlisis

1. Evaluacion a nivel experimental de la reaccion de alcohdlisis. Se evalud la
reaccién de alcohdlisis a partir de la transesterificacion de pentaeritritol y aceite de soya
para obtener monoglicéridos, los cuales seran parte de la materia prima de la resina
alquidica. Para la evaluacidn se utilizé una prueba de solubilidad con tres partes de
metanol por una del producto de la reaccién (mezcla inicial). Los monoglicéridos a
diferencia del aceite, son solubles en metanol, permitiendo determinar si efectivamente
se produjeron monoglicéridos.

Tabla B.1
Prueba de solubilidad de la mezcla inicial

Tiempo (h) Corrida No.1 | Corrida No.2 | Corrida No. 3
0.5 ND ND ND
1 ND ND ND
1.5 ND DP DP
2 DP DP DP
2.5 DP DP DC
3 DC DC DC

ND = No se disolvid
DP = Se disolvié parcialmente
DC = Se disolvié completamente
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2. Determinacion de la densidad de la mezcla inicial

Tabla B.2
Densidad de la mezcla inicial

Masa de Volumen de .
No. Corrida | mezcla inicial | mezcla inicial Densidad
(£0.0001g) | (t0.05my | &MU
1 49.4352 51.25 0.96
49.9689 50.95 0.98
3 52.5667 53.15 0.99
Promedio 0.98
Desviacion estandar 0.01

B. Reaccidn de la despolimerizacion de PET

1. Evaluacion a nivel experimental de la despolimerizacion de PET

Tabla B.3
Punto de fusion del BHET sintetizado

I\/T:é;‘:a Punto de fusién (°C)
1 108
2 111
3 115
4 114
Promedio 112
Desvllacmn 316
estandar
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2. Determinacion de la densidad de la suspension de BHET

Tabla B.4
Densidad de la suspension BHET

Masa de Volumen de .
No. Corrida | mezcla inicial | mezcla inicial Densidad
(£0.0001g) | (t0.05my) | &™)
1 63.7251 50.00 1.27
66.3561 51.05 1.30
3 66.5343 50.05 1.33
Promedio 1.30
Desviacion estandar 0.03

C. Resina alquidica a partir de PET reciclado quimicamente

1. Calculo del Numero acido para la muestra de resina alquidica.

determinar el numero acido se utiliza la siguiente ecuacion:

V..., xNx56.1

KOH

Numero &cido = 2
M Ecuacion No. 1

Donde:
Vkon = Volumen de solucidén de hidréxido de potasio 0.1 N utilizado

N = Normalidad de la solucién de hidréxido de potasio (0.1 N)
M = Masa de la muestra de resina alquidica (1 g)
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Para

Utilizando los valores obtenidos de la primera corrida mostrados en la Tabla A. se

obtiene lo siguiente:

17.8 mLx0.1 Nx56.1
Numero 4cido = _ g9 g M8 KOH

1g g




reciclado quimicamente con respecto al tiempo para la primera corrida

Tabla B.5
Determinacion del numero acido para la produccion de resina alquidica a partir de PET

Tiempo Temperatura Volumen de | Numero acido

(h) (°C) KOH (£ 0.05 mL) | (mg KOH/g)
1 230 17.81 99.9

2 230 16.63 93.3

3 230 12.88 71.7

4 230 12.21 68.5

5 230 11.56 64.3

6 230 9.46 52.5

7 230 8.00 44.9

8 230 7.74 43.4

9 230 7.31 41.0

10 230 7.39 40.9

11 230 6.60 37.0

12 230 6.42 36.0

Tabla B.6

61

Datos obtenidos para la determinacion del niimero acido durante la sintesis de resina

alquidica a partir de PET reciclado quimicamente para la segunda corrida

Tiempo Temperatura Volumen de | Numero acido

(h) (°C) KOH (£ 0.05 mL) | (mg KOH/g)
1 230 22.05 123.7

2 230 18.15 101.8

3 230 16.19 90.8

4 230 15.29 85.8

5 230 13.23 74.2

6 230 12.55 70.4

7 230 11.23 63.0

8 230 10.78 60.5

9 230 10.30 57.8

10 230 10.36 58.1

11 230 10.16 57.0

12 230 9.77 54.8




Tabla B.7
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Datos obtenidos para la determinacidn del nimero acido durante la sintesis de resina

alquidica a partir de PET reciclado quimicamente para la tercera corrida

Tiempo Temperatura Volumen de | Numero acido

(h) (°C) KOH (£ 0.05 mL) | (mg KOH/g)
1 230 20.73 116.3

2 230 19.88 111.5

3 230 16.17 90.7

4 230 14.15 79.4

5 230 9.11 51.1

6 230 10.98 61.6

7 230 10.12 56.8

8 230 9.07 50.9

9 230 9.02 50.6

10 230 9.09 51.0

11 230 8.95 50.2

12 230 8.61 48.3

Numero acido (mg KOH/g)
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Grafica B.1
Numero acido de la resina alquidica a partir de PET
reciclado quimicamente con respecto al tiempo
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Grafica B.2
Numero acido de la resina alquidica a partir de PET
reciclado quimicamente con respecto al tiempo
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Grafica B.3
Numero acido de la resina alquidica a partir de PET
reciclado quimicamente con respecto al tiempo
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Tabla B.8
Viscosidad de la produccion de resina alquidica a partir de PET reciclado
guimicamente con respecto al tiempo para la primera corrida

Tiempo Viscosidad
(h) (P)
1 1.0
2 1.0
3 1.1
4 1.1
5 1.2
6 1.3
7 1.5
8 1.9
9 2.3
10 3.2
11 3.7
12 5.3
Tabla B.9

Viscosidad durante la sintesis de resina alquidica a partir de PET reciclado
quimicamente con respecto al tiempo para la segunda corrida

Tiempo Viscosidad
(h) (P)
1 0.9
2 1.0
3 1.1
4 1.1
5 1.1
6 1.1
7 1.2
8 1.3
9 2.6
10 3.0
11 33
12 4.7




Tabla B.10
Viscosidad durante la sintesis de resina alquidica a partir de PET reciclado

gquimicamente con respecto al tiempo para la tercera corrida

Tiempo

(h)

Viscosidad

(P)
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Grafica B.5
Viscosdiad de la resina alquidica a partir de PET
reciclado quimicamente con respecto al tiempo
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2. Determinacion de la densidad de la resina alquidica

Tabla B.11
Densidad de la resina alquidica

Masa de Volumen de .
No. Corrida mezcla inicial | mezcla inicial Densidad
(£0.0001g) | (t0.05my | &™)

1 49.8898 50.50 0.99

2 50.0597 50.1 1.00

3 51.7715 51.2 1.01
Promedio 1.00

Desviacion estandar 0.01

3. Determinacién de la densidad de la resina alquidica diluida

Densidad de la resina alquidica diluida

Tabla B.12

Masa de Volumen de .
. . . . . Densidad
No. Corrida mezcla inicial | mezcla inicial (g/mL)

(£0.0001g) | (t0.05mL) | ‘B

1 57.5758 52.00 1.11

2 60.1962 50.50 1.19

3 53.4795 51.50 1.04
Promedio 1.11

Desviacion estandar

0.08
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ANEXO C

Balance de masa

A partir de la materia prima listada en la Tabla C.1 y C.2, se elaborara el balance
de masa en cada una de las etapas del proceso de produccion de resina alquidica.
Utilizando esta informacidon, en conjunto con el balance de energia, se determinara la
capacidad de los equipos que serdn utilizados en el proceso. Ademas, se tomaran en
cuenta los siguientes aspectos para la linea de produccién.

e Tipo de operacidn: Batch
o Tiempo de produccidn al aifo: 140 dias

e Produccion semanal: 3 lotes

Tabla C.1
Materia prima requerida para un batch de produccién de resina alquidica

Compuesto Masa (kg)

Anhidro Ftalico 2,403.97

BHET 3,491.39

Aceite de Soya 8,769.12
Xileno 801.32

Solvente Mineral 7,923.81

Hidréxido Litio 3.95
Pentaeritritol 1,774.48
Tabla C.2

Materia prima requerida para un batch de produccion de BHET

Compuesto Masa (kg)
Polietilen Tereftalato (PET) 3497.44
Etilenglicol 5,246.16
Acetato de Zinc 13.99
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Balance de masa para cada etapa del proceso

El balance de masa para cada una de las etapas del proceso es el siguiente:

Entradas = Salidas

1. Trituracion de botellas de plastico. Esta etapa es ejecutada en el molino de
cuchillas, el balance de masa es el siguiente:

Figura C.1 Diagrama de balance de masa para la etapa de trituracion de botellas
PET.
Entradas = Salidas
Botellas PET = PET + Pérdidas

(A) (B) (C)

e

Molino de Martillos

O
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La cantidad de PET necesaria después de que pasen las botellas PET por el molino de
martillos corresponde a:

PET (B):
3491.44 kg.
Debido a que el molino de martillos tiene una eficiencia del 95%, la cantidad de
botellas PET que tienen que ser ingresadas al molino es:
Botellas PET (A):

0,
3,491.44 kg PET(lgoM

) = 3,681.51 kg Botellas PET

%

Las pérdidas corresponden al 5% de la entrada de botellas PET.

Pérdidas (C):

3,681.51 kg Botellas PET 5% =184.08 kg pérdidas

2. Reaccidon de despolimerizacion para obtener BHET. Esta etapa se da en un
tanque de mezclado con chaqueta de calentamiento, el balance de masa es el siguiente:

Figura C.2 Diagrama de balance de masa para la etapa de reaccién de
despolimerizacion de PET.

Salidas

Entradas

PET + Etilenglicol + AcetatodeZinc = Suspension BHET

(B) (D) (E) (F)
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Reactor
Despolimerizacion

@ e E

Suspension BHET (F):
3,497.44 kg PET +5,246.16 kg Etilenglicol + 13.99 kg Acetato de Zinc = 8,475.24 kg Suspension BHET
La suspensiéon de BHET esta formada por BHET sdlido y el etilenglicol utilizado.

Ademas, contiene el material que no reaccioné debido a que la eficiencia de la reaccién
es tan solo del 75%. La cantidad de BHET se determina por medio de esta eficiencia.

) 75% =2049.28 kg BHET

BHET = 3497.44 kg PET
192 kg PET )\ 1 mol PET 1 mol BHET

1 mol PET J(l mol BHET][BO kg BHET

La cantidad de material que no reacciond se obtuvo por medio de la materia prima
gue hubiera sido necesaria para obtener la cantidad de BHET que no se produjo.
La cantidad de BHET que no se formd es la diferencia entre la produccién mdaxima si la
eficiencia en la despolimerizacién fuera del 100% y la produccién con la eficiencia real
del 75%.

BHET = 3497.44 kg PET( 1 mol PET j(l mol BHETj(lSO kg BHET

j 100% =2732.37 kg BHET
192 kg PET J\_ 1 mol PET 1 mol BHET

BHET que no se logré producir: 683.09 kg BHET

La cantidad de PET necesaria para producir esta cantidad de BHET es la siguiente:

0,
PET = 683.09 kg BHET( 1 mol BHET )( 1 mol PET j(wz kg PETJ(lOOA

=1165.81 kg PET
150 kg BHET )\ 1 mol BHET /\ 1 mol PET )\ 75%
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3. Separacion de BHET y etilenglicol. Esta etapa se da en un filtro prensa, el
balance de masa es el siguiente:

Figura C.3 Diagrama de balance de masa para la etapa de separacién de BHET y

etilenglicol
Entradas = Salidas
Suspensién BHET = BHET + Etilenglicol

(F) (G) (H)

e
e

Filtro Prensa

@

BHET (G):

8,475.24 kg suspension BHET- 5,246.16 kg etilenglicol 95% =3,491.39 kg BHET

Etilenglicol (H):

8,475.24 kg suspensién BHET - 3,491.39 kg BHET = 4,983.85 kg etilenglicol
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4. Reaccion de alcohdlisis. Esta etapa se desarrolla en un reactor con chaqueta de
calentamiento y turbina para agitacién, el balance de masa es el siguiente:

Figura C.4 Diagrama de balance de masa para la etapa de reaccidn de alcohdlisis.

Entradas

Salidas

Aceite de Soya + Pentaeritritol

Mezcla Inicial

(1) () (K)

Reactor C
Alcohdlisis

©

Mezcla inicial (K):

8,762.12 kg Aceite de soja + 1,774.48 kg Pentaeritritol = 10,543.60 kg Mezcla inicial

La mezcla inicial esta formada por monoglicéridos debido a la reaccién, pero también
presenta impurezas propias de la materia prima; asi como material que no reacciond
debido a que la eficiencia de la reaccion es del 90%.

Dado que la pureza promedio de la materia prima es del 98.5%, la cantidad de
materia prima pura es la siguiente:
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Materia prima pura:

(8,762.12 kg Aceite de soja + 1,774.48 kg Pentaeritritol) 98.5% = 10,385.45 kg Materia prima pura

Por lo tanto, la cantidad de monoglicéridos formados con respecto a la materia prima
pura, debido a la eficiencia del 90%, es:

Monoglicéridos:

(10,385.45 kg Materia prima pura) 90% =9,346.90 kg Monoglicéridos

La cantidad de materia que no reaccioné es la siguiente:

(10,385.45 kg Materia prima pura) 10% = 1,038.54 kg Material sin reaccionar

Por ultimo, en la corriente de mezcla inicial, se encuentran las impurezas que
corresponden al 1.5% de la materia prima.

Impurezas:

(8,762.12 kg Aceite de soja + 1,774.48 kg Pentaeritritol) 1.5% = 158.15 kg Impurezas
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5. Reaccién para obtener resina alquidica. Esta etapa se ejecuta en el reactor de
esterificacion, el balance de masa es el siguiente:

Figura C.5 Diagrama de balance de masa para la etapa de reaccién de esterificacion
para obtencion de resina alquidica

Entradas = Salidas
Mezcla inicial + Anhidrido Ftalico + BHET + Xileno + Solvente Mineral + LiOH

(K) (L) (G) (M) (N) (0)

= Material evaporado + Resina Alquidica

(P) (Q)

[ 1

&

Reactor
Esterificacion

IGO0,

&
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El material evaporado que sale del reactor hacia el condensador esta constituido por
agua, xileno y solvente mineral. Estos subproductos se especifican a continuacion.

El agua que se obtiene como subproducto proviene de la suma del agua producida a
partir del Anhidrido Ftdlico y del BHET, la reaccién presenta una eficiencia del 85%.

Agua obtenida a partir de Anhidrido Ftalico:

2,403.97 kg Anhidrido Ftalico 99% ( 1 mol Anhidrido Ftdlico j( 1 mol H,0 j*

148.1 kg Anhidrido Ftdlico J\ 1 mol Anhidrido Ftalico

(18.01 kg H,0

85% =246.00 kg H,0
1mol H,0

Agua obtenida a partir de BHET:

1 mol BHET \( 1mol H,0 (18.01 kg H,0
3,491.39 kg BHET 60% | — 2 ALSLL ) %" |(85%) = 213.79 kg H,0
150 kg BHET )\ 1 mol BHET )| 1 mol H,0

Agua total:

246.00 kg H,0 + 213.79 kg H,0 = 459.80 kg H,0

El xileno evaporado corresponde al 90% del xileno total en la entrada, entonces:
801.32 kg xileno 90% =721.19 kg xileno
El solvente mineral evaporado corresponde al 70% del solvente total en la entrada,
por lo tanto:

7,923.81 kg Solvente Mineral 70% =5,546.66 kg Solvente Mineral
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Material Evaporado (P):

459.80 kg H,0 + 721.19 kg Xileno + 5,546.66 kg Solvente Mineral = 6,727.65 kg Material evaporado

Resina Alquidica (Q):
10,543.60 kg Mezcla inicial + 2,403.97 kg Anhidrido Ftdlico + 3,491.39 kg BHET +
801.32 kg xileno + 7,923.81 kg Solvente Mineral + 3.95 kg LiOH
- 6,727.65 kg Material evaporado = 18,440.38 kg Resina alquidica
La Resina Alquidica estd formada por la resina en si, pero también presenta
impurezas propias de la materia prima, residuos de xileno y solvente mineral; asi como

material que no reaccioné debido a que la eficiencia de la reaccién es del 85%.

Dado que la pureza promedio de la materia prima es del 85%, la cantidad de materia
prima pura es la siguiente:

Materia prima pura:

(10,543.60 kg Mezcla +2,403.97 kg Anhidrido + 3,491.39 kg BHET + 3.95 kg LiOH) 85% = 13,976.47 kg Materia prima |
Por lo tanto, la cantidad de resina alquidica formada con respecto a la materia prima

pura, debido a la eficiencia del 85%, es:

Resina alquidica:

(13,976.47 kg Materia prima pura) 85% =11,880.00 kg Resina alquidica

La cantidad de materia que no reacciono es la siguiente:

(13,976.47 kg Materia prima pura) 15% =2,096.47 kg Material sin reaccionar

Por ultimo, en la corriente de mezcla inicial, se encuentran las impurezas que
corresponden al 15% de la materia prima.
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Impurezas:

(10,543.60 kg Mezcla + 2,403.97 kg Anhidrido + 3,491.39 kg BHET + 3.95 kg LiOH) 15% = 2,466.44 kg Impurezas

6. Condensacion del material evaporado. Esta etapa se da en el condensador

vertical, el balance de masa es el siguiente:

Figura C.6 Diagrama de balance de masa para la etapa de condensacién del material

evaporado.

Salidas

Entradas

Material condensado

Material evaporado

(P) (T)

@ - Condensador C
vertical

En esta etapa sélo hay condensacién y enfriamiento, por lo que el flujo masico es igual.

Material condensado (T) = Material evaporado (P)

Material condensado (T):

459.80 kg H,0 + 721.19 kg Xileno + 5,546.66 kg Solvente Mineral = 6,727.65 kg Material condensado



79

7. Separacion del material condensado. Esta etapa se da en el decantador, el
balance de masa es el siguiente:

Figura C.7 Diagrama de balance de masa para la etapa de separacion del material
condensado.
Entradas = Salidas
Material condensado = Agua + Xileno y Solvente Mineral
(T (V) (V)
@ > Decantador

e

La cantidad de agua es la formada en la reaccion de esterificacién.
Agua (U):
459.80 kg H,0

La cantidad de xileno y solvente mineral es el 90% del xileno inicial y el 70% del
solvente mineral inicial.

Xileno y Solvente Mineral (V):

801.32 kg xileno 90% + 7,923.81 kg Solvente Mineral 70% =6,267.85 kg Xileno y Solvente Minerz
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8. Dilucion de Resina Alquidica. Esta etapa se da en el tanque de dilucién, el

balance de masa es el siguiente:

Figura C.8 Diagrama de balance de masa para la etapa de dilucién de la resina

alquidica
Entradas = Salidas
Resina Alquidica + Solvente Mineral = Resina Alquidica
(Q) (R) (S)

() >

Tanque C
@ de Dilucién

La cantidad de Solvente Mineral que tiene que ser agregada en esta etapa estd listada

en la Tabla C.1. Por lo tanto:

Solvente Mineral (R):

4,127.64 kg Solvente Mineral

Resina Alquidica (S):

18,440.38 kg Resina Alquidica + 4,127.34 kg Solvente Mineral =22,567.73 kg Resina Alquidica



ANEXO D

Balance de energia

A partir del balance de masa realizado es posible determinar el balance de energia
gue permite cuantificar la cantidad de calor que se requiere en todas las etapas de la

linea de produccion.
Balance de energia para cada etapa del proceso
El balance de energia para cada una de las etapas del proceso es el siguiente:

Calor de entrada = Calor de salida

1. Reaccion de alcohdlisis. Esta etapa se desarrolla en un reactor con chaqueta de
calentamiento y una turbina de agitacidn, el balance de energia es el siguiente:

Figura D.1 Diagrama de balance de energia para la etapa de reaccion de alcohélisis

Calor de salida

Calor de entrada
Calor de la Mezcla Inicial

(3)

Calor de la materia prima + Calor aplicado

(1) (2)

Q)

@ - Reactor C
T3 =180°C

T1=25°C Alcohdlisis

81



82

Para simplificar se tomaran los calores como la letra Q.

Al despejar para el calor aplicado se tiene lo siguiente:
Claplicado(z) = ClMecha inicial(3) - ClMateria prima(l)

Se tomara la temperatura de 25°C como referencia. Por lo tanto, Q (1)=0yse

Materia prima

obtiene:

Claplicado (2) = QMecha inicial (3)

Donde, O*Mezcla inicia|(3) = QMateriaprima

Sustituyendo los valores se obtiene:

QApIicado (2):

kJ k)
(8,762.12 kg Aceite de soja(zk—j +1,774.48 kg Pentaeritritol (1.87—0D 180—-25 °C=3,232,760.69 k.

g°C kg°C

2. Reaccion de despolimerizacion para obtener BHET. Esta etapa se da en un
reactor con chaqueta de calentamiento y turbina de agitacién, el balance de energia es
el siguiente:

Figura D.2 Diagrama de balance de energia para la etapa de reaccién de
despolimerizacion.

Calor de salida

Calor de entrada

Calor de la materia prima + Calor de reaccion + Calor aplicado

(1) (2) (3) (4)

Calor Suspensién BHET
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@

|

@ Reactor C
T1=25°C Despolimerizacion T4 = 180°C

Al despejar para el calor aplicado se tiene lo siguiente:

clApIicado(3) = QSuspensién BHET (4) b ClMateria prima (1) - ClReaccic'Jn (2)

Se tomara la temperatura de 25°C como referencia. Por lo tanto, Q (1)=0yse

Materia prima

obtiene:

QApIicado(3) = QSuspensién BHET (4) - ClReaccic'Jn(z)

Donde, QSuspensién BHET(4) = clMateria prima

Y QReaccién(z) = (HProductos + HReactivos +AH°25°C)

El AH°25 para la reaccion de despolimerizacion es de -10.12 kJ
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QApIicado (2)-

3,487.44 kg PET 1.04i +5,246.16 kg Etilenglicol 2.41i 180-25 °C| -
kg°C kg°C

3,491.39 kg BHET 1.1i +4,983.85 kg Etilenglicol 2.41£ 180-25 °C +
kg°C kg°C

3,497.44 kg BHET 1.04i +5,246.15 kg Etilenglicol 2.41i 25-180 °C +
kg°C kg°C

-10.12 kJ ] = 2,589,988.86 kJ

3. Reaccidon de esterificacion para obtencion resina alquidica. Esta etapa se
ejecuta en el reactor de esterificacion, el balance de energia es el siguiente:

Figura D.3 Diagrama de balance de energia para la etapa reaccién de esterificacion
para obtener resina alquidica

Calor de entrada = Calor de salida

Calor de mezcla inicial + Calor de la materia prima + Calor de reacciéon + Calor aplicado

(1) (2) (3) (4)

= Calor del material evaporado + Calor de la Resina Alquidica

(5) (6)
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@ T1=180°C T5=95°C

Reactor
Esterificacion

&

: T2 =25°C T6=230°C

Al despejar para el calor aplicado se tiene lo siguiente:

5
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QAplicado (4) = QMaterial evaporado(s) + ClResina AIquidica(6) - ClMecha inicial(l) h ClMateria prima(z) - ClReaccic')n (3)

Se tomaran las temperaturas de los reactivos como referencia. Por lo tanto,

Ql\/lezcla inicial(l) = QMateria prima(z) = 0 y se Obtiene:

QApIicado (4) = QMateriaI evaporado(s) + QResina AIqufdica(6) - QReaccién (3)

Donder QMaterial evaporado(S) + QResina Alquidica(6) = QMezcla inicial + QMateria prima

Y QReaccién(s) = (HProductos + HReactivos +AH°25°C)

El AH°,5 para la reaccion de policondensacion es de -15.30 kJ

Se tomard en cuenta la vaporizacién de agua, xileno y solvente mineral, los calores de

vaporizacién que seran utilizados estan listados en la Tabla A.4. Experimentalmente se

observd que la cantidad que se evapora de los tres compuestos en la primera hora es el

25%, la cual disminuye con el tiempo. Por lo tanto, el calor maximo que se necesitara es

el requerido en la prima hora de reaccion.
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QApIicado(4):

kJ kJ
{(8,769.12 kg Aceite de soya (Z—Oj +1,774.48.16 kg Pentaeritritol £1.87—0jj 230-180 °C +

kg°C kg°C

2,403.97 kg Anhidrido Ftalico 1.76£ +3,491.39 kg BHET 1.1£ +801.32 kg Xileno 2.22£ +
kg°C kg°C kg°C

7,923.81 kg Solvente Mineral [2.05k—jjj 230-25 °C + | 36.8 2

k) | 801.32 kg Xileno [1) N
kg°C

mol| 10616 K8
mol

107 ki | 459.80 kgkAgua (lj \ 353 ki | 7,923.81 kg Solvinte Mineral (1) ]
mol| 1501 <& mol 121.4 <& 4
mol mol

l:[[ll,SS0.00 kg Resina Alquidica (2.51kk—:cj ] 230-25 °Cj + [[2,403.97 kg Anhidrido Ftélico(1.76kk—jc]+
g g

k) k)
3,491.39 kg BHET| 1.1—— | | 25—-230 °C+ 8,769.12 kg Aceite de Soya| 2—— | +
kg°C kg°C

1,774.48 kg Pentaeritritol£1.87k—j}] 25-180 °C]J+ -15.3 kJ } = 5,167,635.39 kI

kg°C
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4. Condensacion del material evaporado. Esta etapa se da en una columna de
condensacion, el balance de energia es el siguiente:

Figura D.4 Diagrama de balance de energia para la etapa condensacién del material
evaporado.

Calor de entrada Calor de salidas

Calor de Material evaporado = Calorretirado + Calor de Material condensado

(1) (2) (3)

)

@ Columna de C
T1=95°C Condensacioén T3 =85°C

Al despejar para el calor retirado se tiene lo siguiente:
C1Retirado(2) = QMateriaI evaporado(l) - QMaterial condensado(s)

Se tomara la temperatura de 85°C como referencia. Por lo tanto, Q... condensado (3) =0 Y

se obtiene:

ClRetirado (2) = ClMateriaI evaporado ( 1)

Donde’ QMateriaIevaporado(l) - QLatenteAgua + QLatenteXiIeno + QLatenteSoIvente Mineral + clEm‘riamientoAgua +

QEnfriamiento Xileno + QEnfriamiento Solvente Mineral
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Experimentalmente se observé que la cantidad que se evapora de los tres compuestos
en la primera hora es el 25%, la cual disminuye con el tiempo. Por lo tanto ésta sera la
cantidad maxima de vapores que entrara al condensador, pudiendo determinar asi, el
calor maximo que se necesitara retirar en el equipo.

QRetirado(z):
107 k) | 459.80 kgkAgua (1) . | 368 ki | 801.32 kg)f(lleno (1)
moll 1501 X6 |\4 moll  106.16 <& |\4
mol mol

353 ki | 7,923.81 kg Solvente Mineral (%) +U459.80 kgAgua(%)[AlS kJ )+

mol 121.4 X€ kg"C
mol
, 1 kJ . 1 k) .
801.32 kg Xileno| — || 2.22 —— | + 7,923.81 kg Solvente Mineral| — || 1.23—— | | 95-85 °C
4 kg°C 4 kg°C

=34,523.13 kJ

5. Enfriamiento de la Resina Alquidica. Esta etapa se da en una torre de
enfriamiento, el balance de energia es el siguiente:
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Figura D.5 Diagrama de balance de energia para la etapa de enfriamiento de la
resina alquidica.

Calor de entrada Calor de salidas

Calor de Resina Alquidica (150°C)

Calor Retirado + Calor de Resina Alquidica (35°C)
(1) (2) (3)

Q)

|

@ Torre de C
T1=150°C enfriamiento T3=35°C

Al despejar para el calor retirado se tiene lo siguiente:

ClRetirado(z) = ClResina Alquidica(150°C)(1) - ClResina AIquidica(35°C)(3)

Se tomara la temperatura de 35°C como referencia. Por lo tanto, QResinaAIquidica(35°C)(3) =0y

se obtiene:

QRetirado(z) = QResina AIquidica(lSO“C)(l)
Sustituyendo los valores se obtiene:
QRetirado (2)

k k
(18,440.38 kg Resina(Z.Slﬁj +4,127.34 kg Solvente Mineral (2.05&)} 150-35 °C=6,295,838.37 kI
g 8



ANEXO E
Diseio del equipo

1. Tanque para el almacenamiento de etilenglicol

Cantidad de etilenglicol inicial: 5,246.16 kg
Re-abastecimiento diario de etilenglicol al dia: 300 kg
Tiempo de re-abastecimiento a la semana: 2 dias
Densidad del etilenglicol a 25°C: 1,116 kg/m*

Factor de seguridad: 1.25

Para determinar el volumen del tanque de etilenglicol, se utiliza la siguiente ecuacién:

Ecuacidon No. 2

Y
Donde:
V, = Volumen del tanque (m°)
m, = Masa inicial de etilenglicol (kg)
m, = Masa re-abastecida al tanque cada dia (kg/dia)
p = Densidad del etilenglicol (kg/m?)
t = Tiempo de re-abastecimiento (dias)

5,246.16 kg + 3ook—,g 2 dias
V. = dia 1.25=6.55 m*

1,116 €
m

Si el didmetro del tanque es igual a su altura, entonces éste estd dado por la

d=h =3 ﬂ Ecuaciéon No. 3
V T

90

siguiente ecuacion:
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Donde:

d; = Diametro del tanque (m)
h; = Altura del tanque (m)

V, = Volumen del tanque (m)

4 6.55m°
d=3———=203m
T

2. Molino de martillos para trituracion de botellas PET. 8,116.35 Ib/dia en botellas

PET es la cantidad que tiene que ser triturada por el molino de martillos, se requiere que
cada hora se procese el 30% de esta cantidad.

Moperacion = f Ct Ecuacion No. 4

Donde:

Moperacisn = FlUjO masico de operacidn (Ib/h)
C: Carga total (Ib)
f Factor de operacion

Moperacion = 0.3 8,11635 b = 2,43490 Ib/h

Se dimensiond el molino basdandose en este flujo masico de operacién segun la
Tabla No. 21-2 (Perry, 2001). La capacidad mas cercana para el tipo de molino de

martillos elegido (Desintegrador Rietz) es de 3000 Ib/h, asi que éste es el que se utilizara
y presenta las siguientes caracteristicas.
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Tabla E.1
Caracteristicas del desintegrador Rietz

Modelo R-12
Capacidad masica del molino 1,361 kg/h (3,000 Ib/h)
Potencia del motor 11.19 kW (15 hp)
Velocidad del rotor 7,200 RPM
Diametro del rotor 0.3048 m (12 in)
Perforacion de la rejilla 2 mm? (0.08 in%)

3. Tornillo de alimentacion de PET

a. Clasificacion del sélido. Para poder disefiar el alimentador de tornillo es
necesario conocer las caracteristicas del sélido con el que se estd trabajando, como por
ejemplo: la densidad a granel, el dngulo de reposo, el tamafio de particula y si es
abrasivo o no. Por lo tanto se utiliza la Tabla E.2 para determinar las caracteristicas de
este material.

Tabla E.2
Sistema de clasificacion para sélidos a granel (Tabla 21-3 del Perry, 2001)

Muy fino: < 149 mm (malla 100)
Fino: 149 um a 3.18 mm (malla 100 a 1/8 in)
Tamafio Granular: 3.18 a12.7 mm (1/8 a % in)
Con terrones: > 12.7 mm (> % in)
Irregular: fibroso, pegajoso o similar
De flujo muy libre; dngulo de reposo de hasta 30°
Fluidez De flujo libre; angulo de reposo de hasta 30° a 45°
Lento; angulo de reposo de 45° o mas
No abrasivo
Abrasividad Medianamente abrasivo
Muy abrasivo

VIN|OWN|R[T|IOO|m|>

La clasificacion del PET triturado seria B26 debido a que es un sélido fino con un
flujo libre y no es abrasivo.
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Teniendo la clasificacién correspondiente y usando la Tabla No. 21-5 (Perry, 2001) se
puede determinar el drea aproximada que ocupa el sélido. En este caso es del 45%.

b. Caracteristicas del alimentador de tornillo. Ademas, se estard utilizando la Tabla
No. 21-6 (Perry, 2001) en donde se requiere conocer la capacidad volumétrica de PET a
dosificar.

Cantidad de material a dosificar: 3,497.44 kg
Porcentaje de drea que ocupa el sélido: 45%
Densidad a granel de PET: 256.82 kg/m’
Tiempo de dosificacién: 0.5 h

Para determinar la capacidad volumétrica de PET triturado a dosificar, se utiliza la
siguiente ecuacion:

Ecuacion No. 4

Donde:

Vs = Capacidad volumétrica a dosificar (m?/h)
Cantidad de material a dosificar (kg)

m
t Tiempo de dosificacion (h)
p = Densidad a granel del PET (kg/m?>)

d

(3,497.44 kgj
. 3
Va = Lhk =27.24 0
256.82 & h
m

Con este resultado se obtienen las siguientes caracteristicas del alimentador de tornillo:
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Tabla E.3
Caracteristicas del alimentador de tornillo para dosificar PET triturado

Diametro nominal 0.089m (3 1/2in)
Capacidad volumétrica del alimentador 28.3 m*/h
Didmetro de paletas 0.36 m (14 in)
Didmetro de ejes 0.076 m (3 in)
Largo del tornillo 2.3 m (7.54 ft)
Velocidad de rotacién 45 RPM
Diametro de seccion de alimentacién 0.30m (12 in)
Potencia del motor 1.12 W (1.50 hp)

4. Tolva para alimentacion de PET triturado. Para iniciar con el diseiio de la tolva
de alimentacién es necesario pensar en ella como un cono completo con la base hacia
arriba y utilizar la siguiente ecuacidn:

tana = — .
r Ecuacion No. 5

Donde:

angulo de reposo del material

> Q
1

altura completa del como (m)
radio del cono (m)

1
1

Para que el material tenga una buena fluidez se tomard un angulo de 50°, por lo que
se obtiene lo siguiente:

h
tan(50°) = — =1.19

r

Para determinar el volumen del cono completo se utiliza ecuacién:

Ecuacidon No. 6
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Donde:

Vcono = Volumen del cono completo (m3)

Vg = Capacidad volumétrica a dosificar (m?)
h = Altura completa del como (m)
r = Radio del cono (m)

El volumen del cono es igual a la capacidad volumétrica que es necesaria agregar al
reactor de despolimerizacién de PET, por lo tanto, primero es necesario determinar la

capacidad volumétrica a dosificar.

Ecuacion No. 7

Donde:
V, = Capacidad volumétrica a dosificar (m°)
m, = Cantidad de material a dosificar (kg)
p = Densidad a granel del PET (kg/m°>)

—M-B&mg

d

256.82 -5
m

Por lo tanto, el volumen del cono es de 13.62 m® y se procede a despejar la

ecuacién No. 6 para obtener la altura del cono.

vV 13.62 m*
h= [Yeomo 1992 [BBO2M
N z
3 5

A la altura del cono se le agrega un factor de seguridad del 25%, la altura corregida

1.19 > =2.64m

3

es entonces: 3.30 m.
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Despejando el radio de la ecuacidn No. 6 utilizando la altura corregida se obtiene un
valor de 2.22 m.

Estos calculos son con base en un cono completo, sin embargo, la tolva presenta un
orificio de salida con didmetro igual al de alimentacién del tornillo de dosificaciéon de
PET (12 in) y a una altura h,, tal y como se muestra en la siguiente figura.

Figura E.1
Tobera de alimentacion

o

Y

2y

Entonces, para obtener la altura de la tolva es necesario utilizar la siguiente ecuacion:

2 Ecuacién No. 8

Donde:

h, = Altura de la tolva (m)
h, = Altura de la parte inferior de la tolva (m)
h

a

Altura completa y corregida del cono (m)
Angulo de reposo del material

Radio de alimentacion del tornillo de dosificacién (m)

r
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304
h, =3.30m- (tan 50° (@D =3.12m

5. Reactor para la despolimerizacion de PET
a. Cantidad de los reactivos a la entrada del reactor

Tabla E.4
Cantidad de los reactivos a la entrada del reactor para despolimerizacion de PET

Reactivo Cantidad (Kg) Densidad (kg/m°)
PET 3,497.44 1,169
Etilenglicol 5,246.16 1,116
Acetato de Zinc 13.99 1,735
Total 87575 | e

b. Volumen de disefio del reactor. Es necesario sumar el volumen que ocupan
todos los reactivos que seran ingresados al reactor mediante la siguiente ecuacién:

V - mPET + mEt + mAc

R .,
Prer Pe. Pa Ecuacion No. 9

Donde:

Volumen de disefio del reactor (m?)
r = Cantidad de PET agregado (kg)
P,y = Densidad del PET triturado (kg/m?>)

V.

R

m

m.. = Cantidad de etilenglicol agregado (kg)

Et
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i
s
1]

Densidad del etilenglicol (kg/m°)

3
I

. = Cantidad de acetato de zinc agregado (kg)

o
z
1]

Densidad del acetato de zinc (kg/m?)

y - 349744kg  5246.16kg  13.99 kg

R
1,169 € 1116 ‘€ 1735 ‘€
m m m

=6.78m’

c. Dimensiones del reactor. Si el didmetro del tanque es igual a la altura del
liquido, entonces éste estd dado por la ecuacién No. 3.

4 678 m*
d=h= 3/ﬂ = 3/— =2.05m
U L

d. Volumenes interiores del reactor

a. Volumen de la cabeza elipsoidal

24 Ecuacion No. 10

Donde:

<
|

e = Volumen de la cabeza elipsoidal (m3)

o
1

i Diametro del reactor (m)
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7 205m’ ,
Vo = | ———— =113 m

CELIP 24

b. Volumen interior de la seccidn cilindrica

V, =V, -V

oL TR Teewp Ecuacién No. 11
Donde:
V,, = Volumen interior de la seccion cilindrica (m?)
e = Volumen de la cabeza elipsoidal (m?)
V. = Volumen de disefio del reactor (m?)
V, =6.78m’-1.13m’ =5.65m’
¢. Volumen interior total del reactor sin incluir la cabeza elipsoidal superior
Viaw = Veeue * Vau Ecuacién No. 12
Donde:
V.., = Volumen interior total del reactor sin incluir la cabeza elipsoidal (m3)
V., = Volumen de la cabeza elipsoidal (m°)
V = Volumen interior de la seccién cilindrica (m?)

o

L

Vi =1.13m’ +5.65m’ =6.78 m’
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e. Alturas de las secciones del reactor

a. Altura de la cabeza elipsoidal

heeye = 0.25 d,

CELIP Ecuacidon No. 13

Donde:
hgpe = Alturade la cabeza elipsoidal (m)
d = Didmetro del reactor (m)
hee =0.25 205m =0.51m
b. Altura de la seccién cilindrica
h — 4 VCIL
ar 2 Ecuacion No. 14
T d
Donde:
h, = Altura de la seccion cilindrica (m)
V., = Volumen de la seccion cilindrica (m°)
d = Didmetro del reactor (m)

4 5.65m°
= — | =1.71m

CIL 2

7z 2.05m
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Altura corregida de la seccidn cilindrica

c.
Near = he S Ecuacién No. 15
Donde:
h,,. = Altura corregida de la seccion cilindrica (m)
h, = Alturade la seccion cilindrica (m)
f = Factor de seguridad (1.25)
he =1.71m 1.25 =2.14m
d. Altura total del reactor (seccién cilindrica corregida y las dos cabezas
elipsoidales)
= +
he =2 Peeye + Neay Ecuacion No. 16
Donde:
h, = Altura total del reactor (m)
hepe = Alturade la cabeza elipsoidal (m)
h,, = Altura corregida de la seccion cilindrica (m)

h,=2 051m +214m=3.16m

e. Altura del liquido en el reactor

h = hCELIP + hCIL Ecuacion No. 17



Donde:

Altura del liquido en el reactor (m)

L Altura de la cabeza elipsoidal (m)

h = Altura de la seccion cilindrica (m)

CIL

h=051m+1.71m=2.22m

La altura del liquido es aproximadamente igual al didmetro interior del reactor (di)

f. Caracteristicas de la turbina de agitacion del reactor

Se utilizara una turbina de seis aspas rectas que presenta las siguientes proporciones:

o|o
Ol=x
O |

O
e

Donde:

Diametro del tanque (m)

Diametro del rodete (m)
Altura del liguido en el tanque (m)

Ancho de las placas deflectoras (m)
= Distancia entre el rodete y el fondo del tanque (m)
Ancho del rodete (m)

1

Largo del rodete (m)

102
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Tabla E.5
Dimensionamiento de la turbina de agitacion para el reactor para la despolimerizacion
de PET
Diametro del rodete (Da) 0.68m
Altura del liquido en el tanque (H) 2.05m
Ancho de las placas deflectoras (J) 0.17 m
Distancia entre el rodete y el fondo del tanque (E) 0.68 m
Ancho del rodete (W) 0.14 m
Largo del rodete (L) 0.17 m

g. Potencia para la turbina de agitacion del reactor

El consumo de potencia de la turbina esta dado por la siguiente ecuacion:

P= N n°Dip f Ecuacién No. 18

Donde:

Potencia (kW)
numero de potencia

©
1

Velocidad de agitacion (rev/min)
Diametro del rodete (m)
Densidad (kg/m°)

factor de seguridad (1.25)

-h'DmU:z'U
1"

El nimero de potencia se obtiene a partir de las correlaciones existentes entre este
valor y el nimero de Reynolds. El nimero de Reynolds estd dado por la siguiente
ecuacion:

2
N = Dinp Ecuacion No. 19

Re
Y7
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Ngre = numero de Reynolds

= Didmetro del rodete (m)
Velocidad de agitacion (rev/min)
Densidad (kg/m°)

Viscosidad (kg/m s)

T © 5 O
n

La velocidad de agitacion del rodete es de 45 RPM, es decir: 0.75 rev/s.
La viscosidad de la suspension de BHET es de 0.79 Poises, es decir: 0.079 kg/m s

La densidad final es de 1,301.23 kg/m3.

0.68 m 2[0.75 re")(l,301.23kg3)
N,, = > M/ -5,775.24

Re
0.079 <&
ms

Utilizando la Figura E.2 que correlaciona el nimero de Potencia con el nimero de
Reynolds y seleccionando la curva No. 1, la cual corresponde a una turbina de seis aspas
rectas, se obtiene un numero de Potencia de 5.9 que permitira obtener la potencia

consumida por el agitador.

3
P= 59 (0.75 E) 0.68 m 5(1,301.23k—gj 1.25=0.65kW=0.87hP ~ 1hP
S ms

h. Area de la chaqueta de calentamiento para el reactor. Si la reaccién debe llegar
a 180°C en aproximadamente una hora, el flujo de calor necesario para llegar a la
temperatura de reaccién, en esta hora, seglin el balance de energia, es de 2589988.86
kJ/h. Este es el flujo maximo de calor que se requerira durante toda la reaccion, por lo
tanto, el calculo del area de calentamiento tiene que ir con respecto a este flujo maximo

de calor.
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Por lo tanto, el drea de la chaqueta de calentamiento estd dada por la siguiente
ecuacion:

A = — Ecuacion No. 20

Donde:

Ar = Area de calentamiento del reactor (m?)

Q = Flujo de calor requerido por el sistema (kJ/h)

U = Coeficiente global de transferencia de calor (k)/m?h°C)
AT = Cambio de temperatura durante el calentamiento (°C)

Utilizando la Tabla No. 8.5 (Couper, 2010) se selecciond el coeficiente global de
transferencia de calor que fuera mas apropiado para un reactor enchaquetado. Este fue
de 150 Btu/hft2°F 0 3,066.282 kJ/m2h°C. Por lo tanto, el area de calentamiento es:

2,589,988.86
A, = h =5.45 m’
3,066.28— —— 180-25 °C
m

6. Tornillo de alimentacion de BHET

a. Clasificacion del sdlido. Para poder disefiar el alimentador de tornillo es
necesario conocer las caracteristicas del sélido con el que se estd trabajando, como por
ejemplo: la densidad a granel, el angulo de reposo, el tamafo de particula y si es
abrasivo o no. Por lo tanto se utiliza la Tabla F.2 para determinar las caracteristicas de
este material.

La clasificacion del BHET filtrado seria B26 debido a que es un sdlido fino con un flujo
libre y no es abrasivo.
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Teniendo la clasificacién correspondiente y usando la Tabla No. 21-5 (Perry, 2001) se
puede determinar el drea aproximada que ocupa el sélido. En este caso es del 45%.

b. Caracteristicas del alimentador de tornillo. Ademas, se estara utilizando la
Tabla No. 21-6 (Perry, 2001) en donde se requiere conocer la capacidad volumétrica de
BHET a dosificar.

Cantidad de material a dosificar: 3,491.39 kg
Porcentaje de drea que ocupa el sélido: 45%
Densidad a granel de BHET: 575.00 kg/m3
Tiempo de dosificacién: 0.5 h

Para determinar la capacidad volumétrica de BHET a dosificar, se utiliza la ecuaciéon No.
7

(mdj (3,491.39 kgj
° T AL 3
Vo=t L 05h J_459,Mm

- k
Pgarel  575.00 ~& h
m

Donde:

Vy = Capacidad volumétrica a dosificar (m>/h)
Cantidad de material a dosificar (kg)

d
t

p

Tiempo de dosificacion (h)
Densidad a granel del BHET (kg/m?)

Con este resultado se obtienen las siguientes caracteristicas del alimentador de tornillo:
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Tabla E.6
Caracteristicas del alimentador de tornillo para dosificar BHET

Didmetro nominal 0.063m (2 1/2in)
Capacidad volumétrica del alimentador 17.0 m*/h
Didmetro de paletas 0.30m (12 in)
Didmetro de ejes 0.051 m(2in)
Largo del tornillo 2.3 m (7.54 ft)
Velocidad de rotacién 45 RPM
Diametro de seccion de alimentacién 0.25m (10 in)
Potencia del motor 0.56 kW (0.75 hp)

7. Tolva para alimentacion de BHET. Para iniciar con el disefio de la tolva de
alimentacion es necesario pensar en ella como un cono completo con la base hacia
arriba y utilizar la ecuaciéon No. 5:

h
tana = — =tan(50°) =1.19
r

Donde:

angulo de reposo del material (50°)

5 Q
1]

altura completa del como (m)

_‘
1]

radio del cono (m)

Para determinar el volumen del cono completo se utiliza la ecuacién No. 7
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Donde:

= Volumen del cono completo (m?)

VCono
Capacidad volumétrica a dosificar (m?)

Vy

Altura completa del como (m)

Radio del cono (m)

= =
1 n

El volumen del cono es igual a la capacidad volumétrica que es necesaria agregar al
reactor de esterificacidén, por lo tanto, primero es necesario determinar la capacidad

volumétrica a dosificar.

m, _34913%9kg _. -

V, = -
Pganel 575,00 ~2
m

Donde:

V, = Capacidad volumétrica a dosificar (m°)
m, = Cantidad de material a dosificar (kg)
p = Densidad a granel del BHET (kg/m°)

Por lo tanto, el volumen del cono es de 6.07 m* y se procede a despejar la ecuacién

No. 6 para obtener la altura del cono.

3
h= VCono 1.19 2 _ m 1.19 2 =2.02m
3[( T z
BmiG

A la altura del cono se le agrega un factor de seguridad del 25%, la altura corregida

es entonces: 2.52 m.

Despejando el radio de la ecuacion No. 6 utilizando la altura corregida se obtiene un

valor de 1.70 m.
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Estos calculos son en base a un cono completo, sin embargo, la tolva presenta un

orificio de salida con didmetro igual al de alimentacién del tornillo de dosificaciéon de
BHET (10 in) y a una altura h,, tal y como se muestra en la Figura E.1

Entonces,

Donde:

para obtener la altura de la tolva es necesario utilizar la ecuacion No. 8

h,=h-h, =h- tanar =2.52m-(tan 50° (@D=2.37m

= Altura de la tolva (m)
= Altura de la parte inferior de la tolva (m)

Altura completa y corregida del cono (m)
Angulo de reposo del material

Radio de alimentacion del tornillo de dosificacién (m)

8. Tanque para el almacenamiento de aceite de soya

Flujo masico de aceite de soya al dia: 8,769.12 kg/dia
Densidad del aceite de soya a 25°C: 920 kg/m3
Tiempo de almacenamiento: 3 dias

Factor de seguridad: 1.25

Para determinar el volumen del tanque se utiliza la siguiente ecuacion:

V, t x 1.25

Ecuacion No. 21
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Donde:
m = Flujo masico de aceite de soya (kg/dia)
V, = Volumen del tanque (m°)
p = Densidad del aceite de soya (kg/m?)
t = Tiempo de almacenamiento (dias)

8,769.12 <&

V. = —kd"" 3 dias 1.25 = 34.74 m®
920-2
m

Si el didmetro del tanque es igual a su altura, entonces éste esta dado por la

4 34.74m?
d =h = a/ﬂ - /— =357m
T T

ecuacion No. 3

Donde:

di
h

V, =Volumen del tanque (m)

Didmetro del tanque (m)

Altura del tanque (m)

9. Tornillo de alimentacion de pentaeritritol

a. Clasificacion del sélido. Para poder disefiar el alimentador de tornillo es
necesario conocer las caracteristicas del sélido con el que se estd trabajando, como por
ejemplo: la densidad a granel, el angulo de reposo, el tamafo de particula y si es
abrasivo o no. Por lo tanto se utiliza la Tabla F.2 para determinar las caracteristicas de
este material.
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La clasificacién del pentaeritritol seria B26 debido a que es un sélido fino con un
flujo libre y no es abrasivo.

Teniendo la clasificacién correspondiente y usando la Tabla No. 21-5 (Perry, 2001) se
puede determinar el drea aproximada que ocupa el sélido. En este caso es del 45%.

b. Caracteristicas del alimentador de tornillo

Ademas, se estara utilizando la Tabla No. 21-6 (Perry, 2001) en donde se requiere
conocer la capacidad volumétrica del pentaeritritol a dosificar.

Cantidad de material a dosificar: 1,774.48 kg
Porcentaje de drea que ocupa el sélido: 45%
Densidad a granel del pentaeritritol: 800.00 kg/m?>
Tiempo de dosificacién: 0.5 h

Para determinar la capacidad volumétrica del pentaeritritol a dosificar, se utiliza la
ecuacién No. 4

(md ) (1,774.48 kg)
. L T AL 3
Voot 0.5hk .
Pgarel  800.00 ~& h
m

Donde:

Vs = Capacidad volumétrica a dosificar (m®/h)

, = Cantidad de material a dosificar (kg)

t
p

Tiempo de dosificacion (h)

Densidad a granel del pentaeritritol (kg/m?>)

Con este resultado se obtienen las siguientes caracteristicas del alimentador de tornillo:
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Tabla E.7
Caracteristicas del alimentador de tornillo para dosificar pentaeritritol

Didmetro nominal 0.063m (2 1/2in)
Capacidad volumétrica del alimentador 5.70 m3/h
Didmetro de paletas 0.23m(9in)
Didmetro de ejes 0.051 m (2 in)
Largo del tornillo 2.3 m (7.54 ft)
Velocidad de rotacién 40 RPM
Didmetro de seccidn de alimentacién 0.15m (6 in)
Potencia del motor 0.19 W (0.25 hp)

10. Tolva para alimentacion de pentaeritritol. Para iniciar con el disefio de la
tobera de alimentacién es necesario pensar en ella como un cono completo con la base
hacia arriba y utilizar la ecuaciéon No. 5

h
tana = — =tan(50°) =1.19
r

Donde:

angulo de reposo del material (50°)

5 Q
1]

altura completa del como (m)
radio del cono (m)

1
1

Para determinar el volumen del cono completo se utiliza la ecuacién No. 6
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Donde:

= Volumen del cono completo (m?)

VCono
Capacidad volumétrica a dosificar (m?)

Vy

Altura completa del como (m)

Radio del cono (m)

= =
1 n

El volumen del cono es igual a la capacidad volumétrica que es necesaria agregar al
reactor de alcohdlisis, por lo tanto, primero es necesario determinar la capacidad

volumétrica a dosificar.

v M 1,774.48kkg oy
Pganel  800.00 &
m

Donde:

= Capacidad volumétrica a dosificar (m°)
= Cantidad de material a dosificar (kg)

Vd
md
p = Densidad a granel del pentaeritritol (kg/m?)

Por lo tanto, el volumen del cono es de 2.22 m? y se procede a despejar la ecuacién

No. 6 para obtener la altura del cono.

’-144m

A la altura del cono se le agrega un factor de seguridad del 25%, la altura corregida

es entonces: 1.80 m.

Despejando el radio de la ecuacidén No. 6 y utilizando la altura corregida se obtiene

un valorde 1.21 m.
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Estos calculos son en base a un cono completo, sin embargo, la tolva presenta un
orificio de salida con didmetro igual al de alimentacién del tornillo de dosificaciéon de
pentaeritritol (6 in) y a una altura h,, tal y como se muestra en la Figura E.1

Entonces, para obtener la altura de la tolva es necesario utilizar la ecuacion No. 8

h,=h-h, =h- tanar =1.80m-(tan 50° (@D=1.71m

Donde:

h, = Altura de la tolva (m)

h, = Altura de la parte inferior de la tolva (m)

Altura completa y corregida del cono (m)

Angulo de reposo del material

Radio de alimentacion del tornillo de dosificacion (m)

- Q=T
1] 1 1

11. Reactor de alcohdlisis

a. Cantidad de los reactivos a la entrada del reactor

Tabla E.8
Cantidad de los reactivos a la entrada del reactor de alcohdlisis

Reactivo Cantidad (Kg) Densidad (kg/ms)
Aceite de soya 8,769.12 920
Pentaeritritol 1,774.48 1,380
Total 10,54360 | -

b. Volumen de diseiio del reactor. Es necesario sumar el volumen que ocupan
todos los reactivos que seran ingresados al reactor mediante la siguiente ecuacién:
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\. = % + mPenta
p Prent Ecuacion No. 22
soya enta
Donde:

Vi = Volumen de diseno del reactor (m3)
Mg, = Cantidad de aceite de soya agregado (kg)
Py = Densidad del aceite de soya (kg/m3)
M., = Cantidad de pentaeritritol agregado (kg)
Pros = Densidad de pentaeritritol (kg/m?)

v - 376912 kg , 1,774.48kg _ 10.82 m’

R
920 € 1380 €
m m

c. Dimensiones del reactor

Si el didmetro del tanque es igual a la altura del liquido, entonces éste estad dado por

4 10.82m’
d=h= /ﬂ «/— =2.40m
T I8

d. Volumenes interiores del reactor

la ecuacion No. 3

a. Volumen de la cabeza elipsoidal

Se utilizara la ecuacion No. 10:

v 7rdi3 7z2.40m3 180 m?
= = =1.80m
CELIP 24 24
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Donde:

V., = Volumen de la cabeza elipsoidal (m?)

d = Diametro del reactor (m)

b. Volumen interior de la seccion cilindrica

Se utilizara la ecuacion No. 11:

V, =V, -V = 10.82m° -1.80m’> =9.01 m’

R

Donde:

V,, = Volumen interior de la seccion cilindrica (m3)

Volumen de la cabeza elipsoidal (m?)

CELIP
Volumen de disefio del reactor (m?)

<
I

¢. Volumen interior total del reactor sin incluir la cabeza elipsoidal superior

Se utilizara la ecuacion No. 12:

Vg, =Verp + Vo =1.80m° +9.01 m° =10.82 m’

TCL — ciL

Donde:

= Volumen interior total del reactor sin incluir la cabeza elipsoidal (m?)

<

TCIL

e = Volumen de la cabeza elipsoidal (m3)

V., = Volumen interior de la seccion cilindrica (m?)
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e. Alturas de las secciones del reactor

a. Altura de la cabeza elipsoidal

Se utilizara la ecuacién No. 13:

hep =0.25d =0.25 240 m =0.60m
Donde:
hepe = Alturade la cabeza elipsoidal (m)
d = Didmetro del reactor (m)

b. Altura de la seccion cilindrica

Se utilizara la ecuacion No. 14:

avVv 4 9.01m?
he, = (¢] =| —— [=2.00m
T

d ’ 7 2.40m
Donde:
h, = Altura de la seccion cilindrica (m)
V., = Volumen de la seccion cilindrica (m?)
d = Didmetro del reactor (m

¢. Altura corregida de la seccidn cilindrica

Se utilizara la ecuacién No. 15:
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=h, f=2.00m 1.25 =2.50m

hCCIL -

Donde:

h,, = Altura corregida de la seccion cilindrica (m)

he, Altura de la seccién cilindrica (m)

Factor de seguridad (1.25)

“n
1}

d. Altura total del reactor (seccién cilindrica corregida y las dos cabezas

elipsoidales)

Se utilizara la ecuacion No. 16:

hy=2h,, +hyg =2 0.60m +2.50m=3.70m

R

Donde:
h, = Altura total del reactor (m)
hepe = Alturade la cabeza elipsoidal (m)
h = Altura corregida de la seccion cilindrica (m)

CCIL

e. Altura del liquido en el reactor

Se utilizara la ecuacién No. 17:

+h, =0.60m+2.00m=2.60m

h=hgp L

Donde:

h = Altura del liquido en el reactor (m)



h
h

ClL

CELIP

= Altura de la cabeza elipsoidal (m)

= Altura de la seccion cilindrica (m)

La altura del liquido es aproximadamente igual al diametro interior del reactor (di)

Se utilizarad una turbina de seis aspas rectas que presenta las siguientes proporciones:

D, _1

D, 3

E

— =1

Da

Donde:
D¢
Da
H
J
E
W
L

f.

Caracteristicas de la turbina de agitacion del reactor

H
— =1
Dt
w.1
D, 5

Didmetro del tanque (m)
Didametro del rodete (m)
Altura del liguido en el tanque (m)
Ancho de las placas deflectoras (m)

Distancia entre el rodete y el fondo del tanque (m)

Ancho del rodete (m)
Largo del rodete (m)

1.1
D, 12
.1
D, 4
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Tabla E.9

Dimensionamiento de la turbina de agitacion para el reactor de alcohdlisis

Didmetro del rodete (Da) 0.68 m
Altura del liquido en el tanque (H) 2.40m
Ancho de las placas deflectoras (J) 0.20m
Distancia entre el rodete y el fondo del tanque (E) 0.80 m
Ancho del rodete (W) 0.16 m

Largo del rodete (L) 0.20

f. Potencia para la turbina de agitacién del reactor

El consumo de potencia de la turbina esta dado por la ecuacion No. 18:

P= N,n’Dlp f

Donde:

O
1l

Potencia (kW)
numero de potencia

2
k<]
1

Velocidad de agitacion (rev/min)
Didmetro del rodete (m)
Densidad (kg/m?)

factor de seguridad (1.25)

—"-'DmU:
1
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El nimero de potencia se obtiene a partir de las correlaciones existentes entre este

valor y el nimero de Reynolds. El nUmero de Reynolds estd dado por la ecuacion No. 19:

La velocidad de agitacion del rodete es de 45 RPM, es decir: 0.75 rev/s.

La viscosidad de la mezcla inicial es de 1.3 Poises, es decir: 0.13 kg/m s

La densidad final es de 978.12 kg/m">.
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k
) 0.80m 2(0.75 re")(978.12g3
_Dinp _ s m

Re
H 0.13 <&
ms

) =3,602.68

N

Donde:

Nre = numero de Reynolds

a Didmetro del rodete (m)
Velocidad de agitacion (rev/min)
Densidad (kg/m°)
Viscosidad (kg/m s)

T © 5 O
1}

Utilizando la Figura E.2 que correlaciona el numero de Potencia con el nimero de
Reynolds y seleccionando la curva No. 1, la cual corresponde a una turbina de seis aspas
rectas, se obtiene un numero de Potencia de 5.7 que permitird obtener la potencia

consumida por el agitador.

3
P= 57 (0.75 re—vj 0.80m 5(978.12k—g) 1.25=1.02kW=137hP ~ 1.5hP
S ms

g. Area de la chaqueta de calentamiento para el reactor. Si la reaccién debe
llegar a 180°C en aproximadamente una hora, el flujo de calor necesario para llegar a la
temperatura de reaccién, en esta hora, segun el balance de energia, es de 3232760.69
kJ/h. Este es el flujo maximo de calor que se requerird durante toda la reaccion, por lo
tanto, el calculo del area de calentamiento tiene que ir con respecto a este flujo maximo

de calor.

Por lo tanto, el area de la chaqueta de calentamiento esta dada por la ecuaciéon No.

20:

Utilizando la Tabla No. 8.5 (Couper, 2010) se selecciond el coeficiente global de
transferencia de calor que fuera mas apropiado para un reactor enchaquetado. Este fue
de 200 Btu/hft*°F 0 4,088.38 kJ/m*h°C.
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a 3.232,760.69 ©
A= —— = h =510m’
UAT 408838 180-25 °C

o

mZ
Donde:

Ag = Area de calentamiento del reactor (m?)

Q = Flujo de calor requerido por el sistema (kJ/h)

u Coeficiente global de transferencia de calor (kJ/m?h°C)
AT = Cambio de temperatura durante el calentamiento (°C)

12. Tornillo de alimentacion de anhidrido ftalico

a. Clasificacion del sdélido. Para poder disefiar el alimentador de tornillo es
necesario conocer las caracteristicas del sélido con el que se estd trabajando, como por
ejemplo: la densidad a granel, el angulo de reposo, el tamafo de particula y si es
abrasivo o no. En este caso, a diferencia de los materiales anteriores, el anhidrido ftalico
se encuentra listado en la Tabla No. 21-4 (Perry, 2001) debido a esto se conoce que su

clasificacién es: C36XZ.
Es decir, que es un sdlido granular con un flujo lento y no es abrasivo.

Teniendo la clasificacion correspondiente y usando la Tabla 21-5 (Perry, 2001), se
puede determinar el drea aproximada que ocupa el sélido. En este caso es del 45%.

b. Caracteristicas del alimentador de tornillo. Adem3s, se estara utilizando la
Tabla 21-6 (Perry, 2001) en donde se requiere conocer la capacidad volumétrica del

anhidrido ftalico a dosificar.

Cantidad de material a dosificar: 2,403.97 kg
Porcentaje de area que ocupa el sdlido: 45%
Densidad a granel del anhidrido ftalico: 480.55 kg/m?
Tiempo de dosificacién: 0.5 h
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Para determinar la capacidad volumétrica del anhidrido ftalico a dosificar, se utiliza la
ecuacioén No. 7:

(mdj (2,403.97 kgj
. 3
Va=2t/.1 05 hk =10.00 -
Pyarel  480.55 & h
m

Donde:
Vs = Capacidad volumétrica a dosificar (m3/h)
m, = Cantidad de material a dosificar (kg)
t = Tiempo de dosificacion (h)
p = Densidad a granel del anhidrido ftlico (kg/m°)

Con este resultado se obtienen las siguientes caracteristicas del alimentador de tornillo:

Tabla E.10
Caracteristicas del alimentador de tornillo para dosificar anhidrido ftalico

Didametro nominal 0.063m (2 1/2in)
Capacidad volumétrica del alimentador 11.30 m3/h
Didametro de paletas 0.25m (10 in)
Didmetro de ejes 0.051 m(2in)
Largo del tornillo 2.3 m (7.54 ft)
Velocidad de rotacién 55 RPM
Didametro de seccidn de alimentacién 0.23m (9 in)
Potencia del motor 0.37 W (0.5 hp)
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13. Tolva de anhidrido ftalico. Para iniciar con el diseiio de la tolva de alimentacidn
es necesario pensar en ella como un cono completo con la base hacia arriba y utilizar la

ecuacion No. 5

h
tana = — =tan(50°) =1.19
r

Donde:

angulo de reposo del material (50°)
altura completa del como (m)
r = radio del cono (m)

S Q
1]

Para determinar el volumen del cono completo se utiliza la ecuacién No. 7:

Donde:
Veono = Volumen del cono completo (m?)
Vg = Capacidad volumétrica a dosificar (m?)
h = Altura completa del como (m)
r = Radio del cono (m)

El volumen del cono es igual a la capacidad volumétrica que es necesaria agregar al
reactor de esterificacién, por lo tanto, primero es necesario determinar la capacidad

volumétrica a dosificar.

m, _ 2,403.97 kg

Peranel  480.55 k—gs
m

=5.00m?

Vv, =
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Donde:
V, = Capacidad volumétrica a dosificar (m°)
m, = Cantidad de material a dosificar (kg)
p = Densidad a granel del anhidrido ftalico (kg/m3)

Por lo tanto, el volumen del cono es de 5.00 m® y se procede a despejar la ecuacion
No. 6 para obtener la altura del cono.

vV, 5.00 m?
h= |vee 119 % = m

(Gis]

A la altura del cono se le agrega un factor de seguridad del 25%, la altura corregida

119 > =1.89m

3

es entonces: 2.36 m.

Despejando el radio de la ecuacidon No. 6 utilizando la altura corregida se obtiene un
valor de 1.59 m.

Estos cdlculos son en base a un cono completo, sin embargo, la tolva presenta un
orificio de salida con didmetro igual al de alimentacién del tornillo de dosificacion de

anhidrido ftalico (9 in) y a una altura h,, tal y como se muestra en la Figura E.1

Entonces, para obtener la altura de la tolva es necesario utilizar la ecuacién No. 8

h.=h-h, =h- tanar =2.36m-(tan 50° (Oljmjj=2.21m

Donde:

h, = Altura de la tolva (m)

h, = Altura de la parte inferior de la tolva (m)
h
a

Altura completa y corregida del cono (m)

Angulo de reposo del material

r Radio de alimentacion del tornillo de dosificacién (m)
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14. Tanque para el almacenamiento de xileno

Cantidad de xileno inicial: 801.32 kg

Re-abastecimiento diario de xileno al dia: 80.13 kg

Tiempo de re-abastecimiento a la semana: 2 dias

Densidad del xileno a 25°C: 860 kg/m?

Factor de seguridad: 1.25

Para determinar el volumen del tanque de etilenglicol se utiliza la siguiente ecuacién:

[ m +mgxt
v _( Jx1.25 Ecuacién No. 22

t
P
Donde:

= Volumen del tanque (m°)

Vt
m, = Masa inicial de xileno (kg)
m, = Masa re-abastecida al tanque cada dia (kg/dia)
p = Densidad del xileno (kg/m?)

t

= Tiempo de re-abastecimiento (dias)

801.32 kg + 80.13 € 2 dias
V, = - dia 1.25=1.40 m’
860-2
m

Si el diametro del tanque es igual a su altura, entonces éste esta dado por la siguiente

4 1.40m’
d=h, = 34—Vt=,3/—=1.21m
T T

férmula:
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Donde:

d; = Diametro del tanque (m)
h; = Altura del tanque (m)
V, = Volumen del tanque (m)

15. Tanque para el almacenamiento de solvente mineral

Flujo masico de solvente mineral al dia para dilucién: 4,127.34 kg/dia
Tiempo de almacenamiento: 1 semana de produccion

Cantidad de solvente mineral inicial: 7,923.81 kg

Re-abastecimiento diario de solvente mineral al dia: 2,377.14 kg
Tiempo de re-abastecimiento a la semana: 2 dias

Densidad del solvente mineral a 25°C: 830 kg/m3

Factor de seguridad: 1.25

Para determinar el volumen del tanque de solvente mineral se utiliza la siguiente

ecuacion:
| mxt+m, +mxt,
Ve = o x1.25 Ecuacién No. 23
Donde:
V, = Volumen del tanque (m°)
m = Flujo masico de solvente mineral (kg/dia)
t = Tiempo de almacenamiento (dias)

= Masa inicial de solvente mineral (kg)

mi
m, = Masa re-abastecida al tanque cada dia (kg/dia)
p = Densidad del solvente mineral (kg/m?>)

t = Tiempo de re-abastecimiento (dias)



4,127.34 k—g 3dias +7,923.81 kg + 2,377.14k—,g 2 dias

V = dia

dia

1.25=37.74m’

830 €
m
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Si el didmetro del tanque es igual a su altura, entonces éste esta dado por la

ecuaciéon No. 3, como sigue:

4 37.74m’
d=h = | A% =,3/— =3.64m
VA VA

Donde:

d; = Didmetro del tanque (m)
h, = Altura del tanque (m)
V, = Volumen del tanque (m)

16. Reactor de esterificacion

a.

Cantidad de los reactivos a la entrada del reactor

Tabla E.11

Cantidad de los reactivos a la entrada del reactor de esterificacion

Reactivo Cantidad (Kg) Densidad (kg/m°)
Mezcla inicial 10,543.60 978.12
Anhidrido Ftalico 2,403.97 1,530
BHET 3,491.39 1,490
Xileno 801.32 860
Solvente Mineral 7,923.81 830
Hidréxido de Litio 3.95 1,460

Total

25,168.03
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b. Volumen de disefio del reactor. Es necesario sumar el volumen que ocupan

todos los reactivos que serdn ingresados al reactor mediante la siguiente ecuacién:

V. = mMecha + mAnhfdrido + mBHET + mXileno + mSoIvente + mLiOH
R
pMecha pAnhidrido pBHET pXiIeno pSolvente pLiOH
Donde:
vV, = Volumen de disefio del reactor (m?)
My = Cantidad de mezclainicial agregada (kg)
Puea = Densidad de la mezcla inicial (kg/m3)
Mynaige = Cantidad de anhidrido ftalico agregado (kg)
P, = Densidad del anhidrido ftélico (kg/m®)
Mg = Cantidad de BHET agregado (kg)
Parer = Densidad del BHET (kg/m°)
m..., = Cantidad de xileno agregado (kg)
Py, = Densidad del xileno (kg/m?3)
Meee = Cantidad de solvente mineral agregado (kg)
Peere = Densidad del solvente mineral (kg/m?3)
Mo = Cantidad de hidréxido de litio agregado (kg)
Prion = Densidad del hidréxido de litio (kg/m°)

Ecuacidon No. 24

10,543.60 kg = 2,403.97kg = 3,491.39kg 801.32kg . 7,923.81kg . 3.95kg

V, = % + ” + " + " + ” + »
97812 <5 1,530 5 1,490 -5 860 -5 830 -5 1,460 -©

m m m m m m

=25.21m’

c. Dimensiones del reactor. Si el diametro del tanque es igual a la altura del

liguido, entonces éste esta dado por la ecuacién No. 3



d. Voliumenes interiores del reactor

a. Volumen de la cabeza elipsoidal

Se utilizara la ecuacién No. 10:

7d’ 7 318m’ 3
= - =|——|=420m

V =
CELIP 24 24

Donde:

= Volumen de la cabeza elipsoidal (m?)

<
|

CELIP
Diametro del reactor (m)

o
1

b. Volumen interior de la seccion cilindrica

Se utilizara la ecuacion No. 11:

Vo, =V, - Ve = 25.21m° -4.20m° =21.01 m’

aL — YR

Donde:

V., = Volumen interior de la seccion cilindrica (m?)

Volumen de la cabeza elipsoidal (m?)

CELIP
Volumen de disefio del reactor (m?)

<
I
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c. Volumen interior total del reactor sin incluir la cabeza elipsoidal

superior

Se utilizara la ecuacién No. 12:

Vg, =Vep + Vo =4.20m°> +21.01 m> =25.21m°

TCIL

Donde:
V.., = Volumen interior total del reactor sin incluir la cabeza elipsoidal (m?)
V., = Volumen de la cabeza elipsoidal (m?)
V = Volumen interior de la seccién cilindrica (m?)

ClL

e. Alturas de las secciones del reactor

a. Altura de la cabeza elipsoidal

Se utilizara la ecuaciéon No. 13:

heye =0.25d =0.25 3.18 m =0.79m
Donde:
hepe = Alturade la cabeza elipsoidal (m)
d = Didmetro del reactor (m)

b. Altura de la seccion cilindrica

Se utilizara la ecuacion No. 14:
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Ry, 4 21.01m?
ho, = | — | = — | =2.65m
7 d 7 3.18m

Donde:

he, Altura de la seccion cilindrica (m)

= Volumen de la seccidn cilindrica (m?)

<
|

CIL
Didmetro del reactor (m)

o
1l

c. Altura corregida de la seccién cilindrica

Se utilizara la ecuacion No. 15:

=h,f=265m 1.25 =3.31m

hCCIL

Donde:
h.,, = Altura corregida de la seccion cilindrica (m)
h, = Altura de la seccion cilindrica (m)
f = Factor de seguridad (1.25)

d. Altura total del reactor (seccion cilindrica corregida y las dos cabezas

elipsoidales)

Se utilizara la ecuacién No. 16:

h.=2h +hy =2 079 m +3.31m=490m

R — CELIP CCIL



Donde:

h, = Altura total del reactor (m)

hgpe = Alturade la cabeza elipsoidal (m)
h

. = Altura corregida de la seccion cilindrica (m)

e. Altura del liquido en el reactor

Se utilizara la ecuacién No. 17:

h=hy,+hy, =0.79m+2.65m=3.44m

Donde:

Altura del liquido en el reactor (m)
hepe = Alturade la cabeza elipsoidal (m)

h, = Alturade la seccion cilindrica (m)

La altura del liquido es aproximadamente igual al diametro interior del reactor (di)

f. Caracteristicas de la turbina de agitacion del reactor

Se utilizarad una turbina de seis aspas rectas que presenta las siguientes proporciones:

o
|
| =

O
w |
)

|
|=

O
O
O
e
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Donde:

Dimensionamiento de la turbina de agitacion para el reactor de esterificacion

Didmetro del tanque (m)

Didmetro del rodete (m)

Altura del liquido en el tanque (m)

Ancho de las placas deflectoras (m)

Distancia entre el rodete y el fondo del tanque (m)
Ancho del rodete (m)

Largo del rodete (m)

Tabla E.12

Diametro del rodete (Da) 1.06 m
Altura del liquido en el tanque (H) 3.18 m
Ancho de las placas deflectoras (J) 0.26 m
Distancia entre el rodete y el fondo del tanque (E) 1.06 m
Ancho del rodete (W) 0.21m

Largo del rodete (L) 0.26

g.

Potencia para la turbina de agitacion del reactor

El consumo de potencia de la turbina esta dado por la ecuacion No. 18:

Donde:

P= N n°Dlp f

Potencia (kW)

numero de potencia

Velocidad de agitacion (rev/min)
Diametro del rodete (m)
Densidad (kg/m°)

factor de seguridad (1.25)

134



135

El nUmero de potencia se obtiene a partir de las correlaciones existentes entre este
valor y el nimero de Reynolds. El nimero de Reynolds esta dado por la ecuacién No. 19:

La velocidad de agitacion del rodete es de 90 RPM, es decir: 1.50 rev/s.
La viscosidad de la resina alquidica es de 4.955 Poises, es decir: 0.496 kg/m s.

La densidad final es de 999.34 kg/m3.

) 1.06m [ 1.50 " |[ 999.34 €
N = Dinp _ s m

Re
H 0.496 <&
ms

) =3,395.28

Donde:

Nre = numero de Reynolds

D, = Diametro del rodete (m)

n = Velocidad de agitacion (rev/min)
p = Densidad (kg/m?)

u = Viscosidad (kg/m s)

Utilizando la Figura E.2 que correlaciona el nimero de Potencia con el nimero de
Reynolds y seleccionando la curva No. 1, la cual corresponde a una turbina de seis aspas
rectas, se obtiene un niumero de Potencia de 5.5 que permitira obtener la potencia

consumida por el agitador.

3
P= 55 (1.50 %j 1.06 m 5[999.34rl;—gsj 1.25=22.00 kW =29.51 hP ~ 30 hP

h. Area de la chaqueta de calentamiento para el reactor. Si la reaccién debe
llegar a 230°C en aproximadamente una hora, el flujo de calor necesario para llegar a la
temperatura de reaccién, en esta hora, segin el balance de energia, es de 5167635.39
ki/h. Este es el flujo maximo de calor que se requerira durante toda la reaccién, por lo
tanto, el calculo del area de calentamiento tiene que ir con respecto a este flujo maximo

de calor.
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Por lo tanto, el drea de la chaqueta de calentamiento estd dada por la ecuacién No. 20:

Utilizando la Tabla 8.5 (Couper, 2010) se selecciond el coeficiente global de
transferencia de calor que fuera mas apropiado para un reactor enchaquetado. Este fue
de 200 Btu/hft*°F 0 4,088.38 kJ/m*h°C.

a 5,167,635.39
A= —— = h =6.17m’
UAT 408838~ 230-25 °C
m

Donde:

Ar = Area de calentamiento del reactor (m?)

Q = Flujo de calor requerido por el sistema (kJ/h)

U = Coeficiente global de transferencia de calor (kJ/m?h°C)
AT = Cambio de temperatura durante el calentamiento (°C)

17. Condensador vertical para la separacion de agua y vapores organicos durante
la reaccion de esterificacion

a. Area de transferencia de calor. Para determinar el drea de transferencia de
calor es necesario tomar en cuenta el area de enfriamiento necesaria para condensar el
azeotropo agua-xileno y el solvente mineral, asi como la necesaria para enfriar estos
condensados a una menor temperatura. El objetivo es asegurarse que el azedtropo se
haya eliminado, debido que esto es lo que produce la separacién entre el agua y el
xileno para posterior eliminacién del agua.

a. Area de transferencia de calor en la condensacion

Tabla E.13
Media logaritmica de las diferencias de temperatura de los fluidos en la condensacion

Flujo caliente (°C) Temperatura Flujo frio (°C) Diferencia (°C)
95 Alta 40 55
95 Baja 30 65
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AT
DMTL = - Ecuacién No. 25
AT,
In| —
[ATC]
Donde:
DMTL = Media logaritmica de las diferencias de temperatura (°C)
AT, = Cambio de temperatura alta para los dos fluidos (°C)
AT. = Cambio de temperatura baja para los dos fluidos (°C)

55°C

DMTL= ————
55 °c)
In
65 °C

Teniendo la media logaritmica de las diferencias de temperatura, se obtiene
mediante la siguiente ecuacion, la multiplicacion de UA para posteriormente sumarla

=59.86 °C

con la que corresponde al enfriamiento.

= M
DMTL Ecuacion No. 26
Donde:
u = Coeficiente global de transferencia de calor (kJ/m2h°C)
A = Area de transferencia de calor (m?)

Q. = Calorde condensacion (kJ/h)
DMTL = Media logaritmica de las diferencias de temperatura (°C)

905.22 — "
59.86 °C T hec
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b. Area de transferencia de calor en el enfriamiento

Tabla E.14
Media logaritmica de las diferencias de temperatura de los fluidos en el enfriamiento

Flujo caliente (°C) Temperatura Flujo frio (°C) Diferencia (°C)
95 Alta 30 65
85 Baja 25 60
Se utiliza la ecuacién No. 25:
AT, &€ 62.47 °C

DMTL = = 65°C
[ 2% m[ j
AT, 60 °C

Donde:
DMTL = Media logaritmica de las diferencias de temperatura (°C)
AT, = Cambio de temperatura alta para los dos fluidos (°C)
AT, = Cambio de temperatura baja para los dos fluidos (°C)

Teniendo la media logaritmica de las diferencias de temperatura, se obtiene
mediante la ecuacion No. 26, la multiplicacién de UA para posteriormente sumarla con

la que corresponde al enfriamiento.

Q 33,617.91 K K
UA= —cond = h -538.17 —
DMTL 62.47 °C h°C
Donde:
U = Coeficiente global de transferencia de calor (kJ/m?h°C)
A = Area de transferencia de calor (m?)

Q. = Calorde condensacion (kl/h)
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DMTL = Media logaritmica de las diferencias de temperatura (°C)

UA 1011 €S entonces: 553.30 kJ/h°C
DMTL total S€ Obtiene de la siguiente forma:

34,523.13 K

= h - 62.40°C
553.30 °C

— O*Total

DMTLTotaI - UA

Total

Despejando para A 1ot Y Utilizando un coeficiente global de transferencia de calor
(U), obtenido de Tabla No. 8.12 (Couper, 2010), como: 125 Btu/hft2°F o 2,555.24
kJ/m2h°C se obtiene el area total del condensador:

a 34523.13
A = —— 122l = a h =022 m?
UDMTLrow 5 55524 553.30 °C

o

mZ

b. Caracteristicas de los tubos del condensador. Se estard utilizando un
intercambiador de concha y tubos, para los ultimos, sus dimensiones y caracteristicas
son las siguientes:

Tabla E.15
Caracteristicas de los tubos del condensador

BWG 16
Didmetro exterior (do) 0.0191 m (0.75 in)
Espesor de pared (§) 0.0017 m (0.065 in)
Diametro interior (d;) 0.0157 m (0.62 in)
Largo de los tubos 0.914 m (3 ft)
Numero de pasos en los tubos 1
Arreglo de los tubos Triangular
Espaciado de los deflectores 0.0762 m (3in)
Distancia entre el centro de los tubos 0.254 1in)
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c. Ndmero de tubos. Teniendo el 4rea total de transferencia de calor (0.22 m?) y las
dimensiones de los tubos del condensador, se puede determinar el nimero de tubos
necesarios para cubrir el drea total necesaria.

Yord L Ecuacién No. 27

Donde:
N, = NUmero de tubos
A, = Area total de transferencia de calor (m?)
d, = Diametro exterior de los tubos (m)
L = Largo delos tubos (m)
0.22m’
N, = =3.96 ~ 4 tubos
nm 0.091m 0.914m
d. Caracteristicas del tubo exterior del calentador. Teniendo la cantidad de

tubos y su respectivo didmetro exterior es posible seleccionar un tubo exterior para el
condensador. Las caracteristicas del tubo exterior son las siguientes:

Tabla E.16
Caracteristicas del tubo exterior del condensador

Tamafio nominal del tubo exterior 0.0762 m (3in)
Numero de cédula del tubo exterior 40
Diametro exterior del tubo exterior 0.0889 m (3.51in)
Diametro interior del tubo exterior 0.0779 m (3.068 in)
Espesor de pared del tubo exterior 0.55 0.216n)
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e. Numero de cruces

Se utiliza la siguiente ecuacion:

L
Ne+1=12 B Ecuacién No. 28

Donde:

N, +1 = Numero de tubos

L = Largo de los tubos (m)
B = Espaciado de los deflectores (m)
3 ft
N, +1= 12[—.3 =12 cruces
3in
f. Numero de deflectores
Se utiliza la siguiente ecuacién:
= + -
N, = Nt+1 -1 Ecuacion No. 29

Donde:

Numero de deflectores

=2
1

Numero de tubos

N, +1

N, =12 - 1=11 deflectores



g. Claro entre los tubos

Se utiliza la siguiente ecuacion:

C=P-d ,
T Ecuacién No. 30
Donde:
C" = Claro entre los tubos (in)
P, = Distancia entre los tubos (in)
d, = Diametro exterior de los tubos (in)

3
C'=PT-do=1in-Zin=0.25in=0.0064m

h. Flujo masico de agua para el enfriamiento

Tabla E.17
Diferencia de temperatura del flujo refrigerante

Temperatura °C
Entrada (T,) 25
Salida (T,) 40
AT agua 15

Se utilizara la siguiente ecuacién:

r;magua = — Ecuacidén No. 31
Cp AT

agua

142
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Donde:
Maua = Flujo masico de agua para el enfriamiento (kg/h)

Q, = Calor recibido por el agua para el enfriamiento (kJ/h)

Calor especifico del agua (kJ/kg)

(@]
1

Cambio en la temperatura del agua (°C)

>
|
1l

. 34,523.13 K ke
Mogsa = g h 55061 -2
418 — 15°C
kg
18. Tanque decantador
Tabla E.18

Propiedades de las sustancias entrantes al decantador

Propiedad Xileno y Solvente Mineral Agua
Temperatura operacién (°C) 85 85
Densidad (kg/m°) 816 968.39
Viscosidad (cP) 0.38 0.36
Flujo volumétrico (m3/h) 2.67 0.12

a. Tiempo de retencién en el tanque decantador

100 u,,
Py ~ P

t= Ecuacion No. 32
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Donde:

w, = Viscosidad del liquido mas denso (cP)

p, = Densidad delliquido menos denso (kg/m?3)
p, = Densidad del liquido mas denso (kg/m?3)
100 0.36cP
= " e 0.236 h=850.45s
(968.39 & . 816g)
m3 m3

b. Volumen de diseio del decantador

V

bisefio = Ot 1.10 Ecuacién No. 33
Donde:
V.o = Volumen del decantador (m?)
O, = Flujomasico totalala entrada del decantador (m3/s)
t

= Tiempo de retencidn en el tanque decantador (s)

3
Voiero = [7.76x10'4 M 85045 jl.lo =0.73m’
S

c. Diametro y altura del decantador. El largo del tanque horizontal sera dos
veces su diametro, tomando esto en cuenta, el didmetro sera el siguiente:

[ sefio — Ecuacion No. 34
1seno
27
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Donde:

D

Diametro del tanque horizontal (m)

Volumen del decantador (m?)

4
D= 3/0.73 m’— =0.77m
27

El largo es por lo tanto, el doble del didametro del tanque, es decir: 1.55 m.

Disefio

d. Altura total de las dos fases

Z,=09D Ecuacion No. 35

Donde:

= Altura total de las dos fases (m)

D = Diametro del tanque horizontal (m)

Z, =09 0.77m =0.70m

e. Altura de las fases dentro del tanque horizontal. Para determinar estas
alturas se debe considerar que se tiene un tanque horizontal parcialmente lleno, por lo
gue se utilizan las relaciones tomadas de la Figura No. 10-16 (Perry, 2001) en donde es
necesario tener la fraccion de volumen que ocupa el agua para relacionarlo con su
respectivo valor de H/D.

Volumen ocupado por cada fluido:

3

=330x10° " 850455 =0.03 m’
S

Y

Agua
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3

=7.43x10* ™~ 850455 =0.63m’
S

V,

Xileno-Solvente

V. _003m°
ey 0.73m’

Disefio

Fraccion volumen =0.038

De la tabla mencionada anteriormente, esta fraccion de volumen ocupado
corresponde a una relacién H/D = 0.08. Por lo que la altura de la interface sera (H=Zx;)

0.06 m.

La altura de la fase mds densa (Za,) se obtiene mediante la siguiente ecuacioén:

Z,=2,+ Z,-7,, {MJ Ecuacion No. 36

pAgua

Donde:
Z,, = Alturade la fase menos densa (m)
Z,, = Alturade la fase mas densa (m)
Z. = Altura total de las dos fases (m)

t

816 S

Z,,=006m+ 0.70m-0.06m | —M | =0.60m

968.39 €
m

19. Tanque para la dilucion de la resina alquidica
a. Caracteristicas del tanque de dilucién

Volumen de la resina alquidica: 17,232.05 L
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Masa de solvente mineral agregado: 4,127.34 kg
Densidad del solvente mineral a 25°C: 830 kg/m3

Para determinar el volumen final de la dilucidn se utiliza la siguiente ecuacién:

1m3 mSoIvente Mineral
Vdilucién - VResina alquidica(looo LJ + ( Ecuacién No. 37

p
Donde:
V... = Volumen final de la dilucién de la resina alquidica (m”)
Vaesina aquidica ~ Volumen de la resina alquidica (L)
Mq, et vineras = V13Sa del solvente mineral agregado (kg)
p = Densidad del solvente mineral (kg/m?)

v

dilucion

3
= 17.232.05 L( m j ; 4'127'0k5 ke | _2520m
1000L 830-5
m

El volumen anterior tiene que ocupar un 75% del volumen del tanque de dilucidn, por lo
tanto, el volumen del tanque sera:

- Vdilucién — 3 o 3
Ve = 0.75 29.61m" ~ 30m Ecuacién No. 38

El diametro del tanque es igual a la altura del liquido en el tanque, entonces el diametro

estd dado por la ecuacién No. 3
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{ /4 22.20m’
di = h -3 4Vdi|ucic')n =3 = 305 m
v VA

La altura del tanque se toma con respecto al volumen del tanque, como sigue:
AA

7zdi2

h. = Ecuacién No. 39

t

Donde:
d; = Didmetro del tanque (m)

h; = Altura del tanque (m)
V, = Volumen del tanque (m)

4 30m’
hy=———— =412m
7 3.05m

b. Caracteristicas de la turbina de agitacion en el tanque de dilucion

Se utilizara una turbina de seis aspas rectas que presenta las siguientes proporciones:

o
| =

o
w |

o

O

-

N

£ w_1 .1
D, D, 5 D, 4
Donde:

D; = Didmetro del tanque (m)

Da = Diametro del rodete (m)

H = Altura del liquido en el tanque (m)
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= Ancho de las placas deflectoras (m)

Distancia entre el rodete y el fondo del tanque (m)
Ancho del rodete (m)

Largo del rodete (m)

l—érl'lh
n o n

Tabla E.19
Dimensionamiento de la turbina de agitacion para el tanque de dilucién

Diametro del rodete (Da) 1.02 m

Altura del liquido en el tanque (H) 3.05m

Ancho de las placas deflectoras (J) 0.25m
Distancia entre el rodete y el fondo del tanque (E) 1.02m
Ancho del rodete (W) 0.20m

Largo del rodete (L) 0.25m

c. Calculo de la potencia del agitador

El consumo de potencia de la turbina esta dado por la ecuacién No. 18:

P= N n°Dip f

Donde:

0
I

Potencia (kW o hP)

N, = numero de potencia

= Velocidad de agitacién (rev/min)
2 = Didmetro del rodete (m)
Densidad (kg/m°)

= factor de seguridad (1.25)

> O O S
1]

El nimero de potencia se obtiene a partir de las correlaciones existentes entre este
valor y el nimero de Reynolds. El nimero de Reynolds esta dado por la ecuacién No. 19:
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. 1.02m 2(1 rev)(l,llz.%kga)
n
N, = 2P = S . M) = 2,783.87
# 0.412 —=
ms

La velocidad de agitacion del rodete es 60 RPM, es decir: 1 rev/s.
La viscosidad de la resina alquidica diluida es 4.121 Poises, es decir: 0.412 kg/m s
La densidad final es 1,112.56 kg/m®.

Utilizando la Figura E.2 que correlaciona el nimero de Potencia con el nUmero de
Reynolds y seleccionando la curva No. 1, la cual corresponde a una turbina de seis aspas
rectas, se obtiene un numero de Potencia de 5.4 que permitird obtener la potencia
consumida por el agitador.

3
P= 54 (1 ﬂj 1.02m 5(1,112.56k—g) 1.25=8.11W = 10.87 hP
S msS

20. Intercambiador de calor para enfriar la resina alquidica

a. Media logaritmica de las diferencias de temperatura

Tabla E.20
Media logaritmica de las diferencias de temperatura de los fluidos en el enfriamiento

Flujo caliente (°C) Temperatura Flujo frio (°C) Diferencia (°C)
150 Alta 40 110
35 Baja 25 10
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Se utilizara la ecuacién No. 25.

AT,  110°C

DMTL = = =41.70°C
[ AT, ] [ 110 °cj
In| = In

AT, 10°C
Donde:

DMTL = Media logaritmica de las diferencias de temperatura (°C)
ATy, Cambio de temperatura alta para los dos fluidos (°C)
AT, Cambio de temperatura baja para los dos fluidos (°C)

Teniendo la media logaritmica de las diferencias de temperatura, se obtiene
mediante la siguiente ecuacidn, la multiplicacion de UA que corresponde al

enfriamiento de la resina.

A= _Q
DMTL Ecuacién No. 40
Donde:
u = Coeficiente global de transferencia de calor (kJ/m2h°C)
A = Area de transferencia de calor (m?)
Q = Calor necesario para el enfriamiento (kJ/h)
DMTL = Media logaritmica de las diferencias de temperatura (°C)

k)
905.22 — k)

59.86°C  h°C
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La DMTL debe de ser corregida debido a los dos pasos en el lado de los tubos. Se
utilizara la Figura E.3 para intercambiadores 1-2. Primero es necesario calcular los dos
factores siguientes:

-T Ecuacién No. 41

Donde:

z = Factor de correccion

.. = Temperatura de entrada del fluido caliente (°C)

I
T, = Temperatura de salida del fluido caliente (°C)

= Temperatura de entrada del fluido frio (°C)

Ta
T, = Temperatura de salida del fluido frio (°C)

150°C-35°C
l=——— =767
40°C-25°C
El segundo factor es el siguiente:
— ch -Tca
M = T -T Ecuacién No. 42
Donde:
n, = Factorde correccion
T, = Temperatura de entrada del fluido caliente (°C)
. = Temperatura de entrada del fluido frio (°C)
T = Temperatura de salida del fluido frio (°C)
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_40°C-25°C

=— =013
150°C-25°C

Ty

Con estos valores se lee la Figura E.3 y se encuentra que Fg es igual a 0.83.
Entonces, la DMTL corregida es la siguiente:

DMTL _=F, DMTL =0.83 41.70°C =34.61°C

Teniendo la media logaritmica corregida de las diferencias de temperatura, asi
como un coeficiente global de transferencia de calor (U), obtenido de la Tabla No. 8.5

(Couper, 2010), como: 45 Btu/hft2°F o 919.88 ki/m’h°C se obtiene el area total del
intercambiador.

_ Qenfriamiento

" U DMTL Ecuacién No. 43
Donde:
A = Area de transferencia de calor (m?)
u = Coeficiente global de transferencia de calor (kJ/m*h°C)
Qerfriamente = FlUjo de calor liberado por la resina alquidica diluida (kJ/h)
DMTL

= Media logaritmica corregida de las diferencias de temperatura (°C)

3,147,919.18 K

h - 2
i 98.86 m

919.88 — 34.61°C
m-h°C

A=
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b. Caracteristicas de los tubos del intercambiador de calor. Se estara utilizando
un intercambiador de concha y tubos con dos pasos para el lado de los tubos, para
éstos, sus dimensiones y caracteristicas son las siguientes:

Tabla E.21
Caracteristicas de los tubos del intercambiador de calor

BWG 18
Didmetro exterior (do) 0.0191 m (0.75in)
Espesor de pared (6) 0.0017 m (0.065 in)
Didmetro interior (d;) 0.0157 m (0.62 in)

Largo de los tubos 4.88 m (16 ft)
Numero de pasos en los tubos 2
Arreglo de los tubos Triangular
Espaciado de los deflectores 0.3048 m (12 in)

Distancia entre el centro de los tubos 0.0238 m (15/16 in)

c. Nimero de tubos. Teniendo el drea total de transferencia de calor (98.86 m?)
y las dimensiones de los tubos del intercambiador de calor, se puede determinar el

nuimero de tubos necesarios para cubrir el area total necesaria. Se utiliza la ecuacién
No. 27:

N A 98.86 m”

‘" zd L m 0091m 4.88m

=338.74 ~ 339 tubos

Donde:
N, = Numero de tubos
A, = Area total de transferencia de calor (m?)
d, = Diametro exterior de los tubos (m)
L = Largo delos tubos (m)

d. Caracteristicas del tubo exterior del calentador. Para determinar el diametro
interior de la coraza se utiliza la Tabla E.24, se relaciona la cantidad de tubos para un
arreglo triangular de 15/16 in para dos pasos en los tubos. Se obtiene entonces un
didmetro interior de la coraza de 21 % “.



e. Numero de cruces

Se utiliza la ecuacion No. 28:

L 16 ft
N,+1=12 — =12 —— | =16 cruces
B 12 in
Donde:
N, +1 = Numero de tubos
L = Largo de los tubos (m)
B = Espaciado de los deflectores (m)

f. NuUmero de deflectores

Se utiliza la ecuacion No. 29:

N, = Nt+1 -1=12-1=11deflectores

Donde:

N, = NuUmero de deflectores

N, +1 = Numero de tubos

g. Claro entre los tubos.

Se utiliza la siguiente ecuacion:

3
C'=P-d, =1in- " in=025in

Donde:

= Claro entre los tubos (in)
P = Distancia entre los tubos (in)

d = Diametro exterior de los tubos (in)

155
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h. Flujo masico de agua para el enfriamiento

Tabla E.23
Diferencia de temperatura del flujo refrigerante

Temperatura °C
Entrada (T,) 25
Salida (T,) 40
AT gua 15

Se utilizara la ecuacién No. 31:

, a 3.147.919.18 9 @
Magua = ——1—— = n h - 50,206.05 =&
CPAT.. 418 9 15°¢C h

kg

Donde:

Maa = Flujo masico de agua para el enfriamiento (kg/h)

Q, = Calor recibido por el agua para el enfriamiento (kJ/h)
C, = Calor especifico del agua (kJ/kg)
AT = Cambio en la temperatura del agua (°C)

21. Equipo de refrigeracion

a. Condensador vertical. Teniendo el flujo de calor que es absorbido por el agua de
enfriamiento (32,722.09 BTU/h) es posible obtener las toneladas de refrigeracion para
poder disefiar una torre de enfriamiento, éstas se obtienen utilizando la siguiente

ecuacion:
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TR = Qcond f
- BTU Ecuacion No. 44
12,000 —
h
Donde:

TR = Toneladas de refrigeracion
(.Qcond Flujo de calor absorbido por el refrigerante (BTU/h)
f

= Factor de seguridad (1.25)

32,722.09 2V 125
TR = h

=341TR
12,000 B:;U

b. Enfriamiento de resina alquidica. Teniendo el flujo de calor que es absorbido
por el agua de enfriamiento (2,983,695.39 BTU/h) es posible obtener las toneladas de

refrigeracion para poder disefiar una torre de enfriamiento, éstas se obtienen utilizando
la siguiente ecuacién:

TR — Qcond f

BTU Ecuacion No. 45
12,000 —
h
Donde:
TR = Toneladas de refrigeracion
dcond = Flujo de calor absorbido por el refrigerante (BTU/h)
f

= Factor de seguridad (1.25)

2,983,695.39 1V 1.5
TR= h

=310.80 TR
12,000 ETU




Figura E.2
Numero de potencia Np en funcion del nimero de Reynolds Re para distintas turbinas
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Tabla

E.23

Disposicion de los espejos de tubos en arreglo triangular

159

Tubos de 3” DE, arreglo triangular | Tubos de 3" DE, arreglo triangular
de 1% plg de 1 plg

Coraza ! s | .4.75 . . | Coraza | | o | a6

DI, plg 1-1 2-1 1-1 6-1 8-1 DI, plg 1-1 2-P | 4-P | 6-P | 81
8 36 32 20 24 18 8 37 30 24 24
10 62 56 47 42 36 10 61 521 40 36
12 109 98 86 82 78 12 92 82 76 74 70
1314 127 | 114 96 90 86 1314 109 | 106 86 82 74
1514 170 | 160 | 140 | 136 | 128 1514 151 | 138 | 122 | 118 | 110
1714 239 | 224 | 194 | 188 | 178 1714 203 | 196 | 178 | 172 | 166
1911 301 | 282 | 252 | 244 | 234 1914 262 ! 250 | 226 | 216 | 210
2114 361 | 342 | 314 | 306 | 290 2114 316 | 302 | 278 | 272 | 260
2314 442 | 420 | 386 | 378 | 364 2314 384 | 376 | 352 | 342 | 328
25 532 | 506 | 468 | 446 | 434 25 470 | 452 | 422 | 394 | 382
27 637 | 602 | 550 | 536 | 524 27 559 | 534 | 488 | 474 | 464
29 721 | 692 | 640 | 620 | 594 29 630 | 604 | 556 | 538 | 508
31 847 | 822 | 766 | 722 | 720 31 745 | 728 | 678 | 666 | 640
33 974 | 938 | 878 | 852 | 826 33 856 | 830 | 774 | 760 | 732
35 1102 (1068 11004 | 988 | 958 35 970 | 938 | 882 | 864 | 848
37 1240 |1200 11144 {1104 |1072 37 1074 (1044 |1012 | 986 | 870
39 1377 {1330 |1258 (1248 11212 39 1206 |1176 |1128 [1100 |1078

Tubos de 1”7 DE, arreglo triangular| Tubos de 11/’ DE, arreglo triangular

de 11 plg .de 194¢"” plg

8 21 16 16 14
10 32 32 26 24 10 20 18 14
12 55 52 48 46 44 12 32 30 26 22 20
1314 68 66 58 54 50 13Y4 38 36 32 28 26
1514 91 86 80 74 72 1514 54 51 45 42 38
1714 131 | 118 | 106 | 104 | 94 1724 69| 66| 62| 58| 54
1914 163 | 152 | 140 { 136 | 128 1914 95 91 86 78 69
214 199 | 188 | 170 | 164 | 160 2114 117 112 | 105 | 101 95
2314 241 | 232 | 212 | 212 | 202 2314 140 | 136 | 130 | 123 | 117
25 294 | 282 | 256 | 252 | 242 25 170 | 164 | 155 | 150 | 140
27 349 | 334 | 302 | 296 | 286 27 202 | 196 | 185 | 179 | 170
29 397 | 376 | 338 | 334 | 316 29 235 | 228 | 217 | 212 | 202
31 472 | 454 | 430 | 424 | 400 31 275 | 270 | 255 | 245 | 235
33 538 | 522 | 486 | 470 | 454 33 315 | 305 | 297 | 288 | 275
35 608 | 592 | 562 | 546 | 532 35 357 | 348 | 335 | 327 | 315
37 674 | 664 | 632 | 614 | 598 37 407 | 390 | 380 | 374 | 357
39 766 | 736 | 700 | 688 | 672 39 449 | 436 | 425 | 419 | 407




ANEXO F

Estudio Econdmico

1. Inversion inicial

a. Reactor con chaqueta de calentamiento para despolimerizacion. Para
determinar el costo del reactor se utilizan los valores encontrados en el disefio del
equipo, asi como la Tabla No. 9-50 (Perry, 2001) y la siguiente ecuacion:

- %
C,= G (q ] Ecuacién No. 46
1
Donde:

C, = Costo del equipo para una capacidad q> (S)
C, = Costo del equipo para una capacidad qg; ($)
g, = Capacidad del equipo requerido
g, = Capacidad del equipo base
n = Exponente para el equipo

0.53
9.32m’
C, = $9300.00 ( 5 ”1 ] =$50,697.68

3m

Este costo es para un reactor de acero al carbono, pero se quiere uno de acero
inoxidable 306. Por lo tanto, se utiliza un factor, en este caso es de 1.8. Teniendo asi:

C, =$50,697.68 1.8 =$91,255.82

Estos costos estdn definidos para un M&S de 1000, por lo tanto, es necesario
actualizarlos a la fecha actual, por eso se utilizara un M&S de 1477.7

160
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1477.7
C, = $91,255.82
1000

j =$134,848.73

El costo en quetzales, para un cambio de moneda de 8.124, es:

C,=$ 134,848.73(%8.124} =Q1,095,511.07

Debido a que estos precios son de Estados Unidos, es necesario invertir para
transportar el equipo al pais.

TablaF.1
Descripcion de los costos del reactor en cuestion de transporte e impuestos

Descripcion Valor
Flete (10%) Q 109,551.11
Aduana (1%) Q  10,955.11
Seguro (1%) Q 10,955.11
IVA (12%) Q 131,461.33
Arancel (10%) Q 109,551.11

El costo del reactor es entonces: Q 1,467,984.83

b. Tanque vertical para etilenglicol. Para determinar el costo del tanque vertical de
etilenglicol se utilizan los valores encontrados en el disefio del equipo, asi como la Tabla
No. 9-50 (Perry, 2001) y la ecuacidn No. 46:

n 03

6.55 m’

¢, = G q—Z] = $3,300.00 ( m j =$3,885.54
q, 3.8m
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Donde:
C, = Costo del equipo para una capacidad q; ($)
C, = Costo del equipo para una capacidad qg; ($)
g, = Capacidad del equipo requerido
g, = Capacidad del equipo base
n = Exponente para el equipo

Estos costos estdn definidos para un M&S de 1000, por lo tanto, es necesario
actualizarlos a la fecha actual, por eso se utilizard un M&S de 1477.7

1477.7
C, = $3,885.54
1000

) =$5,741.66

El costo en quetzales, para un cambio de moneda de 8.124, es:

C,=$ 5,741.66(%8.124] =Q46,645.25

Debido a que estos precios son de Estados Unidos, es necesario invertir para
transportar el equipo al pais.

Tabla F.2
Descripcion de los costos del tanque vertical en cuestion de transporte e impuestos

Descripcion Valor
Flete (10%) Q 4,664.53
Aduana (1%) Q 466.45
Seguro (1%) Q 466.45
IVA (12%) Q 5,597.43
Arancel (10%) Q 4,664.53

El costo del tanque vertical es entonces: Q 62,504.64
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c. Filtro prensa. Para determinar el costo del filtro prensa se utiliza la Tabla 9-50

(Perry, 2001) y la ecuacion No. 46:

n 0.55
9.3 m’
C,= ¢ | 2| = $570000 2" | =$18,616.96
q, 80m
Donde:
, = Costo del equipo para una capacidad q; ($)
C, = Costo del equipo para una capacidad q; ($)
g, = Capacidad del equipo requerido
g, = Capacidad del equipo base
n = Exponente para el equipo

Estos costos estan definidos para un M&S de 1000, por lo tanto, es necesario

actualizarlos a la fecha actual, por eso se utilizarda un M&S de 1477.7

1477.7
C, =$18,616.96
1000

) =$27,510.28

El costo en quetzales, para un cambio de moneda de 8.124, es:

C,=$ 27,210.28(%8.124j =Q223,493.51

Debido a que estos precios son de Estados Unidos, es necesario realizar una

inversidn para transportar el equipo al pais.



164

Tabla F.3
Descripcion de los costos del filtro prensa en cuestion de transporte e impuestos

Descripcion Valor
Flete (10%) Q 22,349.35
Aduana (1%) Q 2,234.94
Seguro (1%) Q 2,234.94
IVA (12%) Q 26,819.22
Arancel (10%) Q 22,349.35

El costo del filtro prensa es entonces: Q 299,481.30

d. Tornillo de alimentaciéon de PET. Para determinar el costo del tornillo de
alimentacion de PET se utiliza la siguiente ecuacion:

C=0.491°" Ecuacién No. 47
Donde:
C = Costo del tornillo de alimentacién (S)
L = Longitud del tornillo

C=0.49 7.54ft *”° =2.275k$ =2,275.09 $

Estos costos estan definidos para un M&S de 1,123.6 que corresponde al 2003, por

lo tanto es necesario actualizarlos a la fecha actual, por eso se utilizard un M&S de
1477.7

1477.7
C=52,275.09 j =$2,992.08
1123.6
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El costo en quetzales, para un cambio de moneda de 8.124, es:

C,=$ 2,992.08(%8.124] =Q24,307.64

Debido a que estos precios son de Estados Unidos, es necesario realizar una
inversidn para transportar el equipo al pais.

TablaF.4
Descripcion de los costos del tornillo de alimentacion en cuestion de transporte e
impuestos
Descripcion Valor

Flete (10%) Q 2,430.76

Aduana (1%) Q 243.08

Seguro (1%) Q 243.08

IVA (12%) Q 2,916.92

Arancel (10%) Q 2,430.76

El costo del tornillo de alimentacion es entonces: Q 35,572.23

e. Molino de Martillos. Para determinar el costo del Molino de martillos
(Pulverizador) se utiliza la siguiente ecuacién:

C=27.5W** Ecuacién No. 48
Donde:

C = Costo del molino de martillos (S)
W = Capacidad maxima del molino
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0.39
ton
C= 27.5(1.361 T) =31.013k$=31,012.54 S

Estos costos estan definidos para un M&S de 1,123.6 que corresponde al 2003, por

lo tanto es necesario actualizarlos a la fecha actual, por eso se utilizard un M&S de
1477.7

1477.7
C=531,012.54 =$40,786.07
1123.6

El costo en quetzales, para un cambio de moneda de 8.124, es:

C=$S 40,786.07(%8.124) =(Q 331,346.07

Debido a que estos precios son de Estados Unidos, es necesario realizar una
inversién para transportar el equipo al pais.

Tabla F.5
Descripcion de los costos del molino de martillos en cuestion de transporte e
impuestos
Descripcion Valor

Flete (10%) Q 33,134.61

Aduana (1%) Q 3,313.46

Seguro (1%) Q 3,313.46

IVA (12%) Q 39,761.53

Arancel (10%) Q 33,134.61

El costo del molino de martillos es entonces: Q 444,003.73
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a. Agitador del reactor de despolimerizacién PET

Para determinar el costo del agitador se utiliza la siguiente ecuacion:

[a+b|n hp +c Inhp z}

C=1.218 Ecuacion No. 49
Donde:
C = Costo del agitador (S)
a = Factor de correccidn para una velocidad de 90 RPM (8.43)
b = Factor de correccidn para una velocidad de 90 RPM (-0.0880)
¢ = Factor de correccidn para una velocidad de 90 RPM (0.1123)

hp = Potencia del agitador

[a+b|n hp +c Inhp ZJ [8.43 -0.0880In 1 +0.1123 In 1 2}

=5.272k$=5,272.38 S

C=1.218

Estos costos estan definidos para un M&S de 1,123.6 que corresponde al 2003, por
lo tanto es necesario actualizarlos a la fecha actual, por eso se utilizard un M&S de

1477.7

C=55,272.38 1477.7
1123.6

) =$6,933.96
El costo en quetzales, para un cambio de moneda de 8.124, es:
C=$ 6,933.96(%8.124) =Q56,331.47

Debido a que estos precios son de Estados Unidos, es necesario realizar una

inversidn para transportar el equipo al pais.
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Tabla F.6
Descripcidn de los costos del agitador en cuestion de transporte e impuestos

Descripcidn Valor
Flete (10%) Q 5,633.15
Aduana (1%) Q 563.31
Seguro (1%) Q 563.31
IVA (12%) Q 6,759.78
Arancel (10%) Q 5,633.15

El costo del agitador es entonces: Q 75,484.17

La suma del costo de todos estos equipos es: Q 2,382,030.91. Ahora es necesario
estimar costos de instalacién, instrumentacion, tuberia, etc. con respecto al costo total
del equipo para definir la inversion inicial. Se utilizara la siguiente tabla para ilustrar los
costos mencionados.

Tabla F.7
Inversion Inicial del proyecto propuesto

Equipo 2,382,030.91
Instalacion (45%) 1,071,913.91
Instrumentacion (13%) 309,664.02

Q
Q
Q
Tuberia (15%) Q 357,304.64
Q
Q
Q
Q

Electricidad (15%) 357,304.64
Ingenieria (35%) 833,710.82
Contingencia (30%) 714,609.27
Total 6,026,538.19

2. Costos variables. El método y disefio propuestos, presentan un ahorro
considerable en la compra de anhidrido ftalico, pero al mismo tiempo se requiere otra
materia prima para sintetizar el BHET que es utilizado como reemplazo, asi como
electricidad extra que requieren los equipos propuestos.
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Costos variables = CoStoS,,.cria prima + COtOSeiecriciaad
a. Costos de materia prima
CostosMateria prima = Ahor‘roAnhl’drido Ftalico CostosBoteIIasPET - COStoEtiIenincoI - CostoAcetatodeZinc - CostoCombustibIe

El ahorro anual en la compra de anhidrido ftdlico es el siguiente:

~3,491.398

Anhidrido Ftalico /
dia

Ahorro (Q 11.85

" J 140 dias =Q5,790,082.14
g

El precio por kilogramo de botellas desechadas es de Q1, pero se le agregd a cada

kilogramo Q 0.10 en cuestién de transporte y manejo del mismo.

~3,681.51 <&
dia

COStOBotellas PET

(Q 1.10

" j 140 dias =Q 566,953.05
8

Como esta mostrado en el balance de masa, debido a la recirculacion de etilenglicol,

cada dia sdlo es necesario comprar: 262.31 kg del mismo.

Cos‘tOEtiIenglicoI

= 52461678 Q1323 ) 565 3 K[ Q13D ) 16 Gias = 556,260.46
dia kg dia kg

El costo para el catalizador en la despolimerizacidn es el siguiente:
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- 13,99'(_3(@) 140 dias =Q 137,099.56

COStOAcetato de Zinc d Ila kg

El costo del combustible es una aproximacién en base al 45% del utilizado en la
linea actual.

Costo =Q164,711.55 45% =Q74,120.20

Cobustible
El costo de la materia prima es entonces:

Q =Q5,790,082.14 - Q 566,953.05 - Q 556,260.46 - Q 137,099.56 - Q 74,120.20

Materia prima

=Q 4,455,648.87

QMateria prima

b. Costos de electricidad. Como se mencionaba anteriormente, se incurre en un
costo extra de electricidad por el equipo propuesto, tal y como se puede observar a
continuacion:

Costos = Costo + Cotos + Costo + Costo

Electricidad Agitador Tornillo Molino Bomba

1kW ) ., (QL25
1.341 hp 1kWh

COStoEIectricidad Agitador =1 hp( j 140 dllaS = Q 78435

Costo

Electricidad Tornillo —

ho| =W 0.5k [ 2125) 140 dias =q98.04
1.341 hp Tkwh
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1 kW 1.2
Costog . wricidad Molino = 19 hp(mj 3.33h (?kw:j 140 dias =Q6,529.71
. p

1 kW 1.2
COStoElectricidad Bomba = 05 hp PP 05 h Q 5 140 d|,aS = Q 3268
1.341 hp 1kWh

COStOs, . .y = Q 784.35 +Q 98.04 + Q 6,529.71 + Q. 32.68 = Q 7,444.79

Costos variables =Q 4,455,648.87 - Q 7,444.79 = Q 4,448,204.09

3. Costos fijos

a. Costos de mano de obra. Debido a la ampliacidn del proceso y por consiguiente
a la utilizacién de equipo extra se contratard a tres operarios mas para suplir la mano de
obra necesaria. El costo de la misma se detalla a continuacion.

Tabla F.8
Descripcion de puesto y salario para la mano de obra
Cargo | Cantidad Horas IGGS Salario Prestaciones| Costo anual
extras mensual
Operario 3 30 Q 81.20| Q1,996.93| Q 3,500.00 | Q 27,463.10
Gastos de IGSS, IRTRA, INTECAP y Pasivo Laboral Q 6,160.70
Costo anual por operario Q 33,623.80
Costo anual en mano de obra (3 operarios) Q 100,871.40

b. Costo de Mantenimiento. El mantenimiento que se realizara al equipo serd una
vez al afo y representa un 5% del costo del mismo.

Costo =Q2,382,030.91 5% =Q119,101.55

Mantenimiento
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La depreciacién del equipo se hizo a cinco afios por medio del método SMART,

como sigue:
Tabla F.9
Depreciacion del equipo propuesto
Ao 1 2 3 4 5
Inversidn en equipo 20.00% 32.00% 19.20% 11.52% 17.28%
Q2,382,030.91 Q-476,406.18 | Q-762,249.89 | Q-457,349.93 | Q-274,409.96 | Q-411,614.94
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