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I.- INTRODUCCION.

Las necesidades primordiales de la humanidad
son: Alimento, vestido y habitacidn; desde la época —
méds remota el hombre se ha preocupado por mejorar la -
disponibilidad y calidad de los articulos que satisfa-
gan estas necesidades.

En un principio el ndmada se vistid con las-
pieles de animales que cazaba y nosteriormete el hom——
bre emprendij el cultivo de algoddn y la cria del gusa
no de seda. Asi, simultaneamente aprendid técnicas -
de tejido, mediante las cuales Fabriéﬁ las primeras -
prendas de vestir.

Debido al gran aumento de la poblacidn mun-——
dial, el hombre se ha visto precisado a desarrollar -
nuevas técnicas que conduzcan a obtener nuevos materia
les textiles tanto artificiales como sintéticos para -
satisfacer las necesidades del vestido. De todas las
fibras sintéticas las que tienen mayor demanda actual-
y futura son las de poliéster, debido a sus ventajas y
a su versatilidad de uso.

Para mejorar el desarrollo econdmico de un -
pafis, el camino mas conveniente es la industrializa——
cién del mismo. La produccidn de (PET) en MEXICO es-—
muy inferior a la demanda y por lo mismo se ve en la -
necesidad de recurrir a la importacién para cubrir el-
consumo local. El propdsito de éste trabajo es pro-
mover nuevas plantas de proceso de &ste polfmero (PET)
cooperando de esta manera, aunque en minima parte a la
independencia tecnoldgica de nuestro pafs.

Este trabajo se desarrollar& en primer lugar



haciendo el estudio del mercado de la fibra, del cual-
se obtendrédn el conjunto de condiciones bajo las cua—
les se llevard el disefio, tales como inversidn total ,—
capacidad de la planta, su localizacidn, competencia,-
etc. En secuencia a este punto se hard la seleccidn-
del proceso méds apropiado, segln la conclusidn del mer
cado y las ventajas que este presente.

Antes de entrar a la fase de disefio, se estu
diard la cindtica de las reacciones que se llevan a ca
bo, ya que ésta regird la calidad del producto. La -
cinética -esté basada en el trabajo experimental que  sg
bre ld cinética de trasesterificacién realizarén Wihail,
R, Tstratoiy, Al. Loupu y E. Gedrgescu (22); asi tam—=
bién para la reaccidn de policondensacifn Griehl y Ge=-
Schonock,: realizarén el trabajo experimental para el-—
poplietilentereftalato,..

Se desarrollaré, la secuencia de arranque de
la planta, debido a que en la préctica, al efectuarse
el arranque se suscitan diversos problemas y el obje-
tivo de incluir éste tema es sefialar las'wvariables - —
principales en cada etapa, para tener una operacidn ——
normal en el menor tiempo posSible. Se incluye asi -
mismo la instrumentacidén gque se considera pertinente -
para el buen funcignamiento de la planta.

El pesente trabajo incluye la evaluacidn ecg
ndmica, para establecer la rentabilidad y el tiempo de
recuperacidn de la inversidén, lo cual determinard si —
el proyecto es factible.
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IT.- GENERALIDADES,.
1.~ ANTECEDENTES HISTORICOS.

El descubrimiento de las fibras poliéster —
tiene su origen en los trabajos de W.H. Carothers y cola-
boradores en E.U.A. Fué a principios de 1930, cuando se
descubrieron las bases que llevaron al desarrcllo de to-
das las fibras sintéticas resultando de estas la inven—
cibn del Nylon 66, en 1935. Ellos establecieron los si
guientes principios de utilidad para todas las fibras ——
sintéticas:

a).— El peso molecular del polimerro debe ser
mayor o igual a 12,000,

b)e= E1 polimero debe de ser cristalizado y-
orientado.

c)e= Los polimeros tridimensionales son ina-
propiados,.

Basé&ndose en los trabajos de W.H. Carothers;
JeR. Whinfield y J.T.Dickson (58) en Inglaterra, quienes
trabajaban para la Calice Printers' Association Ltde. En-—
1941, encontraron las propiedades necesarias para las fi
bras poliéster, asi de esta manera obtuvieron a escala -
de laboratorio el polimero de polietilentereftalato - -
(PET), con el gue prepararon fibras tenaces, resistentes
a la hidr8lisis y de elevada temperatura de fusibn. Ese-
mismo afio patentaron la policondensacifin de polietilen~—
glicol y &cido tereftdlico para obtener un polimerc de -
cadena lineal que podia ser cristalizado y estirado para
la formacibn de fibras del polimero fundido. Los trabajos



de ésta fibra a la que se le did el nombre de fibra Tery
lene fueron demorados por la segunda guerra mundial. Pa-
ra 1947 en Inglaterra, la investigacidn fué continuada -
por la Imperial Chemical Industries (ICI), y su predoc—
cibén en planta piloto comenzd en 1948.

Entre tanto, Izard y colaboradores (63), bus
cando ampliar los primeros hallazgos de Carothers socbre-
poliéster desubrieron independientemente de Whinfield y-
Dickson las propiedades para la formacidn de fibras de -
polietilentereftalato. Como resultado de sus descubri-
mientos paralelos Dupont comprd la solicitud de patente-
de los E.U., la fibra de poliéster Dacrén ( primeramente
conocida por la designacién de fibra V ) se obtuvo en ba
se experimental en el arfio de 1950, La primera fébrica -
en gran escala situada en Kingston, N.C., comenz6 su prg
duccidn en 1953.

Las fibras poliéster se obtienen por la com-—
binacibén de &cidos orgénicos dib&sicos y glicoles en una
reaccibn de condensacidn, que tiene agua como subproduc=
to., EL PET se obtiene condensando polietilenglicol con -
el &cido tereftdlico, sin embargo la experiencia de los-—
fabricantes del mundo han demostrado que la reaccidn es—
més facilmente regulada y se obtienen pesos molecularés—
mayores si’ se emplea el método 'de alcohdlisis de un éster
Asi se,hace réaccionar dimetiltereftalate’ (0T}, con eti
Ienglicol (ETG), dando como subproducto metandl (MOH), .-
de menor temperatura de ebullicidn. E1 producto es un di
éster.y es el monémero conocido tcomd bis (2 h1drox1et11~

2

tereftalato (DBT. ) SR Y



-O-CHy = CHy - OH

- CH, -OH 0=C-0-CHy - CH,— OH

En la polimerizacién de éste monomero se elimina una molécula de glicol entre -

las moléculas moadémeras :

0=C- 0 — CHz-CH— OH HO —=CHz—CHz-0-C=0
————
+
0=C—0-CH2-CH2—0H O:C-O-CHQ—CHQ-OH
r 2 4 ?
HtO—CHz - CH240—C©C- 0-CHo- cm-o-c@c O-CHz~CHz-OH
/2 n

+ HO-CH; -CH, -OH

0=C - 0-CH, ~CH,-OH .

0 0
n e o ac@c-o-cm-c,‘/, OH + (n-1) CHe-CHy
n OH OH
0=C - O =CHy-CHp-OH

3. - Obtencién de Materias Primas .
Ei etilen zlicol se obtiene actualmente a pactir del etileno, llevandose la reac-

cién de la forma siguiente :
ol H2 0
CHy = CH, _[_. CHz <CHe — 2 s HO-CH;—CH,-OH
0

El Dimeril tereftalato(DIVT), se obtiene a partir del 4cido tereftdlico y éste a su

vez es obt o dz=1 para , xileno :
Lemd pa 00H D0CHs

(o] 7
ey, tzcson —— (]

Hy 00H ZoocH,



4.~ POLIMERI ZACION.

La formacfon del Polietilentereftalato (PET)
se realiza en dos etapas. En la primera etapa, llamada
alcohdlisis se obtiene como subproducto metanol, en la -
gue los reactivos son el DMT y el ETG formandose el mong
mero diglicoltereftalato. La segunda etapa es la forma
cibn de la cadena y en ella también se elimina de lareac
cibn etilenglicol mediante presibén reducida, la reaccidn
es mantenida a elevada temperatura para aumentar la ve-
locidad de la reaccifn y mantener como flufido el polime-
ro a fin de mane jarlo con mayor facilidad.

5,— HILADO,.

El polimero es hilado por el método de fusidn
seme jante al empleado para el Nylon, las temperaturas de
fusibn son también semejantes aunque la viscosidad del -
PET es ligeramente superior a la del Nylon. El polime-
ro fundido es obligado a pasar a través de varios orifi-
cios para que adguiera la forma de hilo, después gue se-—
ha pasado por las hileras existe una corriente de aire -
transversal que solidifica al hilo y es arrollado en ca-—
rretes antes de ser estirado.

Después del hilado se estiran los filamentos
para aumentar la orientacidén molecular y la tenacidad de
la fibra ( los métodos empleados para el estirado pueden
ser diferentes a los empleados en el Nylon).

6."“ USDS.

Las fibras de poliéster han encontrado su —
aplicacibn en prendas de vestir, telas para uso domésti-



co, telas industriales, cordeleria, etc.

En el vestido las telas de poliéster se usan
en trajes, pantalones de deporte, abrigos para hombre y-—
mujer,camisas para hombre, corbatas, blusas, vestidos y-
ropa blanca. La recuperacién eléstica de la fibra cor—
tada hace gque €sta sea usada para géneros de punto tales
como suéteres, vestidos, jersey, calcetines e hilazas -
para tejer. La hilaza de filamento continuo se emplea-
para uniformes; la hilaza de fibra cortada sirve para —
uniformes més pesados donde conviene la facilidad de la-
vado y la resistencia al arrugamiento.

Los usos domésticos de las fibras poliéster—
comprenden cortinas, tapiceria, fundas, manteleria, re—
lleno de almohadas, cobertores, bolsas de dormir,

8e emplean industrialmente para transportadg
res, .cubiertas para mélguinas de planchar, mangueras para
incendios, cuerdas, telas para velas de barcos, redes y-
sedales de pesca, se usa también para el calzado y sas—
treria,

7.~ NOMBRES COMERCIALES, PRODUCTORES, PAISES
DE ORIGEN Y MATERIAS PRIMAS BASICAS DE LA FIBRA DE POLIES
TER.

Nombre Productor y pais de « ..: . Matérias-primas

Comercial origen

Terylene Imperial Chemical - Ac. Teraftilico y ETG
Industries Ltd. Gran K
Bretafia.

Canadian Industries-—
Ltd, Ontario Canadé



Nombre Productor y pais de Materias primas
Comercial origen

Dacrén Eel. Dupont of Ne— Ac, Teraftallco y ETG
mourst& Coes Ince Wil
mington, U.S.A.
Fortrel Fiber Industries - u
InCo U.S .A-

Terlenka AcKoUes Algementekuns= "
tzijde Unie N.V. Arnhem, '
Netherlands,

Tergel Societé Rhodiaceta A.S. "
Paris, Francia.

Terital Soc, Rhodiatoca, Milano s
Ttalia.

Tetoron Teikoki Raybn Co. Ltd, o

Osaca, Japbn

Torytetoran Toyo Raydn Co. Ltds i
Osaca, Japdn '

Trevira Farbwerke Hoechst A.G.
Frankfurt, Alemania

Grisuten VEB Chemiafaserbwerke
Schwarza Wilhem Pieck'
Rudolstadt/thur, Alema

Diolen Vereinigte Glanzstoff-
AG. Wuppertal, Alemania.

Lawsan Chemiefaserwerk Kurst URSS. o
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Nombre Productor y pais de Materias Primas

Comercial origen

Tesil Silon=-Werk Plan&, — Ac. Tereftélice- ETG
n/luz

Elana Jelenigorkie Zaklady "

Cellulozy Polonia

Vycron Beanuit Mills, Inc., "

NeYe UsSeAs

Vyeron Rogosin Industries,Lltd. "
Israel

Teriber S.A.F.A. Barcelona, "
Espafia

Kodel Eastman Chemical Pro- Ac. Tereftéllico y
ducts Ince New York,- 1,4 ciclohexanodi
UeSsAe metanol.

Vestan Faserwerke Huls "

GemebeHs, Marl
( Alemania )

8.~ PROPIEDADES FISICAS, QUIMICAS Y BIOLOGICAS.

Propiedades Fisicas.— La fibra de poliéster
tiene un color marfil p&lido, blanco ( mayor pureza ) con
grado de brilantez 8ptica si se desea, agregando ciertos
agentes guimicos llamados deslustrantes.

Tiene una densidad de 1,38 g/ml. a la tempe-
ratura ordinaria y se funde a 260°C aproximademente., Como
el poliéster es termopléstico (2:2), es posible estabili
zar las telas en caliente de igual modo como se hace con
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las telas de Nylon; asi son estables para el lavado nor-
mal y el planchadoe. Las propiedades fisicas de mayor -
interes son las relacionadas con su empleo como fibra —
textil,

Tenacidad y alargamiento, los datos sobre te
nacidad, la resistencia a la traccidn y al alargamiento-—
de las fibras poliéster se dan en la tabla II.l.

M&dulo inicial ( resistencia al alargamiento)
de la fibra es elevado en comparacibn con otras fibras -
sintéticas. Como ocurre con la mayor parte de las otras
fibras, la resistencia al alargamiento del poliéster es-—
menor a altas termperaturas que a temperaturas ordina——
rias pero, a diferencia de la mayor parte de las fibras—
no es afectada de modo apreciable por la humedad.

TABLA 1II.1

Filamento continuo Estandar Fibra plegada
Alta tenacidad

Tenacidad 6= 7 4,5 = 5.5 3.5 - 4.0
g/Denier ¥
2
Resistencia 7,500 Kg/cm 5,900 4,700
a la traccibn
Kg/cm2
Alargamiento 12.5 = 7.5 25 - 15 40 - 25

en la roturd%

Tabla II,1.— muestra los limites de tenaci—
dad, resistencia a la traccibn y alargamiento en la rotu
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ra para tres tipos de fibra poliéster,

¥ Denier esté definido como el peso en gramos—
de 9,000 mts. de hilo.

Propiedades quimicas.- Las fibras de poliés
ter son solubles en m-cresol caliente, en &ce trifluoroa
cé€tico y 10 partes de fenol en peso y en una mezcla de -
tres partes de fenol y dos partes de tetracloro etanoc en
peso. Las fibras poliéster tienen despreciable recupe-
racién de humedad (0.4 a 0.6% de humedad relativa y 21°C).

Como agentes de hinchamiento ( sustancias —
gue causan aumento en la seccifn transversal de la fibra)
para el poliéster, se emplean las siguientes soluciones—
6 dispersiones en el agua excepto las cuatro primeras =——
gue son dispersadas con un detergente sinté€tico:

Acido benzéico al 2%, &cido’salicflico al 2%,
metacresol al 2%, monocoldrobenceno al 5%, p—dicloreben—
ceno al %, Tetrahidronaftalero al'0.5% benzoato de meti
lo .al .5%, Salicilato al .5%, o-fenilfenol al .5,%p—fe-
nil,fenol al .3%

Los ensayos de labpratorio indican que la ma
yor parte de los compuestos de los tipos gererales si——
guientes producen poco o ningln efecto en la tenacidad -
de las fibras de poliéster en condiciones ordinarias de-—
exposicibn: Alcoholes, agentes blangueadores, disolven—
tes de limpieza en seco hidrocarburos halogenados, hidrg
carburos, cétonas, Jjabones y detergentes sintéticos, ——
agua, agua de mar, &cidos debiles y alcalis débiles,

El tefiido de las fibras de poliéster requie-
ren métodos gue tengan en cuenta su baja absorcién de —
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agua aunque hay semejanza considerable en la composicién
guimica del poliéster y del acetato ( el grupo -COO- ha—
ce 46 % del peso del poliéster y 41 % del peso del aceta
to ), el arreglo de la estructura del poliéster es tal -
gue la difusién del colorante es lenta; para vencer esta
dificultad sirven los agentes de hinchamiento o el trata
miento a alta temperatura; generalmente se usan tres téc
nicas :

a).- Tefiido en agua hirviendo con un portador
gue facilita la funcifn del colorante;(son portadores ti
picos el o=fenil fenol y el &cido benz8ico).

e b).— Tefiido en agua a alta temperatura y elg
vada . presifn.

C)e— Método Thermosol que consiste en impreg
nacifn del tejido con colorantes y pigmentos dispersados,
seguido de tratamiento por calor seco para efectuar la-—
penetracibn de las fibras por colorantes.

Propiedades biolf6gicas.- Las fibras poliés—
ter presentan excelente resistencia a las bacterias, mi-
crobios e insectos, debido a que éstas fibras son indi—-—
gestibles para ellos.
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I1T.- ESTUDIC DEL MERCADO .«
1.— NORMAS Y ESPCIFICACICNES DEL PRODUCTC.

El grado de pureza gue se requiere del pro—
ducto es muy estricto, debido a que su uso especifico -
seré para fibras textiles, este grado de pureza es alcan
zado si las materias primas, materias auxiliares y cata-—
lizador son de alta pureza,. Por lo cual se requiere —
gue las materias primas tengan las siguientes propieda—
des indicadas en la tabla III.l

TABLA III,l R -_..

Propiedades Erilenglicol DMT
Apariencia Transparente, liquido claro sin Puro. blanco:fundido es in-
signos de fluorecencia coloro v libre de sustan --
_cias suspendidas . -
Punto de ebullicion 195-198°C ’ 280°C a 760 torr.
Punto de fusion 141°C

Indice de refraccion 1. 43 - 1.434 (20°C)

Namero de "OH mavor de 1750

Contenido de agua menor de 0.1% Anhidro

Valor de intercam

b10 éster mayor de 90 96<. en 2 hrs.

Contenido de

halogenos trazas a lo sumo rrazas a lo sumo

Numero de acido 0.2

Numero de saponificacion 378

R esiduos de ignicion ) 0.08
“iatenal volatil disperso menor de 0. 03
‘ontenido de Fe . menor de 0’00037

~JOlenidce de nitrégeno menor de 0. 0003~



16

Tabla III,]1 muestra las especificaciones gue
deben reunir el ETG y DMT a emplear para la fabricacién-—
de fibras poliéster.

2.~ PRODUCCICN E IMPORTACION EN LOS ULTIMOS ANOS (7)

A principios de los 60's se empez8 a consu—
mir la fibra poliéster en Mé&xico. Este consumo era abag
tecido por medioc de la importacidn, ya gque en México aln
no existfan plantas productoras de éste fibra. Fué has
ta el afic de 1965 en que nuestro pafs comenzd dicha pro—
duccibne Debido a la fuerts demanda que tinen &stas fi
bras afio con afioc aumenta rapidamente la produccibn, no -
obstante nuestro pafs se ha visto obligado a importar fi
bras poliéster para cubrir parcialmente la demanda.

Tabla III.2 .

Afio Produccién Importacion Consumo Ap.
tony/afio ton/afo ton/afio

O S 1,192 1,192

19635 832 1, 200 2,032

1966 2,376 1, 800 4,376
1967 3,758 2.100 5,838
1968 5,833 3, 000 8,833
1969 8. 928 4. 400 13, 328
1970 16, 331 8.100 24,431

1971 31. 653 11, 500 43,1535
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Tabla III.2 Muestra la variacidn de produc—
cibn, importacién y consumo aparente de 1564 a 1971; EL-
IMCE. reporta para el afio de 1972 una importacibn de — =
15,082 tons : ‘

3.~ PRONOSTICO DE LA PRODUCCION (14)

Aplicando el modelo de regresifn logaritmica
( graficando log. de Y V.Se X ) a los'datos de produccifn
se encontrf que estos se comportan linelamente. El ob-
Jjeto de éste modelo es comprimir las ordenadas en fun=——
cibn de una escala logaritmicas.

TABLA III.3

Xi Y XiYi xi2  xi-X Xi-®° Q-0

L 29200 2.9209 1 -3 9 0.70812
2 3.4109  6.8218 4 5 4 0.12353
3 3.5749  10.7247 9 -4 1 0.03515
4 37659  14.0636 16 o o 0.00001
53,9508  19.7540 25 1 1 0.03549
6  4.2130  25.2780 36 2 4 0.20304

7 4. 5004 31.5028 49 3 9 0.54464

=28 £=26.3368 3=111.0638 =140 3=28 3=1. 65000
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N
Donde Yi = log, yi

X=> % o8

= =4
N 7
— o
Y=3>Yi _26,3368  3,7624
N 7 B

a) COEFICIENTE DE CORRELACION.

S(xVi) - (Sx) (SVi) 111.0858 - 28(26,3368
B e N 7

sx? - (=% . < 140 - 784
N 7
/N
B = 0.18171
- 2\ A
( Xxi=x ) (B) = oaBrm. 28,0 _
( v )2 1.65

= 047483 coeficiente de correlacifne.

La ecuacién para el pronfstico de la.produc-
cibn queda determinada de la siguiente forma :

X =Y =R X = 3,724 - 0,18171 (4) = 3,03556

2

~
Yi =oc+P Xi = 3,03556 + 0,18171 Xi
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b)e= Prueba de 1fmites de confianza

Esta prueba nos determina la probabilidad mi
nima y méxima de que se cumpla un pronéstico dentro de -
los datos estadfsticos, Se ha visto que los limites de
confianza scbre una recta de regresién sigue un modelo -
"t " student.

2 | Q,. ~N - 2 A2 . .. -2
G = 1 . >(Yi-y )7 - B > (Xi=-x)
& i <
I"|-2 i =4 =i
'\\ o
) > 2
Byy= Oegdn  + LX) |
yi 15’!-!—'-H - o .
Z(Xl‘x)
L y
~ 7~
E(Yi) = Yi + t (Gyi)
Donde " t " es la " £ " de student
t=5% y v = n=2 implican un valor de 2,02
TABLA III, 4
2 . . 2N -~ o8y
p G Gyi tGvi E(YI'mdx  E(Y1)min ¥i |
{ 0.0621969 0.2493 0.350399 3.74130 2.73332 3.23731
0.0382489 0.1995 0. 39491 3.81393 3.02411 3. 41902
- 0.0239336 0.1546 0.31229 3. 91302 3.28844 3. 60073
0.0191365 0.1381 0.27896 4,06140 3.350348 3.78244
0.0239356 0.1546 0. 31229 4,27644 3. 65186 3. 06415
0.0382489 0.1955 0. 39491 4.354077 3.735093 4. 14336
0.0621969 0

. 2493 0.30399 4. 83096 3.82418 1, 32757
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C)e= Prueba de Durbin & Watson
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TABLA III.5
I S _ 2 . 2
€i(vi=vi) &i,-Efiy-1 €1 (fi, — €ip~1)
- GBlBAL = o B IfEHEEE s oo e e
- 0.,00812 - 0,30829  0,00006593 0. 0950427
- 0.16583 - 0,15771  0,02750158 0.0248724
- 0,0154 - 0,14929  0,00027357 0. 0222875
- 0,01335 - 0,003190 0,00017822 0.0000102
+ 0,06714 + 0,080450 0.00450777 0. 0006839
+ 0,17282 + 0,108650 0,02987020 0.0111703
. 0.16231259 0.1540671
S .
D = i:él_(sinafi‘nzl) 011540671 0,945
2 0.16231259
= € ot i
o
a = 1= D “« & 0,545 = 0.5275
2 2

El modelo de autocorrelacibén de Durbin & —
Watson no es muy v&lido debido a que el valor de D debe-
de ser mayor de 1 y Pa menor de 0.5 o al menos igual que
estos valores mfnimos, pero este error es normalmente de
bido a los datos estadfsticos que dan las fébricas y - -
siempre se presentans

De acuerdo a la ecuacibn de regresibn loga—
ritmica, tenemos en la tabla III.6; los valores de pro—
nbéstico de la produccién gue debido a las pruebas reali-
zadas a los datos son aceptables, '



22

TABLA ITII.6

Afio Produccién

ton/afio
1972 | 32,400
1973 | 49,100
1974 74,600
1975 113,400
1976 172,300
1977 261,800
1978 397,900
1979 - 604,500

1980 918,100

Tabla IIi.G Da los datos para el prohﬁstico
de la produccifn de ffbra poliéster de 1972 a 1980,

4,—- INDUSTRIAS CONSUMIDORAS (7)

Las principales industrias consumidoras son—
las que fabrican telas e hilazas que son conocidas por =
su.clase de actividad de hilado-tejido y acabado de ff—
bras sintéticas, en las cuales se incluye toda clase de-—
tejido de telas, ropa,; cortinas, alfombras, etc.

En la siguiente tabla III.7 se da el nimero-
total de fébricas y su localizacién en el pafs.

TABLA IIT.?

Localizacién No., de fébricas

Distrito Federal . 49
Estado de M&xico . 23
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Localizacién No. de fébricas
Tlaxcala 8
Puehbla , 8
Jalisco 2
Querétaro 2
Morelos i
San Luis Potosft 1

81

5.— LOCALTZACION Y CAPACIDAD DE COMPETIDORES.

El mercado de todas las fibras y principalmen
te las de poliéster se ha incrementado rdpidamente, tanto
gue las plantas existentes en el pafs no han cubierto el-
mercado debido a gque la demanda se ha hecho mayor afio con
afio, aln cuando la importacién se ha hecho necesaria para
cubrir el consumo nacional. ; )

.

Dos factores importante a tomarse en-cuenta -
en el estudio de mercado, son la localizacién de todas —
las fébricas clasificadas como competencia, tomando en —
cuenta también su capacidad disponible.

TABLA III. €

Nombre Inversién Capacidad Producto Localizacién

millones$ ton/afio
Celanese Mexicana. S.A. 68.51 29, 500 Fib. Poliest. = Ocotldn
Fibras Sintéricas.S.A.  19.00 5, 400 . D.F.
Industrias Quimicas Mex. 34.41 6, 900 "
S.A. de C.V, 4
Kimex. S. A. 80.00 12, 000 s Edo. Méx.
Policrén de México, S.A. 54.00 5, 000 " Monterrey
Fibras Quimicas, S.A. 18, 000 " "

Nvlon de México, S.A. 17, 950
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En la tabla III.8 se fumeran las principales
industrias competidoras en México, su inversién, capaci-
dad, y localizacién.

6.— PRODUCTOS SIMILARES (9)

De los sustitutos o productos similares (co-
mo puede apreciarse en la tabla III.9 ) comparando con -
la fibra de poliéster,el més significativo es el Nylon,
gue tuvo gran auge en las (ltimas dos décadas. Para la
presente década las fibras poliéster han tenido mayor —
aceptacifn que cualquier otra fibra y su produccién se -
ha incrementado a gran escala, desplazando de &sta forma
el Nylon y dem&s productos similares. Actualmente no =

se -vislumbra ninguna fibra nueva que pueda sustituir a -
las de poliéster.,

TABLA III, 9

PRODUCCION INTERNA DE SUBSTITUTOS O COMPLEMENTARIOS (TON/ANO)
Fibra Sintética 1967 1968 1969 1970 1971

Acetato fil. continuo 9,421 11,230 11,903 12,275 12,421

Acet. Fib. corta 2,555 2,774 2,970 3,301 3, 640

Ray6n fil. continuo 6,801 6,328 6.807 7,147 6, 836

Ravon Fib. corta 9,396 9,791 1,228 11,252 12,035

Nvlon 9,307 10,795 12,486 15,759 14,090 .
Fib. Acrilica 3,924 5,381 8,382

Ray6n viscosa 4,586 4,598

Ravén alta tenac. 1.144 4,788 1.370

Nvlon alta tenac. 656 844 895
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7 .- ESTRUCTURA DE PRECIOS (9,10 ).

La importacién se hace del polimero como po-
lietilen—-terftalato en hojuelas y su precio Fluctﬁa en—
tre 8,71 y 13.71 $/Kg. La importacién en los @Gltimos —
tres afios varfa de 13 000 a 17 000 ton. El precio de -
la fibra poliéster en el mercado nacional varfa de 27.2-
a 30.0$/kg. para el afio 1971.

8.~ PROTECCION ARANCELARIA Y SITUACION LEGAL.

El gobierno del pafs en un momento dado pue-
de impedir la importacifn de las fibras poliéster prote-—
giendo de esta manera la produccién nacional.

v

La patente de fibras poliéster fué registra-
da el 29 de agosto de 1941, por J.R Whinfield y J.T. Dig
kson en Inglaterra, con el ndmero de patente 578 079; —
puesto que la duracién de las patentes es de 15 a 25 - -
afios, dependiendo de cada pafs no existe algln impedimien
to legal ‘en el uso o explotacién de esta paterte.

9.— PRONOSTICO DE LA DEMANDA (8).

La estimacifn de la demanda es de suma impor
tancia ya que en base a esta y a la produccifin de los —
préximos afios se va a determinar la capacidad de la plan
ta. La demanda al igual gue la produccién sigue un mo-
delo de regresién logarfitmica.
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Afos

Xi

1965

1966

1967

1968

1959

1970

1971

el Xi¥i
3.54407  3.54407
3.77815  7.33630
3.84510  11.53330
3.95424  15.8169%
412710 20.63550
4.39270  26.35620
63749 32.46243
.27885 117.90676

TABLA IIZI,13

Demanda
Ton/afio
Yi
3,300
6, 000
7,000
3, 000
13. 400
24,700
43, 400
TABLA ITI, 11-
' -t @
1 9 ~0.49576
4 4 -0.26168
9 1 -0.19473
ié 0 -08559
5 1 0.08727
36 4 0.35287
9 9 0.59766
140 28

Fi-n?
0.2457779776
0.0384764224
0.0879197729
0.0073256481
0.0076160529
0.1245172369

0. 3571974756

0. 8388303864

&
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=~ T o8
o = = 4
X - =
> Vi 28,.27885 —
yoE o BEER

117.90676 - 28(28.27885)

z = 0,16897

P o= . 140 - 784
b

a) .~ Coeficiente de correlacifén.

N

P /P: 2[4 - y)z 0.16897
= : =R 0.83883
N\ S -9° k

= 009749

De donde la ecuacifn que determina el pronds
tico de la demanda es :

o(= Y -PX - 4.00983 - 0.16897(4) = 3.36395
)
Yi =ec+ Bxi = 3,35295 + 0.16897 xi
b)e= Lfmites de confianza.
Empleando las ecuaciones utilizadas anterior

mente para la proyeccidén de la produccién se calcularén
los 1fmites de confianza.



Gzyi
.0036671752

!-J\;,

0

0.0025:¢
0.0014104663
0

.0011265151-

0.0014104663
0.0022542683
0.0036651762

TABLA - 12
G vi t Gvi E(Yi)min
2.06950  0.122210  3.33292
0.04800  0.096960  3.70189
0.03550  0.071710  3.87086
0.03965  0.063853  4.03983
0.03550  0.071710  4.20880
0.04800  0.096960  4.37777
0.06050  0.122210  4.54674

c)e= Prueba de Durbin & Watson.

£i(¥i-h
0.01115
0.07626
-0.02576
-0.08559
-0.08017
0.01493
0.09075

D =

‘Pa: 1'&# =

£

0.90012432250
0. 00581558760
0. 00066457760
0.00732556481
0. 00667 489000
0. 00022290490

0. 00823556250
'0.02907040951

0.0332484.. =

/

1.14

0.43

En- £y
0. 00000
-Q 06511
-0. 10200
-0. 05983
0. 00542
0.09510

0.077582

E(f’ z)max.
3. 635130
3.798830
3.942570
4.105683
4.280510
4.474730
4. 668950

ErE )°
0. 0000000000
0.0042386610
0.0104080804
0.0035796289
0. 00002937 64
0. 0090440100

0. 0059486924
0. 0332484491

28

?i)

3.410710
3. 604830
3.799130
3.973977
4.137090
4.280810

4.424530
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El coeficiente de correlacién obtenido es —
aceptable al igual que la prueba de Durbin & Watson, por
lo tanto, determinando la demanda para los siguientes —
afios : ( Tabla III-13. )

TABLA =13
Afios Demanda Afios Demanda
' ton/afio ton/afio
1972 51, 969 1976 246, 350
1973 76. 680 1977 363, 550
1974 113,150 1978 536, 450
1975 166, 990 1979 791,590

1980 1,168, 200

10.- LOCALIZAGION DE LA PLANTA (12).

La localizacifin de la planta, es muy importan
te dentro del estudio del mercado y para todo proyecto, -
ya que es necesario tener bien situada la planta fespec—
to at

a).~ La fuente de materia prima y materias -

auxiliares.

b)e= Mercado consumidor.
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o) =

d)e= Facilidades de las entidades federati—
vas para su industrializacién, etc.

Servicios disponibles.

Para una me jor seleccifn de ésta localiza——
cibn se form§ un cuadro en el cual se consideran seis zg
nas industriales, que figuran entre-las m&s probables pa
ra este estudio. Se fij6 una escala de 1 a 10 para eva
luar los factores més importantes que de ellas sobresa—

len, TABLA III.1l4

Factores. Monterrey Jalisco Edo.México D.F. Puebla Veracruz

Materia

Prima 5 5 6 6 8 g
Mercado 7e 7 8.5 9 8 4.5
Mano de Obra 5.5 7 8 8 8.7 6
Servicio‘s 7 7 7.2 7..5 9 7
Transportes 3 6 7 7 7:2 8
. Gastos Genera

les” 7 %7 8 8 8 T2

Terreno 7.2 5.2

7.5 8 : 77 2.7
iZo - 77 537 50.7° 56.5 9.4

De la evaluacidn anterior se aprecia que el-
estado de Puebla, es el que presenta mayores ventajas -
para la localizacifn de la planta por lo tanto se ha elg
gido &ste Estado.
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11.- ESTIMACION DE LA CAPACIDAD E INVERSION
DE LA PLANTA DE POLIESTER.

Baséndose en los datos de pronfstico, es jus
tificable la creacién de nuevas plantas productoras de -
fibras poliéster. '

‘ Kimex, S.A., reporta para una capacidad de -
12,000 ton/afio una inversién fija de $ 80,0 millores, -
en el afio de 1970. Tomando como referencia estos datos,
la inversifn de la planta para diferentes capacidades es
estimada mediante la ecuacifin siguiente:

Por tanto tomando logaritmos la ecuacifin que
da de la siguiente forma:

log. I. - loge I_ = x ( log. C

| 2 , ~ log C)

Donde -I. es la inversifin para la capacidad-
C1 gue son tomadas como referencia.

]
I_ en la inversifn esperada para la capaci-

dad requerida,

Si gré&ficamos logaritmo de la inversién VS,.-
logaritmo de la capacidad (tomando en cuenta Tabla I11.15)
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el resultado es una linea de. peéndiente x.' La ‘literatura
‘respectiva 'recomienda un valor para x de .5 d@ «8; asi =
el valor ‘asignadt a.-x es de .6

TABLA III.1S5

Capacidad log. de Capacidad inversidn log. de inver

ton/afio millones de § sidn.

15 000 4.17603 91.46 7.961236

12 000 4.07918 80.00 7.903090

lb 000 4.00000 71 .70 7.855580
8 000 3.90309 60.72 7.797440
7 500 3.87506 60.34 7.780610

Con los datos anteriores se puede estimar la
inversién para su capacidad correspondiente e inclusive-
si se grafican log. de inversidn VS. log. de capacidad —
se pueden obtener datos facilmente interpolando.

Para el disefio de esta planta de poliéster,-
se ha elegido una capacidad de 7,500 toneladas/afio. Se-
estimb anteriormente para . esta capacidad una inversidén
de $ 60.34 millonres.

Con la ecuacidn siguiente se estima un valor
para la inversidn futura en funcifn de la inversién pre-—
sente:
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b
I = I 1+ i
co= I (1)
Donde IF = es la inversién futura.
Ip = es la inversién presente.
b = indica el afio para el cual se -

guiere extrapolar.

i = factor que depende del interés e
inflacién del dinero.

En la tabla III.1l6, se resumen los resultados
en términos de la inversién presente, parauna capacidad-
de 7 500 ton/afio. Tomando como referencia el afio que -
reporta su inversién la industria Kimex, S.A. (1970 = 0).

TABLA III.l6

ANO b I
millones de §

1970 0 60.34
1971 1 74..34
1972 2 94.28
1973 3 117.85
1974 4 147.30
1975 5 184.13

Tabla III.16.— Los datos de ésta tabla se—
calcularon tomando en consideracidn 15% debido al interés
y 10% debido a la inflacién, teniendo por tanto un valor
de (i = 0.25).
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IV.— PROCESOS INVOLUCRADOS EN LA FABRICACION DE FIBRAS -
DE POLIESTER.

1.— OBTENCION DE POLIESTER A PARTIR DE ACIDO
TEREFTALICO,

2.~ OBTENCION DE POLIESTER A PARTIR DE DMT.

3.— PROCESO INTERMITENTE.

4,.,— PROCESO CONTINUO

5.— VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LOS PROCESOS -
CONTINUO E INTERMITENTE.

6.— SELECCION DEL PROCESO.
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IV .- PROCESOS INVOLUCRADOS EN LA FABRICACION
DE FIBRAS DE POLIESTER.

Los principales procesos en la fabricacién—
fibras poliéster son dos; el que parte del &cido tereftéd
lico (TPA) y el que parte del dimetiltereftalato (DMT),-
ambos procesos pueden llevarse a cabo en forma intermi—
tente o contfnua.

A continuacifén se describirén los procesos ,-
después se mencionarén desventajas y ventajas para cada-
uno, para que asf con ésta baseyy el objetivo a seguir se
seleccione el proceso.

1.~ OBTENCION DEL POLIESTER A PARTIR DEL TPA.

Este proceso, parte del TPA gue reacciona con
etilen glicol para dar un éter y su posterior polimeriza-—
cién de éste, sin embargo existe el inconveniente del TPA
gue no es ampliamente disponible en forma pura. Se puede
alcanzar substancialmente un ahorro en materia prima usan
do el TPA en vez del DMT para la esterificacidn. -

La Godyear & Rubber Co., encontrd que en es-
te proceso se usa cerca del 15% menos de TPA en relacién-
al DMT para producir el mismo polfmero, siendo los costos
de proceso los mismos.

En el diagrama de flujo, fig. IV.1 una suspen
cién de TPA y etilen glicol es continuamente bombeada has
ta un reactor que contiere poliéster de bajo peso molecu-
lar a una presién de nitrégeno de 50 a 100 psig., la mez-
cla es agitada y mantenida a una temperatura de 465° a —
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500°F; en estas condiciones el etilen glicol que no ha -
reaccionado y el agua formada en la reaccién de transes-
terificacién son volatilizados y entran a una columna de
rectificacidn en donde el etilen glicol es separado y re
gresado al seno de la reaccifn, la corriente de esterifi
cacién es alimentada a otro reactor donde la esterifica-
cién es alcanzada totalmente. Esta corriente entra a -
un tercer reactor que tiene un vacio de 1 a 5 torr. el -
exceso de glicol es eliminado, saliendo un poliéster de-
bajo peso molecular gue entra a un segundo polimerizador,
Durante la polimeracidn el glicol desprendido es elimina
do por un vacio menor de 1 torr. y una temperatura de —
545°F .

Del segundo polimerizador sale un poliéster—
de peso molécular intermedio que es apropiado para la ma
yorfa de las aplicaciones en fibras textiles y peliculas
de poliéster y puede ser alimentado directamente a hila-
do o a un equipo para darle forma de hojuelas. 5i se -
desea obterer fibra poliéster para cuerdas de llanta es-—
necesario llevar la corriente a otro polimerizador.

2.— OBTENCION DE POLIESTER A PARTIR DE DMT.,.

En la planta de Vickers—=Zimmer en Formosa, —
dos corrientes entran ( fig. IV.2 ) a un reactor de tran
sesterificacién a través de un sistema de dosificacién,—
la primera de ellas lleva DMT fundido y la otra etilen -
glicol con los catalizadores.

Los tres par@imetros gue controlan la reaccifin
de transesterificacifn son: relacifn molar DMT/ETG, tem
peratura y tiempo de residencia. La transesterifica—
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cibén toma lugar dentro de un recipiente en donde DMT y -
ETG se alimentan a una relacién molar de 1:1.7 y a una -
temperatura de 320°F a 326°F ( el proceso intermitente -
usa una relacién molar de 1:2.2 ), el método de Vickers—
Zimmer logra una significante reduccifin en el costo de -
la etapa de transesterificacidén, la operacidn toma lugar
cerca de 4 horas a presibn atmosférica y la temperatura-
final del reactor es cerca de 473°F; la policondensacidbn
es llevada a cabo en dos o tres reactores dependiendo de
las propiedades deseadas en el producto final. Dos reag
tores son necesarios para la fabricacibn de fibra textil
poliéster (viscosidad intrfnseca de 0,7) y tres reacto—
res son necesarios para hilos técnicos como cuerdas para
llanta (viscosidad intrfnseca de 1.0)s En la fabrica——
cibn de fibras textiles se usan dos reactores; el prime-—
ro opera de 25 a 15 torr. y el segundo funciona de 1 a -
«5 torr; el primer reactor de policondensacibén es un re-—
cipiente enchaguetado, seccionado en varias cémaras, esté
calentado por Dowtherm cada cé&mara tiene un agitador, el
glicol resultante es retirado por una bomba de vacio — -
mientras que el producto de policondensacién sale por la
base después de un tiempo de residencia cercano a dos hg
raSe

3.~ PROCESC INTERMITENTE .

La parte mds importante en el proceso intermi
tente es la etapa de intercambio-€ster, en la cual este-
procedimiento es llevado a cabo a bajo del punto de ebu-
1licibn de glicol, sin columna de reflujo, el metanol —
gue se ha formado puede salir facilmente de la reaccién-
a una temperatura menor.
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Sin embargo, hay la desventaja de la sublima
cién del DMT, si no se incluye wuna columna de reflujo -
debido a que esta sublimacidén del DMT, obstrucciona los-—
condensadores y tubos de salida.

Un factor importante en el proceso intermi—
tente es el método de disolucidn usado, que consiste de-—
un tanque gue contiere etilen glicol y 6xido de titanio-
en suspensidn es calentado y al empezar a agregar el DMT
s8lido debe haber una agitacidn vigoroza, ésta disolu——
cién se desarrolla de 3 a 6 horas para disolver una car—
ga de 1,000 Kg., entre una temperatura de 150° - 160"C.

La desventaja de esta disolucidn es que no se
lleva a cabo la transesterificacifn completa y el TiDZ-—
puede aglomerarse en la solucifin.

4.—- PROCESO CONTINUO ( 1,2 ).

Este proceso contfnuo es llevado a cabo du-——
rante la transesterificacién, a la temperatura de ebulli
cidén del glicol, éste requiere una columna de reflujo —
la cual retorna el glicol a la mezcla reaccionante. El-
método es preferido en la produccibn a gran escala. Como
en el proceso intermitente aqui el sublimado de DMT ocu-
rre de la misma manera, pero ahora se recoge en la parte
inferior de la columna, el cual primero se ldva con el -
metanol, 'y més tarde regresa al seno de la ‘reaccidn arras
trado por el glicol. Inicialmente la fraccifn de DUT de
la cantidad de reflujo se acerca de un 10-15% y con‘la =
consecuente formacién de diglicoltereftalato, este valor
se reduce progresivamente.
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La inclusién de una columna de reflujo, per-
mite llevar a cabo la reaccién de altas temperaturas asi
el tiempo de reaccidn disminuye, éste es un factor impor
tante y determinante en la aplicacifn de este método, —
que como se menciohd anteriormente da como consecuencia-
mayor pureza al policondensado.

El método de fusidn de DMT, es usado en este
tipo de proceso y consiste en fundir el DMT separado de-
el etilen glicol, estas dos corrientes en forma liquida-
convergen en el reactor de transesterificacifn; ésta fu-
sién presenta las siguientes ventajas:

a) .~ Esta solucién de DMT-ETG se forma més —
rapidamente.

b) .~ Este fundido de DMT alcanza una estabi
lidad en el punto de fusién.

c).- E1 tiempo de residencia de ambos compo-
nentes DMT-ETG en el estado caliente es corto y los tiem
pos de reaccién cortos mejoran el producto de esta etapa.

5.— VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LOS PROCESOS
CONTINUO E INTERMITENTE.

El proceso cantinuo es generalmente mds eco-
némico que el intermitente, debido a gque se puede automa
tizar més facilmente y se obtiene un producto més consis
tente y de mejor calidad. Para que se lleve a cabo la-
reaccién de transesterificacién las materias primas de—
ben alimentarse en forma lfquida, ya sea DMT fundido con
ETG o DMT disuelto en el glical caliente y como se vid an
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teriormente el método de fusibn usado en el proceso con
tfnuo es superior al método de disclucién empleado en -
el proceso intermitente. Una ventaja notable del proceg
so continuo es gue se puede eliminar la produccién de -
hojuelas, el secado de estas y un equipo de refundido -
ahorrandose con esto de 4-5% de pérdidas de polfmero -
gue se tiene en el proceso intermitente, De acuerdo a-
Zimmer la polimerizacidn continua también permite usar-
relaciones de etilenglicol a dimetil-tereftalato menores
que en la polimerizacién intermitente con ahorro adicigp
nal de materias primas,

6.— SELECCION DE EL PROCESO.

En base a la discusibn anterior de cada pro-
ceso y el objetivo a seguir en éste trabajo, se ha ele-
gido el proceso continuo, en vez de intermitente ya que
la produccibn requerida segin el estudio de mercado es-
grande .

Por otro lado las ventajas que presenta el -
DMT sobre TPA nos lleva a elegir el proceso que parte —
del DMT,
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V.- DESCRIPCION DEL PROCESO PARA LA FRODUCCION
DE FIBRAS POLIESTER A PARTIR DE DMT. Y ETG.

V.l= MATERIAS FRIMAS

Los proveedores suministran a la planta el -
DMT en sacos de 20 o 40 Kge en forma granular, estos sa-
cos estén revestidos con una polfcula de polietileno con
el objeto de proteger esta materia prima de humedad. Es
necesario almacenar ésta materia prima en un silo o tol-
va colocada en la parte superior de un dosificador que -
alimenta una cantidad constante a un recipiente fundidor
puesto que para llevar a cabo una buena reaccién de tran
sesterificacién es necesario alimentar al reactor DMT y-
ETG en forma 1lfquida.

V.2- PROCESO DE FUNIDO.
Fuaoyen
El proceso de fundido se llevaré por el méto
do del DMT fundido que como anteriormente se describid -
consiste en fundir el DMT separado de ETG.

Al iniciar este proceso es necesario calen—
tar el recipiente vacio hasta la temperatura requerida -
de 150°-1609C ( punto de fusién del DMT es 141° C ) y =-
después se empieza a cargar el DMT en ura forma lenta —
para que no haya aglomeracién de sélidos, hasta adquirir
el volumen normal, ya en estas condiciones el DMT fundi-
do se pasa al recipiente de intercambio-&ter a dords se-
alimenta también glicol a la misma temperatura.
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V3.~ TRANSESTERIFICACION.

La transesterificacién es una reaccidn de in
tercambio-€ster;la reaccién se lleva a cabo entre un - -
éster y un alcohol en presencia de un catalizador adecua-—
do para darrmos un nuevo éster, en este caso la transeste
rificacifn se realiza entre un diol y un diéster para -
producir un nuevo diéster con el correspondiente alcohol.

CHy -0~ CQ C-0-CHy +2CHyCHy — HO-(CH,),-CDO@L‘OO-(CH,), -oH
E; 5 OH OH L ;

e Y2 CHOH TR

- i
A 4 Me W«Nﬂ\‘

V.4.~ FUNDAMENTOS DE TRANSESTERIFICACION,

La etapa de transesterificacifn es la mds im
portante para la manufactura de polietilen—téreftalato.—
Los factores gue hay que tomar en cuenta por ser los gue
deciden el curso de la reaccidn de intercambio~&ster es-—
tén determinados por: La pureza de materia prima, tempe
ratura, cantidad de glicol en exceso, el tipo y cantidad
de catalizador o mezclas catalfticas, la presencia de —
Ti0_ y finalmente el método usado para la transesterifi-
caci6n., El mismo catalizador es Gtil en la policonden
sacién subsecuente. -

a).— FORMACION DE OLIGOMEROS.

Segfin estudios realizados por Zahn y colabo-
radores ( 71 ) se forman otros productos en el proceso -
de transesterificacifn llamados oligémeros, los cuales —
tiernen la siguiente estructura :
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n

HOOC-D{COO—(CH,.{. -COO—Q}COO—(CH,},—OH o des ¥ 5 &

Estos oligfmeros que se forman no obstruyen-—
la transesterificacién ni la policondensacifin y se for—
man en una cantidad de 1.5

Oligémero Punto de fusifin
MonSmero 1a4cC
Dfmero 1687 ©

) Trimero 200~202°C

Tetrémero 220° C

En otro estudio realizado por I. Goodman y =
B.I. Nesbit (24), ercontraron en muestras normales del -
polfmero, oligémeros cfclicos y ellos consideran que pue
den ser formados debido a : -

l.- La ciclizacién de los correspondientes -
oligbmeros lineales,

2.~ Por un proceso de ciclodepolimerizacidn-
procedente del final de las cadenas.

3.~ Por reacciones de eliminacifin que ocurrren
al azar dentro o entre grupos éster de las cadenas polfme
ricas, '



Los oligémeros cfclicos que se forman son:

Punto de fusién Por ciento en peso
en el polfmero,

(o]
A C3d424012 314~316°C l.4
(=] @
B CdDHSZDIG | 225-229°C O.11
C CSOH4DDZD 247-250 C | 0.03

Ross, Colburn, Leach y Robinson (18) tomando
en cuenta los pesos moleculares en estos oligomeros cf——
clicos, justificaron la siguiente formula:

0=C-0-CH:-C/‘41-0 A n=2
B, n=3
o=C - O-KCH,),-O- =0 . C, n=4

Ademds se forma un cuarto subproducto ciclico que tiene la siguien-

te estructura :
COO=- CHy- CHa=0 ¢=0

7 Punto de fusio:x-‘
@ : 165-167°C
% en peso en el polim.

7c
COO0-CHz= CHp=0=CHz-CHz- O~ (C=0

/
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b).— REACCIONES LATERALES.

La condicién més importante gue debe de ser-—
elcanzada por la reaccifn de intercambio-éster es el des
prendimiento cuantitativo del metanol ( un chequeo de —
las cantidades eliminadas da un panorama claro del curso
de intercambio &ster y dentro de cierto 1limite es también
posible determinar el final de la reaccién ). Cuando -
los grupos remanentes no cambian bloguean el crecimiento
de las macromoléculas causando rupturas en las cadenas.

Para eludir la posible oxidacién se usa una

corriente de N2 ( libre de 02 ) 0 cualguier otro gas =—

inerte; que se hace pasar sobre la reaccién.

La reaccifn lateral més notable es la forma-—
cién de éteres glicolicos promovidos por unos catalizado
res pero ampliamente retardados por otros, cuya presen—
cia de estos influye en la temperatura de fusiéfn del FET.

2 Ho-c/-/l—qu— O ommrir HO-CHZ—</-/2— O ~CHy CHroH + Hy0

El agua liberada en la reaccién de transestg
rificacidén originada por la reaccifn lateral puede in—-
fluir ampliamente, pero es facilmente destilada con el -
metanol. En contraste cuando la policondensacién da un
aumento adicional de grupos de &teres glic8licos, enton—
ces hay posibilidad de reacciones de degradacifn debi——
dos a la formacién de grupos &cido, los cuales pueden in
fluir en el grado de polimerizacién, punto de fusidn y -
viscosidad,
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c)«— EXCESO DE ETILEN-GLICOL.

El exceso de glicol para efectuar la reaccidn
estimula de tal manera que se desvia de la reaccién de
equilibrio a la reaccifn de glicol-éster; por supuesto —
el gran exceso entabla desventajas por ejemplo, la pro-
longacidn del tiempo de reaccién debido a la necesidad -
de destilar el exceso. Industrialmente el uso de un Pe
quefio exceso ( 50 % molar)da un resultado satisfactorio-
para que se efectue la reaccifn.

d) .- TEMPERATURAS DE OPERACION .

La reaccifn entre DMT y ETG ocurre a 150°C,—
en presencia de catalizadores adecuados, industrialmente
las altas temperaturas son aplicadas para disolver el —
DMT no disuelto y éstas ejercen una influencia més favo-
rable en la reaccién.

La temperatura de reaccidn es determinada —
por el proceso técnico usado, en particular la adicifn -
de la columna de rectificacifn es de significancia. En -
la préctica industrial se alcanza una variacifn de tempe
ratura de 150° a 200°C es decir, justamente arriba del -
punto de fusidn del DMT y cerca del punto de ebullicifn-—
del etilen—-glicol (197°C). E1 tiempo para alcanzar es-—
ta temperatura depende de la disposicién técnica del - -
equipo, cantidad y tipo de catalizador usado. De la ——
gréfica V.l a la V.5 se muestra el curso del intercambio
éstér a diferentes temperaturas con varios catalizadores
(22). :
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En general puede decirse que la transesteri-
ficacidn a temperaturas de 150-175°C procede lentamente.
Industrialmente la velocidad de la reaccifn adecuada se-
logra solamente arriba de 175°C. Entonces se alcanza -
un completo desprendimiento de metanol. A la temperatu
ra de ebullicién del ETG, hay un intercambio-éster répi-
do.

e) .~ CATALIZADORES.

El catalizador que es usado debe de efectuar
tiempos cortos de reaccifn para la transesterificaciﬁn y
policondensacifn, adem&s ro debe promover reacciones la-
terales, debe tener buena solubilidad, asegurar altas vis
cosidades y altos-puntos de fusién dando un producto de-
condensacidn claro y no debe estimular;las degradacionres
térmicas del poliéster fundido de alta viscosidad,

Jamer G, Cook, J.T. Dickson, J.R. Whinfield=-
( 61 ) encontraron que la reaccifin de intercambio-éster-
puede ser facilitada por el uso de O.DZS%r .1% de un ca-
talizador metalico, tales como Li,Na,Ca,Be,Mg,Zn,Cd,Al,Cr,
Mo yMn,Fe ,Co,Ni,Cu,Ag,Hg,5n,Pb,Bi,Sb,Pt,Pd, un borato o -
un carbonato alcalino. Pero todos estos catalizadores-—
no han logrado importancia industrial debido a su pobre-
distribucién en la mezcla reaccionante.

Eh cambio los 8xidos se comportan mgs Favorg
blemente,asf, F. Izard ( 63 ), recomienda usar 0.005-0.1%
de Pb0 y Billica ( 99 ), recomienda el uso de 85203, 8s—
te 8xido es agregado para acelerar la velocidad de reac-—
cidn en policondensacidn y sin interferir necesariamen-
te en la etapa de transesterificacién. Por esto Hofri-



chter ( 60 ), recomienda usar un acetato de cobalto de -
0.005%-0.15% junto con SbZDS'

Los 6xidos se comportan més favorablemente—
( por ejemplo Mg0,Pb0,Sb203 ) que los metales; cuando se
usan 8xidos es conveniente incluir acetatos entre los —
cuales pueden mencionarse los acetatos de Cobalto, Zincy
Plomo, Cadmio y Manganeso, estos poseen buena solubili—
dad y tienen fuerte efecto catalftico en transesterifica
cién y policondensacién, con excepcidn del acetato de —
plomo todos ellos dan.producto de Condensaciﬁn claros, =
En la gréfica V.5 se muestra el efecto de diversos aceta
tos en la reaccifn de transesterificacifn a una tempera-—
tura de 200°C.

La mayordesventaja del Plomo es dar un poliég
ter de color amarillo, el cual es més marcado a mayor -
concentracidn de éste catalizador.

Cuando la concentracién es tan baja por ejem
plo 0.01% de la cantidad de catalizador a la cantidad de
DMT, la reaccifn no ser& caompleta o ser& mucho muy lenta,
como se puede ver en la gré&fica V.2, los acetatos de Co-
balto, Zinc, Mangareso, Cadmio,ejercen buenos efectos ca
talfticos durante la transesterificacifin, pero ellos fa-
vorecen reacciones laterales, especialmente durante reac
ciones prolongadas. -

Se pueden mezclar varios catalizadores que -
pueden usarse en la préctica por ejémplo: Acetato de Co
balto con &8xido de Plomo, Acetato de Cobalto con triéxi-
do de Antimonio, Acetato de Manganeso con trifxido de An
timonio, Sxido de Manganeso con los 6xidos de Zinc, y —
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Curso del desprendimiento de metanol durante el intercambio ester a
200°C como una funcion de la concentracion del catalizador
(CHxL00)2Zn + PbO  (2/1)

grdtica V-2
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Plomo, el efecto de estas mezclas de catalizadores puede
verse en la gréfica V.4, estos catalizadores muestran no
sflo suficiente actividad catalftica durante la reaccidn
de intercambio-&ster sino que también son capaces de ace
lerar adecuadamente la reaccién de policondensacidén.

La valoracién de un catalizador debe incluir
el comportamiento del poliéster fundido bajo esfuerzos -
térmicos, aquf los diferentes catalizadores usados mues-
tran variaciones las cuales se pueden averiguar por la-
determinacién del grupo Acido en las colas de las cade——
nas, se considera el comportamiento térmico del poliés——
ter bueno con los compuestos de Plomo, Antimonio, Mahga—
neso y Cobalto que son los més ventajosos, mientras que-
los compuestos de Zinc, Cadmio no son completamente favo

rables, El Sb203 requiere para una mayor conversién -

alta temperatura y es preferible agregarlo después de la
transesterificacién y se puede sustituir por el acetato.

La clasificacifin de compuestos que pueden —
ser utilizados como catalizadores pueden ser aumentados-—
como son los hidréxidos alcalinos y metales alcalinos, —
asf como metales alcalino-terreos ( por ejemplo: NeH, —
LiH,Ceo y compuestos aluminatos, complejos de Titanio y-
de Zirconio en los cuales los grupos arilo y alquilo sir
ven de ligando. ).

V5.~ CINETICA DE TRANSESTERIFICACION.

Las investigaciones realizadas por Griehl y-
Schnock (27), los 1llevS a afirmar que la reaccién de - -
transesterificacifn, asf como la de policondensacién son
reacciones de primer orden, considerando que la reaccién
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es homogenea ellos trabajaron a una temperatura de 185°C
usando como catalizador Acetato de Plomo (1.38 x 1073 —
mol/1lt) y una concentracién inicial de DMT de 2.65 mol/-
1t, obteniendo los siguientes datos experimentales :

TABLA V.1
tiempo CH30H E Cao-€ 1n _Cao_ K
minutos ml., mol/lt Cao—£ o |
min
745 9.8 0.540 2.11 0.232 0.03059
15.0 17.2 0.957 1.693 0.451 0.02981
22.5 " 23.7 1.378 1l.272 0.732 0.,03115
30.0 2845 1.716 0,934 1.043 0.03406
45,0 33«9 2,123 0.527 1.618 0.,03574

La reaccifn se efectua de la siguiente manera:
A + 2B e~ (C + 2D

Puesto que la reaccifn de transesterificacién
es de primer orden:

- dCa
—— k GCa Cb
Debido a que Cb estd en exceso ( glicol ) ha
cemos K = kCb

- dCa

ol K Ca (2)



Integrando la ecuacién 2

Q& \
_(dca = kjdt
Ca (<)

T
In  Cao _ |<J .
ca 5

Dado que Ca = Cao

1n Cao
Cao=E

= K €

(3)

(4)

60

Para comprobar el valor de la constante ob-
tenida anteriormente, se 1llevd a cabo el siguiente mé&to-

do:

—dCa n
dt

Ca==Ca (1 -X)

(5)

(6)

(7)

Derivando la ecuacién 7 con respecto al tiem

pO.
—dCa
-

dt

Cao dx Cao ' k ( 1-x )"

(8)

(9)



......




mol/1lt

0.540
0.957
1.378
1.716
2.123

——t]111

62C

n

&t ok (1X)

B (10)
K = CEE 4 R

dx , n (11)
& = K (1-x)

1n dx

— = 1n k' + n 1n (1-X)

(12)

Mediante la ecuacifin 12 se obtiene la tabla V.2

TABLA V.2
X(%) (1-x) 1n(1-x) dx/dt  1n(dx/dt
0,370 0.630 0.462 0.0221 3.81
0.518 0.482 0.735 0.01975 3,94
0.645 0.355 1,035 0.01690 4,07

0,798 0.202 1,600 0.01225 4,35
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V.6.— PROCESO DE TRANSESTERIFICACION,.

La solucidn preparada de DMT-ETG, es calen-
tada para alcanzar una velocidad de reaccién mayor; el-
metanol resultante de la reaccifn, primero calentaré la-
parte superior del recipiente y después calentard a la -
columna, de ahf que el metanol condensar& y retornar&. -
Este reflujd inicial es de duracifn corta puesto que la-
columna se calentaré rapidamente y alcanzaré una tempe-
ratura adecuada destilandose en forma contfnua una deter
minada cantidad de metanol, la presifn parcial de glicol
a estas temperaturas bastan para calentar la mezcla de =
metanol—=glicol uniformemente abajo del punto de ebulli—
cién del glicol puro. Conforme progresa la reaccifn -
la temperatura de reaccifn aumentard de acuerdo con el -

cambio en la composicién del vapor metanol-glicol.

E1l control del intercambio-éster se basa en-
la temperatura de la mezcla reacclonante o en la tempera
tura del metanol de descarga. La transesterificacidn -
debe encaminarse a llevar la reacciﬁn a un tiempo més ——
corto sin importar si el metanol es destilado puro o ——
con cantidades despreciables de glicol. En la conduc—
cién del profeso de transesterificacién varias posibili-
dades aumentan conforme cambian las condiciones de reac-—
cién.

La reaccifn de transesterificacifn dura de -
3 a 6 horas, este depende no solamente de los catalizado
res usados y temperaturgjde reaccién, sino también de la
forma del recipiente de reaccién, sin embargo en ésta -
fase no es necesario esperar el final de la reaccién, la



64

experiencia ha ensefiado que con una conversién de alto -
grado es suficiente.

\V.7.— AGENTE DESLUSTRANTE.

El agente preferente para deslustrar es el -
6xido de Titanio. Las estipulaciones para la calidad -
del &xido de Titanio, usado como agente deslustrante para
el PET son estrictas, el tamafio de las particulas de TiO
deben estar entre 0.5 y 1.5 milimicrones; asi en la mayo
ria de los casos no llenan los requisitos y las particu-
las deben de ser molidas y csedimentadas antes de ser —
usadas y se puede hacer de la siguiente forma: Un 30% de
TiO2 en sus pensifn con ETG., es mecanicamente desinte—
grado en un molino de piedras el cual consiste de dos —
discos de piedra, la distancia entre los discos se varia
por un fino ajuste de tal manera que el producto molido
sea del tamafio deseado. Esta suspensidén pasa a través
de un sistema de sedimentacidn gravimétrico seleccionan—
dose de esta manera el tamafio de particula requerido. ——
Las particulas de tamafio mayor gue no fueron selecciong
das son regresadds al sistema de molienda.

También es posible usar el TiOo en forma de-

pasta manufacturado para procesar poliéster a deslustrar.
La cantidad de TiOp afiadida depende del efecto deslustran
te requerido y en general estas adiciones estén entre el
0.3 ' y .0.66 en relacién al DMT,

V.8.— POLICONDENSACION.

Las reacciones de polimerizacidn se pueden -
llevar a cabo por reacciones de condensacidn o de adicidén.
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La polimerizacidn si es por adicidén se carac
teriza por el hecho de que la reaccidn de méndmero a PO
1fmero ocurre sin la eliminacién de subproductos varian—
do solo la posicién de ciertos enlaces.,

En la policondensacidn, la unidad monSmera -
mfnima se difiere atomicamente de las mdléculas origina-
les habiendo ademés liberacifn de subproducto de composi
cidn sencilla.

05C-0-CH, ~CHy=OH . = ]
4 | _— o-c"@.é’-o-CH,-c lOH + (n-1) CH; — CH,
n ' ’
\ . OH OH
Q= 'CH, 'CH;'OH

n

V.9 CONDICIONES PARA LA POLICONDENSACION,

Existen diversos factores que son decisivos-—
para lacanzar FET de alto grado. Considerando que la -
reaccidén de intercambio-éster es completa, los factores-—
gue deciden el curso de la policondensacidn son: La tem
peratura de reaccidn, el vacio logrado, tipo de recipien
te, concentracién y tipo de catalizador usado. Una al-
ta ‘concentracidn de catalizador favorece la formacidn -
de poliésteres que tienen un peso molecular alto pero -
también, origima desventajas, por ejemplo el comporta—
miento térmico del poliéster fundido como se verd en la-
seccidn V.12,

La figura V.7 representa el curso de la poli
condensacidn cuando se usa acetato de manganeso con St;ZD3
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a una concentracién de 0.14% mol y otra curva que repre-
senta la de acetato de Cobalto con trifxido de Antimonig
con una concentracién de 0.14% mol en relacifin al DMT. -
Cuando la concentracifén del catalizador es baja el poli-
éster resultante tiene baja viscosidad.

La temperatura de reaccién determina la dura
racifn de la reaccifin de policondensacién; si la tempe-—
ratura es incrementada también la velocidad de policon—
densacién seré incrementada sin embargo, el alto punto -
de fusién (260°C) por un lado y la temperatura de—desbom
posicién por otro (290°C), limita la -temperatura de tra-—
bajo. A escala industrial la temperatura de trabajo es
ta entre 270°C-280°C siendo este 1fmite el méS ventajoso
Para alcanzar un alto grado de policondensacifn; se re—
guiere para esta etapa un alto vacio ya que de otra mare
ra la policondensacifn resultante tendria un bajo grado-
de policondensacién. Ademfs es necesario manterer agi-.
tada la mezcla reaccionante; la forma del recipiente de-
policondensacifn es decisivo para el curso de esta reac—
cién, grandes superficies y pequefios espesores de capa -
de fundido, favorece la viscosidad alta y el corto tiem—
po de reaccifn. En sf un tiempo corto de reaccién es -
el objetivo para llevar a cabo la policondensaci6n.

—

V.10.~— CINETICA DE POLICONDENSACION.

La velocidad de reaccifn de esta etapa aumen
ta notablemente con la temperatura. De acuerdo a Swars
ki, la velocidad de reacciin aumenta 10 veces cuando 1a:
temperatura es elevada de 240°C a 280°C y si la tempera-
tura es llevada arriba de este limite no se tiene una in
fluencia muy favorable a las caracteristicas del leicoE
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densado. El alto vacio en la produccidn a gran escala-
también logra un incremento en la velocidad de reaccidn-
debido a la eliminacidn de vapores de glicol. Ademds -
de acuerdo a la ley de accién de masas, los vapores de —
glicol eliminados desplazan el equilibrio hacia el poli-
condensado. Griehl y Foster (70), por la aplicacidn de
la ley de accién de masas y tomando en cuenta la funcién
de distribucién propuesta por Flory (25) derivaron la -
ecuacién siguiente:

Pn° = K (13)

Donde Pn es el grado de policondensaciﬁn.
K es la constante de accidfn de masas.

Xg es la fraccidn molar del glicol.

Estos autores y Dietze determinaron la cons-—
tante de accién de masas a 280°C como 4.9 + 0.193,

Mientras que la erergfa de activacién para -
un intercambio-€ster catalizado con Zinc (acetato de - -
Zinc) es de 9.5 Kcal/mol; el catalizado con acetato de -
cobalto es de 10.6 kcal/mol,

Challa, calculd un valor de 23 kcl/mol para
la energfa de activacidn en policondensacién sin la adi-
cifn.de catalizador encontrd que la reaccién de policon—
densacidn es de segundo orden.
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V.1ll.~ PROCESO DE POLICONDENSACION

El proceso de precondensacidn producido en -
el recipiente de intercambio-€ster es trasladado al reci
piente de policondensacién con la ayuda de bombeo o pre-
sién de Nitrégeno, esto es posible de llevarse a cabo —-—
cuando ambos recipientes tiene el mismo nivel, hay un —
filtro alineado en los tubos que comunican a los dos re-
cipientes el cual filtra el fundido. Este filtro con—
siste de un cedazo cilindrico de material cerémico o de
metal ligero, en un recipiente enchaquetado que es facil
mente reemplazable, el espesor de la malla debe de ser -
tan fino como sea posible para deterner las aglomeracio—
nes de Ti02, el filtro es cambiable después que se ha —
usado un tiempo razonable, se calcina y cuidadosamente -
se cepilla volviéndose a usar nuevamente; un segundo fil
tro conectado en paralelo prevee las péf&das de trabajo-
y tiempo porsi uno de los filtros llegase a faltar. Ni-
tr8gerno a presidn de 1 a 2 atmésferas es suficiente en—
el arreglo de filtracidn. Después de la filtracién, el
fundido pasa a través de una vélvula que conduce al reci
piente de policondensacién. -

a).— CONDENSACION AL VACIO.

Después de que el recipiente de condensacidén
es cargado con:el producto de intercambio-€ster, consis-—
tiendo de bis (2-hidroxietil) tereftalato, sus oligéme—
ros y glicol, el fundido de baja viscosidad es condensa-
do a vacio de 2 a 6 horas; el punto en el cual el reci——
piente de condensacién es descargado depende de la tempe
ratura de fundido y debe de ser tal gue prevenga la soli
dificacidn del fundido debido al alto punto de fusifn —-
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del PET, por tanto el recipiente de Condensacidn reguie-
re gran capacidad de calor. El agitador es arrancado -
inmediatamente después de haber cargado el recipiente de
condensacidn y el proceso de evacuacién es llevado para-
asegurar que la presién en el recipiente de condensacidn
sea uniformemente reducida en un perfédo de tiempo defi-
nido, esto se puede hacer manualmente o por un sistema =—
de control programado donde el tiempo de evacuacifin de——
pende del comportamiento del fundido, a presifn reducida.
La disminucién de la presiér causa que el punto de ebu=——
1licidn enelglicol liberado baje y el volumen del fundi
do aumente creando una tendencia a formar espuma.

La experiencia nos dice gue el vacio logrado
debe de ser antes de que el fundido adquiera la tempera-
tura de reaccién requerida; subsecuentemente la policon—
densacifn, se lleva a cabo a una temperatura cercana a -
los 280°C, bajo un alto vacio ( si es posible abajo de -
un torrs ) con agitacidn, el tiempo de reaccidn mds cor-
to posible debe ser el objetivo que suprima la ocurren—
cia de reacciones laterales. Cuando llevamos la poli——
condensacidfn a un alto vacio es necesario checar y con—
trolar su curso.

b).— MEDICION DEL CURSO DE POLICONDENSACION.

La medicién en el curso de policondensacién-—
puede ser efectuada directamente o indirectamente.

Medicién directa.— La medicién directa de-—
la viscosidad del fundido es posible cuando el recipien-
te de policondensacifin esté equipado con un viscosfmetro,
Un dispositivo de bombeo sirve para el transporte conti-
nuo de parte del fundido hacia el viscosimetro.
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Medicidn indirecta.— Este método es muho -
méS préctico, se basa sobre el cambio de coportamiento -
del motor de agitacién ( Potencia de entrada-Potencia de
salida ). En el orden a agitar el fundido, la viscosi-
dad de este aumenta a una velocidad constante y una alta
potencia de salida de el motor de agitacién es necesaria,
estos valores pueden ser obtenidos y tabulados dandonos—
un cuadro claro del cambio de viscosidad durante el cur-—
so de condensacifin.

V.12.— ESTABILIDAD TERMICA DEL PET FUNDIDO.

La reaccién de intercambio—-&ster, necesaria-
para la manufactura del PET Jjunto con la policondensa——
cién a alto vacio nos da productos uniformes de alto pe-
so molecular, Las reacciones laterales ocurren durante
el proceso de policondensacifin y estas se ven influencia
das por el catalizador y son Jjustamente las responsables
del carécter de inestabilidad térmica en el PET fundido,
la tendencia a la descomposicién térmica aumenta a mayor
temperatura del fundido y a mayor grado policondensacidne.

El proceso de degradacifin térmica ha sido —
profundamente investigado, Marschall & Todd (20) son de-
la opinién de que la degradacién térmica es iniciada al-
final de las cadenas mientras que Pohl, Ritchie y Goodings
(19,21) suponen gque la degradacién se origina en el rom-
pimiento de las cadenas de poliéster. Es posible que-
ambas hip8tesis se complementen una con otra en casos —
donde el poliéster ha sido afectado ya durante su forma-—
cién por reacciones laterales por ejemplo, la formacién—
de grupos finales =COOH o enlaces R-C-0-C-R. E1 acetalde
hido detectado durante la descomposicifén térmica es ex—
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plicado por la presencia de grupos vinil éster. La de
coloracifn del poliéstéer en la degradacifn térmica se ——
piensa que éstd relacionada con la aparicidn de acetal—
dehfdo, la reaccidn final de las cadenas es explicada -
de la siguiente marera: '

@coo-cn—g—mioa s ----@-COOH + CHy CH:0
2~~@ €00 -CHz CH~OH —@-% 0 % @ + HO-(CH, )90 - (CH,)p OH

HO- CHyCH30-CHy CH; OH — = CHzCH-0-CHyCHy OH + RO
CHzCH-0-CH; CH; OH

2CH; CH=0

RUPTURA DE CADENA.

= =
~--©—coo-cu,—cx-«,-coo©—--—- " yCO0-CH:CH, + HOOC= ) ===
-@cuo-cwcoo@-- —-@-coooc@-' + CH-CHz0
i *
+--( /)~C00-CH;CH; OH
--@-coo-cre,—ch;coo oy o+ HOO@---

- -@coo-cu:cn,+ HO-CHz CH; 00C~\ /)= — CH;CH=0 +"®C°°

——~\ /)-C00-CH CH,
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Junto con la raptura de productos, el nimero
de grupos carboxilos aumenta. La inestabilidad té&rmi-
ca del poliéster fundido influye por lo tanto en la manu
factura del poliéster de alto grado, La consecuencia—
directa del fen8meno de descomposicién es una disminu——
cién de la viscosidad del poliéster fundido, esto puede
ocurrir después de alcanzar un 1lfmite de viscosidad de-
finido durante y tambi&n después de la policondensacién,
en la extrusién del fundido y cuando el poliéster en ho-
juelas se funde sobre la malla de fundido; ademés duran—
te el proceso de fusién el contenido de humedad en las -
hojuelas también Jjuegan su parte, esto causa un efecto
de degradacién adicional. De acuerdo a Edwards & Rey—
nolds (B4) no debe de ser mayor de 0,005 y preferentemen
te mernor que 0.00l. mol de agua presente por cada unidad
repetitiva de poliéster en el fundido. En el proceso-
de policondensacién contfnua un fundido es térmicamente-
estable dentro de cierto tiempo unicamente. Esto ha =.
iniciado investigaciones por otros medios de estabiliza-
cibn de poliéster fundido. En 1944, la patente briténi
ca 588 833/34, recomiénda la adicién de triaril fosfito-
o trialquil fosfito o el correspondiente &ster &cido tio
fosférico como estabilizadores. Terechowa& Petuchow —
describieron el bloqueo de los grupos finales de PET por
medio de &cido o-fosférico. Con las investigaciones de-
Zimmermann (62) la estabilizacién del fundido por blogueo
de grupos finales es imposible. La presencia de tres -
grupos hidroxilos en una cadena de poliéster siempre se-
regeneraré después de la raptura, Zimmermann afirma que-—
la inestabilidad del poliéster fundido es por blogqueo del
intercambio—£&ster catalizado, el cual parece ser el res—
ponsable de la inestabilidad térmica y encontrf que la -
inestabilidad térmica del polfimero puede ser controlada-
con compuestos de traril fosfito. La accidn catalftica
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durante la ' condensacidn es lograda solamente por la pre
sencia del Sb203 o por el acetato de Antimonio puesto -
gue estos no son inhibidos porel &cido fosférico o sus -
ésteres. Zimmermann, recomienda como una buena combina
cién catalftica de catalizador e irhibidor de 0.03% mol-
de acetato de manganeso y 0.03% mol de acetato de Antimo
nio con 0.06% mol de trifenil fosfato o fosfito.
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VI.- DISENO.

1.- SELECCION DEL CATALIZADOR Y PESO MOLECU
LAR DEL POLIMERO.

Antes de empezar el disefio es necesario, -
pera “esta planta de proceso continuo, gue usa como mg
terias primas dimetil-tereftalato y etilen-glicol se——
leccionar el tipo de catalizedor y la concentracién: =
de éste dadosgue esto influird en las caracteristicas
del producto terminado.

Los catalizadores que se analizan en las -
gréficas V.l hasta V6, todos podris decirse presentan-—
buen desprendimiento de matanol, entre ellos puede men
cionarse los de Zinc, Cadmio, Cobalto y Plomo; la efec
tividad de estos catalizadores aumenta cuando los &xidos
de los metales se cambian por acetatos y también cuando
se usa una mezcla de algunos de estos acetatos con el-
8xido de Plomo, asf’el acetsto de Zinc con el PbO, ace
tato de Cadmio con Pb0 son los gque tienen mayor desem—
pefio, pero se presenta el problema de gue los compues—
tos de Plomo dan un producto (PET) de color amarillo,-
el cuel es proporcional a le concentracidn . del catali
zador. Se ha visto que, industrialmente el 6xido de-
Antimonio es bastante bueno cusndo se usa en policon—
densacién, por éste razdn es conveniente utilizarlo —
con otro catalizador que de un buen despredimiento de
Metanol.

Analizando la gré&fica V.5; se puede obser—
var que el ascetato de Cadmio con éxido de Plomo, sceta
to de Cadmio con 6xido de Mangeneso, acetato de Zinc -



2.— BASES DE DISENO PARA LA PLANTA DE FOLIE
TILENO-TEREFTALATO. ( GRADO FIBRA ).
2.1,— DATOS GENERALES.
Peis: Néxico.
Estado: Puebla.
Altura sobre el nivel del mar: 2,150 mt.
Factor de sismo: 0.1

Suministro de energfa eléctrica: C.F.E.

2.2.—~ DATOS METEREOLOGICOS.

Velocidad promedic mékime de viento (disefio):17.—
4dmt/seqg.

Precipitacién pluvial méx horaria: 32.4 mm.
Presidn barométrica : 590 mm. de Hg.
Temperatura de bulbo hdmedo: 13.9°C

Temperatura de bulbo secgméx. anual: 31.4°C
.TEmperaL?r§MQB:bulbo seco mine anual: 23.6°C
"Variacién anual: 17.5°C
2.3.— UNIDADES A USAR.
Volumen T
Temperatura °F
2
Presién en 1lb/in  (absoluta)

Presidn mm. de Hg. ( vecio ).

Flujo de lfguido: 1b/hr.
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Valor de intercambio-éster 96

Contenido de haldgenos trazas

1

CATALIZADORES.
Acetato de Cobalto y tridxido de Antimonio

Concentracién: 0.14% mol ( relstivo sl DMT )

SERVICIOS.
Nitrdgeno

Presidn: 14.7 psia.
Temperatura: 68°F

Costo: 75 $/ton.

ATRE DE INSTRUMENTOS.

Presién: 75 lb/in2

Temperatura: 68°F

Costo: 220.6 $/1000 mt3

VAPOR.

Presién: 111.5 psis ( 100 psig )
Temperatura: 355.8°F

Costo: 30 $/ton.



2-9--

2-10--

2-11.-

2-12-"

VAPOR DE DOWTHERM.
Presidén : 35 psig
Temperatura: 600°F
Costo: 9.375 $/1b.

Agua de alimentacidn a calderas
Presién: 14.7 psis

Temperatura: 68°F

Tipo: Filtraeds y suavisada

Costo: 3.125 SB/mt3

AGUA DE SUMINISTRO A: EA-543

Cantided 1b/hr. 17 961.28
Presién min psias 14.7
Temperatura méx. .F 78

3
Costo $/mt 371
COMBUSTIBLES:

Producto: Gas naturel

Poder celorifico: 1 120 Btu/Ft3
Gravedad especifica: 0.71
Temperatura: 68°F

Presidn: 14.7 psis.

Costo: 1762.5 $/1000 mt3

EA-551

12 665.8
14,7
78
3.71

83
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3.— ESTEQUIOMETRIA.

La reeccidn pare la etapa de policondensacidn
se lleva a cabo de la siguiente manera:

n DGT PET + (n-1) ETG (1)

g

Donde n es el ndmero de moléculas necesarias—
de DGT para formar una molécula de polietilen—tereftelato
de peso molecular 15 000.

n 254 . 15000 + (n-1) 62
n(254-62) 15 000 - 62 o
n = 77.802
Sustituyendo en la ecuscién (1)
77.802 (254 ) 15 000 + (77.802-1) 62

La centidad de DGT que se requiere por hora Bn li--—
bras es:

DGT = 2085.75 x 77.802 x 254
15 000

= 2 746,87 1b

La cantidad de glicol que se libera en la resccién es:

ETG = 2 746.87 x 76.802 x 62
77.802 x 254

= 661.19 1lb.
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La reaccién de trensesterificacién se verifica de -
la siguiente forma:

DMT + 2 ETG - = DGT + 2 MOH

194 + 2 (62) 254 + 2 ( 32 )

>

Por consiguiente las: centidades de DMT y ETG que de
~ben slimentarse son:

DMT = 2 746,87 x 194 = 2 097.99 lb.
254
ETG = 2 746.87 x 124 = 1 340.98 1b.

254

La centided de Metenol gue se elimineré:.

MOH = 2 097.99 x 64 = 692.12 1b.
194

Puesto gue el exceso de glicol que se recomienda ——
para la etapas de traensesterificecién es de 0.5 molar, por
tanto el etilen glicol totel sergé 2 011.47 lb.

4.- CALCULO DEL CALOR DE REACCION.
8).— ETAPA DE TRANSESTERIFICACION.

Debido a8 gque en ls literetura no se presentan
los datos pera los celores de reaccién, para les reaccio-
nes de éste proceso ( en ls obtencidn de polietilen-teref
telato ) éste calor se celculerd e partir de los celores-
de formecidn de los resctivos en ceda resccién especifica
por el método de contribuciones de grupo propuesto por ——
Andersen, Beyer, y Wetson (45).
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CH_-0H
Metanol CH4 3
e
Grupo base metano CH4 - 17.89
OH reemplaza un H - 32.7
- 50.59

= 270 cal/g. x 32 g/gmol. x 1 kcal = 8.64 kcal.
1000 cel. mol.

AHg (1) =sH2 (@) +aH, = -50.59 - 8.64 = -59.23 keal

El valor reportado en tablas es de -57.04 —

kcal/mol.

Etilen-glicol.

cH =—— (CH_ -CH,6 =— CH_-CH -0H —» HO-CH_-CH=0OH
3 3 3 2 2 2

q

HO
.F
Grupo base: CH4 - 17.89
CH3 reemplaza H - 2.50

2 ( OH ) reemplazaen a 2 (H) - 65.40
- 84,79 kcal/mol.
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HO-CH -CH2 H —————— HO-CH2-CH2-0H

2 ges) (1iQ-):

AHV = 191.12 x_62 = 11.85 kcal
1000 mol

o o ’
P v S =

En ls literastura se encuentra un vslor tomado de ——

-107.9 y pera fines de célculoc se tom§ un valor de-101.5-
Kcal/mol.

Dimetil-tereftelato.
- _eny - “00H £OO-CHy
N
O0—-G—0—C
CH, COOH COO-CH,
Q
H
f
Grupo base: Benceno 19.82
CH:3 reemplaza a H - 7.87
CH " 8 H en posicidn - 7.66
3 para
2(COOH reemplaza un CH3) - 174,
Z(CHS " un H del COOH) 19,00

- 150.71  Kkcel/mol.
oMT ( ges ). OMT (1) aa L



L\HV = 70.5 x 194 = 13.677 Kcal/mol
- 1000
<]
LH (1) = -150.71 - 13.677 = -164.387 Kcel/mol

f
Diglicol-tereftalato

COOH  COO-CH,  COO- cn,cn, COO-CH;CHOH

- Q O-Q—Q
NS
00-CH; 00-CHzCHy COO CHzCH-,OH

88

He
.F
Grupo base: Benceno, 19.82
CH3 reemplaza a H - 7.87
CH‘3 " a H en para - 7.66
2( cooH " CHS) - 174.00
Z(CH'3 " H ) cerbdnalfético - 5.00
2(0oH " H ) - 65,40
- 222.11 Kcal/mol,

DET () s DET (1)

¥l HV = 150 x 254 = 38.1 Kcal/mol

1000



A H (1) = - 222,11 - 38.1 = -260.21 Kcal/mol

Tp = Cp(prod.)-Cp(react.) = 3.86-3.18 x 10~+48.68x10~6

' -3 2
AH = (e + bT + CT2) dT = 3.86(200-25)-3.18x10 (175)‘+
2

48.68 X 10’6(175)3 = 714.1 cal/mol = .714 Kcal/mol
3

DMT + 2 ET6 ———————— DGT + 2MOH

o (o]
AH = AH (Prod.) - 4 He (Resc.) = -260-118.46-(-164.38-

-203.0) = 10.08 Kcel/mol.

CAlor de reeccifén totel = 10.08 + .714 = 10.79 Kcal/mol

Célculo del calor de formacibn de el PET,

CH, COOH CO0-CH, COO-CH;CH, COO-CH;CH;C
@_ﬁ__,ﬂ_. //\] H;CHy H; CH; CHy
X 4 WV

COO-(CHy; O-

)—

(9]

OO{CH);0-  COO-(CHy)0- COO-CH;CHy O~
o

1
NG

~G-Cha -C=0
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Ho
f‘
Grupo base: Benceno oo 19.82
CH3 reemplaza H - 7.87
COCH " CH3 - 87.00
CH3 " H de COOH 9.50
z(rJ_H3 " H) c. alifétice - 5.00
" CH 9.
0 3 iR
" H i . = o
Cl_3 del fenllp . 4.42
CH3 * H - 2.50
: - 79.17 Kcal/mol
PET (g) -~ PET (1)

AH, = 230 x 192 = 44.1
1000

& : -
AHF (1) = =79.17 - 44.1 = -123.,27 Kcal/mol

L - —G
Cp = Cp(Prod.)-Cp(Reac.)==2.52 + 10.24 x 10 3—4'7.64;(10
) =i 2
AH, = Cp dT = -2,52 (280-25) + 10.24 x 10 = (255)°-
‘ 2

-6 3
47.64 x 10 (255)° = -236 cal/mol.
3

OGT PET + ETG



g1

. (=] e (=]
AH = AH, (P)- a HF(R)- -123¢27-110-(-260)=26.73 Kcal/mol
N r/

Calor de reaccién total = 26.73-.236 = 25.404 Kcal/mol
5.- CALCULO DEL EQUIPO DEL PROCESO.
5.1l.- ETAPA DE TRANSESTERIFICACION.
a).— BALANCE DE MATERIA GLOBAL.
A continuacidn se presenta un modelo que resu
me el balence globel de materia para le reaccién de inter

cambio-&ster.

21.6288

Moles de MOH
A

3Moles de ETG

|
|
|
|

10.8144

S

1
| |
|

10.8144 ETAPA DE -!

{

—————~ TRANESTE ———> moles de DGT = 10.8144
32.4432 RIFICACION

moles de DMT

moles de ETG

b).— BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA PARA EL FUNDIDOR
( BA - 201 ).

Es muy importante para el proceso que la ope-
racidn de fundido se lleva a cabo completemente, por éste
motivo se usa vapor saturado de 100 psig. que es suficien
te para fundir el DMT. Ademés para asegurar la fusidn el
sistema seré dotado de una recirculacidn, con el propdsi-



to de obtener un fundido altamente homogeneizado.
por circula por el enchaquetamiento del recipiente.

- DMT -
wl = 2 098 1lb/hr.
Tl = 68°F
Lf = 68.1 Btu/lb
Cp = 0.395 Btu/lb °F

RECIRCULACION
Recirculacidn= 2

w3= 4 196 1b/hr.

T, = 320°F

Cp (1) = 0.464 Btu/lb °F
" o

T, = 325°F

W, = 2098 1b/hr.

Ql = w1 Cp ( T2—Tl)+ w1 LF

Pv

Pv

Wv

Lv

]

VAPOR

111.4 p

355.8°F

3

882.5 B

92

El va-

sia.

tU/lb .

= 2 098 x .395 (325-68) + 2 098 (68.1) = 355 851 Btu

Qs

. -

LA

Wyx Cp, (,-T5) = 4 196 x 0.464 (5°) =

= W -365 586
T 882.5

414,3 1b/hr.

9 735

Btu

365 586
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c) .~ BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN EL PRECALENTADOR
( FM - 602 )

En un tangue de mezclado (FM-601) se disolverdn los
catalizadores en Etilen-glicol, en “&ste proceso se requig
re que los cetalizadores se disuelvan completsmente para-
gue no se presenten problemas de aglomeracién (pricipal——
mente del triéxido de Antimonio ya que el acetato de Co—
balto es més soluble ) y no se vea reflejado en el produc
to terminado. )

Una vez gue se han disuelto perfectamente los cata-
lizedores con Etilen-glicol, la mezcla pasa & un recipien
te de precalentamiento (FM-602) donde se alcanza una tem—
peratura de 320°F. Esta corriente llegaréd a un reactor—
en el cual converge también la corriente de DMT a la mis-
ma temperatura. Este recipiente FM=602 presenta en su -
exterior un sistema de enchaguetamiento en medio del cual
se circularé vapor saturado de 100 psig que es el medio -
para calentar la mezcla Etilen-glicol-catalizadores.

ETG
w:L = 1 415,31 1b/hr.
71 - esoF
= o
T, = 320°F
Cp = 0.42 Btu/lb °F
VAPOR
Pv = 111.4 psia
Tv = 355.80F
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Lv = 882,5 Btu/1b

W, = 1415.31 x 0.42 (320-68 ) = 169,72 1b/hr.
882.5

d) .~ CINETICA DE TRANSESTERIFICACION

En base a los datos que presentan R.Mihail, R.
Istratoiu, Al.Lupu, E. Georgescu (22) para el catalizador
acetato de Cobalto y tridxido de Antimonio a una concen——
tracién de 0.14% mol en relacién al DMT y a la temperatu-
ra de 200°C,

DMT + 2 ETG — DGT 4o MoH
P.M. 194 -+ 62 > 254 + 32
MASA: 6g. + 5g. Y + X
MOLES 0,03125+ 0.029 0.03125+0.0629

De scuerdo a@ lo tretado en el cepitulo V.5 en
gue la reaccién es de primer orden y un componente se en-—
cuentra en exceso, la ecuacidn de velocidad de resccidn -
estard dade por la siguiente ecuacidn:
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- dCa
dt

= k Ca Cb

Puesto gue Cb ( Etilenglicol ) est& en exceso

k' = k Cb y n=1
—%= k' Ca
o (1)
X = Cao — Ca
- Cao Ce = Cao (1-X) * 1g2)
Derivendo la ecuacibn 2
dt : (3]
Ceo dx _ k' Ceo (1-X) (4)
dt
dx = k' (1-X)
at (5)
Tomando logarftmos en le ecuscién S
Indx  Ink'+ 1n (1-x)
at - (6)

Ahora a partir de los detos de R. Miheil y —
Colaboradores, se heré una Tabls VI-1 gue nos proporcione
los dstos para gréficer 1n dx/dt VS. 1n (1-X){Gréfics - -
VI-3) de donde se obtendré el velor de la constante de ve
locided de reeccién (K') como ls ordenade sl origen.
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TABLA Vv/-/

tiempo Meranol  Meranol DGT dx In dx (I-x} In{l-x)
minutos % molzs X moles Y 4T do
o 0.180  0.0013 0.00561  ----- 2---- 0,32 9.198
30 © 0.530  0.03300 0. 01650 0.035 ¢3.35 0.47 0.739
40 0.725  0.04350 0.02260  0.0195 3.94 0.275 1.390
50 0. 830 0.05330 0.02650  0.0125 4.375 0.150 1.909
60 0.925 0.05800 0.02830  0.0075 4.90 0.075 2.39
70 0. 965 0.06060 0.03010  0.0040 3.51 0.035 2.500
80 0.980 0.06150 0.03060 0.0015 6.50 0.020 3.9C0
90 C. 990 0.06210 0.03083 0.0019 6,90 0.00 4. 30

/

Obtenidos ya los detos de cinétice pere trang
esterificacién y habiéndose encontrado que la reasccién es
de primer orden y el valor de la constante de vélocide&l—-
de reaccién determinado graficemente igusl a 0.065 min ,
se procederd al célculoc del tiempo de residenciarpare 25—

timar el nlmero de reactores asf como su volumen.
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T = .200°C
k' = 0.065 min_l

66.61 1b/ft3

= 7. lbhl d
Woyr= 2009 99 1lb/hr

63 1b/ft3

jull
]

" ; 1b/hr.
Weoo = 1,340.98 lb/hr

3
Gesto totel = Qt = 31.49 + 21.28 = 52,77 ft /hr.

Cao = 2 097.99 1lb/hr. = 0.2049 lbmol/Ft3 de DMT.
194 x 52,77
r = k' Ca (7)

Sustituyendo la ecuacidén 2 en la ec, 7, obtendremos:

r = k' Cao (1-X) cuyos velores se tabulen en table VI-2.

(8)

TABLA VI-2
3 3
X Ce lbmol/ft r lbmol/ft  min.
0 0.2049 0.0133185
15 0.174165 0.0113207
25 0.153675 0.0099888
50 0.182450 0.0066592
75 0.051225 - 0.00333296
' 85 0.030735 0.00199777
95 0.010245 0.00066592

99 0.002029 0.000133185
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A continuacidn se determinaréd la ecuacién pa-

ra encontrar el ndmero de reactores. (9)
moles de A + moles de A _ moles de A & moles de A
gue entran gue se producen gque salen gue se acumulan
(10)
QeCaodt+(—r)th = Qs dt+d (veCe) dt
dt

dividiendo la ecuacién 10 entre dt gueda:

q_Ceo + (-r)v = a_Cs + d_ (v ca) (11)
dt
v (veCa)=Q Cao-Q Cg+ V (-r) (12)
ot e S
dv
— Ca +VdCa = Q Ceo - Q Ca + V(-r) (13)
dt — e ]
dt
v = Q-0 (14)
e =]
dt
(QEQS) Ca+ dg V =@, Ceo - Q_ Cs +V(-r) (15)

dt

QCa—-QCa+dCaV Q@ Ceo - Q@ Ca + V(-r) (16)
e S = am e S

dt

Q Ce+dCaV = q, Ceo + V(-r) (17)
dt

Vo ds = Q@ (Cao-Ca) + V (-r) (18)

dt
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La ecuacién (18) es vélide pera sistemas reac
cionantes con agitacién perfecta.

Si dividimos la ecuacién 18 entre Qe tenemos:

V dCa =% (Ceo = Ca ) + V (-r) (19)
Q@ dt Q Q

e e e
-

e _ (20)
¢ 22 . (Coote) + @ (-r) (21)

Si dividimos la ecuacién 21 entre Cao tendre-
mos la ecuacidn en terminos de conversién.

dCa -
© &a | oo _ca +8 (-r) (22)
dt
Cao Cao
8 s _ (23)
el A B
Cao
Ca = Cao (1-X) ' (2a)

Diferenciando la ec. 24 con respecto al tiempo.

d Ca
= ] = C d
TR (25)




101

Multiplicehdo por (-~1)la ecuacién 23

8 ( -dCa/dt) = -X _-8_
Cao Cao (-r) (8)

Sustituyendo la ecuecidn 25 en la ecuacidén 26

% (Ceo dx) = =X - 8 (-r) (27)
dt Cao
- X,
B dx =8  -X) f28)
dt Cao' ©

La ecuacién 28 es la ecuacién general para el
disefio de reactores de tipo tangue contfnuo agitado.

Para sistemas gue operan a regimen permanente
la acumulacién es cero; es decir Qe= Q_ , el volumen seré
constante y por:.lo tanto: "

EVR (29)

dt

La concentracién en los reasctores que operan—
a regimen permanente es constante en todos sus puntos y -
por lo tento dx/dt es iguel a cero.

r-X (30)

Ceco X = 8,r (31)
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X = Ceo_ - Can (32)
Cao

Sustituyendo en la ecuacidn 31 la 32

B r = Cao - Can (33)
Y por tanto
5 o Cao - Can \1 (34
N r

Que es la ecuacién para determinar el tiempo-
de residenciayasf combinando las ecuaciones 7 y 33

B k' Can = Cao - Can (35)
Bk' = Cag - 1 (36)
Can

Para una cascada de reactores tanque continuo
agitado las concentraciones se calculan de la siguiente -
manera:

Cao
C ]
1 1+k!
+ Bl
02 = Cao

(1+k'91) (1+K'a2 )

Y peara(n)reactores de igusl tiempo de residen
cia se tiene: ' 7
| Cao L (a7)

| ben ( 1+kB)" |

e )
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De donde se obtiene

n 3 (38)

/ (Cao/Can)
8 = o

/
(n) representa el ndmero de reactores y puesto

gue los tiempos de residencia son iguales para cada reac-

tor sus volumenes serén iguales.
4 se tiene:

Suponiendo n

1/4
( 0.2049/0.002049 ) /4 4
B - 33.26 min.

0.065

B8
se procederé a calcu

Mediante la ecuacién 37
lar las concentraciones y velocidades de reaccidn para ca

da reactor,
3
Ca r lbmol/ft min.
0.2049 o
= . 6 ) / 7/\/ . 117
C, = 31622 0 Q§§79 N C 0.0042
e
C_= 0.2049 = 0.02049 . ~», " 0.0013310
0 T == e ). 0763,
10 PEALIE
0.2049 A
C3 = SL.e2 = DD oy, ©RL L0100
o . Ds2049 0.002049 »- ©/7/0,00013385
- 100 - sl
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3
Volumen = 52.77 ft /hr. x 5541 hr, = 29,24 Fta

:} "a &) ?
f).— BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA PARA
CADA REACTOR.

Se procederéd a realizar estos balances para -
estimar la cantidad de vapor de Bowtherm que deberd sumi-
nistrarse a cada reactor. Se usard Dowtherm a 600°F (vg
por saturado) y su presién a esta temperatura es de 35 —
psig, su calor latente de vaporizacifn -es de 125 Btu/lb,

T = .20
% 309,2°F
w4 = 1,517.2 1b/h
TS = 183,2°F
w5 = ?ig:q 1b/hri | w3 & 7
ol i & &
. T_ = 316.,4°%F C
0 s - vl P
—————f———~7 R T - 808 > T_ = 392°F
T, = 320°F : -
1b/hre | l7 P v
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Balance de materia:

Base: 1 hr. de operacidn.

W, + W_+ W_= W_ + W

1 3 5 2 4

(39)

Wy = Wy W= W = Wy (40)

W, = 3,181.2 + 1,517.2 - 3,513.3-750.8 = 434.3 1b/h.

Balance de Energfa:
+ =
Q, Gy + G5+ Q@ + G Q2+ Q, + Q7‘ '(41)
/n{jc“/ / '{’ (VA
a = DMTl(cp (T T ) + LF) + wETGlcp (T T.)

? O - B

* (a2)

2 097.9 (0.464 (252) + 68.1) + 1 415.3 x 0.42 (252)

395 178.8 BTU/hr

g2 i DGT2 Cp (T - T0 ) = 318.2 x 0.,4373 (392 -éf;}k ¢

450 737.3 BTU/hr.
(Cp (T3 T ) +L,) +W

Q.

L= N (Cpro To =T ) +L )

MDHB

(aa)
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=217.70 ( 0.452 (339.8 - 68 ) + 452.1 ) + 216.6 ( 0.425
(271.8) + 474) = 248 813 BTU/hr.

A partir de la ecuscién (44) se calcula a,

g, = 670.5 (.465 (309.2 - 68) + 454) + 846.7(.425 (241.2)

+ 475,1) = 718 340.7 BTU/hr.

A = wETGS cp(T5 - TD)

750.8 x 0.65 (183" - 68) = 56 220 BTU/hr (45)

@ =Hxr x V_ = 36,1 x 0.0042 x 28.25 = 257.65 BTU (46)
r-r 1% U - oy
Hy X Ko My ’
La diferencia entre el calor de las corrientes
7 y 6 es el celor requerido para que se lleve a cabo la -
reaccién, por tanto de le ecuacidén (39) tenemos:

in]
1

D
]

a+ 94-,(@1 + AyQ + Qr)

450 737.3 + 718 340.7 - (395 178.8 + 248 813

+ 56 220 + 257.65)

1 169 078 - 700 211.89 = 468 866.11 BTU/hr.

6 7 wDowtherm Lv DOWTHERM

De donde la cantidad de Dowtherm obtenida es:

q q
Wp=L_= 7 _ 3 950.9 Lb/hr.
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= 341.6°F
T3
= 434.35 1b = ?
W:3 1 l Wb
= 3181.2 1b. ‘ * , = 3920
W, = 3181.2 1b J Ty 3920F
1 RT- 809 ™~
T, = 392°F ! W, = 2 874.8 1h.
2 b 8
Vi '10
w2+ W9 = WB + W3
—; — = 87 .8 » L Bl. =17-
Wy = Wy + W, W, 2 874.8 + 434,35 - 3 181.2 27,95
1b/hr
Qg = 2 874.8 x 0.4373 (392 - 68) = 4 07, 320.5 BTU/hr.
q, = 65 0.452(341.6 - 68) + 450.4 +62.9 0.415(271.8)
+ 472.9 = 73 184.6 BTU/hr.
Q = H x r, x V = 36.1 x 0.001331 x 29.4 x 60 = 84,3
r T 2 r
BTU/hr.
By = B = G % H ~ (92 b B 4 @r)

248 813 + 407 230.5 — (450 737 + 73 184.6 + 84.3).."

]

132 127.69 BTU/hr.
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Célculo de la cantidad de Dowtherm que se ne-
cesita alimentar al reactor RT - 809.

W, = 132 127.69

D et = 1 057 1b.
Wy = 127.95 1b T W=7
W = 2 874.8 8T - Bl0 Wy, = 2 785.96 1b
(‘vﬂvﬂvrw/*] S
V15 N
WB + W:L‘:3 = le + W9
W, = W, + W - Wy = 2785.96 - 2874.8+127.95=
= 39.1 1b

Qr = 36.1 x 0.000416 x 29.25 x 60 = 26,35 BTU

Q 2 785.9 x 0.4373(324) = 394 720,77 BTU

12

21.7(0.454(334.4 - 68) + 449.49 + 17.37(.409(286.4)
+470,5) = 22 439,2 BTU

Q= Qg= G+ & - (Gg+ 8, +4a)

394 720,77 + 73 184.6 - (407 320.5 + 22 439 + 26,35)

Q13

38 119.3 BTU
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s~ 22.1%2;2_ = 304.95 1b.

W, = 127.9 1b

Wy, = 2 785.9 1?e AT - ali - w15w: 2 746.85 1b
™M

Balance de Materia: ‘e i

bg= %a % B g

W = W, —-W, =2785.96-39.1 =2 746.86 1b.

Balance de Energfa:

Q,, = 2 746 x 0.4373 x 324 = 389 189.38 BTY
QI‘ = 36.1 x 29.24 x 0.00013385 = 88.47 BTU
O, = g = Yy + 9y - (9,+ a)

22 439.2 + 389 189.38 - (394 720.77 + 8.47)

411 628.6 - 394 729.24 = 16 899.36 BTU

Wy 16 899,36  135.2 1b
125 B
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g).— TORRE DE RECTIFICACION (DA-745).

Las torres empacadas son usadas en algunas ——
operaciones de destilacién en preferencia a las torres de
platos. Estas torres han sido usadas en operaciones de-
formacidn de polffieros porgue presentan mayor eficiencia-
de contacto entre las fases vapor-lfquido y son més bara-
tas que las torres de platos tanto en mantenimiento como-
en su costo total.

Se asumird un comportamiento ideal para el —
sistema etilénglicol-metanol por dos razones:

l.,- Todos los gases a presiones moderadas ——
tienen un comportamiento ideal (la presidén
de operacién de la torre es de una atmfs-
fera).

2.— Al aplicar las leyes de Dalton y Raault a
los datos de presién de vapor de los com-
ponentes se obsevd que la mezcla no forma
azedtropos y se obtienen curvas caracte—
rifsticas de los sistemas ideales.

En la reaccidn intercambio éster se originan—
los oligémeros que se forman en 1.5 % & Estos oligfme——
ros no obstruyen la reaccién,ni tienen influencia en la -
operacidn de destilacién.

En la reaccifn puede ocurrir que una minima——
cantidad de DMT llegue a sublimarse pero ésta cantidad ——
tiende a disminuir conforme avanza la reaccidn.
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Para efectuar la reaccién de transesterifica-
cién se requiere un alto gredo de pureza en las materias-
primas. Tanto el DMT como el ETG deberén de estar cum——
pliendo la restricciones gue se especifican en la tabla -
IIT.1ls Ademés el etilenglicol deber# estar libre de po-
lioles.,.

En la reaccién de intercembio é&ster se des——-
prende una mezcla de vapores de etilenglicol y metancl, -
ademds de una mfnima cantidad de DMT que alcanza a subli-
marse, pero que no influye en el equilibrio ya que se re-
gresa junto con el producto de base.

Las ecuaciones para sistemas ideales son:

E i6n de R 1t =P

cuacién de Raou pa ax_ (48)
Ecuacién de Dalton pt = pa + pb (a9)
y puesto que xa + xb = 1 (s0)

Se tienen las siguientes ecuaciones:

Pa (xa)+ Pb (xb) = pt

xa Et —'9b
" Pa - Pb

ya= %: Pa |xa!
pt

La siguiente tabla se obtiene consultando las
presiones de vapor de los componBntes puros,
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193
190
180
170
160
130
100
90
80
70
60
55,8

P mm Hg.
A (MOH)

26
24
21
17
13

6
2
2
1
1

700
700
600
150
450
710
840
160
500
035
725
590

Tabls VI-4

V(ETG)

590
580
500
372
216
75D
16
8.8
542
2.8
1.6
1.0

pt-pb

10

90
218
374
B1Y
570
581
584
587
588
589

pa-pb

26
24
21
16
13

6
2
2
1
1

110
120
400
778
234
635
824
151
4395
032
723
589

0.00047
0.00420
0.01300
0.02825
0.08100
0.20300
0.27000
0.39200
0.56900
0.81000
1.00000

112

0.0198
0.1535
0.3790
0.6410
0.5200
0.9730
0.9820
0.9970
0.9580
0.9990
1.0000
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BALANCE DE MATERIA EN LA TORRE DE RECTIFICACION.

apd A K G
7¢/ )\;(4

DESTILACION ETG = lc}988 moles

—>

7 L2

MOH = 21, 6;88 moles

(),?Zf?QJJ),
ETG = %55%75 Tpliéhﬁ/iii?r, ETG = 10.8144 gg%gg ? ﬂAf3ﬁ
MOH = 4.8324 " =9 LTl MOH = 26,4612 ™ . ¥/
0.206%. 30 g% O.558
1
- | TRANSESTERIFICACION .
ETG = 22,8276 a’s‘;oleL DGT=10.8144 moles

,moles _
F = B + D

F(YF) = B(Xb) + D(Xd) i F( Yf ) =(F = D)(x5)+ D (xy)

D = F(x. - XB/ xa-xb)

.F
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Comp.‘ moles F { ; XF ! meles B{ :Xb meles D! nXd

ETG | 10.8144 0.2901 9.6156 0.6655| 1,1988 0,0526
MOH 26,4612 | 0.7099 4,8324 0.,3345|21.6288 0.,9474
- : | : \ R
Total| 37,2756 | 1.0000 14,4480 1,0000({22.8276 1,0000

Lfnea de operacidn:

(Rd)min. = L Y'/Y'<X'=0,9474 -0.709/0,709 - 0,030
= 0.2384/0.6790 = 0.3511

(Rd)op. = 2.5 (Rd) min. = 2.5 (0.3511) = 0.8777

L/D = 0.8777

L = 0.8770 = 0.8777 x 22,8276 = 20,03571 lb-mol

Balance en el domo (T = 114°C)
Vapor eneldomo: V =L + D = 20,0357 + 2248276 = 42,8633
g 1b;%01
PM = 0.0526(62) + 0.9474 (32) = 33,578 1b/lbmol
Cantidad de libras del destilado = 22,82 X 33,578 = 376.5
’ 1b/hr
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gréfico Vi =7

E! parametroc de las

0.10 curvas es coico de fre_

sion en in.de aguc/

'osg"°-5° f1. de cltura em
= 0.2%

paccea

-l

_ DENSIDAD DEL AGUA

Lis DENSIDAD DEL LIQUIDO

g.= FACTOR DE CONVERSION GRAVITACIONAL = 322

LBS./SEG.FT

LBS./FT*
"

CENTIPOISE

~0.i10
004/~ ©°
001 [ N |
O 02 04 0! 02 04 10 20 6.0
L
] L
L= MASA VELOCIDAD DEL LIQUIDO
6= " 2 " GAS
fi= DENSICAD DEL LIQUIDO
f= " " GAS
F=FACTOR DE EMPAQUL
4 = VISCOSIDAD DEL LIQUID2

2

17
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Cantidad de libras de reflujo = 20.03 x 33.578 = 672.2651
1b/hr

La centided de vapor totsl es: 1 439.2668 1lb/hr

CALCULO DEL DIAMETRO DE LA TORRE.

T = 55°C = 591°R (x = 0.9474)
x‘ Tol 3
= 33.578/359 x 492/591 x 590/670 = 0.0603 1lb/ft

-

d) = (xe) (de) + xm(dm) = 0.0526(1.086) + 0.9474(0.76)

- 0.7771 g/ml (62.3) = 48.4 1b/ft°

L Buf  © 4 iedd
~ X% (d/d ) = 0.0164

2 0.2
5-5-2-_ 0. 058 gr&fica VI-7 considerando 50% de inun-—

vo19° dacidn.

Cerecterfsticas de empaque al azar de enillos
rashig de una pulgads de didmetro y de cerémica:

a/e a e
‘ 2 3
160 Ft /ft 58 ft /ft 0.73
Viscosided de la mezcla & 55° (1fquido)

u = 0.36 cps (0.7494) = 0.341

u, =6cps ( 0.0826 ) = 0.3156
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u = 0,6566 cps (2.42) = 1.889 = 1b/ft-hr
mezcla
= aw/dl = 62,3/48,4133 = 1,2868

3 - P

F =ale” =160 ft /ft

@
Gl = 0,058 x dv x dl x gc _ 0,058 x 0,0603 x 48.4 x 32.2
4 - ' 0.2
Fg O . 160 x 1.2868 x (1.588)
oy

Gi = (5.452 )D

205,88 x 1,057 = 0.15581 1lb/seg. = 560.688

1b/hr.ft

2
Gope = 1/2 Gi = 1/2 (560.88) = 280.44 1b/hr.ft

v 1.439.26 2
A: = = = = .
- 2= L 5,132 ft
op
\
0.8
g o) e
- 371416 = 2:857 ft.

ECUACIONES PARA EL CALCULO DE LA ALTURA

La velocidad de enriguecimiento en la zona -
diferencial de la columan (33) estd dada por:

G dy =k - yJ)dz = - dz = Ld
y = kgl —vldz =k _(x-x] dz x (51)
Del diagrama de Mc, Cabe figura VI = 9

5i trazamos una linez recta entre By D

ye = mlx + kl (52)
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figuro VI-9

figura VI-8



i T TN (53)

Ga i La i
Kk -
Sa X7 (55)
k =

L

a vy _Y

multiplicando la ecuacidn 55 por m1

kGa ml ml (x - %il

FLa (yi— Y) (56)

Sustituyendo la ecuacién 54 en 56

k
™ B e =i

k
La yi -y

Sumando los denominadores a la ecuacibdn anterior

k k
"%a + ta Yo Ui o+ (Mi-vy)
k - - - 57
la Fy = ¥ (57)
k k =
M Ga + La Ye~? (s8)
Kk )
La yi ¢

Despe jando ¥y de la ecuacibn 58

121
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k

y v = | ) —
-y =(y =y
* ° () Mga * KLQ) (59)
Sustituyendo en la ec. 51 (yi -vy)
Gdy = kGa (yi - y) dz
k
= kg L8 (y = y)dz
° (m. k., + Kk ) .
1 Ga La
dZ = G ( ml + l ) dy
“a gy Y ¥ (60)

Para el caso en que la linea de equilibrio—

es recta puede asumirse que G(m_/k +1/k_. ) es cons

a .?a . =

tante; para el caso en que la linea de equillbrio no es
constante (no recta) tenemos:

¥ & OgR + 5 (61)

d d d
m1-= ye ye (EX) ye . (62)
e dy dx dy G
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Sustituyendo ml de la ecuacién 60 por su valor de la ec. 62

dy
e L 1 d (63)
La ( & ) 6 kGa) (_;;_z:—;_)

1
K

dz = G (

G dy L dye
dz = (=) o (o)
Ga y-v La e (64)
Integrando g
sz‘_ j_y__+_Lj_y_e.
e gl kLa bye - Y (65)

Gl -
Yo =¥ (66)
_( %
No2 '~g =
Vg T Y (67)
Z= B
- (N..) + 1
k
Ga - k (NGZ)
La (68)
siendo N + N =N

&1 c2 = “ov (69)
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entonces el coeficiente global se define:

il 1 1

kGa kLa kGa (70)

Cuando la pelicula del gas es contolante, = =

1/kLa es despreciable y la ecuacidn 68 se reduce:
Z = 6 N
k ov
Ga (71)

de la ecuacibn 74

L, L _ __6G
“ca "La o e (72)
m
Pov = G(kl * .kL)
La Ga
(73)
v Z=H
- ov Nov (74)

Ante la dificultad que se presenta al esti——
mar los coeficientes La, Ga y resolver las integra-—
les gue representan los Ng i Yu & Coull, desarrollaron-
una ecuacidn empirica para estimar el NO para sistemas
donde la volatilidad relativa no es consgante.
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xD 2nXav
Noy = 1n X, e 1 (75)
: XS 1 - X ) 1/n
o< =
av 1l - XD XB (76)

Siendo®<av la volatilidad promedio y "n* es
el nlmero de platos gque pueden obtenerse gréaficamente -
del método de Mc, Cabe Thiele.

D, Correll propore un método para estimar —

H H
v YL
F 1
V = w chD'S ( D ))( ( Z )/3 (77)
Lf f_ f.) 2
( 1 o 3) " 1 10
Donde: w = Correlacién de H_, para varios tamafios de em
pague figs VI = 11
SCG = nlmero de Schmidt para el gas
e
L = masa velocidad del 1fquido en 1lb/hr. ft
F . . .
1 = relacidn de viscocidades del gas a la del
agua a la potencia de 0.16
F2 = relacidn de densidades del agua a la del —

1fquido a la potencia de 1.28
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relacién de tensiones superficiales de la —
mezcla y el agua a la potencia de 0,8
didmetro de la torre en pulgadas.

altura de la torre en pies (supuesta)

viscosidad del 1ligyido a las condiciones de-
la torre en cps.

viscosidad del agua a condiciones normales.
densidad del agua a condiciones normales
densidad del 1liquido a las condiciones de la

torre, en g/c.c.

tensibén superficial del agua a condiciones -
normales en dinas/cm

tensidn superficial del agua a condiciores -
de la torre en dinas/cm.

Cl )0.5 ¢ ( 210 ) 0.15

a factor de correccién para H a altas vela-—
cidades ( gré&fica VI - 12 )

nimero de Schimit para el 1liguido

correlacién para HL

l.24 para anillos raschig

060 para anillos raschig
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Por consiguiente el HDV estard dado por

Gm
=H e — H
Hov v T " L (79)
Gm = masa velocidad molar del gas lbmol/hr ft
2
Lm = masa velocidad molar del lfquido lbmol/hr ft
m = <<av -
1+ -1) X
1+ fa1) X) (&)
o R ¢ :
av = volatilidad relativa promedio
X = fraccién mol promedio del liquido

De donde tenemos:

Z=H
av NOV

gue es la ecuacidn para determinar la altura en la torre.

Célculo del N_, ; de la gréfica de equilibrio
se tiene gue Xb = 0.9474 "y XB = 0,3345 y el nlmeroc de -

platos ideales segln la gréfica de Mc Cabe-Thiele se ob
tiene 0.7,

Substituyendo en la ecuacifn 76 estos valores.

°<a.v=[(0.9474/0.0526) (1 - 0.3345/0.3345]1/0'7 = 112

Substituyendo el valor de la volatilided re-
lativa promedio en la ecuacidn 75.
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\ o gy, 0:0878 | 2 x 0.7 x 112
ov - " 0.3345 113

= 2.34

De la ecuacién (77) para el célculo de el H
se necesitan como datos indirectos el nlmero de Sc del-

gas, las relaciones Fl, FZ, FB y suponer una altura

Célculo de la difusibén del gas volumétrica—

D
(0 )
@ D = o °
AB 0 0042'7 [ T (Ml +Ml ) ]O 5
1 A B
()
T = 387°K = 697,2°R
o
Componente E/k r A
MOH A 507 3565
ETG B 500 4,780
' 0.5
eAB/ k = (507 x 500) = 502°K
Factor de correccibén en fendmenos de transporte.
387
kT =H e = === & =
/eAB e 0. 7709 1.62 =
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N 0
P 3.582 +8.78 4 oe 8

. 0.5
D . 300407 ( 697.2( 1/32 + 1/62)

AB - (4.2425)°x1.62

v

= B, 0255 x 10 1b mol/ ftahra

0.0603 1b/ft3

d = = ¥ .
ensidad molar del gas dvm 33.578 1b/1b mol 0.0017
1bmol
Ft3
Difusividad volumétrica
D -4
AB 8a ft h 2
v === - 0259 x 10 1——491/ £ _ 0,472 2 k.
vm 0.0017 lb mol/ Ft ‘

Célculo de la viscocidad de la mezcla.
; ~

U = uy+uy = 0.0125 (0.9474) + 0,0102(0.0526) =
g ma e b i

-

= 0.0123 x 2 42 = 0.,0297 1b/ft hr.

W

S5 = 0.297 1lb/ft hr. - 10434

7 0.0603 1b/FE> x 0.472 Ft2/hre
T \

)0.5

(Sc = 1,0215
g
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U = 110 gr&fica VI - 11 (tomando 50 % de inundacién)

0.16
U 0.16 1,5889
= g = (== = 1,036
L= (=) (Tos )
Cw
= . -2
d - 48,4
1
w , 0.8 72 , 0.8
= —— — = 1.825
fy === iyl
" 2
L - Bi=e D lb/gr = 262,18 1b/hr. ft

2.566 ft

{

Z (supuesta) = 21.2 ft

110 x 1,0215
H = 0.6
V (262418 x 1,036 x 1.37 x 1.825)

H = 9,
y 9.175 ft
CALCULD DE H
u
5, = 3 é
11

Difusividad del 1iquido

)D'S T dm

-8
_ B.21 x 10 ¢ ( k mB

1 v
“1 A

D

(2.557)1'

(21.2/10)

24

173
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VA = volumen molar del soluto como liquido_a su tempe
ratura normal de ebullicidén = 1.41 ft~/ 1lb mol
K = parémetro de asociacién para el disolvente = 1.9
MB = peso molecular del disolvente = 32 1b/1lb mol
u o= viscocidad del lfquido = 1.5889 1b/ft hr
3
d = 1l.44 1b mol/ ft

)0'5 (697.2) (1.44)

0.6

321 x 1070 (1,0 x 32
1.5889 x (1.41)

-8 0.5
D o 3:21x10  (60.8) (14005.2) _ 12.86x10 > 1b mol

0.6
1.,5889 x (1.41)

/ft hr

Difusividad volumetrica del liquido

-4
.288 h
5 - 3 x 10  1b mol/ ft hr  FLEDAA % lD-4Ft2/hr.

1
Y 1.04 1b molf FE

1.5889
SC = = 367.3

1 -
48441 x 8493 x 10 >

~ 2
Lm = 262,18 1b/hr ft~ = 0,42 gréafica VI-10

C = 0,96 de la gré&fica VI - 12
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0.5 0.15

H = 0.042 (367.3) x 0.96 (1.2) = 0.794
Célculo del H sustituyendo en la ec, 79; previamente
se calculard "m"” y X
; _ 069474 + 00,3345 _ 0.6409
2
"= Las 5 = 0.0215
(1 + (112-1) 0.6409)
262418
H = ® . PE—
v 9175 + 00215 x 560.88 0,794
H =
v 9,1838
Z= HDVNDV = 89,1838 x 2,34 = 21,5 ft

h). “CONDENSADOR DE METANOL [EA - 543)

Se reguieren condensar una mezcla de etilen-
glicol y metanol gue contiene 0.0526 fraccién mol de —
ETG y 049474 fraccién mol de metancl; la cantidad de va
por que hay que condensar en masa 1,439.2 lb/hr., la —
cual se introduciré por el lado de la envolvente y se -
usard para prop6sito de condensacifn agua a una tempera
tura de 78°F,
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Propiedades de los componentes.

C oy - 0-38 Btu./lb °F a 237°F Lv = 426,6 BTU/1lb -
’ ) (MOH)

= 0. v 131°F
Co voH Hyes a 131
CETs 0.44 " a 237°F Lv=4.28.4 BTU/lb —
" (ETG)
G ETE =D&l ° a 131°F

= 1,299.,4(0.38(237 - 68) + 426,6) = 637,912.,37 BTU

+ 139,78(0,44(237 - 68) + 428,4)= +49,476,97
66874389.34 "

Qs = wMOH( cp (Té - TZ) + wETG(cP(T3 - T2)

1,299,4(0.63(131 - 68) + 139.78(0.61)(131 - 68)

57,148,11 BTU
Qp = @ - Qs = 687,389,34 - 57,148,11 = 630,441,23 BTU.
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Gasto de agua requerida

Q
W o=t 630,441 .23
- = 17,961,28 Lb,
- 1 (113 - 78
Cr, (t, - %) ( )
Q@ =AULMTD
- - - s
LS (237 - 113) - (131 - 78) _ il B4cF
Ln 124 0.845
- 53
q 630,441 ,23 2
A = = = 49,95 ft
Usup LMTD 150 x 84.1 .

2
Tubos de 3/4" de una longitud de 6 ft.a' - 0.1963 ft /ft

f’
N, = A 49,95 ft°
£ T —— o == _ 40041 tw
a'. xL 0.1963 x 6 whes

Lado de los tubos: AGUA

Arreglo triangular con pitch de 15/16" tubos 3/4" y 47
tubos con 4 pasos, tenemos un diémetro interno de la —
envolvente de 10"

3
A=a'fLNt=O.1963x6x47=55.3ft

U = 6 2 2
D . - B ddi.ed = 135.,5 BTU/ hr ft ©°F

A LMTD 55,3 x 84,1
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a = & £ 47 x 0,302 2
— - = 0.0246 ft
144 n 144 x 4 Usl
G W 17,961.3 2
2 = ==—== - 730,133.,7 lb/hr ft

"~ 0.0246

donde velocidad = 3,25 ft/seg.

ta = 113 + 78/ 2= 95.45° F
h, = 880 (gré&fica del apendice # 25 D.Q. Kern)
by ™ (hi) (di/do) = (880) (0.62/0.75) = 727.2

LADO DE LA ENVOLVENTE: MEZCLA METANOL ETILENGLICOL

C =Pt — do = 15/16" - 12/16" = 3/16"
B = 6" y 12 mamparas
D.I.C.B 10 x 3/16" x 6 2
= = 0,0833 ft
a_= 144 Pt 144 x 15/16"

W 2
G =— = 1439,2/0.833 = 17,278 1b/hr ft
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G" = —-—ﬂ575 . i833.2 ey ™ 18.45 1b/hr th
L N 6 x 47
t
[170 = ' .: Lns
<. 033 2« 033
46*"-03 __EJJE_.__ .
ug ) Qdetég )

(o8

= o
tF . 155°F (temperatura de pelfcula)

C&lculo de las propiedades a la temperatura de 155°F

uf MOH = 0.3 x 0.,9474 = 0,28422

u 3 x 0.0526 = 0,15780

f ETG

La viscocidad de la mezcla a esta temperatura = 0,442 x

2.42 = 1,07 1b/ft hr.

2
ke = 0.114 BTU/hr ft~ °F/ft (conductividad térmica)

densidad de la mezcla d_ = 0.74 (0.9474) + 0.0526(1.074)

g
= 0,7565 g/cec x 62,3 = 47,098 1lb/ft



T 15
1/3
( 4x18.45) / ( 115
o0 2 8
Letl 0.1143 x 47,098 x 4,17 x 10
ho = 388

comprobando la temperatura de la pelfcula supuesta

ho

t =t + e — t
w a ho + hio ( tv a )

237 + 1
- e <
v 2

388
= 95,45 + - 95, - oF

t, 9572 + 388 (184 - 95,45) = 126,29

t,o+ ot
£ = -———E;——x = (12643 + 184,1) / 2 = 155,2°F

CALCULD DEL UC

hio h 79742 88
U = .10 0 _ 7 X 3 - 053
C hio + ho 727.2 4+ 388
U - i
ol g UD _ 253 = 135,5 e
u. u T 253 x 135.5

138

1/3

)
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CAIDA DE PRESION LADO TUBOS
A a
D Gt 0,062/12 (533)

= = 16,965 ===>f = 00023
ey = 067 X 2,42 L5 shiade

/

6

el
]

2 d
fG6i° Ln  0.00023: x 4 x 6 x 533 x 10

10x 0,0516 x 1 x 1

10
5.,22x10 Sg di u/uw 5,22x10
-
= 0,95 1b/in

Caida presion lado coraza

0.5 f 852 Ds (N +1 )

1
5,22 x 10 4 De Sg.

P =
S

6
Oe5( 298, 529x1 « 833x12x0, 0017 . 2
_ s ( x10") x 0.833x12x0, - 2,25 lb/ln

10
5.22x10 x 00,0458 x 0,0008
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nclatura de las literales utilizadas en el cdlculo-
quipo de proceso de la etapa de transesterificacidn.

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN EL FUNDIDOR
cantidad de BMT alimentada

temperatura " "

calor latente de fusién

temperatura de salida de DMT
cantidad de DMT fundido reciruculado
presifn del vapor saturado
temperatura u i

calor latente del vapor saturado
masa del vapor saturado

calor especifico del DMT sblido

" " n " liquido

" " " " promedio

temperatura de fundido
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BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN EL

PRECALENTADOR

W = masa de etilenglicol alimentada
Tl = temperatura . "
T ;

2 = " ¥ a la salida
Cp = calor especifico promedio del ETG entre 68°F y 320°F
Pv = presibn de vapor saturado
Lv = calor latente del vapor saturado
WV = masa del vapor saturado

CINETICA DE TRANSESTERIFICACION

r = dC

N -;;- = velocidad de reaccibn
n = orden de reaccibn
k = constante de velocidad de reaccibn

CA==concentraci6n de DMT a cualguier tiempo "t"
CAo = concentracién inicial de DMT
x = conversitn (%)

k' = pseudo constante de velocidad de reaccifn (concidg
rando el exceso de ETG y la cantidad de cataliza——
dor empleado).
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T = temperatura de operacidn

WIJ\AT Cantidad de DMT alimentada a los reactores

— n " n " n n
WETG B ETE

GIT= Gasto total

NUMERO DE REACTORES

nlmero de reactores

n =
8 = tiempo de residencia
o concentracién de DMT en cada reactor
BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA PARA CADA REACTOR
DE LA ETAPA DE TRANSESTERIFICACION
R T - 808
Wl = masa de ETG + DMT que entra
Ql = calor que lleva 1la corriente 1
Il = temperatura de entrada de la mezcla DMT - ETG
W‘2 = masa de mezcla reaccionante gue sale del reactor
T2 = temperatura de la mezcla " u B B
@_ = calor de la corriente 2
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W_ = masa de vapor de MOH — ETG que regresa de RT - 809
a una temperatura T3

@_ = calor de la corriente 3

W = masa de MOH - ETG que sale del reactor y se alimen
taa ( DA - 745 )y que lleva una temperatura Tay
un calor Q
4
W_ = masa de ETG — MOH que retorna de DA - 745 a una —
temperatura ’55- y un calor QS
Q_ = calor proporcionado por vapor saturado de Dowtherm
al reactor.

Q_ = calor de Dowtherm de la corriente 7 a la salida
@ = calor de reaccifne

LVD= calor latente de condensacifn del Dowtherm
W_ = cantidad de Dowtherm reguerida
R T - 809

W_ = masa de mezcla reaccionante que llega al reactor a

una temperatura T_ y con un contenido de calor Q

2 2

W_ = masa de mezcla reaccionante que sale del reactor a
una temperatura T8 y con QB

W_ = masa de vapor MOH — ETG gue regresa de RT - 810 a

.
g ¥ Y%

W_ = masa de vapor de MOH — ETG que va RT - 808 a T3 y QB



L0

11
R T

W
12

13

14

15

RT

144

calor proporcionado por medioc de Dowtherm al reac-
tor

1]

calor de corriente 11 a la salida,

- 810

masa de mezcla reaccionante gue entra a T

g ¥ Yg

= ‘ sale a le_y le

masa de vapor MOH — ETG que vierme de RT - 811 a T

QlS

calor de Dowtherm a la entrada del reactor

= n n n a 1a Salida n n

- 811

w
12

16
W
13

17

18

masa de mezcla reaccionante gue entra al reactor

aT,, v@,

masa de mezcla reaccionante que sale de la etapa

de transesterificacién a T16 y QlG

masa de vapor MOH — ETG que sale de este reactor
y que entra a RT — 810 a T y Qla

]

13
calor de Dowtherm a la entrada del reactor

= n " " " " Salida " n

13



145

5,2.— ETAPA DE POLICONDENSACION
a)e— BALANCE DE MATERIA GLOBAL

A continuacibn se presenta el modelo para la
etapa de policondensacifne

moles de ETG = 10,67535
ETAPA DE
“ICONDENSACION
moles de DTG=
10,8144 moles de PET = 0,13905

b)e~ CINETICA DE POLICONDENSACION

La condensacién en polimerizacién ocurre por
repeticifn de etapas de reacciones de condensacifn sim—
ple; en tales condiciones todas las moléculas se compor
tan como grupos reactivos y son funcionalemente capaces
de unirse, asf que ellas se combinan para formar dfmeros,
trimeros, tetrémeros, etc.

El desarrollo del proceso puede ser represen
tado como sigue:

A - (M)m - B+ A-(M)n B — A—(M)m+n-B

Donde M es la unidad del polfmero repetida,-
A y B son los grupos funcionales capaces de unirse, asi
gue ellas se combinan para formar el polfmeroc; my n -
ambos pueden tener cualquier valore.
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Una teoria cinética confiable depende de las
siguientes principios bésicos, los cuales se han demos—
trado gue son correctos:

le— Que todas las especies intermedias son -
moléculas estables,

24— Que la velocidad de condensacifn es inde
pendiente del grado de polimerizacién es
decir, la reactividad de los grupos fun-
cionales es independiente del peso mole-—
cular de la molécula a la cual estan uni
das,

De la gré&fica V = 7 viscocidad relativa con—
tra tiempo se tomaron los datos para la cinética de po-
licondensacifne.

Estudios realizados por Griell y Neue obtu—
vieron las siguientes ecuaciones:

n =n =1 viscosidad especifica (B1)
esp r g
L+ 1.4 "esp) "~ 1 viscosidad intrines
0635 ca (82)
0.86
o= 1.I7 & 10 0% (83)
4 0,86
n = 1,27 x 10 M (84)
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n = viscosidad relativa
r

Pn = grado de polimerizacién

El grado de polimerizacién Pn estd definido-
como el cociente del némero de moléculas monémeras en -
la mezcla inicial al nlmero total de moléculas presen—
tes a cualquier tiempo durante la reaccidn.

Cuando los grupos &cido y oxhidrilo presentes
por unidad de volumen de mezcla de reaccifn es CxN ( N-
es el nimerc de avogadro) a un tiempo cero, el némero -
de mbléculas presentes es Co x N, asf el grado de poli-
merizacifn es:

Er' _ Co N _ Co _ 1
" “cN T Co(r-p)T 1-p (85)

Siendo Co la concentracién de grupos funcio-
nales iniciales,

C = la concentracién de grupos funcioneels a
un tiempo "t",

p = grado de reaccibn.

El grado de reaccibn estd definido como la -
probabilidad que un grupo funcional haya reaccionado a-—
un tiempo "t", esta definicibn es enteramente equivalen
te a la fraccibn de grupos funcionales que han reacciona
doe
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° 2 0 =9
HO-(CH,),-O-C@-C-O-CH,—CHioH + HO-CH50-C<\ ,)~C-0-CHzCHzOH

-

0 — 0 o] o) ]
—_— no—cu,—ca,T 0-C4, /)-C-0-(CHYs0-C @C‘O‘CH{CHE?OH

(9 n

El desarrollo cinetico es el siguiente:

d OH
= = = -k KQOH; k' = k K
T ot k=K (86)
d Ca " ‘
r == Gt = k'Ca _ | (87)
dCa '
- = =k' d 88
Ca & ( )
&
1n =2 - k't (89)
Ca
1n gﬁp(l—) = k't = 1n Pn
= = B (90)
DGT ' —> PET + ETG
10.8144 0.,13905 + 10.,67535

Cantidad de DGT alimentada = Q

: 5

Q = 2,746,87 1b/hr. x 1 Ft3/60.848 1b = 45,1753 ft~/hr
: 3

Cao = 10,8144 moles/45,1753 Ft3 = 0,2393 1b mole/ft
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TABLA VI - 14
t n Pn M 1/Pn P
min-

10 0.237 31,5 6,000 0.,0317 0.9683
20 0.272 38.0 7,200 0.,0263 0.9737

30 0.285 40,0 7,900 0,0250 0.9750
40 0,326 47,0 8,900 0.0212 0.,9788
50 0.376 56,010,800 0,0178 0.9821
60 0.410 62,0 12,600 0.0161 0,9839
70 .0.,442 68,0 13,000 0.0147 0.9853

75 0.492 80,0 15,000 0.,0123 0.9875
En la gréfica VI - 13, se ha graficado 1n Pn vs t
y en la cual la constante de velocidad de reaccibn esté

dada por la pendiente de la recta.

Combinando las ecuaciones 85 y 90:

T-p " KT (s1)

sabiendo que: Ca= Cao (1 - p)
sustituyendo en la ed. 87

r =k' Cao (1 - p) (92)
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Con las ecuaciores anteriores se tabularan -
las concentraciones y sus respectivas velocidades de —
reaccibn para cada tiempo.

TABLA VI =65

r x lD4

t p Ca 1b mol/hr Ft3
min

0 0.0000 04239300 33.59806
10 0.9683 0. 007585 1.0770
20 09737 0. 006293 0.8936
30 0.9750 0.005982 0.8494
40 0.9788 0. 005073 0.7203
50 0.9821 0.004283 0.60818
60 09839 0.003852 0.,54698
70 0.9853 0.003517 0.49941
75 0.9875 0. 002991 0.424722

c)e.— NUMERO DE REACTORES

En esta etapa de reaccibn al igual que en la
de transesterificacibén se usaré un sitema de tanques ——
continuos agitados enchaguetados, teniendo como medio —
calentamiento vapor saturado de Dowtherm. La experien
cia industrial recomienda que el (ltimo de estos reactp
res sea de mayor tamario y el cual debe llevar al produgc
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to de policondensacibn a la conversifn requerida, conseg
cuentemente éste reactor tendrd un tiempo de residencia
mayor

Para determinar al nimero de reactores se em
pleard la ecuacién (38) que se desarrollo en la etapa -
de transesterificacidbn.

Después de efectuar varios célculos se estimb
para el (ltimo reactor un tiempo de residencia de 150 mi
nutos, por lo tanto C y =D (1 +8k)
n n

C, _, = 0.002991( 1 + 09142 x 150) = 0.009361

La concentracién de 0.009361 es la entrada al
fltimo reactor cuyo tiempo de residencia es de 150 min..
Antes de este reactor se supondrd que hay cuatro reacto-
res, asf se procederé& al célculo del tiempo de residen—
cia para cada uno de ellos; el volumen resultante como -
se verd es razonable,.
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1/4
( 02393 ) / _3
g - —0s009361 . BB s
0.0142
3
Cl = 0.2393 = 0.,1064 1b mol/ft

(1 + 0.,0142 x 87.88)

wl 3
r. = 0,0142 x 0,1064 = 15,108 x 10 1b mol/ft~ min.

C_ = 0.239 3
2 He2399 = 0.04735 1b mol/ft

(1 + 0,0142 x 87.88)

3
r_ = 0,0142 x 0,04735 = 6,7237 x 10_4 1b mol/ft min.

3 3
C. = 0.2393/{2.,2479)" = 0,0210 1b mol/ft
. -4 3 .
r_ = 0.0142 x 0,0210 =2,298x 10 1b mol/ft~ min.
a 3
C, = 0.2393/(2.2479) = 0.,009361 1lb mol/ft

-4 3
r = 0,0142 x 0,009361 = 1.,3293 x 10 mol/ft~ min.
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3
= 0,009361/3.,13 = 0,002991 1b mol/ft

(%)
I

-4 3
0,0142 x 0,002991 = 0,4247 x 10  1lb mol/ft~ min.

2
[}

CALCULO DEL VOLWEN DE LOS REACTORES

g = Cao = Ca. _ vy
r Q (93)
El volumen para los cuatro primeros reactores

seri:
3 3
V=Qx8-=45,175 ft /hr x 87.88/60 hr = 65,94 ft
El volumen para el @ltimo reactor es:

3
V5 =Q x8 =45,175 ft /hr x 150/60 hr = 129.37 Fta

d).— BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA PARA
CADA REACTOR

En &sta etapa de policondensacién ( lo mismo
gque en la reaccibn de intercambio &ster) se circulard -
vapor saturado de dowtherm de 600°F y 35 psige. y cuyo -
calor latente es de 125 BTU/1b
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DGT » PET + ETG
2,746,87 1b/hr 2,085.68 + 661,119
w3 = 367,38 1lb
Cp = 0,405 BTU/1b°F
T, = 208.4°F
' Lv = a3s5 BTU/1D
W, = 2,746.87 1b W, = 2,379.49 1b
R C / 888
Cp = 0.4373 / Cp = 0.4825 BTU/1b °F
15 mme Hg
T = 392°F T, = 536°F
! Bl
T
Base; 1 hora 5 a
w1 = w2 + w3
W_ =W - W =2,746,87 - 367,38 = 2,379.49 1b,

2 1 3

Qq + 81 + A = G+ Q3 + G5

= V. Hp rq = 65.94 ft3x 101 BTU/mol x 1.51 x 10~°x 60

o0
e |
I

606.96 BTU/hr.

D
S
]
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389, 189.38 BTU
2,379.49 x 0.4825 (536 - 68) = 537,290.33 BTU
367.38(0.405)(208 - 68) + 435 = 180,640.74 BTU

Qg = Qo + Q3 - (Qq + Q) = 717,934 - 389,796.34

328, 134.72 BTU

Q¢ /Lvp = 328,134.72/126 = 2,633.0 1b.

Wg = 163.09 1b.

tg = 208 °F

Cp = 0.405 BTU/1b °F
Lv = 435 BTU/1b

PR
79.49 1 ! Cp = 0.48 o
2,379.49 1b B T o EES p = 0.4825 BTU/1b°F
0.4825 ~— | 15 mm. Hg. | Wy = 2,216.4 1b
536°F {-\/\/\’] ' 1o = 536°F
9 | 8

Wo = Wy + Wg
Wg - W, = 2,379.49 - 163.09 = 2,216.4 1b.

Q2 + Qg = Q7 + Qg +Qg

- 9.9 x 10% ro = 39.9 x 10%x 6.72 x 1074 = 268.68 BTU
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Qg = 163.09(0.405)(208 -68 ) + 435 = 80,196.27 BTU

Qy; = 2,216.4(0.4825)(536-68) = 500,485.7 BTU

Qg - Qg = Q9 + Qg - (@, + @>) = 581,195.03 = 537,559.01 =
= 43,636 BTU
Wp = & .. 43,636/125 = 349.7 1b/hr.
Lvp !

W, = 2,216.4 1b

W1D= 72.65 1b

To = 536 °F

D
]

/ Cp = 0.425 BTU/1b °F
Tig = 172.4 °F
Lv = 446.7 BTU/1b
= 2,143.74 1b
R C - 890 Wi= 2,043,741
de H
5 mm. de Hg. Cp = 0.4825
[ 7 } T,4= 536°F
13 1 12

Q +Q7+Q12=Q1D +'Q1/| +Q/'3

Wopg= W = Wyg= 2,216.4 = 72.65 = 2,143.75 1b

39.9 x 10% x r3 = 39.9 x 10% x 2,98 x 10~4 = 118.98 BTU

Q49 = 72.65(0.425)(104.4) + 446.7 = 35,684.36 BTU
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Q11 = 2,143.74 x 0.4825 x 468 = 484.057 BTU

Qqo= Qq3= Qg + Qqq + (Q'; + Qr)
= 519,742,16 - 500,604.7 = 19,137.45 BTU

q 19, 137.45

Wn = = = 153.01 1b.

0= Lvp 125 s
Wiz = 32.17 1b.
CD4 = 0.425
Lv = 446.7 BTU/1b

[
|

h
0.4825 | B mm. de Hg. |

W11 = 2,143.7 1b é R C —891 Wﬁ5 = 2,111.5 lb
Cp = , T15 = 536°F
|
| |
17 16
W = W W
11~ "4 T Y5
Wl5 _ Wll - W14 = 2,143,7 = 32,17 = 2,111,5 1lbs
4 -4 .
Qr = 39,9 x 10 x rh = 39,9 x 10 x 1,32 x 104 = 53 BTU
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Q14 = 32,17(0.425) (104.4) + 446,77 = .15,800,8 BTU
le = 2,111,5 x 0,4825(468) = 476,793,4 BTU
= +
B, +8y +8g =0y, +Bg +8,
g =9, =9, + 8, - (@, +a)
= 4923594,25 - 484,110,8 = 8,483,41 BTU
WD = Q = B8483,41 - g7,85 1b,
Lv 125
D
Y16 - 25,89 1b
Cp = 0,4
- ofF
s . 113
A Lv = 461,18 Btu/lb
e b s
W =2,111.57 1b | k W, = 2,085.68 1b,
e =EEeF = B =@
- Qo . H
Cp = 0.4825 ?:iﬁff_.lg
20 2

g = Mgty
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W18 = W15 -~ W19 = 2,111,577 - 2,085,68 = 25,89 1b

G, = 476,793.,4 BTU

15
a4 4 -
Qr = 39,9 x 10 x Ty = 39,9 x 10 x 0,4247 x 10 4 = 16,94BTU
Qg = 25,89(0.,4) (45) + 461,18 = 12,406,64 BTU
Q,g = 2,085.68 x 0,4825 x 468 = 470,947, 17 BTU
Qg =Gy = Qyg +Byg = (Byg + Q)

483,353,8 - 476,776,5 = 6,577.31 BTU

WD =_8  6,577,31 _ 52.61 1b,
LVD' 125 :
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e.— BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN LOS CON—-
DENSADORES BAROMETRICOS.

Estos condensadores de rocio tienen como fin-
el de condensar el etilen-glicol producido duresnte el cur
so de la resccifn . de polimerizacidn, empleando etilen- -
glicol frio como medio de enfriamiento a contacto directo,

Como los dos primeros reactores de policonden
sacidén estén s la misme presién (15 mm. de Hg.) y en es—
tos es en donde se desprende la mayor cantidad de etilen-
glicol, se empleardé dos condensadores barométricos del —
mismo tamafio y menejando iguales cantidades de ETG des——
prendicdo.

Considerando uno solo se tiene:

P = 15 mm. de Hg.

Vapor: ETG L Etilen-glicol frio
Wg = 265,23 1lb/hr. 15 mm Hg. Wg = ?

Tg = 210°F. | To = 85°F

Lv = 435 Btu/1b. Cp = 0.395 Btu/1b °F

ETG condensado

Wy = ?
Ty = 205.2°F
Wa Lv 265.23 1b/hr x 435 Btu/lb

_ _ = 2 240 1b/i
© 7 Cpg(Tp-Tg) 0.395 (205 -85) % B Ibfne
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Tercer condensador barométrico.- Este conden-
sador seré el gue condense los vapores de ETG, despren—
diendo de los reaectores RC-850,891 ya que se encuentran -
a la misma presidn ( 5 mm, de Hg.) y en estos se despren-
de menor cantided de etilen-glicol que en los anteriores-—
siendo este la rezén de que solo se emplee un condensador.

P %= 5 mm. de Hg. . etilen-glicol frio
Vapor de etilen-glicol We = 7

Wg = 104.83 1lb/hr. 5 mm Hg Ty = BSOF

Tg = 174.2°F BN Cp = 0.395 Btu/lb °F
1v = 446.77 Btu/lb. ‘

Ty = 169.2 °F

_ Wg Ly _104.83 x 486,77 _ o 1b
" Cpc (Tb- Tg) ~ 0.395 ( 169.2 -85) ~ "~ Hr

W



163

f)e— Enfriador de glicol EA — 551

Este intercambiador de calor tiene como fin-—
el de enfriar el ETG recuperado de la reaccidén de poli-
merizacién, para que este mismo.sirva como medio de en—

friamiento en los condensadores barométricos.
Balance de calor:

=woeop (T, =T =
Q=wep (T 5 )

= 5,888.43 x 0,425 (196.8 - 85)

= 279,913.8 BTU/hr
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Para el agua:

Ww = Q _ 279,913.8 = 12,665.8 1b/hr
Cpw (t2 - t1) 1 x 22,1

r4 Jsess
'Aguq TZ: 85°F
wrree] |7

85

I ETG 77.9
T,=196.85°F

lff I00°F

L

o
LMTD = (19648 — 100) — (85 = 77.9) _ 34,25 F
56,8 :

Ln 21

Temperaturas medias:

Tm

(196,85 + 85)/2 = 140.92°F

tm

(100 + 77.9)/2 = 88.9°F

Propiedades a la temperatura media:

ETG ' ‘Agua
Cp  0.775 BTU/1b °F 7
K 0.153 BTU/hr ft °F 0.356
3
d 63.8 1b/ft 61,677

u 14,52 1b/ft hr 1,935
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Estimacibén de los coeficientes:

Coeficiente interno: por dentro de los tubos agua

5
tubos de 3/4", BWG 16, DI, 0.62"_se supore Gi = 7.5 x 0

2
lb/hr ft
N DI, Gi 745 105 x 0462
= » 1 g IX e
R - - = 1
© ui T 1,935 x 12 =
Nz = Cp u/k = 1x1.935/0f356 = 5,438 .

' Con el N, Se obtiere un valer de J = 70 (D.Q.Kern)

hiD J N 1/3
B e 1 g

b d, N, /3 k/D =7 x 1,76 (0,356 x12)/0.62 = 848,88

hio . hi/§ DI./Do = 848.88 x 0.62/0.75 = 701,74
¢

Coeficiente externo
lado de la coraza el glicnol

De = 0.55/12 = 0,0458 ft diémetro equivalente

Gs

2
210,000 1b/hr ft
u = 14,52 1b/ft hr
5
NHE = 2,1 x 10" x 0,0458/14,52 = 660

Npr = 0,775x14,52/0, 153 = 75,55
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N 1/3 = 4119
pr

con el NR se obtiene un valor de J = 13 (D.Q.Kern)
e H
1/3
hoDe/k = J
oDe /| H(Npr) ¢

ho/d = J Np 1/3 k/De = 13 x 4.19 x 0,153 /0,0458
A g

= 181,96 -

Temperatura de la pared:

Tw = tc + ho/ ¢ 182
Tc - tc)= 8 A
ho/ @ + hio/ @ (Te - te)= 89 + 5557 201,74

(141-89) = 99,7°F

viscosidad del ETG a la tw; uw = 0,74 cpsx2.42 = 1,79 !

1b/fthr

?i = (1.936/1.79)0'14 =1

#o = (14.52/1.79 O 4 _ (-

hio = (hio/#i)fi = 701.74 x 1 = 701,74
ho = (ho/fa) ¥ = 182 x 1,3 = 236,6
Uc = hioxho _ 701474 x 23646 _ 176.6

hiotho 701,74 + 236.6

cCl=
1}

=)

H >

O

=3

[ N
D
a
ct
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Rdt = Rdi + Rdo = 0,001 + 0,001 = 0,002
A 1/M1%74 + 1/236.6 + 0,002 = 0,0076
u
20

Ly 131.6 BTU/hr ft~ F
Célculo del area

= 1 2
A @ _279,913,8 _ 62,08 ft

U WMTD  131,6x34.26

Némero de tubos:

Nt = A/ 3,14 Do L = 62,08/3.14 x 0,625 x 6 = 52,7 tubos

area de flujo por paso?

N a
p =—-Ft_
8t
5 2
a' o ™ Wi/Gi = 12,665.,8/7.5 x 10" = 0,0168 ft
2 2
a., = 0302 in = 0.002097 ft

Ndmero de tubos por paso
Npt= 0.0168/0,002097 = 8.01 tubos
nimero de pasos:

N =N/N =52,7/8 = 6,579 £ 6 pasos
p T pt



2
= 65,36 ft

68

L =A/ 3.1 Do N = 62,08/3,14 x 0,0625 x 42 = 7,52 ft

T. =T
R= 1 2 196,85 — 85 _ 5.06

- 100 = 77.

t2 t, 00 = 77.9
5= 2% 100 - 772.8  _ 0.1857

T, =%y 196,85 =77.9
Ft = 0.95
Célculo del area real:
A' = Q _ 279,913.8

U LMTD Ft 13146 x 34.26 x 0.95
L =A'"/3.14 Do Nt = 65,36/3.14 x 0,0625 x 42 = 7,92 ft
Di&metro de la envolvente D,I. = 10"
Célculo del espaciamiento de las mamparas

2

a_ = W/G = 5,888,4/210,000 = 0.02804 ft
C=Pt-Do= 15/188 - 12/%6" = 3/16"
B = 8, 144 pt/Ds Cc = 0.,02804 x 144 x 15/16"

10" x 13/ 16"

caida de presién en los tubos

2
P =f (Bi) L Np

t

e
5.22x10 0 Sg ¢t Di

= 2,0
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con NRe = 20,010 se obtiene f = 0.00023

L=8Tft; Np=6; Sg=1; @t = 1: DI, = 0.62"/12=0.0516 ft

P 0,00023 x 8 x 6 x (7.5 105)2 2
LT S = 2,27 1b/in

. 10
5.22 x 10 x 0.0516
Caida de presibén en los retornos

Pr =4 Np 2
5q (V'/2gc) = 4 x 6 (11.18/2 x 32.2 ) = 4.1673

1l 5
V= G/d x 3600 = 7.5 x 10 /3,600 x 62.3 = 3.34 ft/sg
caida de presidn total = 4,16 + 2,27 = 6,43 psi

Caida de presidn en la envolvente

Ps = f jes)zos (N+1)

. - 10
5.22 x 10 De Sg {o

con NRa = 660 se obtiene f = 0.0035

5.2
Ps = 0,0035 (2.1 x 107 ) x 10/12 x 47,

} 0 = 2+3 psis.
5.22 x 10 x 0,0458 x 1.024 x 1,3
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5.3.- SISTEMA DE VACIO.

Para llever a cabo la polimerizecién en una -
forma més eficiente gue si se efectuars a la presidn nor—
mal se usa un sistema de vacio en los reactores de poli——
condensacidn, esto nos ayude & separar mds facilmente gli
col de la reaccién. Debe de tomarse en cuenta que el va-
cio aumenta del primeroc al Gltimo de los reactores, y si-
se hace un alto vacio en el primer reactor el monSmero ——
puede desprenderse junto con el glicol.

Por este motivo los dos primeros reactores —
operarén a un vacio de 15 mm. de Hg. sbsolutos, los dos -
siguientes & un vacio de 5 mm. de Hg. también absolutos,-
y finalmente el Gltimo trabajerd a un vacioc de 0.5 mm. de
Hg. abs.

Se selecciond como sistema de vacio para esta
etapa de policondensacién el uso de eyectores ya que pre-
sentan las siguentes ventajas sobre el usoc de bombas mecé
nicas de vacio:

1.— Pueden manejar mezclas de vapores secos,-
hlmedos o corrosivos.

2.— Desarrollan el vacio necesario para opera
ciones industriales.

3.— Se disponen en todos los temarios segln la
capacidad requerida.

4,.,- Su eficiencia es razonablemente buena.

5.— No disponen de partes movibles, por esté-
razén el mantenimiento es bajo.
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6.- Operacién estable sin lfimite de disefio.

7.— Costo de instalacién relativamente bajo,-
comparado con las bombas de vacio.

Ademés une condicidn muy importante requeri——
das en el proceso, es la recuperacifn de el etilen-glicol
producido durante la reaccién de policondensacién.

Es necesario consultsr a los fabricantes de -
este tipo de equipo pare la especificacifn y seleccidn fi
nal.

Sin embargo artfculos publicados nos permiten
obtener slgunas recomendsciones. Asi’'para producir un va
cio de 5 mm. de Hg. abs. Se recomienda usar varios tipos
de arreglos de eyectores y se selecciond uno de tres eta-
pas gue ademés de producirnos el vacio de 5 mm. de Hg. —
abs. nos permite obtener tembién el de 15 mm. de Hg. con-
un pegquerio arreglo.

Para este tipo de arreglo se requieren mane—
jar 41 lbs/hr. y une relscién de libras de vapor/libras. -
de eire = 5.2 (gréf. de Ludwig pag. 205, V. I ) y une re-
lacién de gpm de agua/lb de asire = 0.7; por lo tanto se -
tiene:

5.2 1b. de vep.

1b. de aire

4 i LJ i . L]
x 41 lib. aire _ 213.2 1b. de vap

hr. hrs
qpm _de egua 41 lb. de aire gpm. agus

0-7 = ®
1b, de aire & hr. el femis.
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Para el (Gltimo reactor se requiere un vecio -
de 0.5 mm. de Hg. abs. por lo que se usaré un arreglo de-
4 eyectores gue reguieren menejer 12 1lb de aire/hr., de -
las gréficas VI.15 (49) y VI.16 (38) se encuentra gue se-
necesita una relacién de libras de vapor/libre de sire =-
43 usando vapor de 100 psig. y agua a 85°F, igualmente se
requiere una relacién de 6 gpm de agua/lb. de aire.

1b. d ) _
43 ==—2"8B= , 15 1h, de aire/hr. = 516 1lb. ——t
1b. de aire .

de aire 6 gpm agua
hr. 1b. eire

12 1b, = 72 gpm de agua

5.4 SISTEMA DE AGITACION.

Le agitacién en la industria sungue’es muy ' =
usads, los avaences cientificos no han sentado las bases -
firmes pare resolver los problemas que se presentan res—
pecto & este operacifn, teniendose que recurrir e la préc
tica para resolver los problemas gue suelen presentarse -
en este tipo de procesos.

En el fundido de DMT, para &segurar la fusidén
de éste, se recircula por medio de un sisteme de bombeo -
DMT fundido, esf con esta recirculscifn se obtiene la hg
mogeneidad ' deseada para el fundido.

Para la etspa de transesterificacidén y en par
ticular en el mezclado de catalizador con ETG, debido a -
sus caracteristicaes fisicas de densidad y viscosided se -
requieren flujos turbulentos, por lo tento pere la agita-
cibén de estos recipientes se han elegido los agitadores —
de paleta. Para el recipiente de mezclado ETG-cataliza-



175

dor como la densidad de la mezcls es parecida al agua y -
constante, se tiene un rengo de 18 a8 72 rpm. y para los -
transesterificadores se recomienda una velocidad tangen——
ciel de 40 a 60 rpm.

Recipiente de mezclado ETG-catalizadcr.

densidad = 62.92 lb/ft3

‘viscosidad = 2.42 1lb/ft. hr.

didmetro del recipiente = 3 ft.

tipo de sgitador = 2 paletss (diém. = 2.4 ft)
velocidad tangencial = 70 ¥pm. motor = 1 H.P.

Reactores de Transesterificacidn.

densidad = 62,98 1lb/ft

viscosidad = 2.42 1lb/ft. hr.

didmetro del recipiente = 3.2 ft.

tipo de agitador = 2 psletss. (diédm. 30")
velocidad tengencial = 60 rpm motor = 1 H.P.

Para la etaps de policondensacidn, el sistema
de agitecidn deberd favorecer las caracteristicses del po-
1fmero en formecidn. Este.polimero cuyas: propiedades se -
desvian, ,de los fluides Newtonisnos (ideales),se clasifi-
can en dos grupos: 1.-— Aguellas cuyas propiedades no de——
penden del tiempo. 2.- Los gue dependen propiamente del -
tiempo. Este fluido corresponde 8l primer grupo y a su-—
ves a los llamados fluidos pseudoplésticos, pares estos —-
fluidos se hace notar gque la viscosidad sparente disminu-
ye cuando aumenta la proporcidri de la tensidn cortante.

De scuerdo @ la ecuscidn publicaedas en el J. -
Am. Chem, Soc. de mayo de 1940, en donde el articulo tra-
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ta de la viscosidad de poliesteres lineales, J. Flory re-
laciona la viscosidad con el peso molécular del polimero.
Dado que no existen datos directos o tabulados, se calcu-
larén estos datos a partir de la ecuaciéng

- .5 94
Log. u = A+B Mw
en donde : A = 0.0101
B = 1.8809
u = viscosidaed del polimerc en poises

Mw = Peso molecular del polimero.

uj = viscosidad intrinseca.
u
ui Mw poises rpm. Dg pulg H.P.
0.023634 440 124 60 43 - 2
0.047384 1 000 168,.5 60 43 2
0.010854 2 600 249 50 43 3
0. 190130 5 000 394 50 43 3
0.514800 15 000 1312 40 45 2

Todos los datos de potencia para los motores—
de los agitadores fueron tomasdos de las gréficas II.14a y
I1.74b del articulo : Mixing, liquids, pests, and plas——-
tics del Chemical Engineering, junio de 1954, p. 179-197.
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6.- DIMENSIONAMIENTO DEL EQUIPO DE PROCESO.
6.1.— TOLVA (FA-011).

Este tolve tiene la funcidn de almacenar una-
centidad determinadae de DMT ls cusl, passré a través de -
un tornillo trensportador, psre que este a su vez dosifi-
gue la cantidad requerida el fundidor.

Le tolva se disefiaré para 4 horas de operg——
cién y pere dimensioner este recipiente su volumen se cal
culerd de scuerdo & la densided a granel del DMT sélido.

W =2 097.9 1b/hr.
dp=  24.92 1b/ft3 :
V= 84.18 ft3x 4 = 336.74 ft°,

Célculo del cono

‘ D
cet. op. 2
1 1 = ‘ . = = = 5.2¢
(1)n__ Altura del cono cat. ady ——— 0.578 5.2

Suponiendo un didmetro D = 6 ft para una relacién de

H
==2,7
== 2
1 3.141
Volumen del cono = == (3.1416) r° h = = (32)(5.2) =
—a9 Ff3 . (@)

e 3

Volumen del cilindro = VT - Vcon0= 336.74-49=287.74 ft
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2
Alture del cilindro = V _;9x 4/3.74 D = ... (3)
4 x 287.74/3.14 x 36 = 10.18 ft.

La boguilla superior de alimentacidn de DMT en la tolve -
ser’a de 1' de diémetro.

6.2.— TRANSPORTADOR (TA-100).

Este trensportsdor tipo tornillo sinfin, debe
ré suministrar una cantidad constente de DMT sl fundidor,
El tipo de transportasdor seleccionado: dependerd de la na-
turaleza del sé6lido que se meneje, de su temsfio 'y délcges
to’ que 'se requiers..Con estas caracteristicas el DMT esté
clasificado como C+27L.

La cantidad que se menejaré serd de 2 097.9 -
1b/hr. y el tamefio de los granulos estd comprendido entre
1/8 y 1/4" ; ver hoje de especificacién.

6.3.— FUNDIDOR ( BA-201 ).
Centidad alimentada de DMT &l fundidor por hora,.

W= 6 295 1b.
densidad = 65.5 1h/ft3

Vol. = W/d = 6 295/65.5 = 96 ft3

Vol. de disefio = 96 x 1.3 = 125 ft3

Para un didmetro = 4,5 ft. ====3 H/D = 1.9

Altura de la base b = D/6 (tapes hemiesféricas) (4)

.
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3.1416

- (b)(3c2 + 4b?) (5)

Volumen de le bese W =
Vg = 0.131 x .75 3(4.5)%+ 4(.75)%= 6.18 ft3

Pere dos tapes = 6.718 x 2 = MZ.36 ft3
Volumen delcilindro Vg= Vg = Vp= 125 = 12.36 = 112.6 ft3

Con lg ec. 3 )
112.6

He = 7785 x 4.5

= 7.08 Tt

Hr = Hc + ( 2 Hb ) = 7.08 + 2(0.75) = B8.58 ft.

8.58

4.50 o

Comprobendo la relecién H/D =

Célculo del &res de trensferencis disponible:
Volumen resl = 96 ft3

Con ecuacidn 3 calculamos ls altura real del 1lfquido

IS - - L. - S,
©'= 0.785 x 4.52° °
Area del cilindro Ac = 3.1416 x D x Hr = (5)

Ac = 3.1416 x 4.5 x 6 = 84.82 ft°

Area de lg base Ab = Q;iﬂjé f a2 + D2 ) (6)
Ab = 0.785 ( 4(7.5)2 + 4.52 ) = 17.66 ft2

drea total de transferencia = Ac+Ab = 102.48 ft
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De scuerdo a la ecuscién de trensferencis de-
calor, el &rese necesarie pars gue suceda el fundido :

Q=UALMD
BT (356-68) - (356-325) ——
B 1n 356-68 B '
356-325

Asumiendo U = 50 Btu/hr. ft° °oF

Q365 669.4
T UMLTD ~ 50 x 115.3

A = 68.5 ft°

Célculo del espesor para el fundidor.

El material usado pare este recipiente : SA -
240,316 scero inoxidable tiene un esfuerzo méximo permisi
ble a 400°F de 17 500 1lb/in2.

El espesor no se determinaré tomsndo en cuen-—
ta la presién interna del recipiente debido & gue el espe
sor resultante serfs demasisdo delgasdo. Por esta rezén-
el espesor del fundidor se calcularé con la presidén del -
vapor que circula por el enchaguetamiento y se tomaré co-
mo un factor de seguridad 1.1 .

Suponiendo t = 5/8 " = 111.4 % 1.1=122.5

Pdiseﬁo

L 27.08(12)
DO~ 54 + 2(.655)

= 1.5312 (8)
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Do 55,25
& 0.625 (5)
B (400°F) = 11,800
B 11 800 "
- - .5 1b 10
Do/t e - Pe-8 lb/in (10)

Por consiguiente el espesor supussto es satis
factorio.

6.4 .— RECIPIENTE DE MEZCLADO (FM-601).

Dimensionamiento.- Este recipiénte provisto -
de agitacidn tiene las mismas dimensiones que el FM-602.-
El material de construccién es SA-240,316 acero inoxida——
ble. El espesor recomendado para recipiente gue estén -
a presién atmosférica y cuya presién hidrostética no es -
muy grande es de t = 3/16"

6.5.—~ PRECALENTADOR DE ETG-CATALIZADOR FM-602
Dimensionamiento.— Cantidad alimentada

W= 1,415.31 1lb/hr. 1.415,31

V = ————=— _ 22,5 ft2
9
d=  62.92 1b/ft3 e
V = 2958 ft3volumen de disefio (30%)
Con ecuacidn 5. Asumiendo un dié&metro de 3 ft.

Vb = iﬁi )  3(9) + 4@5)2 = 1.8 ft3
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volumen de las dos tapas= 2 x 1.8 = 3.6 Ft3

con la ecuacién 3 calculamos la altura del cilindro

Ve = Vg - Vp, = 29.58 — 3.6 = 25,98 ft3
25.98
Ho = —am oy = 3-8 ft

Area de transferencia disponible:

22.8
Hp = = = 3.186 ft. (3)

Ac = 3.1416 x 3 x 3.186 ft2 = 30 ft° (6)

Ab = .785 ( 4(5)2 + (3)2 ) = 7.85 ft2 (7)

]
Il

Area total = 37.75 ft2

Area necesaria para la transferencia de calor.

Q@ =U A MLTD
LD - (356-68)—-(356-320) -
~  1n 288 -
36

U = 50 Btu/ hr ft oF

1 415,31 x .42 x 252
= - .75 fte
a 50 x 121 = %
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Presién de disefio = 111.4 x 1.1 = 122,54

Asumiendo un espesor de 1/2"

L 45.6
Do~ 36+2(5 - %
Do 37
—_— — 7
i 5
B (400°F) ====3 12 500.
B 12 500

= = = lb.zn

P o/ == 168 1b/in

El espesor supuesto es aceptable ya que soporta bastante-
bien la presién de disefio.

6.6.— REACTORES DE TRANSESTERIFICACION,

Al volumen de los reaectores obtenido se le ——
derd un 30% mayor para el desprendimiento de los vapores.

V = 29,25 ft3 x 1.3 = 38 ft°

L
—_—= 1,32 D = 3.2 ft b = . = «533 Flt.
Do 6

Con la ec. 6
Vb = .131 x .533 ( 3 x 3.2° + 4 x .533° ) = 2.22 ft°

V dos tapas = 2.22 x 2 = 4.44 ft°
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Con ecuacidn 3 celculemos ls alturs del cilindro

Vo = V7 - 2V, = 38 -4.44 = 33.57 ft3
Ve 33.57
Yo = 5 = - =4,
= e x 7 .785 x 3.2° e Tt

Célculo del &res de transferencis disponible:

Ab = .785(1.137+10.24) = 8.93 ft° (7)

Ares del cilindro hastes ls alturs del liguido

29.25 ~ 2.22
= = .36 t °
Hr =~ 785 x 3,22 3.36 F
Ac = 3.1416 x 3.2 x 3.36 = 33.77 ft2 (6)

Area total de transferencis de cada transesterificg
dor:

Ar = 33.77 + 8.93 = 42,7 ft°

el &res totsl de transferencia para los 4 reactores es —-—
de 180 ft2.

Célculo del espesor de los resctores de transesterifica—-
el

Se usard scero inoxidaeble SA-240,316 como ma-
terial de construccidn. El espesor no se determinerd to
mendo en cuenta la presidn interns del recipiente, debido
8 gue domina la presidn externa gue ejerce el vapor de ——
Dowtherm de 33 psig. h
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5.64 ~
38.4 + 2(.25)

L.
t = 1/4" £ 1,44
/4" supuesto Do

38.9
el = - 155.6
o/t = 755

Con los datos anteriores y a una T=650°F se tiene-
un factor B = 6,500

B 6 500

_ . o
Do/t = mBs.6 - 42.4 /i

6.7.— TORRE DE RECTIFICACION DA-745

Materiel de construccién - - Acero inoxidable
Densidad del Acero inoxidable - - 0.284 lb/in3
Material de empague - - anillos raschig de cerémica de 1"

densidad de cerdmica = 45 1lb/ft
e(espacio vacio) = 0.73

Se recomiends espesores de 3/16" para recipientes gque es-
tén & la presidn atmosférica. Para estimar el espesor -
de la torre se considerard sdemds 1/8" debido & la corro-
sidén que pueda presentarse; por consiguiente:
t = 3/16" + 2/16" = 4/16" -
Célculo del peso de ls torre
Masa del cilindro
Wesq = (2) (3.141) (r)L(t) dygepg = 2 X 3.141 x 1,278 x
25.5 x 0.26 x .284 x 1 728 = 2.613.69 1b,

Masa del empague

(3.141) (D2) (L) 2
emp. = = demp, = -785(2.557) (21.5)(45)

w
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Wemp' = 4 968. lbu

Masa del liquido

.785 DZ L e difq, =

.785 x 2.557° x 21.5 x .73 x 62.3 =
5 021.11 1b.

Mese del liguido sbsjo del empeque = W'ljg, =.785 D2 L dq

W'ligq, = .785 x 2.557° x 2.0 x 62.3 = 639.8 1b.

Peso del cesguete esférico con el liquido = W'y =
3,116 x b 5 oy 0.4261 x 3.14

Vidg, = =01 ( 3k + 4b%) = = X -

( 3(2.557)2 + a(.4261)2 ) = 1.134 ft°

W'y = 1.134 x 62.3 = 72.27 1b,

Volumen del liguido considersndo el didmetro externo
3.1416 . .
Vg = 22 0.9248. ( 3(2.609)2 + 4( 0.4348)2)=1.205 Ft3

Vg = Vifg.,= 1.205 - 1.134 = 0.0710 ft°

Wt = Mesa de tsps = 0.71 x 0.284 x 1 728 = 34,73 1b.
Para dos tapas = 69.46 1b,
Peso totsl = 13,456.61 1b.

6.8 REACTORES DE POLICONDENSACION.,
Dimensionamiento.

En los primeros custro resctores se tiene el-
mismo volumen y se les derd un 30% de exceso considersndo
el desprendimiento de los vepores.
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V = 66.74 Ft3 x 1.3 = 87 ft°

' D
g— - D =4.5 ft b = = .75 ft.

6
Volumen de las tapas

3.1416 x 0.75
Yy = = ( 3(4.5)2 + 4(.78)2 ) = 6.22 Ft3 (5)

Volumen de las dos tapas = 12.44 F£3

Vgi1.=V - 2Vy =87 ft3 - 12,44 ft3= 74.56 ft3

74,56
Ho = = 4,7 £,
- .785 x 20.25

Célculo del &rea disponible

A, = 0.785 ( 4(.752) + 4.52) = 19.65 ft2 (7)
El volumen gue ocupa el liguido en el cilindro =

- 67 ft3 - 6.22 £t3 = 60.78 Ft3

Altura del liguido en cilindro

60.78
2 - - N t.
Mig.= 7785 x 4.2 GhlSs (3)

El 8rea del cilindro

Ac = 34416 x 4.5 x 3.8 = 53,7 ft° (6)
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Area disponible total = 53.7 ft© + 19.65 ft2 = 73.35 ft<
Area totsl de los cuatro policondensadores = 293 Ft2

Célculo del dreas necesaria para la transferencis de calor

Q=UAAT

T = 320°F
U = 20 Btu/hr. ft° oF
Q = 396 973.46 Btu/hr.

396 973.46

¥ = 62 ft2
20 x 320 -

Célculo de espesores pars los resctores de policondense——
cidn.

D =4.5ft L=4.,7 ft t = 3/8"

L 4,7 x 12
Do 4.5 x 12 + 2(.375)

= 1.03

Do 54,75
t -~ .am - 96

El fector B con los datos de L/Do y Do/t & —
una temperstura de 650°F es 8.400

B 8 400 >
- " - 57.5 1b/1
v Do/t 146 /in
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Para las tapas:

i = do _ 4.5 x 12 + 2 x .375 - 97.375
2 2
R - 1 ;- RN
100 £~ 100(.378) = °
10 000 o
- - 1b/1
P g 137 1b/in
.375

Dimensionamiento del 5¢ resctor

V = 129.37 x 1.3 = 168.18 ft°

%— 1.8 D = 4,75 ft. b= .7916

Vh 3'141622 910 ( 3(4.752) + 4(.79162) ) = 14.5Ft3 (5)

Vgi1.= V - 2 Vp = 153.63-Ft3

153.63
He = = 8.67 ft. 3
c .785 x 22.56 (3)

Célculo del 4res disponible pera le transferencis de celor

Ay = .785 ( 4(.7916°) +4.75°) = 19.675 Ft°



Volumen resl = 129.27 — 7.27 = 122.1 ft°3

0 = 122, 1 - 6.89 ft
.785 x 22.56

El drea del cilindro para ésta sltura del licuido
Ac = 3.14%6 x 4.75 x 6.89 = 103.4 ft2

Il

AT = 103:4 + 19:675 = 123 ft2

Célculo del espesor

D=4.75 L = B.67 ft. t =23/8".
L. . 8.67 x 12 g
Do 4.75x 12+ 2 (.378)  57.7%%  °
Do 57:75
e = 4 = o
T pe=— 15 B = 7 800 s 650°F
7 800

g eemS——— = i 2

P - 50 1b/in

Para las tapas:

do  4.75 x 12 + 2 x .375

= = 8.87

e T2 2 -

r

c 28.87

- = .77 B =9 800 & B50°F
100(t) — 100(.375)
8

Pttt — o 7,5 b/l

28.87/.375

190
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6.9.— CONDENSADORES BAROMETRICOS.

De scuerdo & los principios que presents en -
su articulo Herlem Hoff (37), en el Chemicel Engineering-
de febrero de 1956 en el cusl el dimensionamiento de los-
condensadores lo hace de acuerdo s una relecidén empirice-
pars ser usada como una guis sproximsds en ls seleccidn -
del diémetro y longitud del condensador. H. Hoff. encon-
tré una relscidn més o menos constante del didmetro de en
trede del vepor el didmetro del cuerpo del cordensador, y
ls sltura es establecids por ls relecidn L/D gue veris su
valor de 3 a 5 seglin el temafio del condensedor. Aungue-
para estos condensadores pequenos es adecuado considerar-
L/D = 2.

Con el tamafio del tubo gque conduce etilen-gli
col frio 8 la entrade del condensedor seleccionaremos el-
didmetro del tubo de le pierna berométrice; esi si el dié
metro deltubo de entrads es de 4" o mayor se deberéd selec
cionar un diémetro iguel, si es de 3" o menor se deberé -
elegir un diémetro mayor. Y,

En este sistema se tienen dos condensedores -
barométricos & un vecio de 15 torr. y otro a un vecio de-
5 EOrT.

Dimensionamiento de los condensadores gue ope
ran a8 15 mm. de Hg. :

_Se condensarédn 265.23 1lb/hr. de glicol que -
tiene una tempersturs de 210.2°F, se enfrisré por contac-
to directo con etilen-glicol frio a 85°F,
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4 Mx To x P _ 62 X 492 x 0.290
Vi T 359 x T x Po 359 x 67042 x 14.7

Lb
= D.OD24-;E3

Pera un gasto de 1 842 ft5 /min y una densi—
dad de 0.0024 lb/Ft3 se encuentra un diémetro de 8" de tu
bos IPS ced, 40.

Para un flujo de glicol de 2 240 1lb/h
tiene un didmetro de 1/2", por consiguiente ls pierna be-
rométrica tendrd un didmetro de 3".

eSS

}

s
r. se =

De la relacién del didmetro del tubo de vapor-
a didmetro del condensador :

Ly = 0.6 por lo tanto se tiene:
Dc
8"
Dc =D b == = 13,5"
i a 0.6
Altura:

H=2D= 13.5x 2 = 27

Tercer condensador bsrométrico.

En este tercer condensador gue opera a 5 -
mm. de Hg. se condensardn 104.83 1lb/hr. de vapor de ETG -
gue trae una temperatura de 1°4.2 °F,

62 x 492 x 0.0967
T 359 x 634.2 x 14.7

dy = 0.0008 1b/ft3
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Pare el gasto de vepor de 2 184 ft3/min y una
densided de 0.0008 1b/ft3 se encuentre un didmetro de 6".

‘Para el flujo de glicol de enfriamiento de ——
1,408 1lb/hr. se tiene un diémetro de 3/8", por tento el -
didmetro de la pierna barométrica se especifica de 3".

Por lo tanto de la relaecidn Dv/Dc = 0.6 se —
tiene:

Dv 6"
~ 0.6 .6

O

0
|

]

= 10"
Y por lo tento la slturs gueds determinsda de
la siguiente manera:

H=20=2x 10 = 20"

'
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VII.— HOJAS DE ESPECIFICACIONES.
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HOIA DE ESPECIFICACION

TRANSPORTADOR TA- 100

TIPO: Tornillo sin fin

SOLIDO: 2097.9 Ib/hr DENSIDAD DE BULTO 25 lb/ft3
SERVICIO: Alimentar DMT solido a! @undidor

TEMPERATJRA: 68 °F PRESION: Atmosférica

TAMANO DE GRANULOS: De 1,8 a 1/4”

ABRASIVIDAD: Poca abrasividad

TIPO DE MATERIAL: C-27L

CARACTERISTICAS DEL TRANSPORTADOR
DIAMETRO DEL TRANSPORTADOR: 9"
CANTIDAD ALIMENTADA A 1 RPM 3.6 f‘ts/hr
CANTIDAD ALIMENTADA A MAXIMAS RPM. 280 fr3 /hr
AREA OCUPADA POR EL MATERIAL: 30 %
MOTOR HP. 3 HP,
LARCO DEL TRANSPORTADOR:
VOLTS. §

AMPS. :

NOTAS

Este transporrador fue seleccionado en base a la informacion proporcionada

en el Chemical Engeneering Handbook 4a. Ed. pags. 7-1 a 7 5.



HOJA DE ESPECIFICACION -

TOLVA

FORMA Cilindrica BASE Cénica

POSICION Vertical

SOLIDO: 2,087.9 Ib/hr DENSIDAD DE BULTO 2%

1b/§t°

SERVICIO: Almacenamiento de DMT para 4 hrs.de operacion

TEMPERATURA: 68°F PRESION: Atmosférica

VOLUMEN DEL CILINDRO: 336.74 ft'

DIMENSIONES : Longitud: 10ft 2in Diametro: 6 f1

VOLUMEN DE LA BASE : ay  ft?

DIMENSIONES DE LA BASE: Altura 5 ft 2in. Didmetro

NIVEL NORMAL: 15 ft 4 in e
VOLUMEN TOTAL 38574 f1®
MATERIAL DE LA CORAZA: Acero ol carbon

BOQUILLAS
No, | Tamafio Servicio
1 3" Descarga
2 1 Alimentacion
3 2' Agujero de hombre

NOTAS

t
0’ 2" /82"

8'2"
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HOJA DE ESPECIFICACION
RECIPIENTE DE FUNDIDO BA-20I

FORMA: Cilindrica POSICION: Vertical TAPAS: Hemiesféricas
SERVICIQO:Fundir DMT de punto de fusion 285.°F y elevor su tempergturg hasta 325°F |
SOLIDO: 2,097.9 Ib/hr DENSIDAD DE BUL™0: 25 Ib/ft?
LIQUIDO:2,0979 Ib/hr DENSIDAD : __ 65.5 b/t @ 325°F
VISCOSIDAD : 2.34 Ib/ft hr

TEMPERATURA: Operacion: 325°F DISERO 400°F

MEDIO DE CALENTAMIENTO: Vapor saturado TEMPERATURA: 336°F PRESION: 100 psig
DIMENSIONES : Longitud 8.85 ft Didmetro 4.5 ft.

NIVEL: Normal 6.5 ft Mdximo 7 ft VOLUMEN TOTAL: 156 ft?
MATERIAL: FUNDIDOR:Acero SA-240,316 CHAQUETA:

CLARO DE LA CHAQUETA: /2 in
LONGITUD RECTANGULAR 14,1372 ft
ANCHO: 7 ft

AISLAMIENTO:Si  CODIGO: ASME
CALOR INTERCAMBIADO: 365,586.4 BT W @
COEF. TOT. DE TRANSF, 50 BTU/hr°F ft2
AREA TOT.DE TRANSF _ 68.52 ft°

BOQUILLAS -

No | Tamafio Servicio
3" Alimentacion — i
2" Descarga :
" Reflujo DMT liquido ] - :
Entroda de vapor

p Salide da condensado
174" Entrada de nitrogeno

4@

R/

[OREE N N7 R TV R
<
N

NOTAS

s B e
+, P ep— -

46"




HOJA DE ESPECIFICACION
PRECALENTADOR DE ETG= CATALIZADOR

FORMA: Cilindrica POSICION:Vertical TAPAS: Hemiesfericas

SERVICIO: Precalentar la  solucion ETG - Catalizador de 68°F a320°F

LIQUIDO: 14153 Ib/hr DENSIDAD: 62.92 Ib/ft® @ 320°F
VISCOSIDAD: 242 Ib/hr ft ® 320°F

TEMPERATURA: Operacion 320°F Disefio 400°F

PRESION: Operocion: atmosférica Disefio 135 Ib/in?

| MEDIC_DE CALENTAMIENTO: Vopor scturado Temperatura:336°F Presion:100 psig

DIMENSIONES: Longitud 3 ft  8in Diametro 3 ft

NIVEL NORMAL: 3ft Sin Mdximo 4 ft 8in VOLUMEN TOTAL 2958 ft*

MATERIAL : Acero inoxidable MATERIAL DE LA CHAQUETA

CLARO DE LA CHAQUETA 2"

ONGITUD RECTA! :9'8" AN

CORROSION PERMISIBLE ~ 1/64" afo
AISLAMIENTO: Si  CODIGO: ASME
CALOR INTERCAMBIADO :149,677 BT

COEF TOT OE TRANS. 50 BTUMP fi 1
AREA DE TRANSFERENCIA _ 24-7% tt' @
BOQUILLAS g = T
No. | Tamcfio Servicio o3
1 Ve Alimentacion . AR
2 172" Descarga -
3 172" Entrada _de vapor # e ;
4 ¢ " Saiida de condensado
NOTAS 1




HOJA DE ESPECIFICACION
REACTORES DE TRANSESTERIFICACION

[ FORMA: Cilindrica _ POSICION: Vertical ___ TAPAS: Hemiesfericos |

kﬂi»‘?‘!&l@-’_‘" eaccion de DMT y ETG o ]
TEMPERATURA: Operacion 392 °F Disefio _4CO0°F |

| PRESION : Operacion atmosferica Disefio 35 psig ;
MEDIO DE CALENTAMIENTO vapor Dowtherm "A"  Temperatura 600 °FPresion 33 psig
DIMENSICNES Longitud 5 ﬁ}‘f o __Diametro 32t - '
VOLUMEN TOTAL 38 ﬂs MATERIAL CEL REACTOR Acero SA-240, 316 i
CLARC CHAQUETA 1/2 in. MATESIAL ZE L~ CHAGUETA Acero al carbén _
AISLAMIENTO Si COCIGO ASME

t

L

[ESPECIFICACIONES _DE__ CADA__ REACTOR

RT-808 [ RT-809|RT-810 | RT-8II
LIQUIDO Ib/hr 3,83.3 | 3,812 |2874.8 |2,785.9

DENSIDAD _ 1b/ft> | o3 96| ez.99 | 6298 | 8208
VISCCCIDAD Ibrft 2.38 2.38 2.38 2.38
NIVEL NORMAL ft 3.83 3.2 2.93 2.71
MAXIMO: ft 43 43 | 43 43
Calor imerccmbsodou? 468,866 |132,127 38,1193| 16,859.4)

[_Coef Tot Transf,_sees?

|

|

|

|

Areo de Tronsf. ft2 42.7 42.7 427 427 |

Tico ogitador PALETAS| PALETAS | PALETAS "

Diametro ft 2 2 2 i

MOTOR HP ] ] 1 l

M 80 80 ) i

VOLTS |

AMPS. |

Al boquilia afmentacion| 3#1 10ia |3#1 2in |27t ltin { J

L BOQUILLAS

[No | TAMANO SERVICIO A

12 2" ALIMENTACION _° y ‘

i 2" oEsCARGA »‘

3 2" VAPOR DOWTHERM A 11

4 ™ SALIDA CONDENSADO ol i

5 . SALIDA DE VAPOR METANOL—ETE £

6 4" ENTRADA & ' |

7 6" YAPOR METANOL"ET8 @ T. DESTILACION i

8 e RETORNO DE ETG DE LA T. DESTILACION !

'S 3/8 ENTRADA JE WITROCENO r

NOTAS J

Los reactores RT-809,8!0,8I! no llevan las boqui-
lles 7y8&;y el RT-8!!" nolievo 1o 6, lo mismo que
el RT-808 no lieva la 5.
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HOJA DE ESPECIFICACION
TORRE DE DESTILACION DA-745
SERVICIO: Destilor Metono! TIPO: Empacodo
DIAMETRO! Intecno 21t 6 in n/ie" Externo 2 " 7T i
ALTURA EMPACADA 21 #1 6 in  MATERIAL DE LA TORRE ' ACERO INOXIDABLE SA-240,316.
| _CARERAS: Hemiesfericas ALTURA 8 in. AISLAMIENTO: S|
| T LAR 28 f1 6in ANCHO [ERX] tn_3/8"
TENMPERATURA: BASE I_O.'F DOMO 237°F DISENO 3850° F
PRESION DE __OPERACION: ATMOSFERICA A —2)
CORROSION PERNISIBLE: 1/8" CODIB0: ASNE |
CARACTERISTICAS DEL EMPAQUE
TIPO: ANILLOS RASHIE o
TaNsRO ' 1" j_@
NATERIAL: CERAMICA e
PESO CILINDRO  2,813.69 Id 2 TAPAS 22,08 Ib
PESO DEL EWMPAGUE 4,968 Iy SOPORTES 200 )b
| PESc DEL AGUA CONTENIDA EN UNA TaPa 22.49 1
| PESO DEL AGUA HASTA LA ALTURA EMPACADA 8,021 Ib
r
| _PESO TOTAL CON AGUA Y EMPAQUE 5,989 1b
SEPACION DE _LOS SOPORTES )
{___PESO_TOTAL APROXIMADOD 13,486 6! 1b
L
BOQUILLAS :
No | TamaTo Servicio -
| s ALIMENTACION DE VAPOR 878
.
2 e SALIDA DE VAPOR AL CONDEMSADOR o e
3 /2" REFLUJO o &
4 V.8 SALIDA DE LIQUIDO o
C NOTAS
-N
1




HOJA DE ESPECIFICACION
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CONDENSANDOR TOTAL DE METANOL - GLICOL.
servicio de la unidad: Condensar la mezcla Metaiol Clicol
[2amajo Tipo: Posicion: Hogizontal il |
Superficie: “avolvente: :
Superficie por envolvente: Arreglo de envolvente:
CONDICIONES DE OPERACION DE LA UNIDAL
ENVOLVENTE TUBOS |
Fluido circulado Metanol- Glicol Agua ;
Vapor 1b /hr 1 439.2 |
[ fquido 1b/hr | 17 961.3 |
{ncondensables Nitrozeno |
Condensado Me:anol  Glicol i |
Peso Molecular Ib/Ib_mol 33.57 (mezda) i 18 ‘
Viscostidad cps. 0.442 (pelicula) ‘ 1
Densidad 1b/ft 3 0.0603 (entrada) 62,3 i
Calor_especifico BT /IBF 0.38 metanol (entrada) 1.0 ‘
0.44 glicol i |
0. 63 metanol (salida) !
0. 61 glicol " |
Condactividad BTU/hr” Fff  0.114 (pelicula) :
Calor Tatente Btu/lb 426. 6 metanol 237 F L
478. 4 glicol 237F |
Temperatura de ent. °F 237 78 |
Temp. de salida °F 131 113 |
Velocidad ft /sg. ) 3. 23 i
Caida de presion b/ in? 2.25 calc. © 5 perm. I calc. 5 perm. |
Pasos 1 4 Ir
Calor intercambiado: 630 441.2 BTU/hr.  Facror de ensuciam:icato 0,003 nr > ‘F B[
Area dv rtransferencia 49,95 fr¢ .
Coef. Tot. Tranf.de calor; 135.5BTJ/nr fi2 F Limpio 233
Rd. calculado:  0.0034 hr ft¢ >F/BTU . LMTD: 84 °F
CUNSTRUCCION
1
Tudos: BWG num. 47 [ongitud: 6 ft D.O" 3/4" Claro: 3/16"
tnvolvente: SR XR  D.IT 10~ Espesor:
Tapa de la envolveare: SR, XR
Deflectores Transversales: Tipo: _%‘
Presion de: Operacion Diseiio Temp. de Diseio |
Presion de pruecbas d
Boguillas: Fnvolvente entrada: salida: 1
Canal entrada; salida: |
Corrosion ermisible: Codigo - J
Peso eovolvente v haz de rubos: lleno de agua

Corrosion permisible en tubos:

4




HOJA DE ESPECIFICACION
REACTORES DE POLIMERIZACION
FORMA: Cilindrica POSICION. Vertical TAPAS : Hemiesfericas
SERVICIO: Regccion de polimerizacion
TEMPERATURA:Operacion 536°F Disefic 600°F
MEDIO DE CALENTAMIENT :Vapor Dowtherm"A" Tempercturo:600°F Presion: 33 psig
DIMENSIONES: Longitud 6 ft 2in Diametro 4 ft 6 in
VOLUMEN TOTAL 87 ft? MATERIAL REACTOR: Acero SA-240,316
CLARO DE LA CHAQUETA: (/2" MATERIAL CHAQUETA:
LONGITUD RECTANGULAR: 14.14 ft ANCHO 4 ft 8in
AISLAMIENTO: Si CODIGO: ASME
ESPECIFICACIONES DE CADA REACTOR
ESPECIFICACION | RC-888|RC-869| RE-890| RC- 831
L1QUIDO Ib/hr  |2,746.8 [2,379.5 [2.216.4 |2,142.7
DENSIDAD b/t | 63.33 | e4.21 66.00 | 68.09
cost ¢t nr (80,008 | 36,387 | 0,288 | 95,348 = =
| PRESION OR maMg | 1§ T 5 s ,
" DiseRo 1Al 137 | 137 137 137 , ;
t] 38 | 32 206 | 288 ) i
NIVEL MAXINO #¢ | 4.2 42 4.2 4.2 o= oy
CALOR INT. BTU/nr(328,34.7 | 41,217.8 | 19,137.4 | 8,483.4 .
COEF T TRANS. HIPE 1]
AREA TRanse. 12 | 73.36 | 7336 | 73.38 | 73.38 : @
ESPESOR REAC s/e" 3/8" | 3/8" 3/8" o T
T /‘/ |’: \.L
TIPO ASITADOR AncLA | awcLa | ancia | ancra s
L DuMETRO 43" 43" a3 43" :l'
HP 2 2 3 3 ‘1:
RPM (1) (1] _8o 80 ﬁl‘
voLTS ! b
ANPS. ! i i
b I;I
; 1 . ik /r
BOQUILLAS L. A /
No.| SERVICIO  |ac-ses|mc-ses q:-m;;-s_y_n_i l L /
1| Aimentacion 2" 32 3" P s ’ H
2 |Descarge 3" 2 Tod 3" O'j ‘ ! ‘
3 |selide ETS [ 8" s" 3 LE ! \
4 |entrodo Dowtherm 2° 2" 2" 2" | !
5 | saldo gondensodd | " " N (i !
NOTAS " 1
:l :
[_'. N——— b e
[




HOJA DE ESPECIFICACION
ENFRIADOR DE ETILENGLICOL
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Servicio de |a unidad:  enfriar _etilenglicol

Tamano: Tipo: Posicion; Horizontal
Superficie: Envolvente :
Superficie por envolvente: Arreglo de envolvente :
CONDICIONES DE OPERACION DE LA UNIDAD
'ENVOLVENTE TUBOS
Fluido circulado Glicol Agqua
Vapor Ib/hr
Liguido Ib/hr 5888-4 12665 8
Inconden sables
COndensado
Peso Molecular Ib/lb mol 62 18
Viscosidad Cps: 14-52 1-935
Densidad Ib /13 63.8 61-67
Calor especifico BTU/Ib¥F 778 |
Gonductividad BTU/ hr°F f -I83 -356
Calor latente BTU /ib
Temperatura de ent. of 196-85 779
Temperatura de salida °F 85 100
Velocidad tt/sq 3-34
Caida de presion Ib/in? 23 6-43
N2 de pasos. : 6
Calor _intercambiado: 279913-8 BTU/Hr, Factor de ensuciamiento. 0-002

| Areg de transferencia: 6536 ft?

Coef. Tot. Transf. de calor. 136-6 stumrur®sery  UlLimpio) 176-6 stu/mredicn

Rd. calculado: 0-:002 LMTD: 34.25

CONSTRUCCION

Tubos : (6 BWG)42 Longitud: 8" Claro: 3/16"

Envolvente: SR XR Espesor; pi- 10"

Tapa de la envolvente: SR XR

Deflectores transversales: Tipo:

Presidn de: Operacion Disefo. Temp. de Disefio

Presion de prueba:

Corrosion permisible en. Envolvente. TUbos. Codigo:

Peso envolvente y haz de tubos Lleno de agua

BOQUILLAS

Fluido caliente  Entradg Salida;
Fluido frio ~ ~ Entrada Salida:
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HOJA DE ESPECIFICACION

RCACTOR FINAL DE POLIMERIZACION
RC- 892

F ORMA: Cilindrica POSICION: Vertical TAPAS: Hemiesféricas
SERVICIO: Reoccion de Polimerizacion
DENSIDAD: 88.73 b/ft>  VISCOSIDAD 37,504 Ib/ft hr
TEMPERATURA: Operocion 536°F DISENO 600°F
PRESION: Operacién 0.5 mm. Hg. Disefio  127.3 Ib/in?
MEDIO DE CALENTAMIENTO: Vopor Dowtherm "A" TEMPERATURA:&OO0°F PRE SION: 33 psig |
DIMENSIONES: Longitud 10 ft 2in, Didmetro: 4 ft 9 in
NIVEL: NORMAL 7.71 ft+ MAXIMO vommm_mnx__ms.m_u__
MATERIAL DEL REACTOR: Acero SA-240,316 AISLAMIENTO:  Si
CLARO DE LA CHAQUETA: 1/2" MATERIAL CHAQUETA

LONGITUD RECTANGULAR

ANCHO: CODIGO: ASME.
CALOR INTERCAMBIADO: 6,577.3 BTU/hr
COEF. TOT. TRANSF.

AREA DE TRANSF. 12317 f1°
TIPO DE AGITADOR: ANCLA ,RPM 40

DIAMETRO AGITADOR 45 in.

MOTOR: 12 HP VOLTS. AMPS
BOQUILLAS
No | T Servicio
! 4" Alimentacion 1
2 4" Descarga
3 14" Salida ETG
4 2" Entrada Dowtherm
5 )" Salida_condensado

NOTAS
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VIII.- SERVICIOS AUXILIARES.
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VIII.- SERVICIOCS AUXILIARES

Los servicios auxiliares juegan en una plan
ta de proceso un papel muy importante. Los servicios -
auxiliares primarios de la planta de proceso de polieti-
len-tereftalato se consideran son los siguientes:

1«— Vapor saturado de 100 psig.,: Se emplea-
para fundir OMT en el BA-201 (punto de fusién DMT=141°C)
y para calentar a 160°C la mezcla etilen-glicol-cataliza
dores en el FM-602. A través de los eyectores (sistema
de vacio) circula vapor saturado de 100 psig., la ener-<
gfa de presifn es convertida en energfa de velocidad y -
es mediante este principio que‘se produce vacio en el —
sistema. Cuando el vapor ha cumplido la misi6n para el
que fué destinado, se recolecta en forma de condensado y
puede ser realimentado a la caldera.

2+.— Agua de enfriamiento.- Se emplea en es-
te proceso en los siguientes equipos: a).— En el conden-
sador de metanol EA-543, b).- En el énfriador de glicol
EA-551 c).— En los intercondensadores barom&tricos si-—-—
tuados en el sistema de vacio. El agua recolectada a -
la salida de estos equipos se pasa a través de la torre-
de enfriamiento de donde es recirculada.

3.— Vapor: saturado de Dowtherm: E1 Dowtherm
"A" que es utilizado como medio de calentamiento en esta
planta de proceso esta formado por difenilo 25% y 6xido-
de difenilo 75%. Se alimenta vapor saturado de Dowtherm
a 600° Fy 35psig . a traves del dispositivo de enchagues
tamiento gque poseen todos los reactores tanto transeste-
rificadores como policondensadores. El sistema de Dow-
therm a los reactores es un sistema de recirculacién en-
el cual el condensado es reunido y posteriormente alimen
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tado a una caldera donde se alcanzan las condiciones - -
originales (T=600° y P= 35psig.).

4,- Nitr6geno.—- Como se ha discutido ante—
riormente este gas inerte se introduce en el proceso - -
(principalmente en el BA-201, y reactores de transesteri
Ficaciﬁn) con el propfsito de preservar la mezcla reac—-
cionante de posibles oxidaciones.

5.,- Gas natural.- Es el combustible més am-—
pliamente usado para suministrar la energla requerida a-
los medios de calentamiento. En esta planta de proceso
se empleard en las calderas de vapor y Dowtherm,

B.- Aire comprimido.-— No puede faltar en —
ninguna planta de operacifn ya que es el elemento bésico
utilizado por el sistema de instrumentacidn.

7.— Energfa Eléctrica.— Es otro de los ele-
mentos indispensables en cualquier planta de proceso., -
proporciona la fuerza motriz para el movimiento de los -
fluidos, es empleade en instrumentos de control, en ilu-
minacién, etc.

COSTOS [E SERVICIOS AUXILIARES.

Los datos que sobre costos de servicios que
a continuacién se mencionan fueron recopilados del Chemi
cal Marketing Reporter (septiembre 2 de 1974) y del Aries
y Newton Chemical Engineerig Costs Estimation (1955) estima-

dos para el presente afio.
Vapor de 100 psige — = = = = — — 30 $/ton.

3
Agua(servicio municipal) - - - - 3.71 $/Mt
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Agua(filtrada y suavizada) - - - 3.13 $/Mt3
Energfa eléctrica — = — - = = — 0.40 $/Kw-hr,
Aire filtrado y secado para inst 220.6 $/1000 Mt3
Gas natural = = = = = = = = = —— 1762.5 $/1000 Mt3
Nitrogeno — = = = = = = = = = — 75.0 $/ton
Dowtherm = = = = = = = = = = = = 9.375 $/1b.

Consumo de vapor (100 psig. )

Fundidor . .414,3 1b/hr.
Precalentador 169.7 1lb/hr.

Costo = 584 1b x 24 hr x 330 dias x 30§ x 1 ton

hr. dia . afio ton 1000 kg.
x1kge | ga.072 $/Af0
2,2 1b '

Consumo de vapor por el sistema de vacio.

Vapor de 100 psig para 15 y 5 mm. de Hg.

M = 41 1b de aire/hr.
R = 5.2 1b de vap/lb. de aire’
i 1b hr.
W = g1 28re g o dbvapor o oon P 4 gag 544
hr. 1lb aire ano
Costo = 1 688 544 2— x .03 =~ x .s45 KI— .
ano Kg. 1b

22 964. $/afio.
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Vapor de 100 psig para .5 mm, de Hg.====== 4 etapas
M= 12 1b aire
HEs,
1b vap.
B = 43 1b aire
lb, ai 1bs b &
Wy = (i BLEE o g VAR 5 omoy B _ 4 0BG o0 AR
hre 1b, aire ano ano
1b, 5
Costo = 4 086 720 —— x .03 x a54-Kde_ _ 55 502
' ano kg. 1b ano

Cantidad de agua de enfriamiento.

Condensador — — — - — = — 17 961,3 kb/hr.

Enfriador — = = = = = - - 12 665.8 I

Costo = 30 627 1b/hr. x 1.4 x 3.71 $§/1b. = 159 076 $/afio

Cantidad de agua en intercondesadores
( Agua no recuperable )

3 3
g Jazib | Tt . 28.31t mt (2920 hr: . 8
e, T 62.3 1b Ft3 -~ 1000 1t afic - " mt

Costo = 129,873 $/afio



210

Cantidad de Dowtherm,

Para la etapa de transesterificacién 5 248.09

L " policondensacién 3 228.28

e

Costo = 8 476,38 x 2 x 9,375/1b. = 158,847.36 $

Costo de Combustible,

Calculo de la energfa requerida

Fundidor 365 670 Btu/Hr

Precalentador | 144 797 "

Etapa de transesterificacién 656 013 "

Etapa de policondensacién 403 550 "
1,570 030 "

Q, = 1 570 030 x 7920 = 12 474 237 600. Btu/afic.

Combustible gas natural

Poder calorffico = 1 120 Btu/ft°

Clpmrn = 1762 $/1 000 mt>

Cantidad rea/afic =11 137 712 ft°/afio

Costo del combustible

mt3 3 ~
C = 311 855 prondls 1.76 $/mt° = 549 644 $/afio.



Energfa eléctrica estimada

Aire de:instrumentascidn’'y’
Nitrégeno (2% de Serv. Aux.)

Cantidad total de servicios

190 080 $/afio

26 582 "

211

1 355708, $/af0
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IX.- INSTRUMENTACION DEL PROCESO.
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IX.- INSTRUMENTACION PARA EL EQUIPO [E PRO-
CESO.

La instrumentacién para las plantas de pro-
ceso es de vital importancia, ya que de esta forma es co
mo se pueden detectar, controlar o registrar las varia--
bles de operacién.

El proceso de obtencifn de polietilen-teref
talato, reqguiere un estricto control de temperatura, pre
sién, nivel, flujo y viscosidad; puesto que es un proce-
so contfnuo, un proceso de instrumentacibn autématico es
el apropiado. Las literales que son empleadas en gl ——
diagrama de tuberfia e instrumentacibn para identificar -
cada uno de los instrumentos de control son las siguien-
tes:

Funcién del Variable a Tipo
Instrumento Controlar
I = indicador T = temperatura A = automético
R = registrador P = presién M = manual
C = controlador F = flujo
L = nivel
V = viscosidad

A continuacién se menciona la instrumenta--—
cién gue se considera necesaria en cada uno de los equi-
pos del proceso para obtener un 6ptimo control de las va
riables de operaci6n.



Control del proceso por equipo :

Egquipo 6 corriente

Tolva FA-011

Fundidor BA-201

Bombas
Corrientes

Tangues de mezclado
(FM-601)

Precalentador
(FmM-602)

Torre de destilaci®n
(DA-745)

Condensador
(EA-543)

Acumulador
(FA-014)

Instrumentacibn

LCA
LIRCA, TIR

PI
FRC,TIR

LICA

LICA,TI

TE-1, TI-2
PI,FRC

TIR,TRC

2l4a

Observacibn

Control de tempera
tura, en funcibn -
de la cantidad de-
vapor.

Control de tempera
tura, en funcién -
de la cantidad de-
vapor.

Control de tempera
tura en funcidn ——
del agua de enfria
miento.



Reactores de
Transesterificacifn

Reactores de
Policondensacitn

Sistema de Vacio

215,

TI,PI,LIRCA,TIRA Control de ——
temperatura -
en funcibn de
Dowtherm cir-
culado.

PIRA,TIRA,LIRCA Control de —-

TI,VR ‘ Temperatura -
en funcién del
Dowtherm.

FRC,TI El vacio logra

do esta en fun
cibn del vapor
suministrado.
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X .- SECUENCIA DEL ARRANQUE PARA LA PLANTA DE (PET).
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X.— SECUENCIA [E ARRANGQUE [E LA PLANTA [E -
POLIETILENTEREFTALATO ( GRADD FIBRA ).

El problema principal, gue se presenta en -
las nuevas plantas de proceso es lograr una operacin —-—
normal, en un tiempo razonablemente corto, En la etapa
de arrangue se presentan un gran ndmero de problemas, de
bido al desconocimiento de la planta por parte del perso
nal de operacién. .

Para esta planta de produccibn de PET, el -
producto deseado, requiere especificaciones muy estric—
tas, por lo que es necesario llevar un control muy preci
so de las variables de operacifn, tales como: temperatu-—
ra, presién, relacién molar, tiempo de residencia, visco
sidad, etc.

Para tener el equipo en la mejor disposi——-
cién técnica, antes de efectuarse el arranque deben ha—
cerse 1las pruebas necesarias al equipo (prueba hidrosté
tica, de gas inerte, etc.) Para ministrar problemas de -
fugas, taponamiento de tuberfas, etc.

La secuencia de arranque para esta planta -
comprende los siguientes pasos:

le— Eliminar el aire de los recipientes con
nitrégeno y alimentarlo continuamente a BA-201,FM-601, -
FM-602 y reactores de transesterificacién a una presi®n-
de 11.4 psig.

2.— Llenar la tolva FM-601 con la materia -
prima (OMT) hasta su altira normal.



3.~ En el tanque FM-601, se prepara la mez-
cla etelenglicol-catalizadores (2,92 1b/hr de cataliza—
dor), hasta gue la solucibn guede completamente homoge——
nea (muy importante).

4.- Circular vapor de alta presién (100 - -
psig) a traves de los recipientes FM-502 y BA-201, con -
el fin de mantener una temperatura de 320°F en ambos re-—
cipientes.

5.,- Una vez obtenida la temperatura en el -
BA-201, suministrar por medio del transportador TA-100,-
DMT en forma lenta, cuando se llegue a la mitad del ni——
vel normal recircular el OMT fundido, haciendo accionar-
la bomba GA-321 (22), (punto de fusién del OMT, 141°c).

. 5.A.~ Una vez alcanzada la temperatura en -
el recipiente FM-802, esta solucifn debe alcanzar una al
ta solubilidad de los catalizadores en el etilenglicol ;-
las variables a controlar en este recipiente son la tem-—
peratura y el mezclado,

6.- Alimentar vepor de Dowtherm, a los reac
tores de transesterificacién y controlar la temperatura-
a 392°F.

6.A.— Abrir la v&lvula de paso después de -
recirculacién del BA-201 y la v&lvula de la corriente 4,
simulté&neamente, Estas corrientes deben de llevar la -
misma presién al unirse en la corriente 5, la mezcla gue
se forma en ésta (ltima corriente, debe estar estricta—
mente controlada por un FCI, de ambas corrientes para ——
mantener la relacién molar constante.
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7.— Los factores m&s importantes a contro—-
lar en la etapa de transesterificacién son: el tiempo de
residencia y la temperatura que estd en funcidn de la —
cantidad de Dowtherm suministrado al enchaquetamiento y-
tuberifas; debe tenerse cuidado en mantener abierta la ——
v8lvula de paso hacia la torre de destilacién (corriente
3), asf como la vélvula de entrada al condensador, la —
del FA-014 y la del reflujo (para esto debe de estar cir
culando agua de enfriamiento en el condensador), la vél-
vula de retorno de la torre DA-745 al reactor RT-808, de
be de estar abierta para permitir el regreso del 1fquido
y se adguiera un pronto equilibrio entre torre y reacto-
res.,

7+sAe— Una vez gue en el reactor haya un ni-
vel razonable se hace funcionar el agitador correspon——
diente,

7eBe— Los reactores siguientes van a adqui-
rir su nivel de operacifn por diferencia de niveles, - -
cuando el @Gltimo reactor (RT-811) llegue a su nivel,.la-
mezcla reaccionante llegaré a su conversién final, la —
cual debe ser verificada por métodos de laboratorio.

8.— E1 producto de RT-811, es bomheado por-
medio de GA-353 (54), hacia el reactor de policondensa—
cién (RC-888). Con anticipacién debe prepararse la so-
lucién de TiO, en ETG (6% en peso disuelto al 30% en ETG)
y ser pasada por el molino MO-500 y sedimentarse SD-501;-
para gque el Ti02 alcance el tamafio de partfcula especifi
cado (0.5 a 1.5 milicrones), la cantidad de TiO, que de-
be suministrarse a la corriente 18 es de 12.671 1lb/hr; -
debe también estar preparado el estabilizador térmico, -
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trifenil-fosfito (1.27 1lb/Hr), para alimentarlo al RC——
888, Estas corrientes de TiOpy de trifenil-fosfito, de
ben tener un control de flujo para que el producto final
tenga una buena calidad.

9.~ Las variables a controlar en la etapa -
de policondensaci6n son la temperatura (536°F), la pre—-
sibn de vacio corresponcdiente a cada reactor, la tempera
tura va a estar controlada por la cantidad de Dowtherm -
circulado, mientras que la presi6n de vacio, esta en fun
cién de la cantidad de vapor (100 psig), suministrado a-
los reactores, Otras variables importantes son el tiem
po de residencia y la viscosidad. Mantener una circula
cién continua de glicol, que pasa por el condensador en-
friador EA-551 (vigilar acui su temperatura de salida) y
gque va a los condensadores barométricos (EA-554 al 556).

9.A.- En el RC-888, concurren el mon6mero,-
el TiOa en suspensibén y el trifenil-fosfito y se espera-
a gue exista un nivel razonable para hacer funcionar el-
agitador.

9.B.- Al llegar el RC-888, a su nivel co——-
rrespondiente pasaré al siguiente reactor por diferencia
de niveles y asi sucesivamente hacia los otros reactores.

10.= Al tener el reactor RC-891, en su nivel
normal, se arranca la bomba GA{SSS, 356), para descargar
en el reactor final de polimerizacién el producto; éste—
reactor (RC-892), debe estar a una temperatura de 356°F-
y un vacio de 0.5 mm.Hg; es en este reactor donde se — -
efectla el final de la reaccién, debe hacerse funcionar—
el agitador enseguida de que se empiece a alimentar. En
este reactor la reaccifn tendr& un tiempo de residencia-
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de 150 minutos y el producto debe salir con una viscosi-
dad intrinseca de .51, la cual tendrd gue confirmarse en
el laboratorio.

Cuando el polimero ha alcanzado la viscosi—
dad deseada, por medio de la bomba GA-357 se llevard el-
polimeroc a la etapa de hilado.
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XI.- EVALUACION ECONOMICA.
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XI.= EVALUACIUN ECONCMICA,

El calculo de la evaluacibén econdmica en to-
do proyecto de plantas de proceso es de suma importancia
ya que nos proporciona la informacién necesaria, como es
la rentabilidad y el tiempo de recuperacidn de la inver-—
sibn para determinar la factibilidad del proyecto.

La estimacién del costo del equipo fué basa-—
da en el indice gue publica el Engineering News Record -
(ENR) y el indice de Marshall & Stevens (M&S).

Cecil H. Chilton (57), publica gr&ficasque -
indican el costo para los diversos equipos, dependiendo-—
de sus caracteristicas principales (Area, diémetro, capa
cidad, potencia, etc) de estos y el tipo de material usa
do, estas gréficas se basan en los indices antes mencio-
nados con los cuales se actualiza el precio del equipo -
mediante de la ecuacidn siguiente:

En donde: Ig= indice del afio al que se guie-
ra actualizar

Ip= indice del afic de referencia -
(Tgnp= 400 para 1949)

Cs= Costo actualizado del equipo

Co= Costo del equipo en el afio to-
mado como referencia.
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Para llevar a cabo la evaluacifén econdmica -
su utilizé el método propuesto por Rase & Barrow, debido
a que proporciona mayor exactitud y confiabilidad.

EVALUACION ECONOMICA DEL EQUIPQ DE PROCESC

EQUIPQ

Tolva FA=-011

(1)

Transportador

(2)

Fundidor

(1)

Tanque de
Mezclado

(1)
Precalentador

(1)

Torre empaca-
da. (1)

CARACTERISTICAS

Vy= 2 520 gal.
Mat., Acero al
Carbén .

D=9 pulg.

L=10 pies

Mat. Acero al
Carbbn.

V= 942,5 gal
Mat., Acero -
inoxidable

V=250 gal 0
Mat., Acero
inoxidable

V=240 gal.
Mat. Acerc
inoxidable

D=2' -6"

He= 21' -6"
Hyg= 25' -6"
Mat. Acero

CosTo §&

63 090¢—

958 125.-

143,718.-

645 000.=

570 011.-



Reactores de
Transesteri-
ficacidn. (1)

Condensador

(1)

Tanque de
almacenamien
to de NMOH

Acumulador de
reflujo (1)

Tanque de
almacenamien
to de glicol,

(1)

Enfriador de
glicol (1)

(Continda)

inoxidable
Empaque: -
Anillos ras
chig de 1"

V=285 gal.,
Mat. Acero
inoxidable
(4 unidades)
A= 50 Ft°
Mat., Acerc al
carbdn.

V=956 gal.
Mat. acero al
carbdén

V= 270 gal.
Mat. acero al
carbdne.

V= 25 845 gal
forma esférica
Mat. acero al
carbdn

Pp= 25 psia.

A= 65,3 ft2
Mat. acero al
carbdne

225 .

2 810 500.-

54 293.-

53 655.-

702,625,

70 262.-



Reactores de
policondensg
cidn (1)
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(Continds)

V=650 gal. 4 650 000,.-
Mat. acero
inoxidable

incluye el reactor final con un vg

lumen de = 1 256 gal.

Cisterna de
ETG. (1)

Condensadores
barométricos

Sistema de vacio

(3)

Molino (1)

V= 900 gal. 51 100.,-
Mat. Acero
al carbén

Mat. acero 109 865.-
inoxidable

2 condensadores

de 40 gal.

1 condensador

de 10 gal.

3 etapas

15 mm de Hg.

40 1ib aire/hr.
5.2 1b vap/lb aire

0.76 gal/min H20

Loy mdye 358 050.—

4 etapas 5 mm,

de Hg.

12 1b aire/hr.

43 1b, vap/lb aire
6 gpm agua/lb aire

2 HP 83 037.-
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(Continda)
$
Sedimentador d= 3 127 750.-
(1)
Filtros A = 20 ft2 (Ti0p)

(1) A = 20 Ft2 (mondmero) 71 540.-
Tangque de alm. 53 016.-
de glicol recuperado V=1 000 gal.

Mat. acerc al
carbdne
Bombas 6 (1/4 HP) 302 767.-
(1) 4 (1/2 HP) 212 048.-
2 (1 HP) 114 966.+
2 (rotatorias) 510 976.-
Agitadores MM—-601 2 paletas 1HP 70 rpm D=28.8"
RT 2 paletas 1’HP 60 rpm D 30"
RC- u(poises) D(") RPM HP
RC-888 124 43 60 2
RC-889 155.8 43 60 2
RC-850 245 43 50 3
RC-891 394 43 50 3
RC-892 1,318 45 40 12
525 000.-

Costo total del equipo 13 305 091.- I

(1) Chemical Engineering,Jun. de 1949
(2) Chemical Engineering,Nov. de 1949

(3) Eyectores Show Low first costo John C. Tallman.



Etapa de hilado (fil. corto y continuo)

Factor de Chilton (v 1.15)
Servicios ( 60% de I )
Tuberfas ((30% de I )
Instrumentacién ( 30% de I )
Aislante ( 10% de I )
Terreno

Edificios ( 20% de III )
Tuberfas auxiliares ( 10% de

Costo fisico de la planta

Ingenierfa y construccién ( 30% de V )

Imprevistos ( 5% de V )
Factor tamafio ( 5% de V)

Costo total de la planta

I)

13 305
60 000
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091.= I
000,— IT

73 305

84 300
7 983
3 991
3 99N
1 330
1 000

14 661
1 330

854.,- IV
054 .-
527 =
527 ¢~
509,-
000.-
018e=
509.—

118 568

35 576
5 929
5 529

998|- V
695 .-
4490‘
449‘_

166 024

/)
/

596.— VI

£

INVENTARIO DE MATERIA PRIMA ( 45 dias )

MATERIA $/1b
PRIMA
WIAY:
oM T 6.5
ETG 4.48
3,96
Sbs05 25,65
Acetato S36L. 7
de Cobalto 22,75
(732
AT
Ti05 _4.625
PP .22

1lb/dia

50 351.7
32 183.5
35.15

33.15
302, 1
30425

\/

\ ¥

N \§f>?’>

15 294
6 299
40

35
62
8

347 .~
9190_
571 e

984.-
806._
465--

21 742

093._



229

CAPITAL DE TRABAJO $
Inventario de materia prima 21 742 093.-
Inventario de producto en proceso 7 954 018.~

( 1 semana de P.T.)
Inventario de preducto terminado - 51 132 978.-

( 45 dias ; 50 $/KG. de P.T.)

Cuentas por cobrar 51 132 978.7
6753 595%&°

Cuentas por pagar - 21 742 093.
,\/_)',/

Inventario de refacciones (5% de IV) ‘4 215 042 -
114 435 016.-
/ >3 s LO

COSTO DE PRODUCCION ( 1 afio )

Inventario de Materia Prima .
¥*

Materia prima $/dia
DvVT 339 874,38 112 158 545,~-
ETG 139 998,22 46 199 412.-
5b205 901.59 297 524,-
Acetato de Cobalto 799,66 263 887.-
Ti0s 1 395,70 460 581 .-
TPP 188,15 62 089.—
159 442 038.
/‘/,/

* Precios de M.P. hasta Agosto de 1974,

VA

y
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Mano de obra (50 operadores, 30 obreros) 2 871 369.-
Supervisién (25% de M.D.) 556 400.—
Depreciacién ( 10% de V ) 11 858 895, VII
Mantenimiento ( 3.5% de VII ) ¥ QT% Gbd—
Articulos de planta (50% mant. y M.0.)10% 244 193.-

Laboratorio ( 5% personal, 50% reactivos ) 576 000.+

Servicios 1 329 126.—- VIII
Gas inerte y aire de inst. (2% de VIII) 26 582,-
Seguros (2% de V) 2 371 779.-
Empagues (cajas y carretes) 1 087 500.-
Gastos de fébrica (1% de V) 1 185 890.—
Costo total de produccidn 183 098 ,’1365.—
R.TLExe0
$
Costo fisico de la planta 166 024 596,-
Capital de trabajo 114 435 016.-
Gastos de pre—operacién y
arranque (45 dias de P.T.) 51 132 978.—
Inversién Fija Total 331 592 590,-
é’/,b % Y 7
Ventas Brutas (50 $/Kg. ) 371 669 760.- IX
Dev. y Desce (5% de IX) 18 583 488,-

Ventas netas 353 086 272.—- X

)]
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GASTOS GENERALES

Gastos de ventas ( 7% de X)
Gastos de Adm., ( 4% de X)
Gastos de Invest.( 1% de X)

Gastos de financ.( 5% de X)

Ventas Netas

Costo de produccién

231

24 716 (039.-
14 123 450.—-
3 530 862.-
17 654 313.—

60 024 664.-
12056 >M 22

| ‘_“ /“ L( = ﬁ/ =

353 086 272.-

- 183 098 165.—

Utilidad Bruta

Gastos generales

169 988 107.—
- 60 024 644.-

Utilidad antes de Impuestos

Impuestos S50%

109 963 443.-
— 54 981 721.—

Utilidad Liquida

RENTABILIDAD

Utilidad liguida 54 981 721.

R.O.I- = =
Inversién fija 331 592 550,

Re0uIe = 1645 %

ses UL Gl A2
_,«)/,,‘*f)‘,"

54 981 721 .-
g6 (/7"/-'””))‘} '( -, ;/'

x 100
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Tiempo de recuperacién de la inversidn

Inversidén Fija Total
Utilidad neta + Depreciacién

PnO-T- =

Tl e L0
oD T O O

331 592 590, - N
Po ° e = =
0.7 66 840 620.— S anos

3 ; S UE T U o 7/ 7L
f Voo RS Vi
C S \.-’1" — \J, ! %)
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XII.- CONCLUSION.
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XII.— CONCLUSICNES

Como se ha visto en el estudio del mercado,-
las fibras de poliester son las que presentan mayor con-—
sumo, con un aumento considerable arfio con afio. Cuando-
se aplicd a los datos de produccién y demanda las técni-
cas de prondstico se observd gue estos se adaptan a un -
modelo de regresién logaritmica;que como consecuencia de
esto se espera para los proximos afios un aumento en for-
ma exponen#cial tanto, para las cifras de produccién co-
mo de la demanda. No obstante la alta produccibén espe-
rada, no alcanzard a cubrir la demanda (por lo menos has
ta 1980) y si tomamos en cuenta la importacién que debe-—
hacerse actualmenete del polietilentereftalato se justifi
ca plenamente la creacifn de nuevas plantas de proceso -
gue vengan a cubrir la demanda, suprimiendo por consi-——
guiente la importacién del polimero.-

Al efectuar el estudio técnico - econdémico -
del proyecto se observa que, este es factible de reali—
zarse debido a que se tiene una rentabilidad de 16.5% y-
un tiempo de recuperacién de la inversién de 5 afios, cu-
yos valores se considera dentro de los limites de confia
bilidad,

La capacidad de procesamiento elegida (7,500
ton/afio ), indudablemente ésta capacidad no cubrird la de
manda, mds bien el propdésito fijado al realizarse el pre-
sente trabajo es de promover el proyecto de nuevas plan-—
tas de proceso para la produccidén de Polietilentereftala
to.
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