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INTRODUCCION

tas principales caracteristicas de la produccién Yy
consumo de fibras observadas en el mercado son . las
siguientes: en el consumo de fibras predominan las fibraSv
quimicas con el 63.3 %, el algodén con 35,7 % y la’ lana conj
1 %; el consumo de fibras quimicas ha registrado un aumen!:o

y las de poliamida, constituyen las fibras sintética
importantes en 1a industria textil™ (19)." E1: polié_ ter
(tereftalato de polietileno) es el polimero con - gl myor
nimero de aplicaciones, este ha tomado el papel prlncip&l en
el campo de las fibras sintéticas. Un 40 % de la demanda
mundial de fibras es satisfecha por el poliéster (19).

Dentro de las bondades de las fibras poliéster podemos
encontrar que son fibras de fdcil cuidado, poseen excelente
resistencia al arrugamiento, tienen estabilidad a lavados
repetidos fuera de 1los comin, pueden termofijarse para
impartirles control de encogimiento y deformacién de la
tela y también marcdrseles pliegues permanentes. Las fibras
poliéster no sufren daflo por la luz del sol ni por el
medio ambiente y no son atacadas por la polilla ni el moho,
Cuando los colorantes y los acabados se seleccionan y aplican
en forma apropiada, las telas poseen un bajo grado de
combustibilidad.

Puesto que el poliéster puede producirse en hilo y
multifilamento, es posible emplearlo en muchos usos, como
camisas para hombre, trajes, vestidos de mujer, blusas, ropa
interior de mujer y cortinas. El poliéster no se apelmaza, es
ligero en peso, es confortable y no causa alergias. Por todo
lo anterior, se puede apreciar la importancia que el
poliéster tiene actualmente, Justificando el presente
trabajo.



Por otro lado, los recientes avances én la’; obtencién ‘
y purificacién del 4cido tereftdlico (TPA) ' han hecho posible -
que la ruta TPA sea la ruta preferida para ma f :

que la via diemtiltereftalato (DMT),'
proyectada es el proceso mis: viabl
PET en México, tomando lo unterior como ‘bas
trabajo.

ara el presente :

Los avances tecnolégicos en:-la manufactura del PET han
estado estrechamente ligEdos ‘con- los estudios fundamentados
en aspectos de éintesis; estructura, propiedades y
aplicaciones, Por  otro lado, la modelacién y técnicas de
simulacién han sido aplicadas en estudios de reactores, y en
la industria del PET. Sin embargo, los esfuerzos de la
modelacién matemdtica de significancia real dentro de la
indugtria del PET han aparecido principalmente en la década
de los 80°'s.

El objetivo del presente trabajo es el desarrollo de un
simulador para la etapa de transesterificacién del proceso
de obtencién de fibras poliéster a partir de
Dimetiltereftalato y Etilenglicol como materias primas. Se
pretende que con el simulador el usuario aprenda a manipular

las variables del proceso involucradas para su aplicacién
posterior en campo.
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Para alcanzar el objetivo primeramente se dard una
definicién de polimeros, clasificacién e importancia en la
industria actual; posteriormente se introduciri en el campo
de las fibras poliéster planteando las rutas tecnolégicas
de obtencién existentes para posteriormente en base a un
andlisis econémico elegir la ruta de estudio. Se
continuard con una descripcién mds detallada del proceso
seleccionado particularizando el estudio en la reaccién de
transesterificacién. Un breve marco tedérico de los reactores
utilizados en esta reaccién, asf{ como las relaciones
cinéticas de 1la misma sgerdn el predmbulo para el
desarrollo del simulador. Finalmente, se presentard el
programa desarrollado, un manual de usuario, los resultados
obtenidos y su comparacién con datos de la literatura.



PIBRAS SINTRERTICAS
POLINEROS

El vocablo polimero significa una molécula constituida
por 1la repeticién de una unidad simple el "mero" 6 mondémero,
El estudio de cualquier materia tan vasta y compleja como lo
es la de los polimeros, se simplifica clasificando en
categorfas. Al hablar acerca de los polimeros como un tépico
especial se estin estableciendo ya categorias de bajo peso
molecular o de alto' peso molecular, Algunas clasificaciones
de utilidad son:

1. ESTRUCTURA. Nos podemos preguntar si el polimero consiste
de una masa separable de moléaulas individuales o de una
red macroscépica. También, si es ramificado o lineal, si es
una sucesién de unidades orientadas al azar, o si tiene una
orientacién espacial preferente.

2, ESTADO FISICO, Las moléculas de los polimeros pueden ser
parcialmente cristalinas o estar en completo desorden. Este
dltimo puede ser de naturaleza vitrea quebradiza, o puede
estar fundido con las caracteristicas de viscosidad de un
1liquido o con la elasticidad que se asocia con un sélido
semejante al hule. Veremos que las diferencias dependen de
la temperatura, del peso molecular y de 1la estructura
quimica.

3. LA QUIMICA. También se pueden usar la composicién
elemental de un polimero, los grupos funcionales presentes
(éter, éster, oxhidrilo, etc), o el método de sintesis
(propagacién de cadenas, transesterificacién, abertura de
anillos, etc), como medio para clasificar los polimeros. La
persona o empresa que intente explotar una materia prima o

un proceso especial, podria utilizar con provecho tal punto
de vista.



I
4. USO FINAL, Como ya se mencioné, las diferentes industrias
que consumen polimeros tienen la tendencia de considerar un
material nuevo: como un adhesivo, una f£ibra, un hule, un
pldstico o un recubrimiento, alin cuando ese material pueda
adaptarse a todas esas aplicaciones.

El cambio de los polfmeros naturales a los
naturales modificados y de estos a los completamente
sintéticos, alin se estd efectuando en la industria de las
fibras. La celulosa regenerada {(Rayén) y el acetato de
celulosa se introdujeron casi al empezar este siglo y el
Nylon fué la tnica fibra sintética que se produjo a escala
industrial antes de la Segunda Guerra Mundial. En la década
de 1968-1978, la produccién de algodén y de lana, disminuyé,
mientras que florecié la produccién de fibras poliéster y de
Nylon. Durante el mismo periodo, también el rayén y el
acetato de celulosa disminuyeron en importancia., Los
problemas de contaminacién inherentes a la manufactura
del rayén, originaron que algunas plantas cerraran en los
afios 70. Un factor que favorece a las fibras sintéticas, es
la tendencia de la moda hacia tela y prendas de "fdécil
cuidado". Para competir en esta base, el algodén y la lana
requieren tratamiento quimico. En afios recientes, las fibras
sintéticas también tienen una ventaja de precio, debida en
parte a los costos de mano de obra. El algodén y la lana
comparados con las fibras sintéticas, son *“intensivos en mano
de cbra" (31).




FIBRAS POLIESTER

Estas fibras, Jjunto con 1las acrflicas y las de
poliamida, constituyen las fibras sintéticas mds importantes
de la industria textil,

El material ©base, los poliésteres, son cjuimicoa
policondensados termopldsticos lineales formados ~a - partir
de un 4cido carboxilico y un dialcchel. En estos productos,
los grupos éster estdn incorporados en las cadenas
macromoleculares; en cambio, los ésteres de la celulosa no
se consideran como poliésteres, ya que en ellos los grupos
éster se encuentran en las cadenas laterales,

El mecanismo del proceso de formacidén de un poliéster
lineal consiste en la condensacién reiterativa de los
monémeros bifuncionales. La etapa primera de esterificacién
puede formularse as{i:

(I} COOC-R-COOH+HO-R'-OH -----> HOOC-R-COO-R‘-0H+H20

El éster formado en esta primera etapa contiene todavia
grupos hidroxilos y carboxilo terminales libres, ' que. pueden
reaccionar con nuevas moléculas de didcido y dialcohol,
respectivamente:

(I1)HOOC-R-COO-R' ~OH+HOOC --=~=> HOOC-R-COO-R'-00C-R-COOH+H20

(III)HOOC-R~COO~R'-00C-R-COOH+HO-R' ~OH ~===>
~==-=> HOQOC~R-COO-R'~00C~R-CO0-R ' ~OH+H20 -



El éster formado en la etapa (III) sigue conteniendo
grupos carboxilos e hidroxilos esterif:.cables. El proceso de
condensacién puede, pues, proseguir hasta que se consuma
totalmente el monémero presente en menor cantidad. El proceso
global puede formularse:

n HOOC-R-COOH+n HO-R'~OH --=-=~- > HO-[-0C-R-COO-R'~0-]N-H+
{2n-1)H20
La cantidad de ' agua. separada - (determinable por

andlisis) = es una medida de: la cuantfa de la polireaccién;
por ejemplo, cuando ‘el grado de policondensacién alcance el
valor de n=500, el ' nimero de moles de agua formada por mol

de polidster . serd de 999, Estas reacciones de
esterificacién son reacciones en equilibrio, de modo que
para conseguir altos grados de condensacidén es

necesario eliminar del sistema reaccionante el agua que
acompafia a la formacién de polidster, a fin de que el

equilibrio se desplace hacia el lado de los condensados
macromoleculares.

Los poliésteres lineales fueron obtenidos por primera
vez por Carothers en 1932 a partir de Acidos carbox{licos
alifdticos y dioles, resultando productos de escasa
aplicacién técnica, pues por su bajo punto de fusién e
hidrofilia eran fdcilmente saponificables. wWhinfield y
Dickson (1941-1946) encontraron que las propiedades técnicas
de estos poliésteres lineales mejoraban la incorporacién en
las cadenas moléculares de anillos bencénicos; resultaban as{
productos con alto punto de fusién e hidrofilia, y que
presentaban la sufuciente cristalinidad para poder ser
usados en la fabricacién de fibras textiles (31).

.



Los - principales poliésteres lineales para fines
textiles son los politereftalatos, que se obtienen = por
transesterificacién y condensacién del dimetiléster del-
4cido tereftdlico con dietilenglicol. No se parte
directamente del 4cido tereftdlico, pues por su
insolubilidad resulta difficil la esterificacién con glicol.
Se obtiene primero el dimetiléster tereftdlico:

"2 CH3 OH + HooC __ C;‘/\_ COOH  —mwmacc- >

H3C-0-C _@_?‘- 0-CH3  + 2 H20
\ 1|
; P} [o g

y luego se efectia la transesterificacién con exceso de
glicol, 'a 190-200 °C, en presencia de catalizadores como
éxido de plomo o de magnesio: ' e e

H3C-0-C _@_ C- 0-CH3 + n CHROH-CHZ0H =-~--= >
Icl // ’ _
o : Lo

H3C-0-C __<—5>__ C~ 0-CH2-CH3 + 2n CH30H
l e A

o] o]

Se separa el metanol formado por destilacién, se pasa
a una fase de prepolimerizacién, posterior a esta se
realiza una polimerizacién y por los bajos pesos
moleculares obtenidos se requiere de una polimerizacién en
fase fundida obteniéndose as{ el poliéster para efectuar la
hilatura por extrusién. Los hilos son sometidos a un
estirado en frio a seis-diez veces su longitud para aumentar
su solidez y luego a wuna termofijacién con objeto de
eliminar las tensiones producidas en la hilatura Yy
estiraje y evitar as{ la contraccién posterior de la fibra.



Estas fibras de polietilentereftalato 'son - de_i »:'t’i‘po
terylene, al cual pertenecen también las  diversas: v:ibra's ‘
textiles conocidas bajo las designaciones. ' gpynequi;n_lég,‘ _‘55 ]

‘Diolen, Trevira, Dacron, Fortel, ' Teteron,

Diolen DLL Yy Trevira WA.

- La distinta constitucién quimica lleva consigo el que
ambos tipos de fibras de poliéster tengan propiedades Y
comportamientos distintos.

Tabla 1.
eftalato
Tipo Tipo
Terylene Vestan-kodel

Resistencia (gen/din) 3.5-5.5 2,5-3.5
Alargamiento de rotura (%) 20-40 13-25
Absorcién de humedad (%) 0.4-0.6 0.2
Zona de fusién (°C) 253-256 290-295

Con los métodos corrientes de caracterizacién de
fibras es dif{cil poder diferenciar las fibras del grupo
Terylene de las del grupo Vestan. Esto se logra, sin
embarge, con una mezcla  hirviente de butanol e hidracina
(9:1), en la gue se disuelven las fibras del tipo Terylene y
no las de Vestan-Kodel; éstas son solubles en una mezcla de
fenol y tetracloroetano (3:2) a 100 °cC,



Las fibras poliéster son eldsticas y muy resistentes
a la traccién y a la friccién, acercédndose a los valores
mecdnicos de las fibras de poliamida. Son muy estables a la
luz, a los 4cidos, oxidantes y disolventes, pero no
demasiado ante 1las bases, las cuales, concentradas Yy en
caliente, actuan saponificando el poliéster. Absorben menos
humedad que las fibras acrilicas y poliamfdicas, pero algo
més que las vinflicas y olefinicas. Son ademds, fdciles de
lavar y secan rédpidamente. :

Las fibras de polidster se pueden emplear sol.as

para confeccién de tejidos y géneros de punto, y. también en.

mezclas con 35-45 % de lana para veétidos,‘:{«L:E'zféjes';v
pantalones, abrigos, etc., o con 25-50 % de algodén’, para
tejidos ligeros como blusas, ropa interior; : camisones,
gabardinas, etc. : V E

10



CAPITULO I

RUTAS TECNOLOGICAS PARA PRODUCIR PET



1.1

AMALISIS ORWERAL DE LAS RUTAS PARA PRODUCIR PRT
GRADO INGRENIERIA

Tal como se muestra en la Figura 2.1, las
alternativas de procesamiento existentes difieren solamente
en la primera etapa, en la que se produce el intermediario
bis(2-hidroxietil)-tereftalato (BHET). A partir de esta
etapa las operaciones necesarias para obtener el pqlimero
final son: prepolimerizacién, polimerizacién, separ}aciénde
solvente y/o subproducto, terminado '.del}' polin(efo oy
formulacién (22). R i

En el primer caso la primera etapa es. la  reaccién’ de
transesterificacién: Fbe e

DMT + 2 etilenglicol <====> BHET + 2 metanol ... (1)

para desplazar el equilibrio a la derecha, la reaccién
se lleva a cabo bajo condiciones que volatilicen el
metanol y que pueda eliminarse fdcilmente de los
reactores de transesterificacién. Se emplea usualmente
presién atmosférica y una temperatura que va de 170 °C al
inicio de la reaccién, a cerca de 230 °C al final de la
misma.

La reaccién de prepolimerizacidén se conduce normalmente
a presiones menores a la atmosférica, hasta alcanzar 1 mmHg,
con temperaturas que van de 230 °C a 285 ©c,

BHET <ss==> polimero + etilenglicol .., (2)

11



El etilenglicol formado se’ elimina como  vapor .conforme
avanza la reaccién, - El “peso’ molecular obtenido jén: este
paso es de aproximadamente §,000/ )

La polimerizacién final usualmente se hace a '‘menos de
1 mmHg y a 285 °C, ‘el polimero obtenido tiene un peso
molecular de 18,000 (para aplicaciones textiles o pelicula).

En el segundo caso la reacciédn inicial es una reaccién
de esterificacién.

dcido tereftdlico + 2 etilenglicol <===> BHET + 2 agua ...({3)

Nuevamente la reaccién se efectiia bajo condiciones
que permiten desplazar el equilibrio a la derecha,
volatilizar y eliminar el agua producida; la presién es
usualmente de 4.5 Kg/cm? a una temperatura de 232 °cC.

Finalmente el proceso que utiliza la ruta de 4cido
tereftdlico (TPA) y 6xido de etileno involucra la reaccién:

TPA + 2 6xido de etileno ----> BHET e (4)

Que se efectiia en un medio orgédnico ({(usualmente
benceno), y utiliza una amina como catalizador (trietanol
amina), a una temperatura de 116 ©°c y presiones
superiores a la atmosférica (16 Kg/cm? ). Esta reaccidn
es seguida por la reaccién de policondensacién:

TPA + BHET <===z> PET + etilenglicol + agua .

.. {5)

12



Y ocurre a una presién cercana a la atmosférica
y una temperatura de 250 ©C. La polimerizacién y demés
etapas subsecuentes son similares a las de 'las rutas
anteriores. Esta dltima ruta ha tenido, hasta ahora una
aplicacién limitada a escala comercial.

Dado que los procesos de ; maypf /ir‘npbrktancia. comercial
(base DMT y TPA) presentan “\.l'x‘ia"_ complejidad = tecnolégica
similar dando como resultado uri'vpréiduc‘t'd,'d,e' caracteristicas
similares, el criterio . de’ seleccién  del ':fprbocieso es el
econdémico. L R ;

13



FIG. 2.1 RUTAS ALTERNATIVAS EN LA OBTENCION DE PET
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CAPITULO IIX
ESTUDIO DE MERCADO



2.1 ESTINACION DE LA DEMAMDA NACIOMAL.
2.1.1 ribras Cortas.

El poliéster fibra corta es la fibra de eleccién para
mezclas con fibras naturales {(lana y algodén) ademds de
artificiales y sintéticas. Debido a la alta demanda
entré en operacién una ampliacién de 24,000 tons. a
partir de 1987. Realizando estimaciones del consumo aparente
hasta el afio 2000 se determina que existe un crecimiento en
el consumo del 3.4 % anual (Fig. 1.1).

El consumo nacional aparente para el afio 2000 se estima
alcance las 152,000 tons. La capacidad instalada es de
131,460 tons (16). :

2.1.2 rilamento Textil.

La fibra poliéster es, actualmente la que presenta
mayor demanda de toda la variedad de poliésteres existentes
gracias a la gran diversidad de usos finales, abarcando la
industria del vestido y la confeccién de 1linea blanca,
tapiceria, etc. En la Fig. 1.2 se aprecian grandes
variaciones en el consumo aparente del producto a nivel
nacional . El consumo nacional aparente proyectado para el
aflo 2000 serd de 54,100 tons. El crecimiento de la
capacidad instalada en el afio de 1992 es de 7.7 %
considerando que en aflos anteriores el filamento tenfa
decrementos en sus porcentajes de consumo (16).

16
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2.1.3 rilamento Industrial.

Un aumento importante en los Ultimos aflos del consumo
aparente es ocasionado por el aumento de la demanda en el
mercado de Estados Unidos y Colombia. Sus principales usos es
en lonas plastizadas, filtros, cinturones de seguridad,
hilos, etc. El consumo nacional aparente para el afioc 2000
es de 12,888 tons. La capacidad instalada en el afio de 1994
es de 10,000. Se observa un crecimiento anual del 14.3 % en
la capacidad instalada (16) (Fig. 1.3).

2.2 ESTIMACION DE LA DEMAMNDA INTERMACIONAL.

El consumoe de fibras en Norteamérica ha tenido un
crecimiento sostenidos hasta 1992, de esta fecha en
adelante se espera un aumento en el consumo {(Fig. 1.4).
Esta demanda serd cubierta por empresas estadounidenses,
siendo un ejemplo la nueva planta Pralca MEG, en Venezuela,
con una capacidad de 86,000 tons. Un porcentaje substancial
de la produccién serd destinada a la exportacidn,
reduciendo la participacidn en el mercado de otros paises
(17} .

En el oeste Europeo, al igual que en Norteamérica
existird un aumento en el consumo de fibras poliéster
cubierto principalmente por paises del este Asidtico (Japén,
Korea, Taiwan y cChina) (Fig. 1.5).
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2.3 MATERIAS PRIMAS.

2.3.1 Etilenglicol: existen cuatro compafifias con
permiso petroquimico para producir etilenglicol en México:
a) Glicoles Mexicanos S.A. de C.V., con una

capacidad instalada de 100,000 TPA, localizada en San Cosme
Xal., Tlaxcala. ' X b

b) Industrias Derivadas de - Etileno, §.A., con  una
capacidad instalada .de’ 68,500 TPA, - localizada en Puebla,
Puebla. EE R R e .
c) 'Polioles, 'S:A, de: C.V., con = una capacidad
instalada . de’'5,600 TPA, localizada en Lerma, Edo. de México) .

d) ‘Pemex, ‘que en- 1989 arrancé una planta con capacidad
de 135,000 TPA, -

2,3.2 Tereftalato de Dimetilo: existe una compafifa -con
permiso petroquimico para producir DMT en México.

a) Petrocel, S.A. de C.V., con una capacidad
instalada de 272,000 TPA, localizada en Altamira, Tamaulipas.

2,3,3 Acido Tereftdlico: existen dos compafifas con
permiso petroguimico para producir TPA en México.

a) Petrocel S.A., con una capacidad instalada de 60,000
TPA, localizada en Altamira, Tamaulipas.

b) Tereftalatos Mexicanos, §.A,, con una capacidad

instalada de 46,000 TPA, localizada en Cosoleacaque,
Veracruz.
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2.6 PRINCIPALES PRODUCTORES DE FIBRAS POLIESTER.

2.4.1. Nacionales: existen cuatro productores nacionales
que abarcan la mayor parte del mercado en la produccién de
poliéster:

a) OGrupo Akra, S.A., con una capacidad de 51,500
TPA, localizada en Garza Garcfa, Nvo. Leédn.

b) Celanese Mexicana S.A., localizada en Toluca, Edo.
de México y Querétaro.

c) Kimex, con una capacidad de 31,500 TPA, localizada
en Tlanepantla, Edo. de México. .

d) Fisisa, con una produccién de 24,600 TPA,
localizada en México, D.F.

2.5 PRINCIPALES PRODUCTORES EXTRANIRROS.

Taiwan, con una produccién de 272,000 tons, de fibra
corta y 99,000 tons. de filamento textil para el afilo de
1992, ubicdndose como el segundo productor mundial,
Indonesia, con una produccidén de 165,000 tons, de filamento
textil para el afilo de 1992, Estados Unidos, con una
produccién de 1,046,000 tons. de fibra corta y 575,000
tons. de filamento textil para el mismo aflo, ubicéndose
como el primer productor mundial. Ademds Korea, China y Japén
como principales productores aumentaron su capacidad de
produccién de fibras y resinas en un 30, 20 y 16 %
respectivamente (18).

2.6 PRODUCTOS SUSTIYTUTOS.
El principal producto sustituto de las fibras poliéster

es el algodén, con una produccién de 168,060 tons. Su
destino principal es la elaboracién de prendas de vestir.
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2.7 COMPARACION ENTRE LOS PROCESOS PARA PRODUCIR PRT.

Dado que 1los dos procesos analizados ademds de
presentar una complejidad tecnolégica similar, dan como
resultado un producto de caracteristicas similares, el
criterio de seleccién serd el econdémico.

La Fig. 1.6 muestra los montos de inversién requeridos
en la instalacién de una planta de PET que utiliza 1los
procesos de EG con DMT o TPA. Como se puede observar, la
inversién para una planta que parte del DMT resulta entre un
3 y un 21 % més elevado, dependiendo de la capacidad
instalada de la misma. Aungque, como se desprende de la
grédfica, la diferencia con respecto al proceso que parte del
TPA se hace significativa sélo a capacidades mayores de 35 a
40 mil toneladas,

Por otro lado, en la Fig. 1.7 se comparan los costos
de produccién de los procesos que parten de DMT y TPA, en
ella puede observarse que los costos de produccién en el
proceso gue parte de DMT resultan mencres entre un 8 ¥y un
23 % con respecto a los asoclados al proceso de TPA.

Con base a 1lo expuesto anteriormente se puede
concluir gque para capacidades menores o iguales a las 35 mil
ton/afio, el proceso que parte de DMT es la mejor opcién, A
capacidades mayores se requiere de un andlisis méds detallado
a fin de ponderar adecuadamente el mayor costo de
inversién y menores costos de produccién (20).
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Dadas las condiciones presentes en el mercado, el
proceso DMT/EG (dimetil tereftalato/etilenglicol) resulta
sumamente costoso. Dicho  proceso presenta una estrecha
dependencia con Petrocel (ﬁnico productor nacional de

DMT). Sin embargo, del andlisis expuesto anteriormente se
desprende que una . planta DMT/EG para futuras
construcciones es la ' més factible, creando la

necesidad de apoyar las plantas que partan de este proceso.
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DRSCRIPCION DRL PROCRSO PARA OBTENWER PRT A PARTIR DR
DMT ¥ ETILEMGLICOL

El dimetil tereftalato (DMT) se introduce por - medio
de un alimentador de tornillo, a los fundidores {(con vapor)
de DMT, de aqui se bombea al domo del reactor de
intercambioc de éster. El etilenglicol del almacenamiento se
calienta y se divide ‘en - dos'pa:tes’, una pasa a la torre
de recuperacién de metanol .y . la  otra parte se alimenta - al
tanque de mezclado ~con. catalizador. El efluente de este
mezclador pasa  al. ‘reactdr-i»bdte intercambic de éster donde
tiene lugar la siguiente reaccién: S : Y

O0CH3 . ’ 0CHICH20H
+ 2HOCH2CH20H =---- + 2CH30 ... (6)
'O0CH3 0OCH2 CHOH
Dimetil ) Bis{2~hidroxietil)- :
tereftalato + Etilenglicol ----> tereftalato + Metanol
B.M, 194 - P.M. 62 P.M. 254 P.M. 32

La relacidn de alimentacién etilenglicol:DMT es de 2:1,
el tiempo de residencia del liquido es de cerca de 2.5
horas y la conversién del DMT es mayor de 90 %. Este
reactor es en realidad una columna de platos Que opera a
una presién atmosférica y a una temperatura de 170 °C en el
domo, y de 234 °C en los fondos utilizando acetato de zinc
como catalizador.
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El metanol producido en la reaccidén se recupera en el
domo  de la‘'columna de metanol. Por el fondo de ‘la: misma
se obtiene una - corriente que contiene principalmente
etilengl:{.cpl y. DMT la cual, después de vaporizarse, se
retorna al reactor  de intercambio de éster. Cabe aclarar
que en  la . -literatura solo * se maneja un reactor ' de
intefcampio_’de,'ééter,’v siendo que en la realidad por ejemplo,
en 1_‘a'etapa‘a:"fdé transesterificacién  se manejan  cuatro
reactdrejs”" i 'de v;l‘:an‘que agitado continuocs, manejados a las
condigﬁibnesf‘ ‘de"-‘presién atmosférica y las temperaturas en el
siguiente orden: )

Reactor-1 : 180 °C
Reactor-2 : 200 °C
Reactor-3 : 230 °C
Reactor-4 : 240 °C

La corriente que sale del fondo del reactor de
intercambio de éster se envia a la seccién de
prepolimerizacién. Los reactores de prepolimerizacién operan
a una presién que llega a ser de 10 mmHg y una temperatura de
234 ° en la parte superior y 273 ©C en los fondos y
utilizan trioxano de antimonio como catalizador; en
estos reactores se obtiene etilenglicol por la parte
superior, el cual se manda a purificar para ser recirculado;
y un prepolimero con un peso molecular promedio
aproximadamente de 6,000.

El prepolimero obtenido se mezcla con una corriente de
6xido de titanio en emulsién y se alimenta a los
reactores de polimerizacién a 273 ©c.

La temperatura final de 1la polimerizacién es de
293 °C, mientras que la presidn menor que 1 mmHg. El tiempo
de residencia es de seis horas o menor y el peso del
polimero obtenido es de 18 mil o mé4s, la reaccién de
polimerizacidén es la siguiente:
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OOCH2CH0H

n catalizadox. HO---CHzCHzOOC-;( 0. »~C00~~~-CHzCH0H
caloxr - e L
DOCH2CH20H A ns
+ (n-1)HOCH R A
Bis(2-hidroxietil)- Polietilen: :: e T DA
tereftalato satalizador tereftalato - Etilenglicol .

P.M. 254 calor P.M.10, 000-3»0,000;\. E_'.VM;“62

El polimero se envia a manejo de efluenteél y;_fqi:‘mﬁlado
£inal. R

El etilenglicol obtenido tanto en la prepolimerizacién
como en la polimerizacién se purifica mediante destilacién.
En una primera columna los fondos son desechadds, ‘mientras
que el efluente del domo se calienta hasta 130 °C y se
envia a una segunda columna en la que se obtiene el

etilenglicol de la concentracién necesaria para recircularse
(20) .

La etapa analizada en el simulador serd solamente
la de transesterificacién por la complejidad que
involucraria analizar todo el proceso dado que los reactores
utilizados son diferentes en las tres etapas. Ademds de
contar solamente con datos cinéticos para esta etapa.
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CAPITULO IV

FUNDAMENTO TEORICO
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INTRO
Q

Los reactores se fabrican de muchas formas ¥y
tamafios, y se usan para todo tipo de reacciones. Para
encontrar de que es capaz de hacer un reactor se necesita
conocer la cinética, el modelo de contacto y la ecuacidén de
rendimiento. Esquemdticamente; ! g

I REACTOR Iv - o
ENTRADA | IT I | _ SALIDA

La RCUACION DE RENDIMIENTO relaciona salida con entrada.

II.
MODRLO DE CONTACTO. Cuando los materiales  son
introducidoes al reactor, entran en contacto unos con Otros.

La naturaleza de los materiales determinard el modelo de
contacto.

III.

CINRTICA. Si la reaccién ocurre répidamente, el producto
a la salida del reactor estard determinado por el
equilibrio de 1la reaccién. En caso contrario, cuando las
reacciones son lentas, la velocidad de la reaccién quimica

y la transferencia de calor y materia determinardn el
desarrollo de la reaccién.

Ahora, la ecuacién de rendimiento se define como la
expresién que relaciona la entrada con la salida para
diversas cinéticas y diferentes modelos de contacto, es
decir:
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salida = f (entrada, clinética, contacto)

Esta funcién es importante porque con ella se pueden
comparar disefios y condiciones diferentes, encontrar cual es
el mejor y as{ entonces cambiar la escala a unidades mayores.

Imaginese estos como un gas o un liquido dnicos que
circulan a través del reactor y reaccionan en su interior.

ALGUNOS TIPOS SENCILLOS DE RRACTORES. . -
MODELOS DE FLUJO IDEALIZADO. Con mucha frecuencia‘ . se
intentard que los reactores reales se aproximen i a’l estos
ideales tanto como sea posible. R R S

INTERMITENTE. Composicién uniforme en cualquier: ‘posic‘i'én
del reactor, pero por supuesto, la composicién cambiéﬂ'con el
tiempo. R C

FLUJO PISTON (flujo en estado estacionario)., El  fluido pasa
a través del reactor sin mezclarse el fluido entrante
anterior con el posterior. Es como si el fluido se desplazara
en una fila dnica a través del reactor.

FLUJO MEZCLADO (flujo en estado estaclonario). Uniformemente
mezclado, composicién igual en cualquier posicién dentro
del reactor y a la salida.

Estos tres modelos de flujo se prefieren porque son
fdciles de tratar (es sencillo encontrar sus ecuaciones de
rendimiento) y por que uno de ellos es con frecuencia el
mejor modelo posible (6).
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KCUACION DE VELOCIDAD

Supéngase una veaccidén homogénea aA+bB + ..-=~->XR+sS *,"'
La media mis util de velocidad de reaccidén en un sistema de
fase tnica es:

e} signe menos significa desaparicidn

| 1 an, moles de A desaparecidas

-x,
A v dt {unidades de volumen del reactor) {tiempo)
notese gue esta

es una medida
intensiva

Ademds considérese que la velocidad de reacéién de
todos los materiales eatd ;elacianadu por: '

Ty ry rr r
e w3, B g e
a b ) r ]

La experiencia muestra que la velocidad de reaccién
estd influenciada por la composicién y la temperatura del
£luido. Por lo que el andlisis cinético del presente trabajo
se concentrard en este factor. Por consiguiente se puede
escribir:
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terminos . terminos
-r, = £ |dependientes . dependientes
de la temperatura de: la concentracidn

s kC)& = k, e-E/RTC,q

k = Constante de velocidad ' 5
térmido dependiente.de la temperatura

B e L
mol | . o
eeead < g-1
m3 J
¥, mol / mJS :
Ei energfa de activacién. .
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1. COMO APECTA LA TENPERATURA A LA VELOCIDAD DE
REACCION. La velocidad de reaccién normalmente aumenta
exponencialmente con la temperatura, esta dependencia se
ajusta bien con frecuencia mediante la expresidn de
Arrhenius:

k = k,e E/RT donde E : energ{a de activacién [J/mol]
R : constante de los gases [J/mol9K]

Para ajustar :el’ ‘término dependiente de la
temperatura se realiza'un"gréfvicyo de lIn'v VS 1/T donde la
pendiente m eata déda‘; pori -E/R, Cuando la pendiente es
elevada, E es alto yviy'la'ﬁre‘accién es  muy sensible a la
temperatura, cuando “la’ :p:eﬂdiente ‘- es . suave entonces E
baja por lo que la 'reaé’cyiénho - es8” muy sensib.}e‘ a’la
temperatura. b s o - :

Los valores. altos de E (200 =.400 kJ/mol) son tipicos de
las reacciones en: fase »f‘gaseo‘su:"que' séle” transcurren a
temperatura elevada - (combustién, -reacciones con radicales
libres) (2}, : )

Los valores bajos de E (20-80 kJ/mol) son tipicos de
reacciones enzimAticas, celulares y relacionadas con 1la
vida, aquellas que tienen lugar alrededor de la temperatura
ambiente (2).
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2, COMO APRCTA LA COMPOSICION A LA VRELOCIDAD DE
ARACCION. En este caso el término independiente de la
concentracién se encuentra sélo mediante tanteo. Siempre
se bprueban primero las formas mds sencillas. Asf, se puede
probar una forma especifica de velocidad, dependiendo de la
forma de la curva dada por la gréfica de -r, VS Cp; si se
desea se puede probar -x,=KC,n, n=cualguler numero, entonces
se representan los datos en una grdfica ln(-r,) VS C,, si
-rp=KC,n entonces tomando logaritmos se obtiene ln(-ra)=1n k
+ n 1ln C,, es decir, una linea recta con pendiente n vy
ordenada en el origen = ln k (13).



. REACTORES TIPO

Numerosos reactores han sido desarrollados
para polimerizaciones comerciales; el reactor es . usualmente
alguna variacién de los reactores agitados ~en serie,
reactores tubulares de flujo linear o un modelo estético. Un
reactor hibrido puede. ser construido combinando disefios de
dos diferentes unidades o més reactores,

La seleccién del reactor : para polimerizacién depende
primariamente de la cinética, del transporte satisfactorio de
masa y energia, los requérimiéntos para las propiedades del
polimero, y el estado del polimero para el mercado (sélido,
latex o solucién).lcomo nuevas tecnologias, los reactores
y su control han ido modificandose para incrementar la
salida e implementar y mejorar la uniformidad del polimero,

Los modelos de estudio en el desarrollo de nuestro
trabajo son el reactor de tanque agitado continuo (RTAC) y
los RTAC en serle.

4.2.2
RERACTORES DE TANQUR AGITADO CONTINUO (RTAC)
Un RTAC difiere de un reac st & tanque agitado en
que la alimentacién es continua al reactor y el

efluente es también eliminado en forma continua. Debido a
qQue el mezclado inverso y el corto circuitu estdn presentes,
la distribucién del tiempo de residencia de los
reactantes varia ampliamente, consecuentemente, la conversidén
completa del mondémero alimentado no puede =er obtenida,
usualmente, la concentracién del mondémero es relativamente

uniforme y el sistema de polimerizacién puede operar a estado
estacionario,
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El RTAC es usado;én:polimerizaciohes'délqred;mienﬁq de.
cadena, iniciado por. radicales o iones. Por.ejemblof_éﬁtqves
usado para” el rédiéa1_ iniciédo en la’ suﬁbénéiéhfiaq la
polimerizaciéh de acrilonitrilo y :la ~“emulsién ' de " la
polimerizacién de vinil cloruro. BT N

Radicales - libres iniciados en el volumen de  la
polimerizacién de estireno, también puede ser usado en un
RTAC. Para prevenir el sobrecalentamiento, la alimentacién
inicial puede contener de 5-90 % de solvente antes de la
incorporacién de 1la subsecuente alimentacién en estado
estacionario., El proceso de polimerizacién continua opera
esencialmente en edo. estacionario; la tempertaura y el
monémero contenido son mantenidos constantes y 1la
distribucién del peso molecular es relativamente estrecha.
Bajo estas condiciones el contenido de monémero en el reactor
es alto y, en caso de un vuelto, una polimerizacién fugitiva
puede ocurrir. Por tanto, el sistema de polimerizacidén debe
ser diseflado con un amplio margen de seguridad y de
condiciones de operacién que deben de incluir planes
para resolver cualquier emergencia. Los flujos de efluentes
dentro de un segundo tanque donde el polimero es
separadec por vacio, del monémero que es reciclado ¥y
recuperado.

Un RTAC es usado para altas presiones del volumen de
polimerizacién de etileno., Etileno comprimido a 96-358 MN/m
(14,000-52,000 psi), cambia a liquido, el cual es un solvente
para el polimero. La polimerizacién es iniciada a 150-250 °C
con 5-100 ppm de oxigeno. Un agente de transferencia de
cadena tal como propano, propileno o acetona son usados para
regular el peso molecular del polimero. La conversidén es
limitada por la remocién de calor, y la temperatura de
polimerizacién debe ser mantenida debajo del rango de
temperatura de descomposicién (»>280-305 C) para el etileno,
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Una variacién del R’I‘AC es el reactor _de cama fluidizada
usado en polimerizaciones en fase gas.

=

Estructura ‘jvyd:el xjea,ctob eneralment un’ “RTAC tiene"
variaciones K- - e ! ar N diferencia
significativa tanque : agitado es la -
alimentacién “EL vvolumen 'de 108

contenidos de reactot sek ment:.ene constantes por . la’ cont:inua.
eliminacién de parte de ‘estos” contenidos. Un R’I‘AC puede ser
una unidad dent;ro de una cadena de reactores.

un reaCtor;'enchaquetado en rizo o un reactor de doble
rizo * es un hibrido entre un RTAC y un reactor de flujo
1ineal. Cuando la circulacién en el rizo es mucho mis grande
que en la entrada misma del reactor, la distribucién del
tiempo de residencia de 1la alimentacién y la distribucién
del peso molecular de el polimero alcanza aquellos RTAC.

Transferencia de calor. Usualmente, el calor es
agregado o eliminado desde el RTAC via un medioc de
tranferencia de calor circulado a travéz de una chaqueta
externa alrededor del reactor., El calor es generado a una
razén constante debido a que la polimerizacién es operada
esencialmente a un estado estacionario., Como en el caso de
los reactores "batch", enfriadores auxiliares pueden ser
usados si la chagueta es inadecuada.

Agitacidn. La agitacién es importante en la
polimerizacién en la transferencia de masa y energifa. Una
amplia variedad de agitadores han sildo usados en las
polimerizaciones en RTAC's el més comin ha sido el tipo
turbina multialeta. La seleccién y el diseflo del agitador
depende del método de polimerizacién, la viscocidad del
gigtema y la naturaleza de la masa del polimero. Agitadores
de didmetro gyrande y baja velocidad son usados para
polimerizaciones en emulsidn, Alta viscocidad Yy
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polimerizaciones no newtonianas requieren de  agitadores més
potentes, tal como el anchdr, aletas helicoidales o‘disefios
cénico-verticales, El tipo “de 'Agitacién pugdé_ afectar ‘la
distribucién del pesc"mdleculdrvvaé;~éomo las.pfobigdades'
£{sicas del polimero. Agitadores -de- turbina’ convensionales
son inadecuados para .viscosidades ' >100 .cP. ' Las turbinas
de didmetro grande pueden'éer usadas para . viscosidades ‘de
1000 cP. Al incremento -‘de la viscosidad, el coeficiente de
transferencia de calor decrece, incrementando mis. atn ‘el
problema de la transferencia de calor. ;

El equipo deberfa. . ser ' diseflado para diferentes
velocidades de agitacién ya gue el efecto de la velocidad de
agitacién sobre ei desarrollo y produccidén del polimero
puede ser determinante,: Los reactores de polimerizacién
generalmente son equip&dos con sellos mecédnicos que previenen
salida de wvapor -de:. la  abertura de la flecha, El tipo
mds comin de agitadoéés para el RTAC como ya se menciono
es el tipo turbina multialeta con el impulsor localizade
cerca del fondo, ’



4.2.2
REACTORES DE TANQUR AGITADC CONTINUO EN CABCADA (RTACC)

Unos RTACC provienen .de un proceso con caracteristicas
entre reactores "batch" y RTAC. La concentracién del monémero
decrece de manera en cada secuencia o cada unidad, pero es
uniforme a través de cada unidad. El  proceso _en:
cascada ofrece una relativa flexibilidad y un  fécil
control, sin embargo el equipo adicional  requerido
adiciona o requiere un . incremento ~en los’l’ : costos 'de
operacién. ) iy L

Estos reactores. son’ hsadés,fqomerciélméntef para las
polimerizaciones. de  crecimiento :d 3 Ty las
polimerizaciones con crecimiento por paso. ‘v ."

Un reactor es compuesto en este caso  de . un numero de
RTAC enchaguetados conectados en serie, Los ingredientes
gon introducidos dentro del primer tanque, y el efluente
eliminado desde el Wltimo tanque contiene aproximadamente
40 % de reactante sin reaccionar que es recuperado Yy
reciclado.

Una cascada de RTAC'sS son usados también en algunas
polimerizaciones iniciadas por catalizadores iénicos. La
condensacién de‘polimeros es también producida continuamente
en estas cascadas, como el polietilentereftalato.

Reactores. La cascada de RTAC's puede consistir de
2-15 reactores (o ain mis) conectados en serie, Las
unidades de un reactor cascada son usualmente algunas
variaciones de tanques cilindricos.
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Transferencia de calor. Usualmente, cada una de las
unidades en 1la cascada son enchaquetadas. Sistemas de
transferencia de calor pueden ser requeridos para la chaqueta
de cada unidad debido a que la razén de polimeriiécién o la
temperatura de operacién deseada puedé varig;;en cada
unidad del tren de reactores. } : K

Para la condensacién de polimeros, elwrcalor generado‘
por la polimerizacién es relativamente baja' : eliminacién
evaporativa de los productos ..de ia T re en
el reactor. En algunos casos, es necesario adicionar calor a
uno o més de los reactores par
deseada. v

antgqer'la temperatura

Agltacion. Agitadoﬁesvjpéfﬁ, RTAC's " en . cascada son
similares a los descritos .. para’ unidades separadas de
RTAC. Agitadores especialés han sido . desarrollados para
algunas unidades torre (cuando la longitud y el radio son
grandes). La unidad usada al final del tren de reactores del
proceso de produccién de polietilentereftalato es un tipo
especial de unidad horizontal en cascada, subdividida en dos
compartimientos con discos rotatorios como agitadores.
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CAPITULO V

CINETICA DE TRANSESTERIFICACION



CINETICA DR LA REACCION DE TRANSESTERIFICACION

La transesterificacién de DMT Y EG puede ser
escrita en términos de la participacién de 1los grupos
funcionales de 1la siguiente forma:

ky
Ep + EG tass=ss Eg + M
ka

donde;
Ea : grupo metil-éster
EG : etilenglicol

M : metanol
Eg t grupo 2-hidroxietilen éster

Walker (27) estudié los efectos de 1la desactivacién
de los diferentes 4cidos carboxilicos en la reaccién de
DMT vy EG catalizadas por acetato de zinc. Estos 4&cidos
carboxilicos son Acidos producidos come reacciones laterales
de la reaccién principal, y estos grupos pueden desactivar
al catalizador. De acuerdo a los estudios efectuados para
esta reaceién (27) se ha concluide que las reacciones
productoras de estos Acidos no tendrdn efecto durante la
transesterificacién cuando 1la conversién es superior al
88 & de los grupos metil éster, para relaciones iniciales

de EG/DMT mayores & iguales a 2 y a rangos de temperatura de
170-197 ©c.

Basados en los datos de la literatura y considerando
que la expresién de velocidad de reaccién es de primer orden
con respecto a los grupos metil éster e hidroxilo y tomando
en cuenta que el EG no serd eliminado, la ecuacién para un
reactor ideal estd dada por:
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(1/V) (Qep/dt) = - ko exp (- EI/R'I‘) (en/V) (2g/v)
‘ Lot k20 exp, (- Ey’ /R’r) (e /) (m/V)

donde;

v volumen del reactor :
em ilegly gx ‘numero :de’ equyi’ lentes 6 moles de los grupo

“ By, Bginy EG
El SEy b enefgias de activacién
Kio k,o 1 factores pre-exponeneiales

Para minimizar los 'probleinéé
factores pre-exponenciales y: las en rgi
desarrolld la siguiente expresién 22) ;

col vergenc a entre “los
de act:ivacién se

k' 1o eXP(-Eg/RT) = k'y, expl= E; (1/T - 1/T%)/R]

donde;

T = temperatura corregida
k'jo = k'jo exp(~E;/RT*)
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FIG. 5.1 ETAPA DE TRANSESTERIFICACION

Q
c
AF I l Q
c c
8F A
T C
F v R -
: . c
c
- C
D
T
Kt
A+B C+D
K2
DONDE :
A : DMT C : BHET

B : ETILENGLICOL D : METANOL
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RELACIONES CIMETICAS DE LA ETAPA DE TRANSESTERIFICACION

Considerando a la reaccién de transesterificacién
como una reaccién de primer orden y el volumen de tanque
como constante, se tiene de la Fig. 5.1 los siguientes
balances de masa y energia:

DALANCE DE MASA
vp = K1 Cap
ve = K2 C¢
por lo tanto;
Q(Car - Ca) =~ KiCaV(l-m) = 0 .., (1)
Q(0 - C¢} - KaCoV(1l-m) = 0 ... (2)

donde: m = fraccién de espacios muertos en el mezclado
del tanque.

BALANCE DE_ENERGIA (OPERACTION ADIABATICA)

Q pCP(TF - T} + (- AH)K;CaV(1l-m) = 0.,.(3)

donde: p = densidad de la mezcla
Cp = capacidad calorifica de la mezcla
AH = variacidn de la energfa de reaccién

definiendo:
Car = Ca Ce
Xy = m==s=-eees Xe= =-o-
Car Car
por lo tanto:
Ca=Car (1 « Xp) .,y (4)

Co= X Car .,. (%)
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dividiendo las ec's (1) ¥y {(2) entre Q.y sustituyehdg. (4) v
{5), se tiene: : SR R

Car - Car (1= ) - K ZéAp‘f'(_l”- %) é‘. {;f'ﬁ)' = 0 ”{':-’.r('s)'
- Carte + acur (< ) g om) < 0
dividiencio la.-' ec i:(’3 ) ’évnt:;ve; QCp p, ;éngﬁoé:' :
e -2 e o g m = 0 )
definiendo al ‘tie‘r‘npd’de‘ résidgnéia comot

'
= cum
0

dividiendo entre Car ¥y aplicando © a las ecuaciones (6}, (7)
y (8):

Xa - Ki (1-%a) © (l-m) = 0

- Xe + K2(1-Xa) © (1-m) = 0

Tp = T + =-=-n K1 (1-Xa) © {1-m) = 0

aplicando el mismo andlisis para el reactivo B y el producto
D se obtuvieron las siguientes ecuaciones:
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1. REACTOR TANQUE AGITADO CONTINUC ISOTERMICO IDEAL.
1.0 + [RK{1)*0] + [RK(3)*O]
1.0 + [(RK(1) + RK{2) + RK(3)©] + [RK(1}*RK(3)*©"2]
RK(1)*©
1.0 + [(RK(1) + RK(2) + RK{3)©] + [RK(!)*RK(3)*0"2]
RK (1) *RK(3) *©~2 v
1.0+ (RK(1)+RK(2)+RK(3)©]+[RK(1) *RK(3) *@~2] * 1.o+[ax(4)*é]y
RK(1) *RK(3) *RK(4) ©"3

O+ [ (RK(1)+RK(2)+RK{3)O])+[RK (1) *RK(3)*©*2] * 1.0+[RK(4)*O]

"

XD
1
2. RRACTOR TAMQUE AGITADO CONTINUO ISOTERMICO NO IDRAL.

1.0+ [{RK(1) +RK(3)*©*(1.0-W)]

1. [(RK(1)+RK(2)0RK(3)9 (1.0-W))+[RK(1)*RK(3)* (1, O-W)"2'0"2

§

RK(1)*©+*(1.0-W)
XB S mewmcmcecmecmcmm e P LT T P AN

1.0+[{RK(1)+RR(2) +RK(3)© (1.0~-W) )+ [RK(1) *RK(3} *(1,0-W) *2*©~2

RK(1)*RK(3)*©*2*(1.0-W)"2

1,0+(RK{4)*O*(1.0-W)]

RK(1}*RK(3) *RK(4)*©"3*(1.0-W)*3

KD ® veccacamccmccmmccccaaen sttt rcrat e —————— -

1,0+(RK(4)*O*(1.0-W)]
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NOMENCLATURA .
RK(I) = A(I)exp-E(I}/RT

donde; :

RK(I}): constante de velocidad de reaccidn.

I : niimero de componentes.

E(I) : energfa de activacién por componente.
A(I) : pardmetro preexponencial (coeficiente de

Arhenius)por componente.

R : coeficiente constante : 1,987

T : temperatura °©K

© : tiempo de residencia.

W : fraccién de espacios muertos.

X(I) : fraccién mol de la mezcla a la’ salida del reactor
por componente.

AGITADO

3y s TANQUE
ABATICO IDERAL R 4
IDEAL

REACTOR
CONTINUO

ADTZI
N O

Las ecuaciones desarrolladas para el caso RTAC
isotérmico ideal y RTAC isotérmico no ideal son también
aplicables para estos casos, la diferencia radica en la
temperatura. Mientras en el caso isotérmico ideal 6 no ideal
la temperatura permanece constante en el adiabdtico ideal y
no ideal las conversiones se calculan en base a un perfil
de temperaturas. Por ello al correr el programa se solicita
una temperatura inicial estimada de donde a partir de ésta el
simulador comenzar4 a correr hasta alcanzar la temperatura
final donde la conversién sea la mejor. Los perfiles de
temperatura simulados se establecieron en base a las
temperaturas de operacién.
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DATOS CINETICOS

AGITADO CONTINUO!
ISOTERMICO IDEAL

CASO DE ESTUDIO Eff:ﬁ@.soﬁ's FACTORES PRE-
(kiMoL)  |EXPONENCIALES

R E1(DMT) : 83 |A1(DMT): 1.0

EACTOR TANQUE |¢) (eg). 88 (A2 (EG) : 1.0

E3 (BHET) : 85
E4 (CH3OH) : 86|

A3 (BHET) : 1.0
A4 (CH30H) : 1.0

IAGITADO CONTINUO]

REACTOR TANQUE

ISOTERMICO
NO IDEAL

E1 (DMT) : 89
E2 (EG) : 88
E3 (BHET) : 85
E4 (CH30H) : 88

A1 (DMT) : 1.0
A2 (EG) : 1.0
A3 (BHET) : 1.0
A4 (CH30H) : 1.0

PROPIEDADES DE LA MEZCLA:

CP (KJ/MOL K) : 26.76
DENSIDAD (KG/M3) : 3.2
DELTA H (KJ/MOL) : -258.0
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DMT : DIMETIL TEREFTALATO
EG : ETILENGLICOL
BHET : BIS{2-HIDROXIETIL) TEREFTALATO

CH30H : METANOL FUENTE: REFERENCIAS 20,32




CAPITULO VI
SIMULADOR



6.1
PRAESENTACION DRL SINULADOR.

El simulador fué <creado para la -.etapa . de
transesterificacién. Se analizan los casos. isotérmicos .y

adiabdticos (ideales y no ideales), para su posterior
comparacién con los casos reales. AETHIRIENS

Para la elaboracién del miémque

“tomaron~las siguientes
consideraciones: o Lamg o

. No se consideran: reacciongs' laterales {formacién de
acetaldehido y etilenglicol, oligémeros ciclicos, etc.)

. Se considera el volumen de la reaccién constante.

. La concentracién del catalizador no afecta el orden de
la reaccién,

. La reaccién se consideré de primer orden,

. El Cp y 1la densidad se consideraron conatantes
independientemente de las variaciones de temperatura,

. No se considera la formacién de prepolimerc dentro de la
etapa.
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NANUAL DE USUARTIO

Este simulador " fué implementado para que el usuario
aprenda a manipular lés variables de proceso, y asf{ en .
campo pueda ajustar el proceso debidamente. El simulador
estd programado en FORTRAN LAHEY y las pantallas .de
interaccién estdn disefladas en HIGH SCREEN.

DRFINICION DE VARIARLRS.

Pardmetro Nombre en él Programa

al Al

a2 a2

a3 ' A3

o4 ] Ad

(3} " El

€2 E2

€3 E3

ed E4

T ) T

Cp cP

p . D

Q CAF
[} THETA
AH DH

X1 XA

X2 XB

X3 Xc

X4 - XD

56



BUBRUTINAS.

PROGRAMA PRINCIPAL:

SUBRUTINA LECTU:

SUBRUTINA RTAC:

SUBRUTINA RTACN:

SUBRUTINA RTACAD:

SUBRUTINA NRMV:

El programa  principal .controla el
simulador, . .

En esta subrutina-: se itselecqioné el
tipo de~‘geaétpff fdéfi{tanduef”,agitado
continuo con el Fque;éé:dgéea - trabajar y
se leen todos ~los‘ pardmetros de la
simulacidn;  ion ot S

En’ esEa_frsubrutina, ge'..‘calculan- las
conversiones ; para la reaccién de
transesterificacién a condiciones
isotérmicas ideales y se reportan
resultados.

En esta subrutina se calculan las
conversiones para 1la reacolén  de
transesterificacién a condiciones
isotérmicas no ideales y se reportan
resultados.

En esta subrutina se calculan las
conversiones para la reaccién de
transesterificacién a condiciones
adiabdticas ideales y no ideales, as{
como también se reportan resultados.

Método Newton-Raphson Multi-variable para
solucidén de gistemas de ecuaciones
no-lineales,
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SUBRUTINA COVELAD:

SUBRUTINA FN:

SUBRUTINA GAUSS:

En esta subrutina se ‘calculan”  las

- constantes de n'\rzelocrl’.’c’iaﬁcl:}fdét'i reaceidn. a’

partir de la ley  de’ ’Abi::h'enilis', :

Conjunto de »ecuaciones;no-linea‘lbes

Método: de ‘Eliminacién’’Gaussiana’ ' para .
solucién de sVi:sten;as dg:,' ecuaciones .’
lineales. SHs S

58



6.2 DIAGRAMA DE FLUJO Y EJECUCION DEL SIMULADOR

TR R . 4 Bl



ESTA TESIS N PERE

SRUR B —TA—PieLiTila

L]

OPCION

ISOTERMICO| {SOTERMICO| | ADIABATICO| - ADIABATICO
IDEAL NO IDEAL : | NO IDEAL
SEL SENL

END
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mtor to Continue,




SIMULACION DE LA ETAPA DE REACCION
FIBRAS POLIESTER

TESIS ELABORADA FOR:
RAMIREZ ROMERC EDUARDD
RASCON RAMIREZ MA. ANGELICA

AGESOR:
ING. ROBERTO MENDOZA SERNA

L

fress Enter to Continue.
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MENU L]

0 <~- FIN DE LA SIMULACION

1 {-~ REACTOR TANGUE AGITADD CONTINUG
ISQTERMICO IDEAL

+)

~
{
!

REACTOR TANQUE AGITADO CONTINUGC
ISOTERMICD NO IDEAL

I <~— REACTOR TANQUE AGITADO CONTINUO
ADIABATICO IDEAL

4 <~- REACTOR TANQUE AGITADD CONTINUD |}
ADIABATICO NO IDEAL “

@



FACTORES PREEXPONENCIALES

Als
Az=
AZs
Ad=

1.0000
1,0000
11,0000
1,0000

" ISOTERMICO IDEAL "

TEMFERATURAC( K)= T00,00
TIEMPO RESIDENCIA (hs)=é&

ENERGIAS DE
(KJ/MO

El=
EDm
E3=
E4=

89.%000
88,0000
85,0000
86.0000

ACTIVACION
[S9]

Minimum values © Maximum value: 1000

Press Enter to Continue,

RRESULTADOS

Xi= 0,7I8%9
X2= 0,1187
XT= 00,0997
X4= 0,5205

T =2210,0000
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FACTORES PREEXPONEMNCIALES

Al=
A2=
AZ=
Ad=

1. 0000
1. 0000
1, 0000
1. 0000

lL ISOTERMICO NO IDEAL

il

TEMPERATURA ( K)= T00, 00
TIEMPO RESIDENCIA (hs)=é

Fl=HELP

Mihimum values ©

Press Enter to Continue.

RESULTADOS

X1= 0,2781
X2= 0,1385
XI= 0,1376
X4= 00,5744

T =210.0000

ENERGIAS DE ACTIVACION

El=

E2=

L E3=

E4=

(KI/MOL)

89.booo
88, Q000
85. 0000
86.0000

Maximum value: 1000




ADIABATICO
IDEAL

TEMFERATURA I. ( K)= 300,00

Co (KJ/MOL Ki= 24,79

DELTA H (KJ/MOL)= -2858, 00
DENSIDAD (KG/M 3)=. . Z.20

W VOLUMETRICO (MQL/MT)= 10,00
TIEMFO RESIDENCIA (hs)=¢

El=
E2=
£3=

E4=

(KJ/smMaL)
8%.00
88, 00
85.00
86. 00

ENERGIAS DE ACTIVACION

.+ FACT REF PREEXPONENCIALES
R, J]

e hs=1 S
Alm . SO0

A2=] “14Q0

A= 00501, 00

Ag= 1,00

] Fress Enter

Mtﬁlﬂum valuer

to Continue.

RES8ULTADOS

0.2570
0.1174
0.0988
0, 5271
69,84

(v}

Maximum valuer 1000
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e gt ety R L ST

TEMPERATURA J. ( Kl= 200,00

Cp (KI/MOL Ki= 28,79

DELTA H (KI/MDL)= -~2883.00
DENSIDAD (KGB/M 2= 3.20

W VOLUMETRICO (MOL/MZr= 10,00
TIEMPO RESIDENCIA ths)=4

ADIABATICO

NG IDEAL
ENERGIAS DE ACTIVACION FACTORES PREEXPONENCIALES

(13 /MOL) ¥hs-1)

Ei=  §9,00 Alm 1,00

E2= 88.00 AZ= 1.00

E3=  85.00 A3= 1,00

Ea% 84,00 Agm 1,00

Minimum value: © Maximum value: 1000

v *reas Enter to Continue.

KESULTADOS

X1= 0,298%
X2= 0,1331
X3= @, 1080
X4= 0, 44604

TF= 365,18




6.3 LISTADO DEL PROGRAMA




W v N R

w

61
17
62
18

66

13

COMMON/INDICE/IOP
CALL LECTU
IF(IOP.EQ.0) GO TO
IF(IOP.EQ.1) GO TO
IF(IOP.EQ.2) GO TO
IF(IOP.EQ.3) GO TO
1FP(10P.EQ.4) GO TO
CALL RTAC
GO TO 4
CALL RTACN
GO TO 4
CALL RTACAD
GO TO 4
STOP
END
SUBROUTINE LECTU
COMMON/FAPRE/A (4)
COMMON/ENAC/E(4)
COMMON/INDICE/IOP
COMMON/TIRE/THETA
COMMON/TEM/T
COMMON/ADI/TF,CP,DH,D
COMMON/CAUDAL/CAF
WRITE(*,60)

MU -W

FORMAT (10X, * INTRODUCE LA OPCION DESEADA Qi FIN DE LA SIMUL,’
139X, ’1: RTAC (IDEAL)',/,39X,’'2: RTAC (NO IDEAL)',/:JQX,'32 RTACAD.

2(IDEAL}',/,39X,’4: RTACAD (NO IDEAL)',//)
READ(*,*) IOP

IF(IOP.EQ.0) GO TO 50

IF(IOP.EQ.1) WRITE(*,3)

FORMAT (5X, 'REACTOR DE TANQUE AGITADO CONTINUO® ISOTERMICO IDEAL"/

/)
IF(IOP.EQ.2) WRITE(*,2)

FORMAT(IOX, REACTOR DE TANQUE AGITADO CONTINUO ISOTERMICO NO IDEAL

/)
IF(IOP EQ. 3) WRITE(*,10)

FORMAT (5X, 'REACTOR DE TANQUE AGITADO CONTINUO ADIABATICO IDEAL'./

1/)
IF(IOP.EQ. 4) WRITE(*,11)

FORMAT (2X, 'REACTOR DE TANQUE AGITADO CONTINUO ADIABATICO NO ‘IDEAL

1./7/7)

WRITE(*,5)

FORMAT (10X, ' PARAMETROS PARA LA SIMULACION',//)
WRITE(*,61)

FORMAT (10X, ' FACTORES PREEXPONENCIALES',//)
DO 17 I=1,4

READ(*,*)A(I)

WRITE(*,62)

FORMAT (10X, * ENERGIAS DE ACTIVACION',//)
DO 18 I=1,4

READ(®,*)E(I)

IF((IOP.EQ.1) .OR. (IOP.EQ.2)) GO TO 100
WRITE(*,66)

FORMAT (10X, ' TEMPERATURA DE ENTRADA',//)
READ(*,*)TF

WRITE(*,13)

FORMAT (10X, ‘CAPACIDAD CALORIFICA',//)
READ(*,*)CP

WRITE(+,14)




14

15

16

100

63

67
64

50

100

100

FORMAT(IOX,'DH (DE RACCION) *,//)

READ(*, *)DH

WRITE(*,15)

FonmAT(lox,'DENSIDAD'.//L

READ(*,*)D

WRITE(*,16)

FORMAT (10X, ' CAUDAL (MOL/LT)= .//) B

READ(*,*)CAF L -

GO TO 67

WRITE(*,63)

PORMAT(lOX,’TEMPERATURA' //)

READ(*,*)T

WRITE(*,64)

FORMAT (10X, ' TIEMPO DE RESIDENCIA',//)

READ(*, *) THETA

RETURN

END

SUBROUTINE RTAC

COMMON/TIRE/THETA

COMMON/COVERE/RK (4)

CALL COVEL

DIV=1, 0+RK(1)'THETA+RK(2)‘THETA+RK(3)'THETA+RK(1)'RK(3)'THETA"Z
XA=1-((1+RK(2) * THETA+RK(3) *THETA) /DIV)

XB= (RK (1) *THETA) /DIV

XC= (RK (1) *RK(3) *THETA*+*2) / (DIV* (1, 0+RK(4)'THETA))

XD= (RK (1) *RK(3) *RK(4) *THETA**3) / (DIV* (1, O+RK(4)‘THBTA))
WRITE(+, 100) ;

FORMAT (15X, 'RESULTADOS',/, 15x,'-*--'~----f,//)

WRITE(*, 1)XA,XB,XC, XD

FORMAT (5X, 'XA=' ,F10.4,/,5X, 'XB=' ,F10,4, /, 5x,'xc=',F1o 4,/.5X,
1°XD=",F10.4.//)

RETURN

END

SUBROUTINE RTACN

COMMON/TIRE/THETA

COMMON/COVERE/RK (4)

CALL COVEL

WRITE(+,4)

FORMAT (10X, 'FRACCION DE ESPACIOS MUERTOS (M)=0.2',//)}

W=,2

LAL=1.0+({ (RK(1) +RK(2) +RK(3) ) *THETA* (1.0-W)} )+ (RK(1) *RK(3)*((1,0-W)
14+2) * (THETA**2))
XA={(1,0+({RK(2)+RK(3))*THETA*(1.0-W))/LAL))~-1.0

XB=( (RK(1)*THETA* (1.0-W)}}/LAL)
1XE=(?K(3)'RK(1)'(THETA"Z)'(I «0-W)*%2)/(1,0+ (RK(4) *THETA* (1,0-W)
*LAL

XD={RK (1) *RK(3) *RK(4)* (THETA**3) * (1,0-W)**3)/(1,0+(RK(4) *THETA
1%(1,0-W)*LAL))

WRITE(*,100)

FORMAT (15X, 'RESULTADOS ',/ , 15X, ‘***essssent //)
WRITE(*,5)XA,XB,XC, XD

FORMAT (5X, 'XA=',F10.4,/,5X, 'XB=* ,F10.4,/,5X, 'XC=' ,F10.4,/,5X,
1'XD=’,F10.4,//)

RETURN

END

SUBROUTINE RTACAD

COMMON/TIRE/THETA

COMMON/INDICE/IOP

COMMON/COVER/RKA (4)

COMMON/VAL/X(2)
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CALL NRMV

CALL COVELAD

IF(IOP.EQ.3)then

W=1,0

go to 3

endif

w=0,8

DIV=1, O+RKA(1)'THETA'W+RKA(2)'THETA'W+RKA(3)'THETA‘W+RKA(1)
1*RKA(3) * (W**2) * (THETA* *2)

XB=RKA (1) *THETA*W/DIV

Xc= RKA(l)'RKA(3)'(W"2)‘(THETA“Z)/(DIV'(l 0+RKA(4)'THETA‘W))

XD—(RKA(I)'RKA(J)'RKA(4)'(W"B)'(THETA'*B))/(DIV'(l 0+RxA(4):

l'THETA'W))
WRITE(*,
1 FORMAT(ISX,'RESULTADOS /15X, 10('~') //)
WRITE(*,2)X(0),XB,XC,XD,X(1)
2 FORMAT(SX,'XA=’,F10.4,/,5X, 'XB=",F10, 4,
1'XDp=",F10.4,/,5X,'TE=',P10.4,//) = :
RETURN
END
SUBROUTINE COVEL R
COMMON/FAPRE/A (4) e LT
COMMON/ENAC/E{4)
COMMON/COVERE/RK (4)
COMMON/TEM/T
R=1,987
DO 1 I=1,4
RK(I)=A(I)*EXP(-E(I)/(R*T))
RETURN
END
SUBROUTINE COVELAD
COMMON/FAPRE/A(4)
COMMON/ENAC/E (4)
COMMON/ADI/TF,CP,DH,D
COMMON/COVER/RKA (4)
COMMON/VAL/X (2)
DIMENSION PSI(4),RF(4)
R=1.987
TAO=X (1) /TF
DO 1 I=1,4
PSI(I)=E(I)/(R*TF)
RF (I)=A(I)*EXP(-E(I)/(R*TF))
RKA (I)=RF(I)*EXP(-PSI(I)*(1/TA0-1))
CONTINUE
RETURN
END
SUBROUTINE NRMV
COMMON/VAL /X (2)
DIMENSION A(5,5),F(2)
IT=0.0
N=2
N=N-1
WRITE(*,1)
FORMAT (10X, ' VALOR INICIAL',//)
TL=0.00000001
WRITE(*,200)
FORMAT (5X, ' XA=X(0)',/,’ T(Inicial)=X(1)*,//)
DO 2 I=0,N
READ(*, *)X(I)
IT=IT+1.0

(5%, 'XC="

JF10,4, /5%,



100
12

13

15

16
17

110
19

po 3 I=0,N
DO 3 J=0,N
X(J)=X(J)~.00001
CALL FN(F)

Y1=F(I)
X(J)=X(J)+.00002
CALL FN(F)

Y2=F(I)
A(I,J)=(Y2-Y1)/.00002
X{(J)=X(J)-.00001
CONTINUE

CALL FN({F)

DO 4 I=0,N
A(I,N+1)=F(I)

CALL GAUSS(A,N)

po 5§ I=0,N
X(I)=X(I)-A(I,I)
CALL FN(F)

E0=0.0

DO 6 I=0,N

E0=E0+ (F(I)**2)
WRITE(*,7)E0

FORMAT (10X,F10.7)}
IF(E0.LE.TL) GO TO 9
GO TO 8
WRITE(*,10)E0

FORMAT (10X, ‘ERROR=',D10.7,//)

END

SUBROUTINE GAUSS (A,N)
DIMENSION A(S5,5)

DO 15 I=0,N-1

L=-1

DO 12 J=N,I,-1

IF(A(J,J) .NE.0)GO TO 100
L=J

CONTINUE
IF(L.EQ.-1)G0O TO 110
IF(L.NE.1)GO TO 13
CALL CONVER(N,L,A)
DO 15 J=I+1,N
2=A(J,I1}/A(1,1)

DO 15 K=0,N+1

A(J,K)=A(J,K)-(Z*A(1,K})

CONTINUE

IF(A(N,N).EQ.0)GO TO 110
A(N,N)=(A(N.N+1))/(A(N,N))

DO 17 1I=N-1,0,-1
P=0.0

DO 16 J=I+1,N
P=P+A(I,J)*A(J,J)
CONTINUE

A(I.I)=(A(I,N+1)-P)/(A(1,I))

CONTINUE
RETURN
WRITE(*,19)

FORMAT (10X, EL SISTEMA NO TIENE SOLUCION UNICA!,//)

STOP
END

SUBROUTINE CONVER(N,L,A)

COMMON/VAR/I, K
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DIMENSION A{5.5)
DO 18 K=0,N+1
T=A(I,K}
A(I,K)=A (LK)
AlL,K)=T
CONTINUE
RETURN
END
SUBROUTINE FN(F)
COMMON/INDICE/IOP
COMMON/COVER/RKA (4)
COMMON/VAL/X (2}
COMMON/ADI/TF,CP,DH,D
COMMON/TIRE/THETA
COMMON/CAUDAL/CAP
DIMENSION F(2)
IF(IOP,EQ.3) then
W=1.0
go to 1
endif
w=0.8
CALL ZAZ
F{0)=(X(0)* (({RKA(1) *THETA*W) /(1. 0+RKA (2) *THETA*W+RKA (3) *THETA
;;¥A12§?¥A(1)/RKA(2))))-(((CP'D)/(THETA'W'DH‘CAF))'((TF-X(l))/
F(1)=X(0)-((1+RKA(2)-THETA-W+RKA(3)'THETA-w)/(1+(RKA(1)+RKA(2)+
1RKA(3) ) *THETA*W+ (RKA (1) *RKA(3) * (THETA**2) # {W**2)}))
RETURN
END
SUBROUTINE ZAZ
COMMON/FAPRE/A {4)
COMMON/ENAC/E({4) ’
COMMON/ADI/TF,CP,DH,D
COMMON/COVER/RKA (4)
COMMON/VAL/X (2)
DIMENSION PSI(4),RF(4)
R=1.,987
TAO=X (1) /TF
PO 1 I=1,4
PSI(I)=E(I)/ (R*TF)
RF(I}=A(I)*EXP(-E(I}/(R*TF)} *
RKA(I)=RF (I} *EXP(-PSI(I)*(1/TAQ-1)})
RETURN
END
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Como ya se mencionéd en la descripcién del proceso de
obtencién del PET (tereftalato de poletileno) utilizando
etilenglicol y dimetiltereftalato como materias primas,
el metanol es un subproducto de la . reaccién de
transesterificacién que al ser eliminado de la mezcla
desplaza el equilibrio de 1a. reaccién favoreciendo la’
formacién de BHET que se alimentard a la
prepolimerizacién. Por ello, el siguiente andlisis  se
realiza comparando los resultados obtenidos del simulador -
con los reportados por la 'bibliografia, considerando la
fraccién mol de metanol eliminada al cabo del tiempo (con
la fraccién mol de metanol eliminada tendremos ' la cantidad
de DMT que no ha reaccionado, siguiendo con ello el
avance de la reaccién).

Con base en lo anterior, se puede observar que los
casos isotérmicos ideales para temperaturas de 200 °C y
180 °C modelados presentan una desviacién con los reportados
en la bibliografia, de alrededor del 59 % al comienzo de 1la
reaccién y conforme avanza en tiempo la variacién se reduce
hasta llegar a 2 & (Fig.6.2 y Fig. 6.3).

En los casos isotérmicos no ideales para las
mismas temperaturas de 200 ©C y 180 ©C las variaciones van
desde un 67 % al comienzo de la reaccién hasta alcanzar un
36 ¥ a las 3 horas y media de haber comenzado la reaccidn.
Aunque estas variaciones pueden considerarse elevadaa, hay
que tomar en cuenta que la tendencia de los resultados en
las Figuras 6.4 y 6.5 es casi la misma entre los resultados
del simulador y los reportados por la bibliografia.
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En los casos adiab4dticos tanto ideales como no
ideales se observa que 'cuéhdq' se maneja una temperatura
inicial de reaccién de 140°.9C y conforme va avanzando la
reaccién se aumentan 3]261’“ '
simulador, al grado”d
manejan variaéionés

por cada hora se ve beneficiado el
caso adiabdtico ideal se’
y 2 %, Sin embargo,
es de considerar. qu ‘aunque en los casos adiabédticos ;
restantes (Figufas 6.7 "6.>8, '6.'10 y 6.11) las variaciones
oscilan entre 30 % 'y ;S:‘/%Vv:aproximadamenCe se . vuelve  a
observar que la tendencia e'l"n:re‘laa curvas es muy similar,

Cabe hacer notar que los tiempoys ‘de residencia
manejados de hasta 3 horas ¥y media, son tiempos de
residencia reportados para la reaccién de
transesterificacién, esto es importante aclararlo, dado que
en el manejo de los datos cinéticos de la reaccidén los
tiempos de residencia reportados como recomendables son de 6
horas, sélo que en este caso este tiempo se maneja para todo
el proceso, es declr, reaccién de transesterificacién,
reaccién de prepolimerizacién y reaccién de polimerizacidn,



COMCLUSIOMRS

. 1.~ Las’ condlciones isotérmicas ideales como no ‘ideales no
son . los. modelos  adecuados para los reactores de
transesterificacién independientemente = de . la temperatura

-y tiempo ‘, de’  recidencia manejados. wE : :

2.~ L_ad .,condiéionea adiabéticas ideales . ’;sélo” . a
temperaturas - de 140.°C con aumentos . de 20 Sc/h’ - desplazan
satisfactoriament:e el equilibrio a, los productos,< siendo
estas temperaturas' las condiciones de ,operacién “en -
campo.- A" otras’: temperaturas ‘las ecuaciones no ajustan los
datos, ‘La consideracidn ‘e una : agitacién ideal: favorecié al
simulador,

3.- En el caso .del ‘reactor adiabdtico no - ideal, la
temperatura- --de 140 °C con ‘aumentos de 20 °C/h  también
favorecid . la ‘formacién ' ‘'de productos. A diferentes
temperaturas no se ajustaron los datos. La presencia de los
espacios muertos no favorecio al simulador.

4.- El simulador se ve sumamente afectado por los cambios
de temperatura. No se puede considerar a la denaidad y al
Cp independientes de la temperatura para los intervalos
manejados.
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Incluir  las relaciones qgue consideren los cambios de
volumen dentro del reactor. ;

Deaarrollar rel”
prepolimerizacién,
fase fundida," eiendo
experimentales para concluir con ‘el crubajo.

estudios
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