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INTRODUCCION

INTRODUCCION

En la industria quimica existen procesos que operan en forma continua y otros en forma intermitente.
La razén por la que unos operan de un modo u otro se debe, entre otros aspectos, a la tecnologia
disponible y a la cantidad de producto que se desea obtener. Un ejemplo de ellos es la produccién de

poliestireno, que se puede obtener de cualquiera de las formas mencionadas previamente.

En particular, en la produccion de poliestireno, se analizara el caso de aumentar la capacidad de
produccién de 150,000,000 de libras al afio a 183,330,000 libras al afio, es decir un 22.22%
adicional, debido a que la mayoria de los equipos de la planta estan sobredisefiados.

Para llevar a cabo esto, se parte de informacién existente de una planta productora de poliestireno en
suspension.

La planta existente opera por lotes, mediante el proceso en suspension, es decir, se cargan todas las
materias primas necesarias para obtener el poliestireno deseado, reaccionando en 4.5, 5 6 5.5 horas,
dependiendo del tipo de poliestireno que se desea obtener. Los tipos de poliestireno que produce
esta planta son' poliestireno de propésitos generales, poliestireno de medio impacto y poliestireno de
alto impacto [1].

La parte principal a revisar es la seccion de los reactores. Para ello, se hace una revision de
informacién bibliografica acerca de este proceso, para determinar la manera de incrementar la

capacidad de produccion, aprovechando la mayor parte de la infraestructura que tiene la planta.

Con base en lo anterior, el presente trabajo de tesis tiene el objetivo que se menciona a continuacion,
a partir de la hipbtesis que se indica en el parrafo subsiguiente.

OBJETIVO

Aplicar la estrategia mediante la realizacion de la ingenieria de proceso necesaria, para incrementar

22.22% la capacidad de una planta de produccion de poliestireno por el proceso en suspension.

HIPOTESIS

Es posible incrementar la capacidad de produccion de poliestireno, de una planta que opera por
lotes, aprovechando la mayor parte del equipo existente, con modificaciones minimas en la

infraestructura actual y una flexibilidad de operacion adecuada, con una tasa interna de retorno
aceptable.
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CAPITULO 1 ANTECEDENTES
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Este capitulo esta basado en los articulo de Vivvaldo-Lima, E.; Wood, P.E.; Hamielec, A.E. [2] y Yuan
et al. [3].

1.1 Polimerizacion en suspension.

El término polimerizacion en suspension describe un proceso en el cual un monémero, relativamente
insoluble en el agua es disperso como gotas, las cuales estan bajo una fuerte agitacion, para
producir particulas de polimero como una fase sélida dispersa. Se emplean iniciadores solubles en el
mondémero liquido en estos procesos de polimerizacion.

La principal ventaja en la polimerizacion en suspension es la-formacion de una dispersion de gotas
de monoémero en la fase acuosa, con coalescencia controlada de esas gotas durante el proceso de
polimerizacién. La tension interfacial, el grado de agitacién y el disefio del agitador/reactor gobiernan
la dispersion de las gotas del monémero, tipicamente con didmetros en el rango de 10 ym a 2 mm.
La presencia de agentes de suspension (estabilizadores) evita la coalescencia de las gotas del
monémero y la adhesion de particulas parcialmente polimerizadas durante el curso de la
polimerizacién, de tal forma que los sélidos puedan ser producidos de la misma forma esférica, en la

cual el monémero fue disperso en la fase acuosa.

El reactor es normalmente un tanque agitado. La fase del monémero esta sujeta a fluctuaciones de
presion turbulenta o a esfuerzos viscosos, lo cual provoca que se rompan en gotas pequefias, las
cuales toman una forma esférica bajo la influencia de la tensién interfacial. Esas gotas estan bajo
constante colision (velocidad de colisién > 1 s™), con algunas de las colisiones dan como resultado,
coalescencia. Eventualmente, se establece un equilibrio dinamico, conduciendo a un tamafo de
particula estacionario. En algunos casos, un dispersante apropiado puede ser usado para inducir la
formacion de una pelicula protectora en la superficie de la gota.

La parte mas importante en la operacién de la polimerizacion en suspension es el control de la
distribucion de tamafios de particula. El tamafio de las particulas dependera del tipo de monémero, el
cambio en la viscosidad de la fase dispersa con el tiempo, el tipo y concentracion del estabilizador y
las condiciones de agitacién en el reactor. La morfologia es una caracteristica importante para la

aplicaciéon del polimero, particularmente en los casos de poliestireno expansible, resinas de
intercambio idnico y poli(cloruro de vinilo).
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CAPITULO 1 ANTECEDENTES

La polimerizacion en suspension tiene las siguientes ventajas comparadas con otros procesos de
polimerizacion (masa, solucién y emulsién): facil remocioén del calor y temperatura, baja viscosidad de
la fase dispersa, bajos niveles de impurezas del producto (comparado con el proceso en emulsion);
bajos costos de separaciéon (comparado con el proceso en emulsién); y forma de la particula del
producto final. Por otro lado, entre las desventajas de la polimerizacioén en suspension una de ellas
es la baja productividad para la misma capacidad del reactor (comparado con el proceso en masa),
problemas de aguas residuales; deposicion de polimero en las paredes del reactor, baffles,
agitadores y otras superficies, operabilidad de procesos continuos no comerciales hasta ahora, y
dificultad para producir composicion homogénea, en el caso de copolimeros, durante la
polimerizacion en suspension por lotes [3].

Un numero importante de resinas comerciales se fabrican por polimerizacion en suspension,
(incluyendo policloruro de vinilo) y copolimeros, resinas de estireno (poliestireno de propoésitos
generales, poliestireno expansible (EPS), poliestireno de alto impacto (HIPS), poli (estireno-
acrilonitrilo (SAN), poli(acrilonitrilo-butadieno-estireno) (ABS), resinas de intercambio i6nicos de
estireno), poli (metacrilato de metilo) y copolimeros, y poli (acetato de vinilo) [3].

Hasta hora no se.conoce ningln proceso de polimerizacién en suspension que opere en forma
continua, que sea empleado en una escala comercial, aunque han sido llevados a cabo a nivel
laboratorio y de planta piloto.

Algunos de los problemas con la polimerizacion en suspension continua, son la deposicion de
polimero en las paredes del reactor durante la polimerizacion, la cual afecta la transferencia de calor
a través de la chaqueta del reactor, deposicion del monémero viscoso, particulas.de polimero en las
tuberias y bombas, y dificultad para alcanzar altas conversiones [2,3].

El paso de escalar un reactor de una planta piloto a una escala industrial es aln una cuestion de
mucho empirismo donde se requiere de mucho tiempo y costosos estudios experimentales. Okufi et
al. [4] concluyeron que la similaridad geométrica, la cinematica, dinamica, quimica y térmica no
puede llevarse a cabo simultaneamente en un procedimiento de escalacion.

Aunque la polimerizacion en suspension ha sido estudiada ampliamente por mas de 50 afios, la
situacion actual es que su conocimiento es todavia-limitado, puesto que se requiere de mucho
esfuerzo experimental y conocimiento empirico para disefiar nuevas resinas y escalar su produccion
de reactores de planta piloto a reactores de nivel industrial. Los puntos menos desarrollados en la
polimerizacion en suspension estan relacionados al cambio del comportamiento reolégico de la masa
que reacciona durante la polimerizacion, el flujo no homogéneo caracterizado por distribuciones no

homogéneas de disipacion de energia dentro del reactor, a las relaciones entre ellas y a la cinética
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de polimerizacién, con el fendbmeno ruptura/coalescencia que finalmente determina la distribucion de
tamanos de particula.

1.2 Importancia del mezclado en la polimerizacion en suspension.

Desde hace tiempo se sabe que algunos de los factores que tienen influencia en la distribucion de
tamafios de particula en la polimerizacion en suspension son la geometria y el tamarfio del recipiente,
tipo de agitador, didmetro del agitador (relativo a las dimensiones del reactor), espacio libre del

agitador, presencia 0 ausencia de internos (tales como baffles).

1.3 Procedimientos de escalacion.

El tamafio de la gota en un reactor de polimerizacion es influenciado por fluctuacion turbulenta,
tension interfacial, esfuerzos viscosos debido a la deformacién de la gota y fuerzas de adhesion. Una
lista de correlaciones propuestas para propédsitos de escalacion, los cuales consideran los efectos de
estas propuestas, se incluyen en el articulo de Yuan et al. [3]. Oldshue et al. [5] estudio con la
diferencia entre el comportamiento entre reactores de tanque agitado de planta piloto y de plantas a
nivel industrial, concluyendo que es necesario sensibilizar la planta piloto usando técnicas no
geométricas para obtener el tiempo de mezclado, tiempo de circulaciéon y otros fendmenos que se
aproximan con lo que esta sucediendo en una planta a escala industrial. A menos que ésto se haga
Oldshue et al. [5] advirtieron, que el efecto de las variables de reaccion quimica y polimerizacion
puede desaparecer completamente en el laboratorio y en una planta piloto, asi mismo le podria
suceder a un reactor de gran tamario.

Villalobos [6] desarrollé un procedimiento para escalar hacia abajo y hacia arriba reactores de
polimerizacion en suspension, los cuales implican el establecer un compromiso entre incrementar
(disminuir) la concentracién del estabilizador y disminuir (incrementar) la relacién mondémero-agua
cuando se requiere escalar hacia abajo (arriba). La razon por la que estas condiciones fisicas
cambian es debido a que la relacion de area relativa por unidad de volumen disminuye
marcadamente conforme el volumen del reactor se incrementa.

Ozkaya et al. [7] desarrollaron una correlacion semiempirica dependiente de la formula que relaciona
el tamafio de la particula del cloruro de polivinilo (PVC), obtenido en suspension, para las

propiedades geomeétricas e interfaciales y la velocidad de agitacion del sistema.
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CAPITULO 1 ANTECEDENTES

No hay una regla simple o procedimiento para escalar reactores de polimerizacion en suspension
hacia arriba o hacia abajo. De hecho no hay una regla simple para escalar en la mayoria de las
situaciones de mezclado.

1.4 Distribucion de tamanos de particula.

En la polimerizacion en suspension el tamafno de particula se determina principalmente por la
velocidad del agitador y su disefio, y por el sistema de suspension que se usa. En otras palabras el

grado de turbulencia y la tension interfacial entre las gotas del monoémero y el agua controlan el
tamafno de particula.

En la polimerizacién en suspension existen fenomenos fisicoquimicos que se requieren controlar
para lograr un polimero con cierto tamafio de particula. Estos fenémenos son, la reologia de las
gotas, agentes de suspension o estabilizadores, campo de flujo, rompimiento y coalescencia de
gotas. Estos fendbmenos se describen a continuacion.

1.4.1 Reologia de las gotas.

Cuando una gota viscosa es suspendida en una fase continua, a régimen- turbulento, las fuerzas
asociadas con dicha fase (fuerzas inerciales y viscosas) actiian sobre toda la superficie de la gota,
induciéndola a deformarse. Debido a la deformacion experimentada, se crean esfuerzos viscosos y
presiones dinamicas dentro de la gota, los cuales, junto con las fuerzas superficiales inducidas por la
tension interfacial, actlan para contrarrestar la deformacion y estabilizar a la gota. Cuando la
viscosidad de la gota es apreciable, los esfuerzos viscosos son mayores que los superficiales, por lo
que la estabilidad de la gota estara determinada por sus propiedades reoldgicas; por el contrario,’
cuando la viscosidad es baja (menor que 10 cp) la estabilidad estara determinada por la tension
interfacial. Si tanto los esfuerzos viscosos como los superficiales son del mismo orden de magnitud,
la estabilidad dependera de ambos. De lo anterior se aprecia que la distribucion de tamafios de
particula de equilibrio, en este caso para una dispersion liquido-liquido, se alcanzara cuando las
fuerzas externas sean contrarrestadas por las fuerzas cohesivas.

13
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1.4.2 Agente de suspension y estabilizadores.

Si se lleva a efecto una polimerizacion bajo condiciones uniformes de agitacion, sin afiadir agente de
suspension, la viscosidad de las gotas aumenta con la conversiéon, disminuyendo la tendencia de
coalescencia pero también disminuye la redispersion (ruptura). Esto provoca un aumento del tamafio
de las gotas y puede ocasionar aglomeramientos de las mismas, antes de que la viscosidad sea lo
suficientemente grande como para evitar la coalescencia de particulas. Es por ello que las
polimerizaciones en suspensién sin agentes de suspensiéon no son de utilidad comercial [8].

Los agentes de suspension que detienen la coalescencia en las polimerizaciones en suspensién son
de dos tipos: (a) polimeros organicos solubles en agua, frecuentemente llamados “coloides
protectores” y (b) materiales inorganicos insolubles en agua, finamente divididos. Estos ultimos son
efectivos Unicamente cuando se encuentran presentes en las peliculas superficiales entre el agua y
las gotas de mondémero. La frecuencia de coalescencia entre gotas rodeadas por peliculas de agua
con agente de suspension es menor que en el caso de colisiones entre gotas que carecen de dichos
agentes protectores.

Ciertos estudios sobre el mecanismo de accion de los “coloides protectores” han demostrado que la
viscosidad en la fase de las peliculas circundantes es mucho mayor en presencia de agentes de
suspension. Los agentes de suspension solubles parecen formar una capa protectora, la cual
conserva separadas a las gotas y obstaculiza la coalescencia. Dicho de otra manera, la funcion de un
agente de suspension es rodear a la gota de monémero, la cual esta dispersa en agua debido a la
agitacion, con una capa monomolecular; ésto obstruye la coalescencia entre dos gotas que chocan,
pero también inhibe la ruptura de éstas. En un sistema de suspension que ha perdido su capacidad
de suspensién, la aglomeraciéon se da muy rapido, ocurriendo una separacion de fases, estireno en la
fase ligera y agua en la fase pesada. No obstante, si ésto sucede en las primeras etapas de la

polimerizacion es posible redistribuir el monémero al reiniciar la agitacion, reestableciendo la
suspension.

1.4.3 Rompimiento y coalescencia de gotas.

Si dos liquidos inmiscibles se agitan, se forma una dispersion en la. cual ocurren ruptura .y
coalescencia de gotas en forma simultanea. Si la agitacion se prolonga por tiempo suficiente, se
obtiene un equilibrio dinamico entre ruptura y coalescencia. El tamafio promedio de las gotas en

equilibrio dependera de las condiciones de agitaciéon, las cuales afectan la dispersion de varias
formas:
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a) las gotas se rompen en regiones de alto esfuerzo cortante, cerca de las hojas del agitador.

b) la velocidad turbulenta y las variaciones de presion en la superficie de una sola gota pueden
causar ruptura;

c) el flujo turbulento puede acelerar o disminuir la coalescencia de gotas.

En una dispersién agitada, la rapidez de coalescencia de gotas puede acelerarse o retardarse por
medio de turbulencia, dependiendo de las propiedades fisicas de los constituyentes del sistema.

Las fluctuaciones de velocidad incrementan la rapidez de colisiones entre gotas e incrementan, por
tanto, la oportunidad de coalescencia. Sin embargo, es bien sabido que solo una pequefa fraccion
de las colisiones origina coalescencia.

La efectividad en la prevencion de coalescencia depende del diametro de particula, ya que las
fuerzas de adhesion y las inerciales son funciones de éste. El diametro minimo para el cual la
energia debida a fluctuaciones de velocidad es igual a la energia de adhesién, depende de la
intensidad de agitacién y de las propiedades fisicas de los constituyentes.

La agitacion mecanica somete a las gotas de monémero a un arrastre viscoso que provoca una
elongacion hasta adquirir una forma de hilo y una posterior degeneracién en gotas mas pequerias.

En una suspension mecanica simple (una suspension estabilizada unicamente por agitacion), bajo
una rapidez total de corte constante, el equilibrio dinarnico se alcanza rapidamente.

Cabe mencionar que el fendbmeno de ruptura-coalescencia de gotas en una polimerizacion en
suspension resulta complicado, en su formulacion matematica, debido al aumento de la viscosidad
con el avance de reaccion.

Un concepto importante para el entendimiento y control del proceso de polimerizacidén en suspension
es el de Punto de Identificacion de particula” (PIP). Este punto es el grado de conversion (porcentaje)
después del cual las particulas mantienen su “identidad” por el resto de la polimerizacion; es decir,
cuando ya no hay cambios perceptibles en la distribucion de tamarios de particula.

Aungue la polimerizacion en suspension se ha estudiado por mas de 50 afos, el problema principal
al que se enfrentan los productores e investigadores con sus procesos es en el control de tamarfio de
particula el cual hasta ahora resulta ser un problema no resuelto. Esta situacién no debe de
sorprender si se toma en cuenta la complejidad del fendmeno (cinética de polimerizacion,

comportamiento reolégico del polimero/ particulas del monomero, propiedades interfaciales,
estabilidad de la suspension).
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Para el desarrollo del presente capliulo se tomo como base, informacién de los capitulos 2, 3 y 4

“Site selection”. “The scope” y "Process design and safety” respectivamente [1].
2.1 Propuesta para incrementar la capacidad de produccién de poliestireno.

Una de las alternativas para incrementar la capacidad de produccion de poliestireno fue la de
analizar |a factibilidad de que el proceso de produccién de poliestireno en suspensidn fuera continuo,
pero con base en la informacion dada en el caplitulo 1, resulta que hasta ahora no es posible, ya que
se presentan una serie de problemas como son, ta aglomeracién de particulas, adherencia de
estireno a las paredes del reactor y de |a tuberia.

También de! capitulo 1 se sabe que es posible escafar reactores de polimerizacion en suspension,
sin embargo, para ello se requiere de hacer expenmentacion para determinar que variabie tendria
que cambiar, dichas variables son relacibn mondémero/agua, 1a concentraciéon del estabilizador o la
agitacion. El realizar todo ésto es para tener una cierta distribucién de tamanos de particulas, tal que
si no se logra el producto en si cambia.

Es bien conocido que todo esto lleva mucho tiempo y para lograrlo, se requiere de investigacion
experimental o {a elaboracién de modelos matematicos basados en primeros principios, los cuales
resuitan ser muy complejos.

Por estas razones es que para incrementar la capacidad de produccién de la pianta, se propone el de
adicionar un reactor igual al existente. Dicho en otras palabras, el hacer ésto implica el tener las
mismas condiciones de operacién que tiene el reactor existente, logrando tener el mismo producto,
sin que sus propiedades se vean alteradas. Dicha propuesta asegura el tener [a misma agitacién, Ia
misma relacién de materias primas, tal como se muestra en los diagramas de blogues mostrados en
las figuras 1,2 y 3, [1], asi como los mismos tiempos de reaccidn.

Dicha propuesta para incrementar la capacidad de poliestireno, nos conduce a operar los reactores
de una manera desfasada, de tal manera que se tenga a la salida del tanque de lavado un flujo
continuo de produccién de pofliestireno.

Dado que la mayoria de los equipos principales estan sobredisefiados, el interés de incrementar la

capacidad de produccién de poliestireno, es la de aprovechar la infraestructura actual, con cambios
minimos en el proceso actual.
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Para lograr dicho objetivo se toma informacion existente de la planta de poliestireno en la cual se
tienen la descripcion del proceso, el diagrama de flujo de proceso, el batance de materia y también
informacion de los equipos existentes. Para comprender mejor las caracterislicas de este proceso, a

continuacién se describen aspectos tecnoldgicos del proceso en suspension con la que fue disefada
esla planta.

2.2 El proceso en suspension empleado para producir poliestireno.

Existen muchas maneras de hacer poliestireno usando el proceso en suspension. La manera de
producirlo es por lotes ya que hasta hora no ha sido posible obtenerlo mediante una forma continua,
por las razones técnicas descritas en el capitulo 1. Para este caso se usa un esquema por lotes. En
el proceso en suspensioén un numero de pequenas gotas de estireno de 0.15-0.50 mm de diametro
son suspendidas en agua. La reaccién ocurre dentro de las gotas. Para ayudar en el tamafio de las

gotas se usan un agente de suspensidn y para mantenerlas a ese tamafo se usa un agente
estabitizador.

Church [9] da la siguiente informacién general acerca del proceso en suspension. Algunos agentes
tipicos de suspensidon son metil celulosa y acidos poli acrilicos. (Smith (10] ademas de estos lista
alcohol polivinilico, poliestireno sulfonado y polivinil pirolidona). Su concentracién en la suspension
esta entre 0.01 y 0.5 por ciento del monémero cargado. Los agentes estabilizantes son a menudo
inorganicos insolubles tales como carbonato de calcio, fosfatos de calcio o arcilla bentonita.

(Smith {10] ademas lista sulfato de bano, oxafato de calcio e hidréxido de aluminio). Estas estan
presentes en cantidades mas pequefas. Estos estan presentes en cantidades méas pequerias gue los
agentes de suspension. Los iniciadores son normaimente peroxidos. Los mas comunes son
benzollos, diacetilos, lauroilos, caprollos y ter-butilos. Su concentracion varia de 0.1 a 0.5 por ciento
del mondémero cargado. La relacién a medio dispersante esta entre 10 y 40 porciento. Las partes por
cada 100 partes de mondmero que son tipicas estan dadas en la tabla 1 junto con la temperatura y el
ciclo de reaccién. Anderson [11] establece los tiempos de reaccién los cuales varian de 6 a 20 horas
dependiendo del producto deseado.

Obviamente mas de una receta o formula es exifosa. Ninguno revelara sus condiciones de mezcla o

de reaccion. Por esta razén es que para este caso de estudio se tomd un compromisc entre fas dos
mezclas de |a tabla 1.
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Tabla 1. Formulaciones tipicas usadas para el proceso en suspension de poliestireno por lotes.

Partes

Smith? Church®
Estireno 100 100
Agua 400 68
Fosfato de calcio 0.2
Fosfato tricalcico 0.77
Metil celuiosa 0.5
Dodecilbencensulfonato de 0.00256
sodio
Perbxido de diacetilo 0.3
Perdxido de benzoilo 0.204
Temperatura de reaccion (°F) 194° 190-200°
Ciclo de reaccion (horas) 6.5 3-4

®W. M. Smith, Manufacture of plastics, Reihold, New York 1964, p.410.
® 3. M. Church, Suspension polymerization, Chemical Engineering, Aug. 1, 1966, p.79.

2.3 Agentes de suspension.

Este proceso requiere de fosfato tricalcico y para mantenerlas a un determinado tamafo se usa como
agente estabilizante el dodecilbencensulfonato de sodio.

2.4 Iniciadores para polimerizacion.
Los iniciadores que se emplean en general para iniciar la polimerizacion, son principalmente los

peroxidos, los cuales pueden ser: benzolilos, diacetilo, laurollo, caproilo, y peroxidos de terbutilo.

Para este proceso en particular se emplea el peréxido de benzoilo (BPO].
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2.5 Propiedades fisicas.

Las propiedades fisicas de los polimeros tales como la porosidad, densidad y peso molecular
dependen de muchos factores tales como: la composicién del sisterna de suspension, del tipo y
cantidad de agentes estabilizantes, el grado de agitacion, la relacibn del monémero al medio de
suspension, el tipo y calidad de! iniciador, temperatura, presion y presencia de impurezas.

La cantidad necesana del iniciador depende de la reactividad del monbémero y del grado de
polmerizacion deseado.

2.6 Temperatura y velocidad de reaccion.

En la mayorfa de las reacciones de polimerizacién fa temperatura es ta variable mas critica a ser
controlada. E! grado de polimerizacibn es una funcién directa de la temperatura asi como la
configuracién o estructura del polimero. Si la temperatura es demasiado alta, se tiene un polimero de
bajo peso molecular y como consecuencia un poliestireno de baja calidad.

En este proceso, la reaccion se lleva a cabo a una temperatura de 194 °F.

Esta polimerizacién es por adicion, fa cual consta de tres etapas las cuales son, iniciacién,
propagacion y terminacién. En la etapa de iniciacidn cuando se generan radicales libres en presencia
de de un monomero vinllico, el radical se adiciona al doble enlace con la produccién de otro radical:
en la etapa de propagaciéon, la cadena radical formada en la etapa de iniciacién, es capaz de
adicionar mon¢meros sucesivos para propagar dicha cadena. Por ultimo en la etapa de terminacién,
la propagacion podria continuar hasta que el suminisiro de mon6émero se agotase. La etapa de
terminacién puede tener lugar de dos formas combinacion o acoplamiento & desproporcion. Dado
que eslructura del estireno no presenta impedimento estérico, se tiene una cadena polimérica de
gran tamahno, por lo que el grado de polimerizacién es grande [12].

2.7 Descripcidn de los diagramas de bloques de proceso de produccién de poliestireno
de propésitos generales, medlo impacto y alto impacto.

Los diagramas de bloques de proceso muestran la relacidn de materias primas regueridas para
producir una libra de poliestireno. También se muestran los tiempos.de carga y descarga asl como la
temperatura de polimerizacidn. Toda esta informacién se da en las figuras 1,2 y 3 respectivamente

(1.

20



CAPITULO 2

INGENIERIA CONCEPTUAL

Figura 1. Diagrama de bloques de proceso para obtener poliestireno de propdsitos generales (1].
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Figura 2. Diagrama de bloques de proceso para obtener poliestireno de medio impacto (1)
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Figura 3. Diagrama de bloques de proceso para obtener poliestireno de alto impacto [1].
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De los diagramas anteriores se puede observar que Unicamente se maodifican las proporciones de
estireno y pofibutadieno que se alimentan al reactor, cuando se producen poliestirenc de propdsitos
generales, medio impacto y alto impacto, asi como los tiempos de reaccién para cada uno de ellos.
Para la produccion de poliestireno de medio y allo impacto, se usa hule (polibutadieno), en la
polimerizacion de estireno, para formar una dispersion de hule (capturado en poliestireno) en una
malriz de poliestireno, Estas particulas de hule, responsables de la resistencia al impaclo, son las
que absorben energia ai golpear el material.

Los balances unitarios, después del reactor, son idénticos para cada uno de los tipos de poliestireno
mencionados anteriormente.

La seccion del proceso por lotes incluye la preparacién de los aditivos y la carga al reactor. La
descarga del reactor necesita pasar por una etapa de lavado con acido clorhidrico y posteriormente
de la remocién de agua empteando una centrifuga.

Para lograr las especificaciones del extrusor. en cuanto a agua se refiere, es necesano alimentar ia
descarga de la centrifuga a un secador con aire.

El efluente del secador se alimenta al extrusor el cual, ademas de generar los “fideos” y enfriarlos
con agua desionizada, los alimenta a la cortadora para dar el tamaro de particula especificada.

El producto se envia a los sistemas de empacado para su almacenamiento posterior.

A continuacion se muestra la descripcién det proceso para la produccion de poliestireno de

propositos generales, medio impacto y alto impacto.

2.8 Descripcion del proceso actual.

El proceso consiste en fa produccidn de 3 tipos de poliestireno, a partir de estireno, poliestireno de
propésitos generales (P.E.P.G.), poliestireno de mediano impacto (P.E.M.l.), y poliestireno de alto
impacto (P.E.A.l), agua desmineralizada (que funciona como el medio de suspensién), asi como
agentes quimicos estabilizantes como el fosfato tricélcico, y dodecilbencensulfonato de sogdio, un
iniciador en este caso peroxido de benzoilo, asi como acido clorhidrico para la neutralizacién de
fosfatos y polibutadieno para la produccién de poliestirenc de mediano y alto impacto en diferentes
proporciones.

El estireno es recibido en barco y es descargado al tanque de almacenamiento D-101 mediante las
bombas de descarga P-101 y P-102. La salida del tanque D-101 es de tres corrientes y cada una de
ellas se describe a continuacion.
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La primera corriente mediante la bomba de descarga P-105, fransporta el estireno al tanque
mezclador de aditivos D-201 desde el tanque de almacenamiento de estireno D-101, en donde se
mezcla con los aditivos que son transportados desde el almacen con el montacargas Tr-604.

En el tanque D-201 el agitador Ag-201 mezcla el estireno con los aditivos (fosfato tricalcico,
dodecilbencensulfonato de sodio y peréxido de benzoilo), y una vez lograda una mezcla homogénea
se descarga a cualquiera de los tres reactores de polimerizacién R-301, R-302 y R-303, dependiendo
de cual de los tres lipos de polimeros se estén produciendo.

La segunda corriente de estireno es transportada por las bombas de descarga P-103 y P-104 desde
el tangue de almacenamiento de estireno D-101 a cualquiera de los tres reactores de polimerizacién
R-301, R-302 o R-303, después de pasar a través del intercambiador de calor de estireno E-201,
donde se incrementa la temperatura desde 77 °F hasta 194 °F; la fransferencia de cator se realiza
por medio de vapor de baja presion.

La tercera corriente de estireno mediante la bomba P-108, fransporta estireno al tanque disolvente de
polibutadieno D-203 (Unicamente cuando se produce poliestireno de medio 6 alto impacto). La
descarga de este, se manda a los reactores de polimerizaciéon R-302 6 R-303.

El agua que se emplea para la reaccion proviene de los enfriadores con agua D-501 a D-509 y es
enviada mediante ias bombas P-201 a P-210 a los tanques D-205 y D-206 en donde se precalienta
por contacto directo con vapor para posteriormente alimentarse a los reactores R-301, R-302 y R-
303.

El agua desionizada se obtiene empleando una planta desmineralizadora, la cual no sera descrita por
estar fuera de los limiles de bateria.

Los tres reactores R-301, R-302 y R-303 cuentan con una chaqueta, por donde se hace circular
vapor o agua de enfriamiento, para controlar la temperatura de reaccion, una vez iniciada ésta. Una.
vez terminada la reaccion, (a carga pasa inmediatamente a los tanques de lavado D-301 D-302 y D-
303, empleando para mezclar los agitadores Ag-309, Ag-310 y Ag-311, respectivamente. A estos
mismos tanques se alimenta el acido clorhidrico. mediante las bombas P-414 y P-415 desde el
tanque de almacenamiento de &cido clorhidrico D-401 a los fangues de lavado mencionados.
También a estos tanques se alimenta agua desmineralizada mediante fas bombas P-312, P-313y P-
314.

El acido clorhidrico se carga al tanque de almacenamiento D-401, mediante las bomba P-412 y P-
413.
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De los tanques de lavado D-301, D-302 y D-303 el potiestireno se bombea a las centrifugas S401 y
$-402 mediante las bombas P401, P-402 y P403; a dicha centrifuga también se le suministra agua
desionizada mediante las bombas P-406, P-407 y P-408.

De las centrifugas S-401 y S-402 salsn dos corrientes, una de ellas lleva poliestireno, estireno que no
reacciond, agua y miscelaneos; todo ésto es mandado a un sistema de tratamiento de agua residual.
La olra corriente transporta el producto principal el cual es enviado a los secadores rotatorios Dr-401
6 Dr402. También ingresa una corriente de aire caliente a 300 °F, después de pasar por el
intercambiador de calor E-401 6 E-402.

Del secador salen dos corrientes, una de aire que arastra el agua y una pequeiia porcion de
poliestireno, y la otra que transporta poliestireno que pasa por las valvulas rotatorlas RV-501 a RV-
902.

La corriente de aire que sale del secador, se alimenta a los filtros Fi-403 y Fi-404 y la descarga de
éstos se envia al lavador de aire mediante los ventiladores B-401, B-402 y B-403.

La corriente de producto principal que sale del secador es transportada mediante un sisterna
neumatico hacia los ciclones CY-501 a CY-509, para circular posteriormente, a través de las valvulas
rotatorias RV-503 a RV-511, hacia los tanques D-510 a D-518, los cuales alimentan hacia los
extrusores Ext-501 a Ext-509.

El aire del sistema neumatico sale por la parte superior de los ciclones CY-501 a CY-509, mediante
los ventiladores de. tiro inducido B-501 y B-502, después de pasar por los filtros Fi-503 y Fi-504.

El poliestireno que sale de los extrusores Ext-501 a Ext-509 pasa a los enfriadores con agua D-501 a
D-502 y posteriormente es enviado a las cortadoras Cu-501 a Cu-509, respectivamente.

Una vez cortado el poliestireno, se envia a los tanques de almacenamiento D-519 a D-527, para
enviarse posteriormente mediante el sistema de transporte neumatico hacia los tanques de
almacenamiento 0-636 y D-637, la descarga de éstos se regula con la vaivula rotatoria RV-601.
Para transportar el poliestireno se hace pasar una corriente de aire mediante los ventifadores B-601 y
B-602, los cuales arrastraran el producto hasta los tanques de almacenamiento para prueba D-620 a
D-624 mediante el transportador de tornillo CV-604.

De los tangues de almacenamiento para prueba D-620 a D-624 sale el poliestireno pasando por la
valvula rotatoria RV-613, para ser conducido por aire mediante los ventiladores de tiro inducido B-603
y B-604 a los tanques de almacenamiento D-634 y D-635. El aire que sate de estos tanques se envia
al filtro Fi-605.

El poliestireno sale de los tanques de almacenamiento D-634 y D-635, pasando por las valvulas
rotalorias RV-602, y por los transportadores de tornillo CV-605 y CV-606, para ser llevado a los
tangques de almacenamiento del producto a granel, D-601 a D-610.
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De los tanques de almacenamiento D-601 a D-610, el poliestireno sale pasando por la valvula RV-
603 hasta llegar al sistema neumético. El poliestireno es transportado por aire mediante los
ventiladores de tiro forzado B-605 y B-606 hacia los tanques de almacenamiento D-625, D-626, D-
627, D-628, D-629 y D-630.

De los tanques de almacenamiento D-625 y D-626 sale poliestireno, para ser enviado al tanque de
almacenamiento D-611, para luego pasar a la unidad automatica de embolsado Bg-601.

El contenido de los tanques D-627 y D-630, sale para ser enviado al tanque de almacenamiento D-
612, para después mandarse a la estacion de llenado de tanques receptores de producto terminado.
De los tanques de almacenamiento D-628 y D-629, sale poliestireno para enviarse al tanque de
almacenamiento D-613. El contenido de este tanque se manda a la estacién de llenado de cajas Cr-
601

Todo el poliestireno contenido en la unidad automatica de embolsado Bg-601, en la estacion de
llenado de tanques Dm-601 y en la estacién de llenado de cajas Cr-601, después de ser pesado en
las basculas W-601 y W-602, se envia al aimacén mediante el montacargas Tr-605.

Por ultimo, el poliestireno restante se envia a los tanques D-632 y D-614 para cargar los carros de

ferrocaril con el producto a granel. Para cargar los camiones con el mismo producto se emplean los
tanques D-633 y D-619.

La secuencia del proceso puede ser que no sea la mas adecuada, sin embargo se describe

como se muestra en el capitulo 4 “Process design and safety” [1].

A continuacion en los puntos 2.9 y 2.10 se mencionan algunos aspectos de este proceso importantes
necesarios para un mejor entendimiento de este proceso [1].

2,9 Preparacion de la alimentacion.

Para reducir el ciclo de los reactores el estireno y el agua se precalientan. Las temperaturas de las
corrientes de entrada se fijan con el fin de obtener la temperalura de reaccion deseada.

El agua que entra al reactor se precalienta a 95 °C . Esto se hace mezclando vapor y agua
directamente. Esto es conocido como sparging ya que no hay una barmrera entre los dos fluidos, es la
manera mas efectiva y directa para transferir. El agua que entran a los reactores y a las calderas
vienen de la misma fuente, puesto que sus costos y su pureza son similares.
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La masa de estireno se calienta a 85 °C antes de ser cargado. Esto se hace en un intercambiador de
calor de doble tubo el cual esta arriba del reactor. Para que no haya polimerizacién en el reactor o en

las tuberias del sistema, no hay obstrucciones entre este intercambiador de calor y los reactores.

El iniciador, el polibutadieno. el estabilizador y el agente de suspension se premezclan en estireno y

se descargan por gravedad dentro de los reactores. Esta mezcia no se calienta ya que podria
polimerizar.

2.10 Reactor y areas de lavado.

La clave para una exitosa produccién de poliestireno es la reaccion. La relacion de materiales a ser
usados se tomaron de la literatura , de la tabla 1.

Se asume que el 99.8 por ciento del estireno reacciona, esto puede ser llevado a cabo usando un
promedio de fas temperaturas y ciclos dados en la tabla 1.

El agua que se usa para remover el agente de suspension y estabilizante. Una busqueda en la
literatura no revela la cantidad de agua que debe ser adicionada al lavador. Para determinar la
cantidad de agua se debe de realizar una prueba en un laboratorio. Mientras tanio se asume que 2
libras de agua deben se afadidas por cada libra de producto. (Esto es la misma cantidad que se
anade al reactor). Se adiciona suficiente 4cido clorhidrico para reaccionar con el fosfato tricaicico y
hacer un producto soluble. Este acido reaccionard con cualquier psroxido remanente. Sin embargo
casi todo el perdxido reaccionara o se descompondra, ya que su tiempo de vida media es de 2.1 hr a
85 °C [13].

El lavado podria hacerse en el reactor o en tanques separados. En el esquema propuesto se hace en
tanques separados. Estos tanques de lavado también suministran la alimentacion al sistema de
purificacion continuo. Un sistema de purificacién continuo es usado porque normalmente es mas
barato que un proceso por lotes.
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2,11 Lista de equipo de la planta productora de poliestireno por lotes.

A continuacién se muestra la lista de equipo de la planta de poliestireno.

CLAVE

DE EQUIPO
Ag-201

Ag-203

Ag-301 a Ag-303

Ag-308 a Ag-311

BD-101

Bg-601

B401 a B403
B-501 & B-502
B-601 & B-602
B-603 & B-604
B-605 & B-606
Cu-201

Cu-501 a Cu-509
Cv-601

Cv-602

CV-603

CV-604

CV-605 & CV-608
CV-607

CY-501 a2 CY-508
Cr-601

D-101a D-103

D-201
D-203

CANTIDAD
DE EQUIPO
1
1
3

Y

- O 2NN NN W=

W = P = N | A

-

DESCRIPCION DE EQUIPO

Agitador para el tangque D-201, acero inoxidable, < 1 hp.
Agitador para el tanque D-203 acero inoxidable, < 1 hp.
Agitadores para los reactores R-301, R-302 y R-303, 230 hp
Tipo ancla, 40 rpm, de acero inoxidable.

Agitadores para los tanques de lavado D-301, D-302 y D-303.
Tipo hélice, 100 hp, hecho de acero inoxidable.

Barcaza de 215 ft de longitud, 20 pies de ancho.

Unidad automatica de empacado, 9 bolsas/min.

Soplador, 8HP=20.

Soptador, BHP=8.4.

Soplador, BHP=15.

Soplador, BHP=40.

Soplador, BHP=125.

Cortador de polibutadiero 4,000 lo/hr.

Cuchillo cortador de precision, 2 ft de filo, 60 hp.
Transportador para tanques, 30 ft longitud, 20 in. ancho.
Transportador para cajas, 30 ft longitud, 40 in. ancho.
Sistema de transportacidén neumatico. 2000 ft.

Transportador de tomillo, L=70 ft, D=10 in., 18,050 Ib/hr, 2 hp.
Transportador de tornillo, L=60 ft, D=12 in., 36,000 Ib/hr, 3 hp.
Transportador de tornillo, L=150 ft, D=12 in., 36,000 Ib/hr, 6 hp.
Separador ciclénico, capacidad 706 ft>/min.

Estacion de llenado de cajas.

Tangue de almacenamiento de eslireno de 429,000 gal.
D=45ft, L=36 ft. de acero cubierto con epodxido.

Tanque mezclador de aditivos, de 250 gal. de acero inoxidable.

Tanque disolvente de hule, enchaquetado, hecho de acero

inoxidable 3,300 gal. D=6.5 ft y L=13 ft
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D-301 a D-303

D-401

Dr-401 y Dr-402
D-501 a D-509
D-510a2 D-518

D-518 a D-527

D-620 a D-624
D-601 2 D-610

D-611
D-612
D-613

D-614 a D-619
D-801
D-205 & D-206

D-305

D-701

D-702

D-703

Dm-601

D-625 a D-637
E-201 a E-203

E-401 & E-402

Ext-501 a Ext-509
Fi-401 y Fi-402

Tanque de lavado, aislado, V=41,000 gal,. D=15 ft, L=30 fi
de acero inoxidable.

Tanque de almacenamiento de HCI, D=11.5 ft, L=23 f,

de acero inoxidable.

Secador de acero al carbbn, aislado, D=6.5 ft, L=38 ft
Bano de agua L=5 ft, H=2 ft, A=2 ft, de aluminio.

Almacén para la alimentacion al extrusor, D=4.5 ft, L=9 ft,
de aluminio.

Recipiente de almacenamiento de proceso, D=2.8 fi, L=5.6 ft,
de aluminio.

Almacén para pruebas, D=11.5 ft, L=26 f{, de aluminio.
Almacén del producto a granel, saltador cénico, D=27 ft,
L=41 ft, de aluminio.

Almacén para empacado, D=8.5 ft, L=17 ft, de aluminio.
Almacén para tanques, D=8.5 ft, L=8.5 ft, de aluminio.
Tanque de almacenamiento para alimentar la empacadora
de cajas, D=8.5 ft, L=8.5 ft, de aluminio.

Almacén de buttos para embarque, D=11.5 ft, L=65 ft, aluminio
Tanque de purga 21,700 gal, de acero al carbdn.

Tanque de almacenamiento de agua caliente D=11.5 ft,
L=18 ft, de aluminio.

Tanque de agua de lavado; D=11.5ft, L=18.75 ft,
V=14,600 gal; de aluminio.

Tanque de agua desionizada, D=L=38 ft, de aluminio.
Tanque de agua de emergencia, de acero.D=1=40 ft.
Tanque de agua de enfriamiento, de acero. D=L=25 ft.
Estacién de llenado de recipientes.

Tanque receptar, D=5 ft, L=8 ft, de acero al carbdn..
Cambiador de calor de tubos, de acero inoxidable.

P=200 psig. area=287 ft,

Cambiador de calor de aire, de acero al carbén.

P=200 psig, area=2810 ft’.

Extrusor D=8 in. L=16 ft, 225 hp, de acero inoxidable.
Filtro de aire, 3.600 in2.
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Fi-403 y Fi-404
Fi-501 & Fi-502

Fi-503 & Fi-504

Fi-601

FI1-602
Fi-603
Fi-604

Fi-605

Fi-606

P-101 & P-102
P-103 & P-104
P-105 & P-106
P-201 a P-210
P-312 aP-314
P-315 & P-316
P-401 a P-403

P-406 a P-408
P-409 a P-411
P-412 & P-413
P-414 & P-415
R-301 a R-303

RV-601
RV-602

RV-501 a RV-511

S-401y $-402

VI-601 a VI-633

W-601
W-602

= N NN

-

N NN =

W o W W

Filtro bolsa, 6,000 ft* para procesar 8,100 ft*/min.
Filtro de aire de 400 in’,

Filtro Bolsa, 450 ft?, capacidad 706 ft*/min.

Filtro de aire, con un area de 800 in®.

Filtro de aire, con un area de 1,200 in%
Filtro de aire, con un area de 2,400in.
Filtro Bolsa, 900 ft?, capacidad 1,375 ft*/min.

Filtro Bolsa, 1,800 ft%, capacidad 1,800 f{*/min.

Filtro Bolsa, 3,600 ft%, capacidad 3,600 ft*/min.

Bomba centrifuga, de acero ductil. BHP=38, 1,200 gai/min.
Bomba centrifuga, de acero dactil. BHP=13, 300 gal/min.
Bomba centrifuga, de acero ddctil. BHP=2.4, 50 gai/min.
Bomba centrifuga, de acero ductil. BHP=5.4, 100 gal/min.
Bomba centrifuga, de acero dictil. BHP=15, 800 gal/min.
Bomba centrifuga, de acero ductil.BHP=4, 140 gal/min.
Bomba centrifuga, de acero ddctil.BHP=2, 100 gal/min.
Requiere de un motor de vslocidad variable.

Bomba centrifuga, de acero dictil.BHP=1, 22gal/min.
Bomba centrifuga, de acero ductil. BHP=0.45, 22 gal/min.
Bomba cenfrifuga, de acero ddctil.BHP=2.4, 133 gal/min.
Bomba centrifuga, de acero dictil.BHP=0.17, 4.3 ga¥/min.
Reactor, enchaquetado, V=27,000 gal, D=13.3 ft, L=26.6 ft, de
acero inoxidable.

Valvula rotatoria de 12 pulgadas, de acero inoxidable.
Valvula rotatoria de 15 pulgadas, de acero inoxidable.
Valvula rotatona de 10 pulgadas, de acero inoxidable.
Centrifuga de transportador helicoidal, didmetro de taza =32
pulgadas, motor de 60 hp.

Alimentador vibratorio de sélidos a tanques de almacenamiento.
Bascula para recipientes.

Bascula para cajas.

NOTA: Las siguientes bombas son de relevo P-104, P-202, P-314, P-316, P-403, P-408, P-411, P-413

y P-415.
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2.12 Descripcién de 1a planta productora de poliestireno por lotes.

La ptanta productora de poliestireno tiene una capacidad de produccién de 150,000,000 libras de
poliestireno al afo de las cuales el 60 % es de poliestireno de propositos generales, 20 % es de
medio impacto y 20 % es de alto impacto [1].

Los diagramas de bloques del proceso se muestran en las figuras 1, 2 y 3, los cuales nos indican la
secuencia de transformacién de las materias primas hasta el producto terminado, para la produccion
de poliestireno de propositos generales, medio impaclo y alto impacto. Es importante sefalar que la
diferencia en el proceso para cada fipo de poliestireno se da Unicamente en la cantidad de estireno,
la cantidad de polibutadieno y al tiempo de reaccién.

Con base en esta informacién se tiene el diagrama de flujo de proceso para cada una de las
secciones de la planta de poliestireno desde el suministro de materia primas hasta la salida del
producto. El diagrama de flujo de proceso se muestra al final de este capitulo “Diagrama 1. Diagrama
de flujo de proceso de la planta produciora de poliestireno, con capacidad de 150,000,000.00 Ib/afio”.

En el presente trabajo se parte de esta informacion para llevar a cabo los caiculos de la nueva
capacidad de produccién.
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2.13 Calculos de la nueva capacidad de produccion de poliestireno.

El incremento propuesto en la nueva produccién de poliestireno, con respecto a la capacidad aclual

de produccion, es de 22.22 % para los tres tipos de poliestirenc.

b P. ib P.E.P
150,000,000 b——;-E «0.6 = 90,000,000 2" EP-C
ano ano
90.000.000 2 P-E-P-C. CbeeG
di he o0 - =18,050.54 —
3esﬁ 24 0.6 x 0.94863 hr
aho dia

Considerando el incremento del 22.22% se tiene una nueva capacidad de produccién la cual se

calcula a confinuacion;

90.000.000°2 " EFC- 4 2202 - 109,998 000 PEPG
ano dno
109.998.000'° P"%'P'—G' b PEPG
—— - ano = 2206137 — =
365222 L 24" 0.6 x0.94863 hr
ano dia

Para el caso de poliestireno de medio impacto y de aito impacto se hace de la misma manera, los
resultados se muestran a continuacion:
Para el caso de poliestireno de medio impacto, la capacidad de produccién es ia siguiente:

150,000,000 "E- + 0.2 = 30,000,000 "2 P-EM-I
2no ano
30,000,000 PP -E-M-I- A
Gos R ano -=18,050.54 —— "
365225 . 24 MM L 0.2x0.04863 hr
ano dia
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IbP.E.M.1. b P.E.M.L

30.000.000— "« 1.2222 = 36.666.000 -
ano ano
35665000M b P.EMI
g . ano =2206137 ———
3652125 24 " L 0.2x0.94863 he
ano dia

Para el caso de poliestireno de alto impacto la capacidad de produccién es la siguiente:

150.000,000'2.F-E- 0.2 230,000,000 2. F-EAL
ano ano
30.000,000 " F-EAL bPEA|
dias h 0o =18.080.54 ——
36552% 4 24 T L 0.2x0.94863 '
afho dia
30,000,000 2PEAL 4 2295 _ 36,666,000 ° T EAL
afo ano
36,666,000 2L EA L bPEAL
e _af ~2.061.37 -
365222 04 L 0.2x0.94863 hr
ano dia

Tabla 2. Resultados de fa nueva capacidad de produccion de poliestireno (Ib/afio).

P.E.P.C. P.E.M.1. P.EA.L
Capacidad de produccion actual 90,000,000 30,000,000 30,000,000
Incremento a la capacidad actual | 19,998,000 6,666,000 6.666.000
Nueva capacidad de produccion 108,998,000 36,666,000 36,666,000
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CAPITULO 3 INGENIERIA BASICA

3.1 Ingenieria basica del proceso de produccion de poliestireno.

Con base en la informacion dada del capitulo 2 se procede a generar el balance de materia y el
diagrama de flujo de proceso de produccion de poliestireno, considerando ya la nueva capacidad de
produccion, en el que se muestran todos los equipos dentro de los limites de bateria, asi como la
recepcion de las materias primas hasta el empacado final del producto. El diagrama de flujo de
proceso se muestra en la parte final de este capitulo.

Con base en el diagrama de flujo de proceso de produccién de poliestireno por lotes y a la
descripcién de este proceso, se procede a desarrollar la ingenieria basica. Con el propdsito de
comprender mejor la descripcidn del proceso, a continuacion se presenta la nomenclatura usada
para identificar los equipos que integran el proceso.

Para el desarrollo del presente capitulo se tomo como base, informacién del capitulo 5 “Equipment
List” y “Energy and utility balances and personnel needs” [1].

Tabla 3. Simbologia empleada en el diagrama de flujo de proceso (DFP) [1].

Nomenclatura del diagrama de Significado de la nomenclatura
flujo de proceso (DFP) del diagrama de flujo de proceso (DFP)
Ag Agitador
ATM Atmésfera
B _ Ventilador
Bg Empacador de bolsas
CY Ciclén
Cr Estacion de llenado de tanques
Cu Cortador
AE Agua de enfriamiento
AD Agua desionizada
D Tanque
Dr Secador
'Dm Estacion de llenado de recipientes
E Intercambiador de calor
Ext Extrusor
Fi Filtro
P Bomba
'R Reactor
RV Valvula Rotatoria
'S Separador (centrifuga en este caso)
Vap Vapor saturado
Tr Montacargas
Ar Agua de desecho
1STA Sistema de tratamiento de agua
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CAPITULO 3 INGENIERIA BASICA

Tabla 4 Claves para las areas [1].

Clave |Area
100 Recepcion y materias primas
200 Preparacion de la alimentacion
300 Reactores
400 Purificacion del producto
500 Producto terminado
600 Almacenamiento y tuberia
700 Servicios
1800 Miscelaneos

3.2 Descripcion del proceso de la planta de poliestireno con la nueva capacidad de
produccion.

El proceso consiste en la produccion de 3 tipos de poliestireno, a partir de estireno: poliestireno de
propoésitos generales (P.E.P.G.), poliestireno de mediano impacto (P.E.M.l.) y poliestireno de alto
impacto (P.E.A.l), usando ademas del monémero y el polibutadieno, agua desmineralizada (que
funciona como el medio de suspension), asi como agentes quimicos estabilizantes como el fosfato
tricalcico, y dodecilbencensulfonato de sodio, un iniciador en este caso peréxido de benzoilo, asi
como acido clorhidrico para la neutralizacion de fosfatos y polibutadieno para la produccion de
poliestireno de mediano y alto impacto en diferentes proporciones.

El estireno es recibido en barco y es descargado al tanque de almacenamiento D-101 mediante las
bombas de descarga P-101 y P-102. La salida del tanque D-101 es de tres corrientes y cada una de
ellas se describe a continuacion.

La primera corriente mediante la bomba de descarga P-105, transporta el estireno al tanque
mezclador de aditivos D-201 desde el tanque de almacenamiento de estireno D-101, en donde se
mezcla con los aditivos que son transportados desde el almacén con el montacargas Tr-604.

En el tanque D-201 el agitador Ag-201 mezcla el estireno con los aditivos (fosfato tricalcico,
dodecilbencensulfonato de sodio y perdxido de benzoilo), y una vez lograda una mezcla homogénea
se descarga a cualquiera de los seis reactores de polimerizacion R-301, R-301A, R-302, R-302A, R-
303, R-303A, dependiendo de cual de los tres tipos de polimeros se estén produciendo.

La segunda corriente de estireno es transportada por las bombas P-103 y P-104 (Relevo) desde el
tanque de almacenamiento de estireno D-101 a cualquiera de los reactores de polimerizacion,
después de pasar a través de los intercambiadores de calor de estireno E-201, donde se incrementa

la temperatura desde 77 °F hasta 194 °F. La transferencia de calor se realiza por medio de vapor de
baja presion.
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La tercera corriente de estireno mediante la bomba P-106, transporta estireno al tanque disolvente de
polibutadieno D-203 (Unicamente cuando se produce poliestireno de medio ¢ alto impacto). La

descarga de este, se manda a los reactores de polimerizacién R-302, R-302A, R-303, 6 R-303A.

El agua que se emplea para la reaccion proviene de los enfriadores con agua D-501 a D-509 y es
enviada mediante las bombas P-201 a P-210 a los tanques D-205 y D-206 en donde se precalienta
por contacto directo con vapor para posteriormente alimentarse a los reactores R-301, R-301A, R-
302, R-302A, R-303 6 R-303A.

El agua desionizada se obtiene empleando una planta desmineralizadora, la cual no sera descrita en
esta seccion por estar fuera de los limites de bateria.

Los seis reactores R-301, R-301A, R-302, R-302A, R-303 y R-303A cuentan con una chaqueta, por
donde se hace circular vapor o agua de enfriamiento, para controlar la temperatura de reaccion, una
vez iniciada ésta. Una vez terminada la reaccién la carga pasa inmediatamente a los tanques de
lavado D-301, D-302 y D-303, empleando para mezclar los agitadores Ag-309, Ag-310 y Ag-311,
respectivamente. A estos mismos tanques se alimenta el &cido clorhidrico, mediante las bombas P-
414 y P-415 (Relevo) desde el tanque de almacenamiento de acido clorhidrico D-401 a los tanques
de lavado mencionados. También a estos tanques se alimenta agua desmineralizada mediante las
bombas P-312, P-313 y P-314 (Relevo). '

El acido clorhidrico se carga al tanque de almacenamiento D-401, mediante las bomba P-412 y P-
413 (Relevo).

De los tanques de lavado D-301, D-302 y D-303 el poliestireno se bombea a las centrifugas S-401 y
S-402 mediante las bombas P-401, P-402, P-403 y P-404 (Relevo); a dicha centrifuga también se le
suministra agua desionizada mediante las bombas P-406, P-407 y P-408 (Relevo).

De las centrifugas S-401 y S-402 salen dos corrientes, una de ellas lleva poliestireno, estireno que no
reacciong, agua y miscelaneos; todo ésto es mandado a un sistema de tratamiento de agua residual.
La otra corriente transporta el producto principal, el cual es enviado a los secadores rotatorios Dr-
401, Dr-403 y Dr-402 (Relevo). También ingresa una corriente de aire caliente a 300 °F, después de
pasar por los intercambiadores de calor de aire E-401,E-403 y E-402 (Relevo).

De los secadores salen dos corrientes, una de aire que arrastra el agua y una pequefia porcidon de
poliestireno, y la otra que transporta poliestireno que pasa por las valvulas rotatorias RV-501 a RV-
502.

La corriente de aire que sale del secador, se alimenta a los filtros Fi-403 y Fi-404 y la descarga de

éstos se envia al lavador de aire mediante los ventiladores B-401, B-402 y B-403.
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La corriente de producto principal que sale del secador es transportada mediante un sistema
neumatico hacia los ciclones CY-501 a CY-509, para circular posteriormente, a través de las valvulas
rotatorias RV-503 a RV-511, hacia los tanques D-510 a D-518, los cuales alimentan hacia los
extrusores Ext-501 a Ext-509.

El aire del sistema neumatico sale por la parte superior de los ciclones CY-501 a CY-509, mediante
los ventiladores de tiro inducido B-501 y B-502, después de pasar por los filtros Fi-503 y Fi-504.

El poliestireno que sale de los extrusores Ext-501 a Ext-509 pasa a los enfriadores con agua D-501 a
D-509 y posteriormente es enviado a las cortadoras Cu-501 a Cu-509, respectivamente.

Una vez cortado el poliestireno, se envia a los tanques de almacenamiento D-519 a D-527, para
enviarse posteriormente mediante el sistema de transporte neuméatico hacia los tanques de
almacenamiento D-636 y D-637; la descarga de éstos se regula con la valvula rotatoria RV-601.
Para transportar el poliestireno se hace pasar una corriente de aire mediante los ventiladores B-601 y
B-602, los cuales arrastraran el producto hasta los tanques de almacenamiento para prueba D-620 a
D-624, mediante el transportador de tornillo CV-604.

De los tanques de almacenamiento para prueba D-620 a D-624 sale el poliestireno pasando por la
valvula rotatoria RV-613, para ser conducido por aire mediante los ventiladores de tiro inducido B-603
y B-604 a los tanques de almacenamiento D-634 y D-635. El aire que sale de estos tanques se envia
al filtro Fi-605.

El poliestireno sale de los tanques de almacenamiento D-634 y D-635, pasando por las valvulas
rotatorias RV-602, y por los transportadores de tornillo CV-605 y CV-606, para ser llevado a los
tanques de almacenamiento del producto a granel D-601 a D-610.

De los tanques de almacenamiento D-601 a D-610, el poliestireno sale pasando por la valvula RV-
603 hasta llegar al sistema neumatico. El poliestireno es transportado por aire mediante los
ventiladores de tiro forzado B-605 y B-606 hacia los tanques de almacenamiento D-625, D-626, D-
627, D-628, D-629 y D-630.

De los tanques de almacenamiento D-625 y D-626 sale poliestireno, para ser enviado al tanque de
almacenamiento D-611, para luego pasar a la unidad automatica de embolsado Bg-601.

El contenido de los tanques D-627 y D-630, sale para ser enviado al tanque de almacenamiento D-
612, para después mandarse a la estacion de llenado de tanques receptores de producto terminado.
De los tanques de almacenamiento D-628 y D-629, sale poliestireno para enviarse al tanque de

almacenamiento D-613. El contenido de este tanque se manda a la estacion de llenado de cajas Cr-
601.
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Todo el poliestireno contenido en la unidad automatica de embolsado Bg-601, en la estacion de
llenado de tanques Dm-601 y en la estacion de llenado de cajas Cr-601, después de ser pesado en
las basculas W-601 y W-602, se envia al almacén mediante el montacargas Tr-605.

Por ultimo, el poliestireno restante se envia a los tanques D-632 y D-614 para cargar los carros de

ferrocarril con el producto a granel. Para cargar los camiones con el mismo producto se emplean los
tanques D-633 y D-619.

3.3 Balance de materia de produccion de poliestireno de propositos generales.

Con base en el incremento deseado del 22.22 % adicional se tiene la nueva produccion de

poliestireno el cual se calcula a continuacién:

150,000,000 22" x 0.6 290,000,000 2 F-EP-C:
ano ano
90,000,000 ~2_ %1 2222 109,998,000 2. E-P-C
ano ano
109,998,000 2 P-EP-G- Cens
dos — _22,061.37 L PEPG.
365 <0 % 24 ' 4 0.6 x0.94863 hr
ano dia

Con base en la nueva produccién de poliestireno por hora, se procede a elaborar el balance de
materia, para ello se requiere de la relacion estequiométrica de materias primas y producto, los

cuales se presentan en el las figuras 1, 2 y 3, presentadas el capitulo 2. Los balances de materia se
muestran a continuacion.
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3.3.1 Entrada al tanque de aditivos D-201.

1.032Ib estireno + 2lbagua + 0.005 Ib fosfato tricalcico + 0.00006 Ib dodecilbencensulfonato +
0.0025Ibperdxido de benzoilo +0.004 Ib Miscelaneos = 3.04356 b mezcla

0.0051b fosfato tricalcico
3.04356 Ibmezcla

x 163,163.88 Ibmezcla = 268.05 Ib fosfato tricalcico

268.05 Ibfosfgtotricélcig_cz _ 1.608.30 Ib fosfato tricalcico
10min hr
601
hr

Q.00006 Ib dodecilbencensulfonato de sodio
3.04356 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla

= 3.22 b dodecilbencensulfonato de sodio

3:22 _Ib dodecilbencensulfonato de sodio _19.32 Ibdodecilbencensulfonato de sodio

10min hr

0.0025 [bperéxido debenzoilo
3.04356 Ibmezcla

x 163,163.88 Ibmezcla = 134.02 Ib perdxido de benzoilo

o%.Ve 1O : _804.12 ibperéxido debenzoilo
10min hr
60 1
hr

2x(268.05 + 3.22 +134.02) = 810.58 Ibde estireno
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10. i Ib esti
810.581b e§tlreno - 18.012.89 F t_estlfgrE
2.7min . hr
60 min
hr
810.58 |bestireno 0.004 Ibmiscelaneos

- — X %x163,163.88 Ibmezcla =
54.514.47 \bestireno + 810.58 |Ibestireno 3.04356 Ibmezcla

=3.14 |bmiscelaneos

3.14 b mlscglaneos 6978 Ibmiscelaneos
2.7min hr
60"

hr

3.3.2 Salida del tanque de aditivos D-201.

268.05 Ibfosfatotricalcico 53610 Ib fosfato tricalcico
0.5hr hr

. 3.22 Ibdodecilbencensulfonato de sodio 644 Ib dodecilbencensulfonato de sodio

0.5 ' hr
492 L ] . 0
804 .12 Ibperdxido de benzoilo _1.608.24 Ib peroxido de benzoilo
0.5hr hr

810.58 Ibestireno :1|621‘16Ibest1reno

0.5hr hr
_3.14|bmisceléneo_s _6 28[9ﬂs_celéneos

0.5hr - hr

3.3.3 Entrada al reactor de polimerizacion R-301/R-301A.

Los flujos de salida del tanque de aditivos, son los mismos que entran al reactor de polimerizacion

mas los flujos de estireno, miscelaneos y agua que se muestran a continuacion.
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1.032 Ibestireno
3.04356 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla — 810.58 Ibestireno = 54,514.47 b estireno

4 - . .
54,514.47 Ip estireno —654.173.64 Ib estireno
5 min hr
60"
hr
2 Ibagua

x163,163.88 Ibmezcla =107,219.10 Ibagua
3.04356 Ibmezcla

7 )
107,219.09 Ibagua _ 214.438.20 Ibagua
0.5 hr hr
54,514 .47 0.004 tbmiscelaneos

X x163,163.88 Ibmezcla = 211.30 Ib miscelaneos
810.58 + 54,514 47  3.04356 \bmezcla

211.30 Ib fnisceléneos 42260 !b_misceléneos
0.5hr hr

3.3.4 Salida del reactor de polimerizacion R-301/R-301A.

1.03 Ibpoliestireno
3.0436 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla = 55,217.11 Ib poliestireno

55,2_1_7.1 1Ibpoliestireno - 110,434.22 Ibpoliestireno
0.5hr hr

0.002 Ibestireno
3.0436 Ibmezcla

x163,163.88 |Ibmezcla = 107.22 Ibestireno

107 ) )
07.221b estireno _o14.44 Ib estireno
0.5hr hr
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2 lbagua
3.0436 Ibmezcla

1 :
07,217.69 Ibagua - 214.435.38 Ibagua
0.5 hr hr

0.0116 Ibmiscelaneos
3.0436 Ibmezcla

621.86lbmiscelaneos Ib miscelaneos

=1,243.73
0.5hr hr

3.3.5 Entrada al tanque de lavado D-301/D-302/D-303.

x163,163.88 Ibmezcla =107,217.69 Ibagua

x163,163.88 Ibmezcla =621.86 ibmiscelaneos

Los flujos de salida del reactor entran al tanque de lavado, mas los flujos de agua y acido clorhidrico

los cuales son los siguientes:

2 Ibagua
3.0436 Ibmezcla

107,217. I
,217.69 'Ibagua ~ 399 569.03 bagua
16.1min hr
60min
hr
0.004 Ibacido

3.0436 Ibmezcia

214.44 b acido Ibacido
———— = 2464.83
5.22min hr
60min
hr

x163,163.88 Ibmezcla =107,217.69 Ibagua

x163,163.88 Ibmezcla = 214 .44 |bacido
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3.3.6 Salida del tanque de lavado D-301/D-302/D-303.

2206137 P PEP.G. 4 g3 bPEP.G. oo 5301 PEPG.
hr Ib P.E.P.G hr
22,061.37 PEEPG. g ggp [P EStireno _ ,, 4, Ib estireno
hr Ib P.E.P.G. hr

2206137 P PEPG. 4 bagua g4 45402942
hr Ib P.EP.G. hr
22,061,37w X0.0156|b miscelaneos _ 344.16 Ib miscelaneos
hr Ib P.E.P.G. hr

3.3.7 Entrada a la centrifuga S-401.

Los flujos de entrada a la centrifuga, son los de salida del tanque de lavado, mas él

siguiente flujo de agua

b P.E.P.G. 1 Ib agua _22.061.37 Ib agua

22.,061.37 x1—
hr Ib P.E.P.G. hr

3.3.8 Salida de la centrifuga S-401 y entrada al secador Dr-401/Dr-403.

La salida de la centrifuga tiene dos derivaciones, una que es la que entra al secador y otra que es el

agua de desecho. A continuacion se muestran las corrientes que salen de la centrifuga para
posteriormente entrar al secador.

2206137 P PEPG. 4 o) DPEPC. o) 502602 PEPC:
hr Ib P.EP.G. hr
PEPG. i .
22,061.37 2 FEPC:  ggoq D.estireno _, b estireno
hr Ib P.E.P.G. hr
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22.061.37 Ib P.E.P.G. ><o‘05Iba¢ -1103.07 Ib agua

hr b P.E.P.G. hr

22 061.37 P PEPG. 1 10040 miscelaneos b miscelaneos

hr b P.E.P.G. hr

El agua de desecho de salida de la centrifuga se muestra a continuacion:

22,061.37 bPEP.G. goPEPG. )61 PEPGC.
hr Ib P.EP.G. hr
2206137 P PEPC 0019 D ESHIENO _ 1 4, [b estireno
hr Ib P.E.P.G. hr
22,061.37 2 P-EP-C. 4 g5 _Tbagua .4 503 710 2002
hr Ib P.E.P.G. hr
2206137 P PEPG. o o455!0 misceléneos ., o Ib miscelaneos
hr Ib P.E.P.G. hr

3.3.9 Salida del secador Dr-401/Dr-403.

Los siguientes flujos son los que salen del secador y entran al extrusor.

2206137 LP-EPG. BPEPG. ,, o . IbPEPG.
hr Ib P.E.P.G. hr
22,061.37 P PEPC. gop3 P 89U _g g, b agua
hr Ib P.E.P.G. hr

El poliestireno que entra al secador contiene una gran cantidad de agua, la cual se remueve, mas
una pequena cantidad de poliestireno.

Los flujos de agua mas poliestireno son los siguientes:
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22.061.37 b P.EP.G. <0.0497 — Ib agua _1.096.45 Ib agua

hr lb P.E.P.G. hr
22,061.37 2 PEPC: (600540015 0 PEPC)_ 44103 PEPGC.

hr Ib P.E.P.G. hr
3.3.10 Entrada al extrusor Ext-501.
22 061.37 bPEPG. .IbP.EPG.  22.061.37 Ib P.E.P.G.

hr Ib P.E.P.G. hr
2206137 LPEPC. 4000312 3GUa g g, lbagua

hr Ib P.E.P.G. hr
3.3.11 Salida del extrusor Ext-501.
2206137 PEPG. IbPEPG. _ 22.061.37 Ib P.E.P.G.

hr Ib P.E.P.G. hr
2206137 2P EPC. 50003123048 _ 45,0 agua

hr b P.E.P.G. hr

3.3.12 Empacado.

Esta es la etapa final del proceso de poliestireno. El flujo de poliestireno que se empaca es el
siguiente:

hr Ib P.E.P.G. hr
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3.4 Balance de materia de produccion de poliestireno de medio impacto.

La nueva produccion de poliestireno de medio impacto es la siguiente:

30,000,000 2 «1.2222 = 36,666,000 2~ E-MI-
ano afio
36.666.000 2 PEM.L. _
0 2706137 ———=
365225, 24 T 4 0.20 x0.94863 hr
afno dia

Con base en la nueva produccion de poliestireno por hora se tiene el balance de materia, el cual se

muestra a continuacion.

3.4.1 Entrada al tanque de aditivos D-201.

0.0051b fosfatotricalcico

x *63,163.88Ibmezcla = 268.05 Ib fosfato tricalcico
3.04356Ibmezcla

2 8.05 | fi
68.05 bfos:fgiotncalm_cg — 1.608.30 Ib_osfatotr_lcalcmo
10m|n hr
60 ™"
hr

0.00006 Ibdodecilbencensulfonato de sodio
3.04356 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla

= 3.22 Ibdodecilbencensulfonato de sodio

§;.’£[p£odecilbencenSL_JIfonato de sodio 1932 Ib dodecnlbencensulfonato de sodio
10m|n - hr
60 m|n_
hr
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0.0025 b peroxido debenzoilo
3.04356 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla =134.02 Ib perobxido de benzoilo

134.02 Ibperoxidodebenzoilo 804 12Ibperc’>xidodebenzoilo
10min a ’ hr
60
hr

2x(268.05 +3.22 + 134.02) = 810.58 Ibde estireno

810. ti | ti
58Ibe§ ireno - 18,012.89 b estireno
2.7min hr
60"
hr
810.58 Ib estireno 0.004 Ibmiscelaneos

X x163,163.88 Ibmezcla =
46,473.05 Ibestireno + 810.58 Ibestireno 3.04356 Ibmezcla

=3.68 Ibmiscelaneos

; i : iscelé
3.68Ib mlso.elaneos _ 8178 Ib—musce aneos
2.7 min hr
601

hr

3.4.2 Salida del tanque de aditivos D-201.

268.05 | L . L
6_ 05 bf_osfgtptncalcuco =536_10|bfosfatotncalmco
0.5hr hr

g2 Ibdnggi_lbencensulfonato de sodio 6.44 Ib dodecilbencensulfonato de sodiq

0.5 hr

804.12 1 OXi il OXi i
1 bpe;o;(n:odebenzo_l_q =1,608.24!bperomdohdebenzono
5hr r
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810. i i

____58 I?_estlreno _1.621.16 Ibestlregg
0.5hr hr

3.68Ibmiscelaneos _736 Ibmiscelaneos
0.5hr o hr

3.4.3 Entrada al tanque disolvente de polibutadieno D-203.

0.05 Ibpolibutadieno
3.04356 Ibmezcla

x 163,163.88 Ibmezcia = 2,680.48 Ib polibutadieno

b
Considerando que el Cu-201 corta a una velocidad de 2,000 R—
r
4 i i
2,680 ?blb[)IF:)I:Jt::?dleno _1.34hr
2,000 poli ieno
hr
2,680.48 Ibpolibutadieno _ 2.000.36 Ibpollbutad|eno_
1.34hr hr
2,680.481bpolibutadieno x 2 230 _ & 355 96 b estireno
Ib polibutadieno
5 ‘ i i
,369 96 b eétlreno _ 22 493.54 Ib estireno
14.30 min hr
60 min
hr

5,360.96 Ibestireno
810.58 Ibestireno

x 3.68lbmiscelaneos = 24.34 Ibmiscelaneos
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24 .34 1bmi : iscelé
[ mlsc§|aneos —102.13 Ib_mlsce aneos
14.30 min hr
60 min
hr

3.4.4 Salida del tanque disolvente de polibutadieno D-203.

2,680.48 Ibpolibutadieno _ 5.360.96 Ib polibutadieno
0.5hr hr
5,360.96 Ibestireno _10.721.92 Ibestireno
0.5hr hr
24 341bmiscelaneos 4868 Ibmiscelaneos
0.5hr hr

3.4.5 Entrada al reactor de polimerizacion R-302/R-302A.

0.86688 Ibestireno
3.04356 Ibmezcla

73.05 1 i i
46,473.05 b.estlreno :128'496.91Ibest|reno
21.7min hr
60min
hr
2 lbagua

x163,163.88 Ibmezcla =107,219.10 Ibagua
3.04356 Ibmezcla

107 :
,219.10 Ibagua — 214.438.20 Ibagua
0.5hr hr

46,473.05Ibestireno
810.58Ibestireno

x163,163.88 Ibmezcla = 46,473.05 Ib estireno

x 3.68 Ibmiscelaneos = 210.99 Ibmiscelaneos

INGENIERIA BASICA
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captulos . INGENIERIABASICA
#
210.99 Ib miscelaneos _ 421.98I_l)mis_<:gljé1ngos

0.5hr hr

3.4.6 Salida del reactor de polimerizacion R-302/R-302A.

1.03 Ibpoliestireno
3.0436 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla = 55,217.11 Ib poliestireno

55,217. iesti iesti
,217.11 Ib polies ireno - 110.434.22 ibpoliestireno
0.5hr hr

0.002 Ibestireno
3.0436 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla =107.22 Ib estireno

107.221bestireno 214 .44 o} estlreno_
0.5hr hr
2 Ibagua

— x163,163.88 Ibmezcla =107,217.69 Ibagua
3.0436 Ibmezcla

107,217.69 |
vlbagua _ ;1443538 72942
0.5 hr hr

0.0116 Ibmiscelaneos
3.0436 Ibmezcla

Ibmiscelé - .
621.86 M _ 1 243,73 Pmiscelaneos

Shr hr

x163,163.88 Ibmezcla =621.86 Ibmiscelaneos
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3.4.7 Entrada al tanque de lavado D-301/D-302/D-303.

Los flujos de salida del reactor entran al tanque de lavado, mas los flujos de agua y acido clorhidrico,
los cuales son los siguientes:

2 Ibagua
3.04366 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla = 107,217.69 Ibagua

107,217.69 !bagua - 399.569.03 Ibagua
16.1 min hr
60min
hr
0.7004 VIb acido

— % 163,163.88 Ibmezcla = 214.44 Ibacido
3.0436 Ibmezcla

214.44 Ibgcndo ~ 2.464.83 Ib_aglc_i(z
5.22min hr
© 60min
hr
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3.5 Balance de materia de produccion de poliestireno de alto impacto.

La produccién anual de poliestireno de alto impacto es de 30,000,000 libras.

La nueva produccién de poliestireno de alto impacto considerando el incremento del 22.22 % es la

siguiente:
30,000,000 @ x 1.2222 = 36,666,000 '—w
ano ano
36,666,ooo'b P.~E.A.I. CpEAl
g . ano =22,061.37 —
3659128 L 24 T 1 0.20x0.94863 hr
ano dia

Con base a la produccion de poliestireno por hora se tiene el balance, el cual se muestra a
continuacion.

3.5.1 Entrada al tanque de aditivos D-201.

0.0051b fosfato tricalcico
3.04356bmezcla

x163,163.88Ibmezcla = 268.05 Ib fosfato tricalcico

268.05 Ibf icalci f icalci
_ 68 Ib osfétotrlca cico :1,608.30|bf08 atotricalcico
10min hr
eo™"
hr

O_.00006 Ib dodecilbencensulfonato de sodio
3.04356 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla

= 3.22 Ibdodecilbencensulfonato de sodio

3.22_|b dodeci@engensulfona_tq de sodio 19.32 Ib dodecilbencensulfonato de sodiq
10min T hr
so ™"
hr
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0.0025 Ibperdxido debenzoilo
3.04356 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla = 134.02 Ib peroxido de benzoilo

134.02 |b peréxido de benzoilo Ibperéxido debenzoilo
. =804.12
10min hr
60
hr

2x (268.05 +3.22+ 134.02) =810.58 Ibdeestireno

810.581b efstlreno - 18.012.89 ib estireno
2.7min hr
60 1
hr
810.58 Ibestireno 0.004 Ibmiscelaneos

X %x163,163.88 Ibmezcla =
35,215.04 Ibestireno +810.58 Ibestireno  3.04356 Ibmezcla

4 .82 Ibmiscelaneos

4.82 Ibmi : i :
mlsc_elaneos 10711 I_E)_mlscelaneos
2.7min hr
601
hr

3.5.2 Salida del tanque de aditivos D-201.

268.05 |bfosfatotricalcico _536.10 Ib fosfatotricalcico

0.5hr hr

3.22 b dodecilbencensulfonato de sodio _6.44 Ib dodecilbencensulfonato de sodio

0.5 hr

8041 . . . ,
4.12 Ibpe;o:ﬁodebenzono ~1608.24 IbperOX|dohdeben20|Io
.Shr r
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810.58 Ibesti i
estireno - 1.621.16 Ibestlrenp_
0.5hr hr

f1.82|bmisceléneos _ 964 I_bmisceléneos

0.5hr ' hr

3.5.3 Entrada al tanque disolvente de polibutadieno D-203.

0.12 Ibpolibutadieno
3.04356 Ibmezcla

x163,163.88 Ib mezcla = 6,433.15 |b polibutadieno

Ib
Considerando que el Cu-201 corta a una velocidad de 2,000 -
r

6,433.15 Ibpolibutadieno

bpolbutadieno > 2"
2,000 polibutadieno
hr
6,433.15 Ibpolibutadieno — 2.004.09 Ib polibutadieno
3.21hr hr

Ib estireno

, _ x 6,433.15 Ibpolibutadieno = 12,866.30 Ib estireno
Ib polibutadieno

12,866.30 Ib estireno Ibestireno
— =22486.98 ———
34.33min hr
Qmin
hr

12,866.30 Ib estireno
810.58 Ibestireno

x 4.82 Ibmiscelaneos = 76.51 Ib miscelaneos
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26.51 . , . ,
511b mlsoglaneos 13372 lbmlscelaneos_
34.33min hr
60min
hr

3.5.4 Salida del tanque disolvente de polibutadieno D-203.

433, : : : .
6,433.15 Ib polibutadieno —12.866.30 lbpohbutadlenq
0.5hr hr

12,866.3(2) I: estireno _ 25.732.60 ib es:reno
) r

. . , b miscel2
76.51 b miscelaneos _153.02 bmisce aneos
0.5hr hr

3.5.5 Entrada al reactor de polimerizacion R-303/R-303A.

0.65688 Ib estireno
3.04356 Ibmezcla

3521504 b gstureno _128.210.10 Ib estireno
16.48 min hr
60min
hr
2 Ibagua

x163,163.88 Ibmezcla = 107,219.10 Ibagua
3.04356 Ibmezcla

107,219.10 Ibagua :214,438.20 Ibagua
0.5 hr hr

35,215.04 Ibestireno
810.58|bestireno

x163,163.88 Ibmezcla = 35,215.04 |b estireno

x 4.82 Ibmiscelaneos = 209.40 Ib miscelaneos

INGENIERIA BASICA
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—

2094 iscelé Ib misceld
9_0 IBm|sge aneos _762.38 br_msce aneos
16.48min hr
60rmin
hr

3.5.6 Salida del reactor de polimerizacion R-303/R-303A.

1.03 Ib poliestireno
3.0436 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla = 55,217.11 Ib poliestireno

55,217.11 Ib poliestireno —110.434.22 Ibpoliestireno
0.5hr hr

0.002 Ibestireno
3.0436 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla =107.22 Ibestireno

107.22 [2ESUENO _ 544 44 I EStITENO
05hr -
2 Ibagua

x163,163.88 Ibmezcla = 107,217.69 Ibagua
3.0436 Ibmezcla

107,217.
07,217.69 Ibagua - 214.435.38 Ibagua
0.5 hr hr

0.0116 Ib miscelaneos
3.0436 Ibmezcla

x163,163.88 Ibmezcla = 621.86 Ibmiscelaneos

621.86 'brn'soce'ﬂ-s- _ 1,243 73 2 miscelaneos

5hr hr
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et e 1188
]

3.5.7 Entrada al tanque de lavado D-301/D-302/D-303.

2 lbagua

%x163,163.88 Ibmezcla =107,217.69 Ibagua
3.04366 Ibmezcla

107,217.69 Fbagua - 399,560.03 Ibagua
16.1 min hr
60min
hr
0.004 b acido

x163,163.88 Ibmezcla = 214.44 Ibacido
3.0436 Ibmezcla

214.44 Ib?CIdO - 2.464.83 Ibacido
5.22min hr
60min
hr
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3.6 Desfasamiento de los reactores de polimerizacién.

Con los reactores adicionales propuestos, se pretende el ponerlos a operar de una manera
desfasada, es decir se carga un reactor, se espera hasta que la carga reacciona y después se
descarga al tanque de lavado, mientras se prepara otro reactor y se programa de tal manera que
cuando el tanque de lavado esta por terminar de vaciarse, dicho reactor comienza a descargar al
tanque de lavado, logrando tener a la salida de tanque de lavado un flujo continuo.

L.os resultados del desfasamiento de los reactores se muestran a continuacion.

Para los tres casos el procedimiento es el mismo, el procedimiento se describe a continuacion

1.-A 1a 0.00 horas se comienza a cargar el reactor de poliestireno, Ia cual dura 0.5 horas.

2.-Una vez que el reactor tiene la materia prima para la produccion de un lote, la reaccion comienza a
darse.

3.-El tiempo de reaccién se da en 4.5 horas para el caso de poliestireno de propositos generales, S
horas para el caso de poliestireno de medio impacto y 5.5 horas para el caso de poliestireno de alto
impacto.

4.-Cuando se termina la reaccion se descarga el reactor al tanque de lavado, en 0.5 horas.

5.-A la salida del tanque de lavado se comienza a descargar hasta que el tanque de lavado tenga un
cierto nivel, y a ese tiempo se comienza a preparar el otro lote con el reactor adicional, y se repiten
los pasos 1y 2.

5.-Conforme avanza el tiempo, el tanque de lavado comienza a tener mas capacidad, de tal manera
que cuando éste llega a un nivel minimo, ya esta listo para recibir el siguiente lote.

6.-Comienza la descarga del segundo lote al tanque de lavado en 0.5 horas, y el tanque de lavado
mantiene un flujo a Ia salida continuc. De esta manera se aprovechan los tiempos muertos y se
incrementa la capacidad de produccién de poliestireno.

Los calculos de esta operacion se muestran a continuacion.

Los reactores de polimerizacion deben ser lavados después de cierto periodo de tiempo, para que no
exista contaminacion del polimero, asi como incrustaciones en el equipo, y por consiguiente una
disminucién en la transferencia de calor.
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Masa de material en el reactor=163,163.831b

Entrada al tanque de lavado1.031bpoliestireno + 0.002Ibestireno + 2 Ibagua + 0.0116 Ibmiscelaneos

Relacién de mezcla=3.04361b

1.030Ibpoliestireno

Fraccion masa de poliestireno =
3.0436Ibmezcla

=0.33841503

1.030[bpoliestireno
Fraccién masa de poliestireno= P =0.33841503

3.0436Ibmezcla

Cantidad de agua requerida para el tanque de lavado

N 0.33841503 x163,163.88 lbmezcla
h 1.0301Ib poliestireno

x 2lbagua =107,217.69 Ibagua

Por cada libra de poliestireno en el tanque de lavado se requiere 0.004 Ib de &cido clorhidrico

3 0.33841503 x163,163.88Ibmezcla
B 1.030 b poliestireno

x 0.004 b de &cido clorhidrico = 214.44 |b acidoclorhidrico

Masa total de mezcla en el tanque de lavado=Masa de material en el reactor + Masa de agua +
Masa de acido clorhidrico.

=163,163.88+107,217.69 + 214.44 b de acido clorhidrico = 270,596.01lb de mezcla total

Flujo de mezcla a |la salida del reactor

22,081.37 bPEPG. 4 g2 PEPGC. 22.723.21 b P.E.P.G.
hr Ib P.EP.G hr
22,06137 2PEPC. 4 ggp 1P Estireno _ ,, 1p1b estireno
hr b P.EP.G. hr
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22.061.37 bP.EPG. i lb agua _ 88.245.48 Ib agua
hr b P.E.P.G. hr
22,061.37Ib P.EPG. x0.0156'b miscelaneocs _ 344.16|b miscelaneos
hr b P.EP.G. hr
Flujo de mezcla a |a salida del tanque de lavado
EP.G. i b a Ibmiscelaneos
- 2206137 DPEP-G. 44 qpbeStren0 oo 545.4g1039U2 | 544 1 DMiscElaneos
hr hr hr hr
~111,356.97 0mezcla

hr

Para lograr un flujo constante a la salida, se propone cargar los tanques de lavado sin descargarlos
hasta que se tenga lista la carga del reactor R-301A, para asegurarse que a la salida se tenga un
flujo constante.

Ejemplo

163,163.88Ibmezcla x 3 = 489,491.64 Ibmezcla

270,596.01lbmezcla -111,356.97 Iomezcla = 159,239.04 b
159,239.04 Ibmezcla - 111,356.97 [bmezcla = 47,882.07 b mezcla

El tanque de lavado D-302 comienza a vaciarse después de que el tanque de lavado D-301 se vacia.

270,596.01lbmezcla + 47,882.07 Ibmezcla-111,356.97 b mezcla = 207,121.11 Ibmezcla

207 ,121.11 Ibmezcla-111,356.97 Ibmezcla = 95,764.14lbmezcia

La carga del reactor R-301A, se descarga al tanque de lavado D-301 y se procede a descargarse asi
como se describid anteriormente.

Los resultados se muestran en las siguientes tablas.
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CAPITULO 3
Tabla 5. Programacion de |la operacion de los reactores de produccion de poliestireno de propositos generales.
Masa del Salida del Masa del Salida del Masa del Salida del
Tiempo Masa Masa
tanque de tanque de tanque de tanque de tanque de tanque de
(hr) del reactor del reactor
lavado lavado lavado lavado lavado lavado
R-301 (Ib) R-301A (Ib)
D-301 (Ib) D-301 (Ib/hr) D-302 (Ib) D-302 (Ib/hr) D-303 (ib) 0-303 (Ib/hr)
0 INICIA LA CARGA
0.5 TERMINA LA CARGA
1 REACCION
1.5 REACCION
2 REACCION
25 REACCION INICIA LA CARGA
3 REACCION TERMINA LA CARGA
35 REACCION REACCION
4 REACCION REACCION
4.5 REACCION REACCION
5 489,491.65 REACCION
55 REACCION
6 INICIA LA CARGA REACCION
6.5 TERMINA LA CARGA REACCION
7 REACCION REACCION
7.5 REACCION 163,163.88
REACCION
8.5 REACCION 156,238.04 111,356.97
9 REACCION
a.5 REACCION 47,882.07 111,356.97
10 REACCION 270,586.01
10.5 REACCION INICIA LA CARGA 163,163.88 207,121.11 111,356.97
11 163,163.88 TERMINA LA CARGA
11.5 REACCION 95,764.14 111,356.97
12 REACCION 270,596.01
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CAPITULO 3
— S ——————
Continuacion de {a tabla 5.
Masa del Salida del Masa del Salida del Masa del Salida del
Tiempo Masa Masa
tangue de tangue de tanque de tanque de tangue de tanque de
(hr) del reactor del reactor
lavadoc lavadoc lavado lavado lavado lavado
R-301 (Ib) R-301A (Ib)
: D-301 (Ib) D-301 (Ib/hr) D-302 (Ib) D-302 (Ib/hr) D-303 (b) D-303 (Ib/hr)

12.5 INICIA LA CARGA REACCION 163,163.88

13 TERMINA LA CARGA REACCION

13.5 REACCION REACCION

14 REACCION REACCION

14.5 REACCION REACCION

15 REACCION REACCION 270,596.01

15.5 REACCION 163,163.88 191,528.28 111,356.97
16 REACCION

16.5 REACCION 80,171.31 111,356.97
17 REACCION 270,596.01

17.5 163,163.88 239,410.35 111,356.97

18 163,163.86

18.5 156,239.04 111,356.97

19

19.5 47.882.07 111,356.97

20 270,596.01
20.5 207,121.11 111,356.97

21

21.5 95,764.14 111,356.97

22 270,596.01

22,5 255,003.18 111,356.97
23

235 143,646.21 111,356.97
24

24.5 32,286.24 111,356.97
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Tabla 6. Programacioén de la operacién de los reactores de produccion de poliestireno medio impacto.
Masa del Salida del Masa del Salida del Masa del Salida del
Masa Masa
Tiempo tanque de tanque de tanque de tanque de tanque de tanque de
del reactor del reactor
(hr) lavado lavado lavado lavado lavado lavado
R-302 (Ib) R-302A (Ib)
D-301 (Ib) D-301 (Ib/hr) D-302 (Ib) D-302 (Ib/hr) D-303 (Ib) D-303 (Ib/hr)
0 INICIA LA CARGA
0.5 TERMINA LA CARGA
1 REACCION
15 REACCION
2 REACCION
25 REACCION INICIA LA CARGA
3 REACCION TERMINA LA CARGA
35 REACCION REACCION
4 REACCION REACCION
4.5 REACCION REACCION
5 REACCION REACCION
5.5 489,491.65 REACCION
6 INICIA LA CARGA REACCION 163,163.88 163,163.88 163,163.88
6.5 TERMINA LA CARGA REACCION
7 REACCION REACCION 270,596.01
75 REACCION REACCION
8 REACCION 163,163.88 159,239.04 111,356.97
8.5 REACCION
9 REACCION 47,882.07 111,356.97
9.5 REACCION 270,596.01
10 REACCION INICIA LA CARGA 163,163.88 207,121.11 111,356.97
10.5 REACCION TERMINA LA CARGA
1 REACCION REACCION 95,764.14 111,356.97
11.5 163,163.88 REACCION 270,596.01
12 INICIA LA CARGA REACCION 163,163.88 255,003.18 111,356.97
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Continuacion tabla 6.

Masa del Salida del Masa del Salida del Masa del Salida del
Masa Masa
Tiempo tanque de tanque de tanque de tanque de tangue de tanque de
del reactor del reactor
(hn) lavado lavado lavado lavado lavado lavado
R-302 (Ib) R-302A (Ib)
D-301 (Ib) D-301 (Ib/hrn) D-302 (k) D-302 (Ib/hr) D-303 (Ib) [3-303 (Ib/hr)
12.5 TERMINA LA CARGA REACCION
13 REACCION REACCION 143,646.21 111,356.97
13.5 REACCION REACCION
14 REACCION REACCION 32,289.04 111,356.97
14.5 REACCION REACCION 270,596.01
15 REACCION REACCION 191,528.28 111,356.97
15.5 REACCION 163,163.88
16 REACCION 80,171.31 111,356.87 163,163.88
16.5 REACCION 270,596.01
17 REACCION 239,410.35 111,356.97
175 163,163 .68
18 163,163.88 128,053.38 111,356.97
18.5
1§ 16,696.41 111,356.97
195 270,596.01
20 175,935.45 111,356,97
20.5
21 64,578.48 111,356.97
215 270,596.01
22 223,817.52 111,356.97
225
23 112,460.55 111,356.97
23.5
24 1,103.58 111,356.97
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Tabla 7. Programacion de la operacion de los reactores de produccion de poliestireno de alto impacto.
Masa del Salida del Masa del Salida del Masa del Salida del
Masa Masa
Tiempo tanque de tanque de tanque de tanque de tanque de tanque de
del reactor del reactor
(hr) lavado lavado lavado lavado lavado lavado
R-303 (Ib) R-303A (Ib)
| D-301 (Ib) D-301 (Ib/hr) D-302 (Ib) D-302 (Ib/hr) D-303 (Ib) D-303 (Ib/hr)
| 0 INICIA LA CARGA
0.5 TERMINA LA CARGA
1 REACCION
15 REACCION
2 REACCION
2.5 REACCION INICIA LA CARGA
3 REACCION TERMINA LA CARGA
35 REACCION REACCION
4 REACCION REACCION
45 REACCION REACCION
5 REACCION REACCION
55 REACCION REACCION
6 489,491.65 REACCION
6.5 INICIA LA CARGA REACCION 163,163.88 163,163.88 163,163.88
7 TERMINA LA CARGA REACCION
75 REACCION REACCION 270,596.01
8 REACCION REACCION 159,239.04 111,356.97
8.5 REACCION 163,163.88
9 REACCION 47,882.07 111,356.97
9.5 REACCION
10 REACCION INICIA LA CARGA 163,163.88 159,239.04 111,356.97
10.5 REACCION TERMINA LA CARGA
1 REACCION REACCION 47,882.07 111,356.97
1.5 REACCION REACCION 270,596.01
12 REACCION REACCION 207,121.11 111,356.97
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CAPITULO 3
Continuaciéon de la tabla 7.
Masa del Salida del Masa del Salida del Masa del Salida del
Masa Masa
Tiempo tanque de tangue de tanque de tangue de tangue de tangue de
del reactor del reactor
(hr) lavado lavado lavado lavado lavado lavado
R-303 (Ib) R-303A (Ib)
D-301 {Ib) D-301 (Ib/hr) D-302 (Ib) D-302 (Ib/hr) D-303 (Ib) D-303 (Ib/hr)
125 163,163.88 REACCION
13 INICIA LA CARGA REACCION 163,163.88 95,764.14 111,356.97
13.5 TERMINA LA CARGA REACCION 270,596.01
14 REACCION REACCION 255,003.18 111,356.97
145 REACCION REACCION
15 REACCION REACCION 143,646.21 111,356.97
15.5 REACCION REACCION
16 REACCION 163,163.88 32,289.24 111,356.97
16.5 REACCION INICIA LA CARGA 270,596.01 163,163.88
17 REACCION TERMINA LA CARGA 191,5268.28 111,356.97
17.5 REACCIGN REACCION
18 REACCION REACCION 80,171.31 111,356.97
18.5 REACCION REACCION 270,596.01
19 163,163.88 REACCION 239,410.35 111,356.97
19.5 REACCION 163,163.88
20 REACCION 128,053.38 111,356.97
20.5 REACCION
21 REACCION 16,696.41
21.5 REACCION 270,596.01
22 REACCION 175,935.45 111,356.97
22.5 163,163.88
23 64,578.48 111,356.97 270,5686.01
23.5
24 158,230.04 111,356.97
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T

3.7 Revision de los equipos existentes de la planta de poliestireno con la nueva capacidad de
produccion.

A continuacion se muestra una serie de memorias de calculo para verificar si con el incremento en la
nueva produccion de poliestireno se requiere adicionar algun equipo. Cabe sefialar que la planta fue
disenada para contemplar una expansion en el futuro, lo que significa que la mayoria de los equipos
estan sobre disefiados. Para la revision de la capacidad de los equipos, se hacen una serie de
memorias de calculo, con datos de proceso y reglas heuristicas, tal como fue disefiada.

La seccion que no requiere una revision es hasta el reactor, debido a que el proceso es por lotes,
excepto los tanques de almacenamiento de estireno, ya que se debe revisar si con los tanques de
almacenamiento existentes son suficientes para cubrir con la nueva capacidad de produccion.

Para la revision de los equipos existentes se toma como base las condiciones de proceso del
proceso, reglas heuristicas, datos de los equipos y la nueva capacidad de produccion. A
continuacion se muestra el desarrollo:

IbPEP.G.
ano

La cantidad de poliestireno de propasitos generales producido es de 109,998,000

Las libras de poliestireno producidas por hora son:

22,061. 37’:1E

Las propiedades del estireno son las siquientes:

densidad = 56.3 @ 20°C[1]
ft3

viscosidad =0.763 cp @ 20°C [1]

capacidad calorifica=0.4039 ﬁ)ﬂ @ 20°C [1]

Las propiedades de poliestireno:

densidad = 65.5 f'b [1]

capacidad calorifica=0.32 *-— —[1]

conductividad térmica = 0.058-0.080 % [1]
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3.71 Tanques de almacenamiento de estireno D-101 a D-103.

La capacidad de aimacenamiento de estireno esta dada para un alcance de 17 dias.

, 22,061.371b 24hr |{1.0321b estireno 0.60lb P.E.P.G 0.9821b estireno 0.20IbP.E.M.I
17diasx X x + X

hr dia bPEPG  IbP.EP.G. IbP.E.M.I Ib P.E.M.I.

N [0.912 b estireno _ 0.201bP.E.A|

X =8,983,036.88 Ib de estireno
Ib P.E.A. Ib.P.E.A.IL

El volumen de unidades de almacenamiento de estireno es:

6.88 Ib
y - 898303 = 177,285.12ft> = 1,326,092.68 gal

(56.3 'ij x 0.90
ft3

Actualmente se tienen en la planta de poliestireno tres tanques que tienen una capacidad de
almacenamiento de 429,000 galones, diametro=45 ft y Longitud=36 ft, cada uno.

El volumen de las unidades de almacenamiento de estireno existente es de 1,084,993 galones.

Se concluye que se requiere adicionar un tanque de almacenamiento de estireno de las mismas

dimensiones que existen actualmente, para cubrir los requerimientos de la nueva demanda de
estireno.

3.7.2 Tanque de almacenamiento de acido clorhidrico D-401.

Ib P.EP.G. y 24 hr £ 0.004 Ib HCI ~2.117.89 Ib HCI
hr dia ib P.E.P.G. hr

22,061.37

Las libras de HCI en un carro tanque son las siguientes:

3
8,000 ga|xLx1_14x62.4£xo.279 =21,226.68 Ib HCI
48 gal ft®
21 ,226.68I tI)bHHC?I _10dias
2,117.89
dia

Actualmente se tiene una capacidad de almacenamiento para 12.25 dias, pero con la nueva

capacidad de produccion se tiene acido clorhidrico para 10 dias. El camion que suministra el acido
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clorhidrico tarda en llegar a la planta un dia por lo que se concluye que no se requiere adicionar otro

tanque de almacenamiento de acido clorhidrico.

3.7.3 Centrifugas S-401 y S-402,

La eleccion de una centrifuga fue hecha revisando los criterios de Charles M. Ambler [1].

En una polimerizacién en la suspension, el tamafo promedio de la particula oscila entre 50 y 100
micrones de diametro.

Actualmente existen dos centrifugas de 32 pulgadas de diametro las cuales pueden manejar cada

una de 3 a 10 toneladas de sélidos y 250 galones de agua por minuto Dichas centrifugas tiene un
motor de 60 hp.

El flujo de liquido volumétrico es de

) .
250 92, MM 50410, 80MIN_ o 13370
min  7.48gal ft° hr hr

El flujo de agua con la capacidad nueva es de 88,245.48 Ib/hr.
Con base en la informacion anterior se concluye que no se requiere adicionar mas centrifugas ni

cambiarlas. Las centrifugas siguen operando de la misma manera, es decir una en operacién y la otra
de relevo.

3.7.4 Secadores Dr-401 y Dr-402.

En la planta de poliestireno existen dos secadores rotatorios usados para remover el agua. El
cuidado que se tiene es que el polimero no exceda 185°F, o el calor afectara las propiedades de
éste. Por lo tanto este secador es seleccionado de acuerdo a la temperatura de salida del aire.

El aire entrard a 300°F. Se asume que los sdlidos entran alrededor de 70°F y salen a alrededor de

175°F. Para verificar si se requiere adicionar mas secadores se usan las siguientes ecuaciones [1].

0.16

ve S U, - 206"
U, At D
Donde:
Q, = energia total transferida, E—:—U
;
= A £y . BTU
Ua = Coeficiente volumétrico de transferencia de calor,
hr ft* °F
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e ———

Aty = temperatura logaritmica media entre los gases calientes y material, °F

G = masa velocidad de aire, ——
hr ft2
D = el diametro del secador, ft

V = volumen de secador, ft®

Ib.P.S.(22,061.37 Ib BTU Ib H,0 (22,061.37 Ib]
Q,~ 1.020 : D 1032217 [(175°F — 70°F)+ 0.05 x 2 1x
! Ib Pdt ( 2 hr}([ Ib°F]( ) Ib Pdt 2 hr

[1 ,140 BTU_ 385-IE =985,834.83 BTY
Ib Ib hr

_(300-70)-(185-175)

m 230
In——

10

At =70°F

La velocidad minima del aire es fijada por el tamafio de la particula. Una velocidad de flujo de 1000 -

Ib/hr ft? es adecuada para particulas de 420 micrones.

Q,
m =
Cpd,
Donde:
, - . BTU
Cp = la capacidad calorifica de aire =0.237|bTF

A, = diferencia entre la temperatura de entrada y de salida del secador

Q, =Calor transferido en el secador =985,834.47 ——BJU
"
985,834.83@ Ib aire
m = —— hr__ ~36,170.79 —
]
[0.237 e ](300 ~185°F)

Agregar un 10 por ciento por posibles pérdidas de calor.

Flujo masico = 1.1x 36,170.79 :'rev _39787.87 2.2Ire

r hr
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Si la masa velocidad es de 1000 Itf)tz entonces
r

39,787.87 2

A€ _39 79 t2

1000 b
hr ft?

Area de secador=

2
Area del secador= T_T.? VVVVVV

Diametro de secador = ﬂ= M=7.12ft
™ \13.1416

Diametro de secador =7.12 ft

yo 985.834.83x7.12

- - =1,660.18 ft°
20 % (1000)°'® x 70

2
V=1,660.18:TT%L

Lo 4V
nD?
L=41.70ft

Con base en los resultados mostrados previamente, se concluye que las dimensiones del secador
para la nueva capacidad de produccion son mas grandes que las que tienen el secador actual.

Las dimensiones de los secadores existentes son las siguientes:

Diametro=6.5 ft y Longitud=38 ft

Es por eso que se propone dimensionar otro secador para la nueva capacidad de produccién, para
que pueda operar sin problemas.
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22,061.37 @-P'Eﬂi‘ _18,050.35 L P-EP-C._ 4 544 02 PEP.C.

r hr hr

El tamafio se estima de la siguiente manera:

0.16
ve Qoo U, - 20G
U,At, D
Donde:
Qq = energia total transferida, B;—U
r
o Stri . BTU
Ua = Coeficiente volumétrico de transferencia de calor, Py
r [

At = temperatura logaritmica media entre los gases calientes y material, °F

G = masa velocidad de aire, ——

D = el diametro del secador, ft

V = volumen de secador, ft*

2 hr

Q. ~1.020 lb'P'S'[4'011'02 b x[0.32~BT—U (175°F -70°F)+0.05
Ib Pdt [b°F

IbH,O (401102 E]x
Ib Pt 2 hr

1,140 —— -38 — = |=179,236.44 —

[ BTU BTU] BTU
ib hr

_(300-70)-(185-175) _
At,, 530 ~/ =70°F

In=—=
10

La velocidad minima del aire es fijada por el tamafio de la particula. Una velocidad de flujo de 1000

- es adecuada para particulas de 420 micrones.
r

Q,

m =

75



CAPITULO 3

INGENIERIA BASICA

Donde:

Cp=la capacidad calorifica de aire =0.237 BTY

Ib°F

A, =diferencia entre la temperatura de entrada y de salida del secador

Q, =Calor transferido en el secador :179,236.44BhTU
r

179,236.44 2T b e
m = hr =6576.28 ——
r
[0.237 %}(300 —185°F)

Agregar un 10 por ciento por posibles pérdidas de calor.

Ib aire ~7.233.91 b aire
hr hr

Flujo masico=1.1x6,576.28

Si la masa velocidad es de 1000

Tl entonces,
r

7.233.91 2

Area de secador = 8lF€ _7 5342

1000 I
hr ft?

2
Area del secador=ﬂ%

_[A723) 40 q
\j3.1416 '

4R
N

Diametro de secador =

Diametro de secador=3.03 ft
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_179,236.44x3.03
20 % (1000)*" x 70

=128.45ft3

2
V=128.45= 12 L

4V
L= >
™D
L =17.81ft

La solucion propuesta es el de operar el secador rotatorio Dr-401 y otro secador rotario con las
dimensiones previamente calculadas.

3.7.5 Intercambiadores de calor de aire E-401 y E-402.

La cantidad de aire requerida se calcula de la siguiente manera:
Qp =m, xCpx At,

donde m, =flujo de aire

m, =39,787.87 .2
hr
Cp =Capacidad calorifica de aire=0.25 %

At, =Diferencia de temperatura entre el aire de salida y el aire de entrada.
At, =300°F - 32°F = 268 °F

Q, =39,787.87 1o x0.25 B{U x 268 °F = 2,665,787.29@

hr lb°F hr
Asumir un 10 % en pérdidas de calor
El area del intercambiador de calor se calcula de la siguiente manera:
_Qa
U AL,

donde
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Ua=coeficiente global de transferencia de calor

At, = Diferencia de temperatura media logaritmica

(365 - 32) (365 - 300)

At, = At, = =164.42°F
[333] _
Inj —
65
1
Un=7 "4
—— - —
hy h
- . BTU .
h, = coeficiente de transferencia de calor de vapor condensado = 2,000 = [1]
r ]

h, = coeficiente de transferencia de calor de aire=5 BTZU [
hr ft<°F
1 BTU
U, = =
SR hr ft? °F
2,000 5
2,665,787.298;:—U
A= T -3,242.66 ft?
BTU x164.42°F
hr ft?°F
Cantidad de vapor requerido= %@ =3,1 10.60|h£
r

Los intercambiadores de calor de aire estan disefiados con un area de 2,810 ft?, lo cual significa que

no es suficiente para la nueva capacidad por lo que se propone calcular un nuevo intercambiador de
calor para satisfacer la demanda.

Qp=m, xCpxAt,

donde m, =flujo de aire
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m, =7,233.91 E
@ hr

At, =300°F — 32°F = 268°F

Q, 2723391 4 0.25BTY  268°F = 484.671.97 1
hr Ib°F hr

Asumir un 10 % en pérdidas de calor

El &rea del intercambiador de calor se calcula de la siguiente manera:

.
UnAt,
A, = (365 —32);:()’?;6_5 ~300) 164.42°F
In[—]
65
1
I
_+_
h, h,
o BTU
AT T hrftPoR
2,000 5
484,671.97%;—'-9
A= L -589.55ft?
BT2U x164.42°F
hr ft°°F

La solucion propuesta es el de adicionar un nuevo intercambiador de calor que tenga un area de
589.55 ft*.

3.7.6 Filtros de aire Fi-401 y Fi-402 para los intercambiadores de calor de aire E-401 y E-402.

Por efectividad, la velocidad del aire no puede ser muy grande. El tamano es determinado usando

velocidad de 350 i

min
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Ib
39,787.87 — o .
Flujo Volumétrico= Ibhr_ =530,504.93— = 8,841.75—
0.0750 hr min
3
884175
Area de superficie de filtro= ———MIN _ 55 26t
ft
350 -
min

Los filtros de aire existentes tienen areas de 3640 in? equivalente a 25.28 ft?, el area calculada para
el nuevo filtro es de 25.26 ft2.

Con base a los resultados calculados se concluye que no se requiere adicionar otro filtro.

3.7.7 Filtros bolsa Fi-403 y Fi-404.

3

Para este filtro se requiere 1 ft° de area de superficie por cada 2 —— de aire
min

Area de superficie de filtro=

8,841.75ft> 1t 647°F

x x
min 5 ft®  530°F
min

=5,396.80 ft2

Este filtro bolsa esta disefiado para un area de 6,000 ft%, por lo que se concluye que no se requiere
adicionar otro.

3.7.8 Extrusores Ext-501 a Ext-509.

Con el incremento en la produccién de poliestireno de propositos generales se verifica si se requiere
adicionar otro extrusor o no.

La potencia requerida por el extrusor es P=5.3 x 10™ rC (Te-80)
Donde:

P = es la potencia dada en hp

C = calor especifico promedio, incluye calor de fusion, _IE)'I;'L:J

. . Ib
r = flujo masico, —
hr
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Te =temperatura de fusion, °F

BTU

Para poliestireno de alto impacto, C = boF

La temperatura a la entrada es dada a continuacion:

poliestireno regular 390-410 °F
medio impacto 375-330 °F
alto impacto 365-380 °F
Usando la temperatura mas aita

Ib

P=53x10'4szsmzeﬁ_x04ox@40-80rF=17149hp
r

Los extrusores existentes estan disefiados con un 25 % de sobre disefio, por lo que se concluye que
no es necesario adicionar mas extrusores ya que los que estan actualmente cada uno puede tener

una potencia maxima de 195 hp [1].
3.7.9 Recipientes de alimentacion D-510 a D-518.

Una capacidad de almacenamiento de 2 horas antes de cada extrusor se especifica.

La densidad del poliestireno es alrededor de 35.5 fITt;—

Si la longitud es igual a 2 veces el diametro entonces el diametro sera de 4.5 fty la longitud sera de 9
ft.

Volumen=2.451.26 2 1 20T 4604740
hr 0.85 Ib
355
L=2D
3
V:nD
2
D32V D:%/M:4,69
T 3.1416
D=4.69ft

81



CAPITULO 3 INGENIERIA BASICA

L=2D=2(4.69)=9.39 ft
Si la longitud es igual -al diametro dos veces, entonces el diametro es de 4.69 ft y la longitud es de
9.39 ft. Practicamente las dimensiones nuevas son las mismas que tienen esto equipos por lo que se

concluye que no se requiere adicionar mas equipos.
3.7.10 Recipientes de alimentacion D-519 a D-527.
Se asume una capacidad de almacenamiento de media hora por cada recipiente. Este es un cuarto

del volumen del D-5I0.

El volumen es de 40.62 ft*, el diametro 2.8 ft, y la altura 5.6 ft

L=2D
3
VZTTD D3=& D:s&
2 m Vo
D:#gﬁgﬁﬁ D=2.96 ft
T

L=2D L=2(2.96)= 5.91 ft
Con base a las dimensiones calculadas se concluye que no se requiere adicionar mas recipientes, ya

que los existentes tienen las siguientes dimensiones:
D=3ftyL=6ft.

3.7.11 Tanques de almacenamiento D-620 a D-624.
Asuma que un dia de almacenamiento es suficiente para probar.

22,061.37 b 24hr 1
— X X

Volumen de almacenamiento= —--- =16,571.92 ft®

09 hr dia 35_5|%
ft
La longitud de cada silo se calcula de la siguiente manera
Lo 4V
D32
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[16,571.92 ft
gy| DIVER

5silos j
L= ~=31.911t
3.1416 x (11.5)

Longitud total de todos los silos es igual a 31.91 ft x 5silos =159.55 ft

La longitud actual de todos los silos es de 160 ft.

Se concluye que no se requiere adicionar otro tanque

3.7.12 Cortadores Cu-501 a Cu-509.

La velocidad del producto es de 2,451.26 EEPG en cada extrusor.
r
i - lbP.EP.G.
Actualmente existen 9 extrusores que procesan como maximo hasta 2,500.007, lo cual

significa que son suficientes para la nueva capacidad.

3.7.13 Empacadora Bg-601.

6; % 22.061.37 x 0.30 = 31.768.37 Lﬂ

r

Capacidad de la empacadora = L

Considerando que una bolsa pesa 55 Ib, se determina la cantidad de bolsas que puede empacar de la
siguiente manera.

31.768.37 2 10T 1bolsa_ g o, bolsas
hr 60 min 55.11b min
La empacadora actual puede dar un total hasta 10 bol§as
min

Con la empacadora actual es suficiente para satisfacer la demanda

3.7.14 Bombas P-414 y P-415.

214 4 AcCi ACi
4.44 Ibgmdo _ 2.464.83 @acudo
5.22min hr
60min
hr
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bacido 1>

7.
y 48ga|>< 1hr :4‘3og_al

2,464.83 x .
hr  714lbacido 3  60min min

al
Estas bombas estan disefiadas para manejar una capacidad maxima de 4.309—_
min

Por lo que se concluye que no se requiere adicionar otra bomba

3.7.15 Bombas P-312 a P-314.

107,217.69.Ib agua _ 357.392.30 Ibagua
16 min hr
60 min
hr
3
357'392_30Ibaguax7 1ft ><7.48gal>< 1hr =714.02g_.a|
hr  624lbagua #3  60min min
Las bombas estan disefadas para una capacidad de 800 gz%.
mi
Por o tanto no se requiere adicionar otra bomba.
3.7.16 Bombas P-401 a P-403.
Ib mezcla 1t3 gal  1hr gal
111,356.97 — X x7.48 = x — =222.48=——
hr 62.4 Ib mezcla #3  60min min

El flujo de disefio de cada una de las bombas es de 92 g_al‘ Si se ponen en operacion tres bombas se

min
puede tener este flujo de mezcla a la salida del tanque de lavado.
Por criterio de operacion de la planta se propone el adicionar otra bomba de relevo, por si por alguna

razén las bornbas salgan fuera de operacion.

3.7.17 Bombas P-406 a P-408.

3
b agua 1ft x74gg_al 1hr 244.08g_al

22.061.37 . X -
hr 6241b ft>  60min min
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El flujo de disefio de cada una de las bombas es de 22 g_e.al, lo cual significa que no se requiere
min

cambiar las bombas por otras ni adicionar ninguna otra.

3.7.18 Ventiladores B-401 a B-403.

b aire
hr

492 _.0721 20
51 ft®

El flujo de aire que sale del secador es 39,787.87

densidad del aire a 91 °F (551°R)=0.0808 x

H 3 3
Ib aire 1ft 1hr =153'29ft_

Flujo de aire=39,787.87 X X
hr 0.0721Ibm 3,600 seg seg

Caida de presion en el filtro de aire= 0.74 in H,0O

Caida de presion a través del secador=4.44 in H,0

Caida de presion a través del intercambiador de calor y tuberia=5.92 in H,0
Caida de presion a través del filtro bolsa=4.44 in H,0

Caida de presion total=15.54 in H,0

Ibf

Caida de presion total=15.54 in H,O x — =0.56 —
12in  1ftH,0 in

2 2
t

Cambios en energia cinética= v = (75) =87.34 b, ft

2g. 644 lbm
Potencia teérica=0.262 x Fva x AP

L ft® b, Ib,
Potencia tedrica=0.262x153.29 — x| 0.56 —- +0.0438 — | =24.25
seg in in

Potencia al freno= 24'205 =34.64 bhp
Potencia requerida = 34.64 N 0.746kw — 29Kkw

0.89 hp
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Los ventiladores tienen un disefio de 20 bhp, para la nueva capacidad se requieren 36.64 bhp. La

solucion propuesta es el de poner en operacion dos ventiladores mientras que el tercero sea de relevo.

3.8 Requerimiento de servicios auxiliares.

Considerando el incremento de produccion de poliestireno se tiene un consumo en los servicios de
agua, gas natural, vapor, energia eléctrica y agua de enfriamiento.
Para fines de evaluacién econdomica solo se considera lo que se incrementa de produccion de

poliestireno, lo que equivale a un cierto consumo en los servicios auxiliares.

3.8.1 Bafios de agua D-501 a D-509.

Cantidad de calor a ser removido por el agua

Q=mxCp At
Q-4011.02PPEPG. 5, BTU, (400 - 150)°F = 320,881.60 BTU
hr Ib°F hr

320.881.60@ b
En invierno el agua necesaria es= BTU hr =4,718.85 —
1.0~ » (100 - 32)°F hr

IbeF
320.881.60 51V b
En verano el agua necesaria es= BTU r =21,392.11—

1055 (100 -85¥F

3.8.2 Requerimiento de vapor para el intercambiador de calor E-201.

El consumo de vapor de estos intercambiadores se calcula de la siguiente manera:
mCp Aty

El flujo promedio de vapor es= A

Donde:
A = calor latente de vaporizacion = 857 ?IIDE

At =(200-32)=168°F
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m, =Flujo de estireno a través del intercambiador de calor

1_032_Ibest|reno X4,011.02IbP.E.P.G. 6065 Ib estireno =4'078.02|best|reno
IbP.E.P.G. hr hr hr
4,078.02'2.651r€N0 _  43BTY  168F
. , o hr Ib°F

El fiujo promedio de vapor por hora en invierno es =

BTU

857

Ib°F
El flujo promedio de vapor en invierno es 343.75:1B
r

El consumo de vapor en verano es se muestra a continuacion

At =(200 - 85)=115°F

4.078.02 0 6streno 4 43BTYU 4450F
hr Ib°F

El flujo promedio de vapor por hora en verano es =

BTU
IbeF

857

El flujo promedio de vapor en verano es 235.31IB

hr
3.8.3 Requerimiento de vapor para el intercambiador de calor E-403.
Las cantidades de vapor requerido para el intercambiador de calor se presentan a continuacion:
Q, =m, xCpx At,
donde m, =flujo de aire

m, =7,233.91.2

hr

At, =300°F — 32°F = 268°F

Q, =7,233.91 E X 0.2SBT—U x 268°F =484 ,671.97 BT—U
hr Ib°F hr
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Cantidad de vapor requerido en invierno= 484.671.97 =565.54 b

hr

El requerimiento de vapor para el verano es el siguiente:
Qp=m, xCpxAt,

donde m, =flujo de aire

m, =7,233.91L3
:

At, =300°F - 85°F =215°F

Q, =7,233.91 b x0.25 BTU x 215°F = 388,822.66 B
hr Ib°F hr
Cantidad de vapor requerido en verano= % =453.70$

3.8.4 Requerimiento de agua de precalentamiento para los reactores.

El agua viene de los bafos de agua D-501 a D-509 junto con el vapor condensado del

intercambiador de calor de aire y el intercambiador de calor de estireno.

Cantidad de agua suministrada por los intercambiadores de calor de aire =1,131.08 Ib/hr.

Ib

Exceso de energia suministrada por esta agua=1,131.08 o x (A Hp)
r

donde (AHa)=cambio de entalpia de agua entre 365y 200°F

(337—168)=169!3{)U

Q=1,131.08L£x169 BTU—:191,152.52@
r

b hr

Cantidad de agua suministrada por los intercambiadores de calor de estireno=343.75 —

Exceso de energia suministrada por esta agua=343.75 ::3 x169 % =58,093.75 —

r

ib
hr

BTU
hr
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Cantidad de agua disponible de los bafios de agua= 4,718.85:1B
r

Cantidad de agua requerida:

_4011.020PEPG. , bagua 000810 343750 4748852 1828360
hr b P.EP.G. hr hr hr hr

Si X= libras de vapor requerida

Cantidad de energia requerida

b BTU BTU BTU

=4718.85 - x 172 x (200-100 )°F ~191,152.52 - 58,083.75 ==+ (1,828.36 — X)(200 - 40 )°F
r r

Ib°F

=222,638.73 % +(1,828.36 — X}(160)°F

515,176.33%12—160X=AH5X
r

donde AH_X = cambio de entalpia de vapor

(1193 -168)=1,025 -BI)U

515,176.33? =AH X +160X
r

515,176.33 %;FU =1,025X + 160X
r

515,176.33T—U b
X=— M -434.75—=
118551V hr
b
. , . . . Ib Ib Ib
Cantidad de agua necesaria del intercambiador i6nico=1,828.36 o —434.75h— =1’393'61E
r r
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Tabla 8. Requerimientos de vapor de proceso (ib/hr).
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Propésito Verano Invierno
Para calentar estireno 235.31 343.75
Para calentar agua 243.09 434.75
Para calentar aire 453.70 1,131.08
Total 932.10 1,909.58

Tabla 9. Requerimientos de agua de proceso (Ib/hr).

Propodsito Verano lnvierno
Banos de agua 21,392.11 4,718.85
Vapor 932.10 1,909.58
Reactores 0 1,393.61
| Total 22,324.21 8,022.04

3.8.5 Requerimiento de gas natural.

El gas natural se emplea para obtener vapor de las calderas. Se asume que la eficiencia térmica es

de 80 por ciento.

Numero de BTU requerido =1 ,160% 1 ,420.84:13:1,648,174.4oBhT—U
r r

1,648,174.40 BTU {3

Cantidad de gas requerido= B% =1,962.11°

0.80x1,050 hr

ft3

4 . t° hr ft3
Cantidad de gas requerido=1,962.11—x 8,310 — =16,305,153.86 ——
hr afio afo
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3.8.6 Requerimiento de potencia.

La potencia que requieren los equipos adicionales se muestran en la siguiente tabla

Tabla 10. Requerimientos de potencia.

Equipo Potencia (KW)
Agitadores de Ios reactores R-301A a R-303A 171.35

Bomba P-404 1.78

Secador rotatorio 18

Total de potencia 191.13

3.9 Equipos nuevos para cubrir con [a nueva capacidad de produccion.

En la tabla 11 se presentan los equipos que se requieren adicionar para que con la nueva capacidad
de produccién se pueda operar la planta con sus respectivas dimensiones.

Se adiciona un reactor de polimerizacién igual al existente, es decir que tenga las mismas
dimensiones y las mismas condiciones de operacion

El secador rotatorio, el tanque de almacenamiento de estireno, la bomba de alimentacion a la
centrifuga S-401 y el intercambiador de calor de aire adicionales, se requieren para poder operar con

el nuevo incremento adicional a la capacidad de produccion actual.
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Tabla 11. Equipos requeridos para la nueva capacidad de produccion de poliestireno.

Clave de _
Nombre del equipo ) Datos del equipo
equipo
D=13.3 7fty L=26.6 ft
Reactor de polimerizacion de poliestireno de propdsitos generales R-301A o
V=27,000.00 gal, de acero inoxidable.
. D=13.3 7fty L=26.6 f
Reactor de polimerizacidén de poliestireno de mediano impacto R-302A _
V=27,000.00 gal, de acero inoxidable.
) D=13.3 7fty L=26.6 ft
Reactor de polimerizacion de poliestireno de alto impacto R-303A
V=27,000 gal, de acero inoxidable.
o Agitador de 230 hp, tipo ancia, de 40 rpm,
Agitador para el reactor de polimerizacion R-301A Ag-301A )
de acero Inoxidable.
) S Agitador de 230 hp, tipo ancla, de 40 rpm,
Agitador para el reactor de polimerizacion R-302A Ag-302A .
de acero Inoxidable.
. Agitador de 230 hp, tipo ancla, de 40 rpm,
Agitador para el reactor de polimerizacion R-303A Ag-303A )
de acero Inoxidable.
Tanque de almacenamiento de estireno D-101 D=45 ft y L=36 ft. V=423,000 gal.
_ D=3.03 ft y L=17.81ft Area del secador=7.23 f£.
Secador rotatorio Dr-403
Material acero al carbon.
Intercambiador de calor de aire E-403 Area de 588.55 ft* de acero al carbén.
Bomba de alimentacion a la centrifuga S-401 P-404 Flujo masico 46,000 Ib/hr, 92 gal/min.
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NOTAS
1.-Los reaciores R-301 y R-301A (nuevo) son para la produccdn de poleatireno
penersies.

da propdsitos
Esios reactores asian conectados en paralelo.
Fi-403 ATM 2.-Loa reactores R-302 y R-302A {nuevo) son para la produccidn de poleatireno
A v de madio impacto. Estos resctores sstan coneciados en parsiaio.
‘ Fi-404 F1-805 F1H606
—>LAAVA°°R AT 3.-Los reactores R-303 y R-303A (nuevo) son para la produccién de podastirano
POLIBUTADIENO — — m de alio impacto. Estos reaciones astan conectados en paraialo.
- 3
Tr-601 Tr-603 l 8401
a
B8-403 B-803 y B-804 4
ws
PARA CUBRIR CON LA NUEVA CAPACIDAD.
£ CLAVEDE  NUMERO DESCRIPCION
FOSFATO XX EQUPD  DE EQUIPOS
TRICALCICO RO
Ag-20Y 1 Agitador pers ol nque D-201 < 1hp. Mat. Acero Incxddabie.
DODECILBENCENSULFONATO Ag-203 1 Agiador para # 18nque D-203 <1 hp. Mat. Acero inaxideble.
— — e Ag301 aAg303A 8 pers ios reaciorss R-301 & R-303A 00 encie.
PEROXIDO — 1, 40 oM. Mat. Acero Inoxidable.
DE - =3 0801 AGI0TaAgIY 3 Agiedor o hélice pera ios tengues de levedo D-001a D-303.
BENZOILO Tr-802 — 7 4 100 hp. Mel. Acero
BD-101 i Barcaza de 215 R de longRud, 20 Rt de sncho.
_ = 25 Y Bg-601 3 Unidad de .9
é% M B~401 1 B403 3 Boplsdor BHP=2D.
B-501 a B-502 2 ‘Soplador BHP=8.4.
PRV-501a B8-501 y 8-602 2 Soplador BHP=1S,
RV-502 B-003 y B-004 2 Sophedor BHP=40.
B-606 8-208 2 Soplador BHP=128,
Cu-21 1 Cortador de polbutsdienc 4
¢> Cub01aCu00 ©  Cuchilow cortadores de precieidn 2 ft de flo 80 ho.
13| Cv-601 1 Tranaportadar parm clindros L=30 Ry 20 i sncho.
Ccv-e02 1 Tranaportador pars "mum Ry 40 in encha.
12| CV-603 1 2,
Cv-804 1 Treraportador de lomfilo Le70 . D=10 in, 18,050 By, 2 ho.
" CV-005Y Cv-008 2 de lomito L=60 . D=12 in, 36,000 betw, 3 ho.
Cv-807 1 Tranaportedor de omio L=150 A D=12 In, 36,000 Jov, 8 ho.
CY401aCY508 6  Ciobn, 708 K ¥min.
Cr-801 1 Estaciin de Ssnado de cajes.
0-1012 D-104 4 Tongua de aimecenamisnio de eetvena de 429,000 gat.
v D48 RyL=S8 R cAr
P-101y P-102 D-1 0201 1 Tonqua mezciedor de sditvos de 250 gal
ESTIRENO :j ‘e D28 1 Tondue mezciedor de aditivoe de 3,300 gat. D=8.3 R y L« 13 )
@ VAP Mt Acero Incxidabie.
' ©0-301 2 D309 3 Tanquede levado de 41,000 gel D= S5 Lu30 & cAL
Mt Acero incidable.
o4 t Amaci de écido dorhidrioo D=11.8 & L=23 .
Mat. Acero incidable.
Cr601 Or401yDr402 2 Secacor rotatorio, D=0.5 Ry L=38 R fu. Mat. Acero ol carbon,
05y b-208 D402 1 Sacador rotmiorio D=1.03 . y Le97.51 &
DEL W-802 D801 a D509 ] Baflo de sgus L=S £y H=2 & y As2 R o Met. Aluminio.
Ag-301 a Ag-I03A  pafio 00 O 00 D810 D818 (] Aimecenss de simentscin al exinusor D=4.8 &
DE Le0 R che Mat. Ahsminio.
P-108,104 AGUA D-510a D-527 0 Foaciolerwe te armacenamiwnto D=2 7. L=5.8 & Mat Akim.
R-301, R-301A (NOTA 1) A\ D-&20 8 D-624 s An-:hmm-un-n.s;; u-q‘l'mm
R-302, R-302A (NOTA 2) \v a4 A D-801 s D-810 10 Almecen pam el producto D=27 R y L Alaminio.
R-303, R-303A (NOTA 3) FH803, D831 1 At para smpacedo Buomdtico D=0.5 & D=17 L
0512 1 D=8.5% y L=8.5R Mat Aluminio,
B8-505 y B-606 D813 1 Armecin pars cajes D=8y N85, Mat. Rurin,
D-5142 0-819 [ Racipieries pars smberque D=11.5 R L=05 & Mat. Alumin,
A w601 Tr-805 Tr-508 1 Tanque de purgs de 21,700 gal. Mat. Acero & carbdn.
. D-208y D-208 2 Tanques de aimecsramiento de sgus calenls
/1-,._312 D=14.5R y L=18 . Mat. Aluminio
D308 1 Tanque de egus pare levado D=115 R L=1875 R
cap. 14,600 gul., Mal Auminid
P~ o701 1 Tonque de agus deionizads D=L=38 &
y D-TO2 1 Tanque 0o agus de emamenca Deldd &
19) D703 1 Tenquede agus de erriamisnio DeLe25 &
Den-801 1 Estacitn de Reneda de reclpienies.
O — | v 0€29aD8Y 13 Receplrse D=5 R Las R bst Acer sl carbin.
2 A 14 E-201 2 E-203 3 Inkercembiedor de Gelor de estireno P=200 pelg. drea 257 R”
N AR SECADOR E-401y E-402 2 Intarcamblador de celor de eire P=200 pelg. drsa 2810 &7
ACIDO P-412413 s Snisroambisdor de caloc de sire 0on un drea de 580.55 kY
CLORHIDRICO D401 €4-801 0 E4-500 O Extrumor D=8 in, L=18 1. y 26 hp cAL, Mak. Acar Incuddeble
F408 y 402 2 FIiro de sire de 3,000 ”
FI-403 y 404 2 Fiiro boksa, cap. B pora procesar 6,100 A¥min.
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FH803 y P804 2 Fitro bolsa, 450 #* parm proceser 706 & mint
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<> o3 1 Fiodeare 2,400 W
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4.1 Filosofia de operacién.

Para la filosofia de operacién se consideraran tres aspectos basicos:

Arranque de la planta

Operacion normal

Paro programado y paro de emergencia

En esta filosofia de operacion no se hace referencia a las bombas de relevo, sin embargo en todos
los casos para la operacion de la planta se deberan considerar estos equipos cuando se requieran.
En la lista de equipo se indican cuales son dichos equipos de relevo.

4.1.1 Arranque de la planta.

Para arrancar la planta se deberan haber seguido todos los procedimientos de preparacion para el
arranque de cada uno de los equipos que integran el proceso y se deberan seguir los pasos descritos
a continuacion:

A. Adicionar el fosfato tricalcico sélido, y el dodecilbencensulfonato de sodio soélido y el
peréxido de benzoilo, al tanque mezclador de aditivos D-201.

B. Mediante las bombas P-105 y P-106 cargar el estireno necesario al tanque D-201 con
la primera bomba y al tanque D-203 con la segunda.

C. Preparar la mezcla mediante el agitador Ag-201 y una vez preparada alimentar dicha
mezcla al reactor R-301, R-301A, R-302, R-302A, R-303 6 R-303A, dependiendo de
cual sea el equipo que este operando, en media hora. Simuitaneamente, cuando se
este produciendo poliestireno de medio 6 alto impacto, preparar la mezcla de
polibutadieno y estireno mediante el Agitador Ag-203 y una vez preparada alimentar
dicha mezcla, al reactor, R-302, R-302A, R-303 6 R-303A, dependiendo de cual sea el
equipo que este operando, en media hora.

D. Cuando se inicie la alimentacion de aditivos al reactor, simuitaneamente arrancar la
bomba P-103 e iniciar el suministro de vapor al cambiador de calor E-201, E-202 6 E-
203, dependiendo de cual sea el equipo que este operando, para alimentar el estireno
a dicho reactor.

E. Mediante la bomba P-501, cuando se inicie la carga de aditivos al tanque D-201,
alimentar agua a los enfriadores D-501 y arrancar las bombas P-201, para alimentar
agua al tanque D-205 o D-206.
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F. Iniciar la alimentacion de vapor al tanque D-205 o D-206 cuando se inicie la operacion
de la bomba P-201.

G. Cuando el vapor y el agua ingresen al tanque D-205 o D-206 iniciar la alimentacion de
la mezcla (agua caliente desionizada), al reactor mediante la bomba P-301. La carga
debera hacerse también en media hora.

H. Una vez cargado el reactor con todas sus materias primas se cierra y se inicia la
reaccion. La fase de iniciacion debera durar media hora y tomando en cuenta que la
reaccion es exotérmica la temperatura se debera controlar durante 4 horas a 194 °F,
empleando agua de enfriamiento en la chaqueta del reactor. En caso de que la
temperatura de reaccion disminuya, se debera alimentar vapor para mantenerla
controlada
Monitorear la conversion, tomando muestras cada hora para corroborar que después
de cuatro horas y media de iniciada la reacciéon se logré obtener el. poliestireno de
propositos generales, medio impacto o alto impacto dentro de las especificaciones
requeridas.

J. Una vez concluido el paso anterior, iniciar la descarga del reactor hacia el tanque de
lavado D-301 o D-302 o D-303, dependiendo de cual esté operando. La descarga
debera realizarse en media hora.

K. Simultaneamente con la descarga del reactor, iniciar la alimentacion de la solucién de
acido clorhidrico al tanque D-301, D-302 o D-303, mediante la bomba P-414, lo cual
también debera llevarse a cabo en media hora. También se deberéa arrancar la bomba
P-315 para alimentar agua desionizada hacia el tanque D-305 y posteriormente
mediante la bomba P-312 alimentar dicha agua al tanque D-301 en un lapso de media
hora.

L. A partir del tanque D-301 o D-302 6 D-303, la operacion de la planta es a régimen
permanente por lo que se iniciara la operacién de la bomba P-401 para alimentar la
descarga del tanque D-301, D-302 6 D-303 hacia la centrifuga S-401 6 S-402.

M. Simultaneamente con el arranque de la bomba P-401 se debe de arrancar la bomba P-

406 para alimentar agua desionizada hacia la centrifuga S-401 6 S-402.

N. El agua separada en la centrifuga se enviard a la disposiciébn de desechos y el
producto principal se alimentara por gravedad al secador DR-401.
0. Cuando se inicie la alimentacién de producto al secador DR-401 6 DR-402 también se

deberd de alimentar aire caliente al mismo por lo que se debera arrancar
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oportunamente el ventilador B-401 o B-402 o B-403 y suministrar vapor al cambiador
de calor E-401 o E-402.

P. Cuando se arranque el ventilador B-401 o B-402 o B-403 también se debera arrancar
el ventilador B-501 o B-502 para transportar el producto que sale del secador hacia el
cicléon CY-501 o CY-502 o CY-503 o CY-504 o CY-505 o CY-506 o CY-507 o CY-508
o CY-509.

Q. Iniciar la descarga del poliestireno de los recipientes CY-501 a CY-509 hacia el tanque
D-510 , mediante la valvula rotatoria RV-503, para poder alimentar a los extrusores
EXT-501, los cuales se deberan arrancar de acuerdo con el procedimiento establecido
por el fabricante.

R. Una vez que se inicie la obtencion de producto extruido se inicia la operacion de la
cortadora CU-501, para posteriormente enviar el producto cortado mediante el sistema

de transportacion neumatica hacia el empaquetado y/o envasado correspondiente.

4.1.2 Operacion normal.

Cuando se haya realizado el arranque completo de los equipos en forma manual y la capacidad de la
planta se haya estabilizado, se pasara la planta a control automatico. No se debe olvidar que hasta el
reactor el proceso es por lotes por Io que en esta seccion de la planta varias de las etapas se
realizaran manualmente.

Se instalaran alarmas de nivel e indicadores en los tanques de suministro de estireno y en los
tanques de suministro de acido clorhidrico.

En las lineas donde se encuentran localizadas las bombas P-105, P-106 y P-414 se instalaran
totalizadores de flujo para garantizar el suministro en las cantidades establecidas por el proceso. La
temperatura del estireno a la salida del calentador E-201 se controlara mediante la regulacién del
vapor alimentado a dicho equipo.

El agua necesaria en el reactor se controlara mediante totalizadores de flujo instalados a la descarga
de la bomba P-301 y la temperatura de dicha corriente se controlara regulando el suministro de vapor
hacia los tanques D-205 y D-206.

La temperatura en el reactor se controlara mediante una instrumentacién adecuada, regulando el
suministro de agua de enfriamiento hacia la chaqueta del mismo.

El agua necesaria en los tanques de lavado D-301 D-302 y D-303 se controlard mediante un
totalizador de flujo instalado a la descarga de la bomba P-312.
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La operacién de la centrifuga se controlara mediante un dispositivo que mida la velocidad de la flecha
entre el motor y el equipo correspondiente.

La operacion del secador se controlara midiendo la temperatura de descarga del mismo y regulando
el suministro de vapor a los calentadores E-401 y E-402. A su vez esta temperatura se controlara a
través del motor de velocidad variable que accionan los ventiladores B-401 B-402 y B-403.

Por uitimo, la operacion de los extrusores Ext-501 a Ext-509 se hara controlando la velocidad del
accionador del mismo haciendo interactuar este control con la operacién de las cortadoras Cu-501 a
Cu-509. La temperatura en el enfriador por contacto directo D-501 a D-509 se hara regulando el
suministro de agua a la descarga de las bombas P-501 a P-510.

4.1.3 Paro programado y paro de emergencia.

Para llevar a cabo el paro normal de la planta Unicamente se requiere descargar los reactores hacia
los tanques de lavado correspondiente, ya que por ningun motivo los reactores deberan contener
producto cuando ésto suceda. Se suspendera el suministro de poliestireno hacia la centrifuga y se
debera procesar completamente la descarga de la centrifuga hasta la cortadoras Cu-501 a Cu-509.
Mediante el sistema de transportacion neumatica el producto se debera enviar hacia el sistema de
empacado correspondiente. El suministro de vapor debera suspenderse y el suministro de agua de
enfriamiento debera continuar hasta que se suspenda la descarga de producto de los extrusores Ext-
501 a.Ext-509.

Una vez que todo el poliestireno haya sido enviado al sistema de empaque se deberan parar todos
los ventiladores.
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CAPITULO 5 EVALUACION ECONOMICA

5.1 Inversion total.

Con base en los resultados dados en el capitulo 3, se propone hacer la evaluacién econdmica del
proyecto, para determinar si es factible o no incrementar {a capacidad de produccién. La evaluacién
econbémica de esta modificacion al proceso actual de producciébn de poliestireno, se hace
considerando solo el incremento adicional de produccion.

Para realizar la evaluacidon econdmica, se debe efectuar una estimacién del costo de los equipos y
todos los costos que intervienen. La inversién total incluye la inversion fija y la inversién de capitai de
trabajo. El tiempo de planeacion es de diez afios debido a que el periodo de recuperacion de la
inversion para una planta quimica es de cinco a siete anos.

Para fines practicos en el presente trabajo, se hace un estimado de inversion que varia en un + 30 %,
lo cual nos da |a suficiente informacién para concluir si el proyecto es rentable ¢ no.

5.2 Estimado de la Iinversion total.

La inversion total es el capital necesario para instalar el equipo de proceso con todos los auxiliares
necesarios para la operacién de una planta. Algunos ejemplos tipicos de 10s costos que se incluyen
bajo este concepto son, tuberia, instrumentacion, aislamiento, cimentaciéon preparacion de terreno
efc.

La inversion fija se calcula mediante el método de porcentajes. En este método se emptean distintos

porcentajes que se mulitiplican por el costo del equipo. En la tabla 12 se muestran estos conceptos
con sus respeclivos porcentajes.

5.21 Meétodo de porcentajes.

Esta técnica de estimacién de costo, se usa generalmente para obtener un orden de magnitud de
costo, recordando que el costo, se usa generalmente para obtener un orden de magnitud de costo,
recordando que el costo de una planta de proceso puede ser obtenido, multiplicando el costo del
equipo base por un factor para aproximar la inversion de capital. Estos factores varian dependiendo de
la ptanta de proceso. Los porcentajes dados en la tabla 12. indica la aproximacién que tienen estos
lipos de plantas de procesos. Para evaluar (a inversién se usa este método porque aplica para plantas
de proceso que manejan fluidos solido-liquido.

El empleo de este métedo se utiliza después de la estimacion de costos de los equipos.
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Tabla 12. Estimado de costos de inversién de capital ® [14].

Conceptos

“Porcentaje de costos del equipo
Planta de proceso (sdlido-liquido)

Adguisicion del equipo

(incluye fabricacion de equipo y maguinaria de proceso) A 100
Adquisicion del equipo e instalacién B 38
Instrumentacién y control C 13
Tuberia {instalada) D 31
Electncidad (instalada) E 10
Levantamiento (incluyendo servicios) F 29
Costo directo (A+B+C+D+E+F) G 222
" igenieria y supervision H 32
Gastos de construccion I 34
Costo indirectos (H+I) J 66
Costos directos + costos indirectos (G+J) K 288
Honorarios a contratistas L 18
Contingencias M 36
Inversion de capital (K+L+M) N 342

® Peters Max S. Timmerhaus Klauss D. Plant design and economics for chemical engineers 3° edicién

McGraw-Hill Book Company, pp. 180.

5.3 Estudio financiero

Los estudios financieros son documentos que contienen la informacion financiera basica de cualquier

empresa. Lo que se obtiene es la rentabilidad de los recursos ulilizados para el proyecto.

Los estados financieros tienen como finalidad, tomar una decisién, ya sea, de aceptar o rechazar el

proyecto.
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5.3.1 Estado de resuiltados

Un estado de resultados o de pérdidas y ganancias, es una herramienta contable que refleja como
ha sido el desempeno economico de la actividad de cualquier empresa productora de bienes o
servicios, al cabo de un ejercicio o periodo contable, generalmente un ario. El desempefio econébmico
de la actividad empresarial se puede expresar en términos de dinero, de tal forma que si existe una
determinada ganancia monetaria se puede hablar de un buen desempefio, pero si hay pérdidas
econdmicas al cabo de un ejercicio de operacion, se hablard de un mal desemperio de la empresa.
En términos generales, un estado de resultados es la diferencia que hay entre los ingresos que tiene
la empresa, menos todos los costos en que incurre, incluyendo el pago de impuestos y €l reparto de
utilidades a los trabajadores. Como un estado de resultados tiene implicaciones fiscales, tanto los
ingresos como los costos que se registren deben tener como base la Ley del impuesto sobre |a renta
vigente.

También es posible elaborar un estado de resultados proyectado o pro forma, en donde se anotan
los resultados econémicos que se considera puede suceder tomando como base una serie de
prondsticos sobre la aclividad de la empresa. Este estado de resultados proforma sirve para evaluar
diferentes alternativas de accion, ya sea seleccionar la mejor inversion, el mejor plan de
financiamiento, etc.

Tabla 13. Estado de resultados

Estado de resultados

+ Ingresos totales

- Costos totales de produccién
= Utilidad bruta

- Gastos de venta

- Gastos de administracion

= Utilidad de operacion

- Impuesto sobre la renta 34 %

- Reparo de utilidades a los trabajadores 10 %
= Utillidad neta

+ Depreciacion

= Flujo de efectivo

102



CAPITULO 5 EVALUACION ECONOMICA

5.4 Evaluacion del proyecto.

Para la evaluacion econbémica de los proyectos industriales existen diversos métodos que difieren
basicamente en las formas de considerar los flujos netos de efectivo, para calcular, ya sea la
rentabilidad, o el tiempo de recuperacion de fa inversion.

Los métodos empleados en este trabajo son el método del valor presente neto. |2 tasa interna de

retorno y el perfodo de recuperacién que se aplican directamente al flujo neto de efectivo.

5.4.1 Valor presente neto.

El valor presente neto es el valor que se obtiene ai calcular para cada afo el capital que se debe
tener para obtener beneficios, mostrado por los flujos netos de efectivo que se dan en fa vida del

proyecto a un costo de oportunidad dado.

5.4.2 Tasa interna de retorno.

La tasa interna es la tasa (i) que hace que los flujos de efectivo sean igual a la inversion inicial. Dicho
de otra manera es la i que hace que la suma de los flujos de efectivo sean igual a la inversion inicial
[15).

5.4.3 Periodo de recuperacion.

El periodo de recuperacién de la inversion es el tiempo en el cual se recupera la inversién, sin tomar
en cuenta el valor del dinero en el tiempo.

5.5 Estimado de costos de equipos.

El costo de los nuevos equipos se hace en algunos casos, con factores de escalacién para equipos
de proceso, empleando la siguiente formula:

COSTO2 [CAPA 2T
COSTO1 | CAPACIDAD 1
donde

COSTO 2=Casto nuevo del equipo
COSTO 1=Costo conocido de!l equipo
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CAPACIDAD 2=Capacidad nueva

CAPACIDAD 1=Capacidad conocida

R=Factor de escalacion de cada equipo

Indice e Marshall & Swift de 1987 = 813.60 [1].

Considerando una inflacion anual del 5 % y el indice de costo de equipo de Marshail & Swift del afo
2002 de 1,104.20, se tiene el indice estimado para el 2005, el cual se estima de |a siguiente manera.
(1+0.05)"

donde n=numero de anos

(1+0.05)*=1.1576

Indice estimado para el 2005=1,104.20 + (1,104.20 < 0.011576) =1,116.98

Para ia elaboracion del estimado de inversién de los equipos, se toma como base, los costos de los
equipos dados en la tabla 14, Estos costos se actualizan mediante Indices de Marshall & Swift, para
obtener costos aproximados de los equipos regueridos para cubrir con la nueva capacidad de
produccién propuesta.

Los costos de los equipos se tomaron del capitulo 8 “Cost Estimation” [1].

104



CAPITULO 5

EVALUACION ECONOMICA

Tabla 14. Costos de Ios equipos existentes de la planta de poliestireno en détares [1].

Nombre del equipo

Clave de equipo

Dimensiones y caracteristicas principales

Costo en el afio 1987 (USD]

D=13.3 fty L=26.6 ft V=27,000 gal
Reactor de polimerizacién R-301 o 121,000
de acero inoxidable
Agitador de 230 hp, tipo ancla, de acero
Agitador para el reactor Ag-301 o 16,000
inoxidable de 40 rpm.
Tanque de almacenamiento de estireno D-101 D=45 fty L=36 ft 200,000
_ D=6.5fty L=38 ft y area de 33 ft*
Secador rotatorio Dr-401 180,000
de acero al carbdn
Bomba centrifuga P-401 BHP=2, 100 gal/min 3,400
Intercambiador de calor de aire E-401 P=200 psi y area de 2,810 ft? 50,000
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Con base en la informacién de fa tabla 14, se calculan los costos de los equipos requerndos para la

nueva capacidad de produccion de poliestireno, de la siguiente manera:

5.5.1 Costo de los reactores R301A, R-302A y R-303A.

COSTO NUEVO = INDICE NUEVO x COSTO CONOCIDO
INDICE CONOCIDO

Costo del reactor en el afio 2005 = [%%}121,000 =166,119.20 USD c/u.

Costo de los reactores en el ario 2005=166,119.20 USD x3 = 498,357.60USD

5.5.2 Costo de los agitadores Ag-301A, Ag-302A y Ag-303A.

Con base al nuevo indice y a la siguiente ecuacién de indexacion de equipos se calcula el costo del
agitador.

COSTO NUEVO = INDICE NUEVO x COSTO CONOCIDO
INDICE CONOCIDO

x 16,000 USD = 21,966.18 USD clu.

Costo del agitador en el afo 2005= (ﬂl@}

Costo de los agitadores en el afio 2005= 21,666.18 USD x 3 = 65,898.53USD
5.5.3 Costo del tangque de almacenamiento de estireno D-104.

COSTO NUEVO = _NDICENUEVO v conOCIDO
INDICE CONOCIDO

1.116.
COSTO NUEVO = %28 x 200,000 = 274,577.19 USD
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5.5.4 Costo del secador rotatorio Dr-403.

Costo del secador rotatorio en 1987 = 22,447.45 USD

1.1 16.?} x 22,447.45 = 30,753.00 USD

Costo del secador rotatorio en el afio 2005 = [

5.5.5 Costo del intercambiador de calor de aire E-403.

Costo del inlercambiador de calor de aire en 1987 = 232« (589.55)™°" = 16,662.37 USD
: : 1,116.98
Costo del intercambiador de calor en el ario 2005 = W x16,662.37 = 22,875.53 USD

Con base en el costo de los equipos y a los factores de la tabla 12 se procede a calcular la inversion
total, lIa cual se muestra en la tabla 15.

5.5.8 Costo de la bomba P-404,

COSTO NUEVO = \NDICENUEVO  ~ ~o16 coNOCIDO
INDICE CONOCIDO

x 3,400 = 4,667.81 USD

Costo del intercambiador de calor en el afio 2005 = (M}
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5.5.7 Calculo de la inversion total empleando el método de porcentajes.

Con los costos estimados de los equipos se procede a calcular I2 inversidn total requerida, para lo cual
se requiere la estimacion de otros conceptos necesarios a considerar para obtener la inversion total.

En la tabla 12 se presentan algunos porcentajes tipicos.
Para ilustrar et uso de esta tabla se presentan los calculos para los reactores de polimerizacion, los
cuales se presentan a continuacién:

Lo primero que se requiere son los costos de los reactores de polimerizacion, tal como se muestran en
la pagina 106, una vez teniendo el coslos base de los equipos se procede a calcular el resto de los
conceptos dados en la tabla 12.

Costo base del equipo = 498,357.60 USD

Adauisicién del equipo e instalacién= 498,357.60 x 0.39 = 194,359.46 USD
Instrumentacion y control = 498,357.60 x0.13 = 64,786.49 USD

Tuberla instalada = 498,357.60 x 0.31 = 154,490.85 USD

Electricidad (instalada) = 498,357.60 x0.10 = 48,835.76 USD

Levantamiento (incluyendo servicios) = 498,357.60 x 0.29 =144 523.70 USD
Costo directo= 498,357.60 x 2.22 =1,106,353.86 USD

Ingenieria y supervision = 498,357.60 x 0.32 = 159,474.43 USD
Gastos de construccion = 498,357.60 x 0.34 =169,441.58 USD
Costos indlrectos = 498,357.60 x 0.66 = 328.916.01 USD

Costos directos + Costos indirectos = 498,357.60 x 2.88 =1,435,269.88 USD

Honorarios del contratista= 498.357.60 x0.18 = 83,704.37 USD
Contingencias= 498,357.60 x 0.36 =179,408.73 USD

inversion de capital total = 498,357 .60 x 3.42 =1,704,382.98 USD

Se hace lo mismo para cada uno de los equipos, los resuitados de la inversién total se presentan en la
tabla 15.
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Tabla 15. Inversion total requerida para la nueva capacidad de la planta de poliestireno, dada en ddlares.
Equipo Costo base | Adquisicion del | Instrumentacion | Tuberia Electricidad | Construccién Costo
del equipo | equipo y control (instalada) | (instalada) | (incluyendo servicios)| directo
e instalacion
R-301A a R-303A | 498,357.60 194,359.46 64,786.49 154,490.85 | 49,835.76 144,523.70 1,106,353.86
Ag-301A a Ag-303A | 65,898.53 25,700.42 8,566.81 20,428.54 6,589.85 19,110.57 146,204.73
D-104 274,577.19 107,085.10 35,695.03 85,118.93 ,457.72 79,627.38 609.561.36
Dr-403 30,753.00 11,993.67 3,997.88 9,533.43 3.075.30 8,918.37 68,271.66
E-403 22,875.53 8,921.46 2,973.82 7,091.42 2,287.55 6.633.90 50,783.68
P-404 4,667.81 1,820.45 606.82 1,447.02 466.78 1,353.67 10.362.54
Continuacién de la tabla 15
Equipo Ingenieria y Gastos de construccion | Costo indirecto | Total de costos directos + indirectos | Honorarios
supervision del contratista
R-301A a R-303A 159.474.43 169,441.58 328,916.01 1,435,269.88 89,704.37
Ag-301 a Ag-303A 21,087.53 22,405.50 43,493.03 189,787.75 11,861.73
D-104 87,864.70 93,356.24 181,220.94 790,782.30 490,423.89
Dr-403 9,840.96 10,456.02 20,296.98 88,568.64 5,535.54
B E-403 7,320.17 7.777.68 15,097.85 65,881.54 4,117.60
P-404 1,493.70 1587. 3 | 30876 13,443.30 '840.21
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Equipo Contingencia Total de honorarios Total de la inversion
R-301A a R-303A 179,408.73 269,113.10 1,704,382.98
Ag-301A a Ag-303A 23,723.47 35,585.20 225,372.96
D-104 98,847.79 148,271.68 939,053.98
Dr-403 11,071.08 16.606.62 105,175.26
E-403 8,235.19 12,352.79 78,234.32
P-404 1,680.41 2,520.62 15,963.92
Total de la inversidn dada en USD 3,068,183.42
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Con base en informacién de precios de poliestireno, de materias primas, de luz, gas natural y agua

desmineralizada se calculan los ingresos de poliestireno y los costos de produccién.
5.6 Calculo de los ingresos de poliestireno.

En tabla 2 se definid el incremento de la nueva capacidad de produccidn, para los tres tipos de
poliestireno que se producen:

Para la evaluacién econdmica se considera solo el incremento el cual se calcula a continuacion:

100,998,000 27 E-PC: _ 46,000,000 27-E-P-C _ 19 698 000 2P-E:P-C.
ano ano ano
.Il . . - 1. . . .1,
36.666.000 2 =M 35 000,000 2P EML _ 6 666,000 2 FEM--
afo ano ano
bP.EAL
36.666.000 2= _ 35 000,000 2EEM: _ g 666,000 2 T EAL
afo afio afo

Para la estimacién de los precios del poliestireno, se tomé como base informacién de los indicadores
operativos de la industria pefroguimica, para estimar los precios del poliestireno, los cuales se
muestran en la (abla 16.

Lo mismo se hace con las materias primas.
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Tabla 16. Precios de poliestireno dados en pesos por libra (Moneda Nacional).

Afo Precio de poliestireno Precio de poliestireno Precio de poliestireno
de propésitos generales de medio impacto de alto impacto
2005 4.26 4.25 5.54
2006 4.26 4.25 5.54
2007 4.26 4.25 5.54
2008 4.26 4.25 5.54
2009 4.26 425 5.54
2010 4.26 4.25 5.54
2011 4.26 4.25 554
2012 4.26 4.25 5.54
2013 4.26 4.25 5.54
2014 4.26 4.25 5.54

Los calculos de los ingresos de poliestireno de propbsitos generales se presentan a continuacion:

19,098,000 LP-EP-C 4 o5 PESOS
afio b P.EPG
6.666.000 > EMI 4 o5 PESOS
ano b P.EM.L
6.666.000 b P.EM.L «5.54 pesos
afo b P.E.AL

= 85,191,480

= 28,330,500

= 36,929,640

pesos

ano

pesos
afno

pesos
ano

Se hace lo mismo para todos los afios y los resultados se presentan en la tabla 17.
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Tabla 17. Ingresos de venta de poliestireno dados en pesos por ano (Moneda Nacional).

Ao Ingresos de potiestireno Ingresos de poliestireno Ingresos de poliestireno de
de propésitos generales de medio impacio alto impacto
2005 85.191,480.00 28,330,500.00 36.929.640.00
2006 85,191,480.00 28,330,500.00 36,829,640.00
2007 85,191,480.00 28.330,500.00 36,929,640.00
2008 85,191,480.00 28,330,500.00 36,929,640.00
2009 85.191,480.00 28,330,500.00 36,929,640.00
2010 85,191,480.00 28,330.500.00 36,929,640.00
2011 85,191,480.00 28,330,500.00 36,929,640.00
2012 85,181,480.00 28,330,500.00 36,929,640.00
2013 85,191,480.00 28,330.500.00 36,929,640.00
2014 85,191,480.00 28,330,500.00 36.929,640.00

Tabla 18. Costos de las materias primas para producir poliestireno, dados en pesos por libra

(Moneda Nacional).

Perdxido

i _ Fosfato Acido ) Agua
Ano | Estireno de Dodecilb. Polibut. .
tncalcico clorhidrico desmineralizada

benzoilo
2,005 3.39 8.20 0.46 4.88 1.96 4.07 0.0101
2,006 3.39 8.20 0.46 4.88 1.96 4.07 0.0101
2,007 3.39 8.20 0.46 4.88 1.96 4.07 0.0101
2.008 3.39 8.20 0.46 4.88 1.96 4.07 0.0101
2,009 3.38 8.20 0.46 4.88 1.96 4.07 0.0101
2.010 3.39 8.20 0.46 4.88 1.86 4.07 0.0101
2,011 3.39 8.20 0.46 4.88 1.96 4.07 0.0101
2,012 3.39 8.20 0.46 4.88 1.96 4.07 0.010%
2,013 3.39 8.20 0.46 4.88 1.96 4.07 0.0101
2.014 3.39 8.20 0.46 4.88 1.96 407 0.0101
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5.7 Costo de materias primas para produclr poliestireno de propésitos generales al afo.

bPEPG. i
19,998,000 0 P EFC. | gyl Estireno .o PESOS o9 962 .603.04 PESCS
afo o P.E.P.G. Ib estireno ano
19,698,000 2E-P-C: 4 0op5 0 POIOXIdO 4 0o PESOS 409,956 00 PSS
ano Ib P.E.P.G. Ib peréxido ano
19,008,000 ©PEP-C 5 0o00p 2 90deCiD- 4 g7 PESOS g 43 4o PESOS
ano b P.EP.G. Ib dodecilb. afio
19,998,000 b P.EP.G. <0.005 Ib fosfato tricalcico < 0.46 pesos _ 45.995.40 pesos
ano b P.E.P.G. Ib fosfato afo
19,098,000 ° TEPC g00s PHC 4 gg PESOS _ 14 754 32 PESOS
afio Ib P.E.P.G. b HCI. afo
b P.E.P.G. in.
19,998,000 P PEPG. gIbdesmin. o 501 PESOS 4 009,899.00P85%
ano (b P.E.P.G. Ib agua desmin. aho

5.8 Costo de materias primas para produclr poliestirenc de medio impacto al afo.

Ib P.E.M.I. b est 0s
6.666.000- «0.0g2 D BSUrENO o 49 PESOS ) 100.980.68 P08
ano ib P.E,M.I, Ib estireno ano
o P.E.M. Ib polibutadi
6,666,000 T-EM_ g gg'Dpolibutadieno ., PESOS 4 356 531.00PE50S
afo b P.E.M.I Ib polibutadieno afio
Ib P.EM.I '
6,666,000 2P E Ml 0 0o D PErOXido o oy PESOS 135 653.00 P50
ano Ib P.E.M.L. Ib perdxido afio
Ib P.EM.I. Ib dodecilb.
6.666,000 ——— " « 0.00006 — 0D 4 g7 PESOS 4 947 g1PES08
afo Ib P.E.M.S. Ib dodeciib. ano
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Ib P.E.M.I. b HCI

6,666,000 — «0.004 — x1.96 PES0S | 50 261,44 PESOS
ano Ib P.E.M.L (b HCI. afno
b P.E.M.| Ib fosfato tricalci
6.666,000 2P EM L o o5 0 fosfatotncdicico )\ PeSOS ¢ 44y goPESOS
ano Ib P.E.M.I Ib fosfato afio
IbP.EML I desmin. o
6.666,000 D C Ml gloaguadesmin. oy PESOS 334 33,00 POSO°
ano b P.E.M.1. Ib agua desmin. ano

5.9 Costo de materias primas para producir pollestireno de alto impacto al ano.

6,666,000 DL EAL g g1pl0 EStreno 4 19 PESOS 5 609.138.88 PESOS
ano Ib P.EA.L Io estireno ano
6.666.000 b P.E.A.L y 0.12Ib peolibutadieno <407 pesos - 3.255.674.40 pe?os
afio Ib P.EAL Ib polibutadieno ano
P.E.A.L I Axi
6.666.000 A 5 005 D PEIOXA0 4 0y PESOS 36 653.00 PSS
ano b P.E.AL Ib peréxido aflo
tb P.E.AL I 1D,
6.666.000 bP.E < 0.00006 b dodecilb « 4 87 pesosA - 1047 81peso;
ano Ib P.EA.L Io dodecilb. aho
Ib P.E.AL Ib fosfatotrcalci
6,666,000 0 A o gog 0 fostalotacdleico o pesos -15,331.80 P25°°
ano Ib P.E.A.IL Ib fosfatotricalcico ano
6.666.000 2 CA1 0 004 O HCL 1 g5 PESOS _ 55 56144 PESOS
afo b P.E.ALL b HCIL. afio
Ib P.E.A.L | in.
6.666.000 2 510208 deomin. 1 5ypq_ PESOS . __ 336 633,00 250
ano Ib P.E.A.L Ib agua desmin. ano

En este ejemplo se hizo solo para el afno 2005, se hace lo mismo para todos los afnos siguientes
hasta el ano 2014, los resultados se presentan en las tablas 19, 20y 21.
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Tabla 19. Costos de las materias primas para producir poliestireno de propésitos generales, dados

en pesos por aho (Moneda Nacional).

Peroxido
) , Fosfato _ Acido Agua
ARo Estireno de Dodecilb. )
tricalcico Clornidrico | desmineralizada.
benzollo
2005 | 69,962,603 409,959 45,995 5,843 156,784 1,009,899
2006 | 69,962,603 409,959 45,005 5,843 156,784 1,009,899
2007 | 69,962,603 409,959 45,995 5,843 156,784 1,009,899
2008 | 69,962,603 409,959 45,995 5.843 156,784 1,009,899
2009 | 69,962,603 409,959 45,995 5,843 156,784 1.009,899
2010 | 69,962,603 409,959 45,995 5,843 156,784 1,009,899
2011 | 69,862,603 409,959 45,995 5.843 156,784 1,009,899
2012 | 69,962,603 409,959 45,995 5.843 156,784 1,009,899
2013 | 69,962,603 409.959 45,995 5,843 156,784 1,009,899
2014 69,962,603 409,859 4. ) 5,843 156,784 1,009,899

Tabla 20. Costos de las materias primas para producir poliestireno de medio impacto, dados en pesos

por ano (Moneda Nacional).

Afo | Estireno | Peréxido | Fosfato | Dodec. Acido yda | . olibutad. |
de tricalcico clorhidrico | desminer.
benzoilo
2005 | 22,190,981 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
2006 | 22,190,981 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
2007 | 22.190.881 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
2008 | 22,190,981 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
2009 | 22,190,981 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
2010 | 22,190,981 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
2011 | 22,190,981 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
2012 | 22,190,981 136,653 156,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
2013 | 22,190,981 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
2014 | 22,190,981 136.653 15,332 1,948 52,261 336,633 1,356,531
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Tabla 21. Costos de las materias primas para producir poliestireno de alto impacto. dados en pesos

por afio (Moneda Nacionaf).

Afio | Estireno Peréxido | Fosfato Dodec. | Acido Agua Polibut.

de tricalcico clorhidrico desminer.

benzoilo
2005 | 20,609,139 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 3,255,674
2006 | 20,608,139 136,653 15,332 1,048 52,261 336,633 3,255,674
2007 | 20,609,139 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 3,255,674
2008 | 20,609,139 136,653 15,332 1.948 52,261 336,633 3,255,674
2009 | 20,609,139 136,653 16,332 1,948 52,261 336.633 3,255,674
2010 | 20,609,139 136.653 15,332 1,848 52,261 336.633 3,255,674
2011 | 20,609,139 136,653 15, 32 1,948 52,261 336,633 3,255,674
2012 | 20,609,139 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 3,255,674
2013 | 20,609,138 136,653 15,332 1,948 52,261 336,633 3,255,674
2014 | 20,609,139 136,653 15,332 1,94 52 1 336,633 3,255,674

5.10 Calculo de costos fijos.

El costo total de los equipos es de 8397,129.66 ddlares, este dato sale de sumar el rubro costo base
del equipo dado en la tabla 15.

Con base en este dato se calcula la depreciacion, para ello se toma un 10% anual.

pesos
6lar

897,129.66 ddlares x11.16 =10,011,967 pesos

10,011,967 pesos=x0.10 =1,001,187 pesos

Dado que es muy poco €l incremento adicional a la capacidad de produccidn, se considera un
requerimiento de personal adicional estimado.

Para el area de reactores se sugiere la contratacién de dos ingenieros de proceso con un salario de
10,000 pesos/mes c/u. y dos obreros con un sueldo de. 5000 pesos/mes c/u.

Para el area de produccién, un ingeniero, con un salario total de 10,000 pesos y dos obreros con un
salario de 5.000 pesos/mes clu.

Para el drea de almacén se consideran dos obrercs, con un salario {otal de 5,000 pesos c/u.
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Salario total cada ingeniero: 10,000 P25%% 1.4 = 14,000 295 , 12 155 _ 468,000 PE2OS

mes mes ano ano

es0s pesos

Salario total para los 3 ingenieros168.OOOP x 3 =504,000—
ano ano

s meses esos
Salario total por cada obrero; 5,000 pesos x1.4=7,000 peso x12———=84,000 P ~
mes mes ano afio
. . esos es
Salario total para los seis obreros: 84,000 P —x 6 = 504,000 p o8
afno
pesos +504‘000@ pesos

Total de mano de obra504,000 =1,008,000—
afio ano

5.11 Calculo de costos variables.

Totat de materias primas para el caso de poliestireno de propésitos generales

69.962.603.04 P22%% | 400.059.00 PE3°% , 5,843.42 P95 | 45.005.40 PS5 |, 156,784.32

ano ano ano ano
+1.009,899 225%5 _ 71 591.084.18 P2202
afio afio

Total de materias primas para el caso de poliestireno de medio impacto

22.190,980.68 2% 1,356,531.00 P75 | 136,653.00 P2°°° | 1.947.817%2%% L 52 261.44

afno ano aflo ano
+15.331.80 P29 | 1236.633.00 22595 _ 24 090.328.73 22305
ano ano ano

pesos |
afo

pesos
afio
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Total de materias primas para el caso de poliestireno de alto impacto

20.609.138.88 22595 | 3 255 674.402%5°5 | 136,653.00 P°°5 , 1947 8125 | 15.331.80 P25
ario ano ano ano ano
+52,261.44 P22 | 336 633.00 P2%° _ 24 407 640.33 P55
ano ano ano

Para los gastos de administracion se considera un 5% de la utilidad bruta.

Para los gastos de venta se considera un 10% de la utilidad bruta

Costo del gas naturat:

11.
1.648.174. 4OBTUx8,310 hr <900 dolares 1.16pesos

hr ano 1.000.000BTU ~_ dolar

=1,375,659.31pesos

Costo de electricidad:

191.13k %0.73P5%% 8 310 " _1.159.451.92 pesos
kw ano

Costo del agua:

I
22,324.21'°3998 5 34 ¥ <0.0101222%% 1,873 603,27 2208
hr fo b aho
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CAPITULO 5
Tabla 22. Costos fijos y variables dados en pesos por afio (Moneda Nacionat).
2005 2006 2007 2008 2009 20 2011 2012 2013 2014
MANO DE OBRA 4,008,000 | 1,008,000 | 1,008,000 | 1,008,000 | 1,008,000 1,008,000 | 1,008,000 | 1,008,000 1.008,000 1.008.000
DEPRECIACION 1.001.197 4,001,197 1.001,197 1,001,197 1,001,187 1,001,197 1,001,197 1,001,197 1.001.,1897 1.001.197
COSTOS FIJOS 2,009,197 2.009,197 2,000,187 2,009,197 2.009.197 2,009,197 2,009,197 2.008,187 2,009,197 2,009,197
MATERIA PRIMA 120,089,063 | 120,089,063 | 120,089,063 | 120,089,063 | 120,089,063 | 120,089,063 | 120,089,063 | 120,089,063 | 120,089,063 | 120,089,063
GAS NATURAL 1375.65¢ | 1375658 | 1.375558 | 4,375,659 1,375,659 1375659 | 1375859 | 1.375.659 1,375,659 1,375,659
AGUA 1.873,683 | 1.873.693 | 1.873693 | 1,873693 | 1873693 | 1,873,693 | 1.873.693 1.873693 1,873,683 1.873.693
Luz 1,159,452 | 1,159,452 | 1.150.452 | 1.450.452 | 1.158,452 | 1,158.452 | 1,159,452 | 1,159,452 1,159,452 1.159.452
COSTOS VARIABLES | 124,497,867 | 124,497,867 | 124,497,867 | 124,407,867 | 124,497,867 | 124,497,867 | 124,487,867 | 124,497,867 | 124,497,867 | 124,407,867
TOTAL DE COSTOS | 126,507,064 | 126,507.084 | 128,507,084 | 126,507,064 | 126,507,064 | 126,507,064 | 126,507,064 | 126,507,064 | 126,507,064 | 126,507,064
Tabla 23. Estado de resultados dados en pesos por afio (Moneda Nacional).
[ 2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014
VOLUMEN DEPOLIESTIRENO | 33,330,000 | 33.330,000 | 33,330,000 | 33.330,000 | 33.330.000 | 33,330.000 | 33,330,000 | 33,330.000 | 33,330,000 | 33.330.000
INGRESOS 150,451,620 | 150,451,620 | 150,451,620 | 150,451,620 | 150,451,620 | 150,451,620 | 150,451,620 | 150,451,620 | 150,451,620 | 150.451.620
COSTOS DE PRODUCCION 126,507,064 | 126,507,084 | 126,507,084 | 126,507,064 | 126,507,064 | 126,507,064 | 126,507,064 | 126,507,084 | 126,507,084 | 126,507,054
UTILIDAD BRUTA 23,044,566 | 23,044,558 | 23,044,556 | 23,944,556 | 23,944,556 | 23,044,556 | 23,044,556 | 23,944,558 | 23,944,566 | 23,944,556
GASTOS DE ADMINISTRAGION | 1,197,228 | 1,197,228 | 1,197,228 | 1,197,228 | 1,197.228 | 1,197,228 | 1.197,228 1197228 | 1,197,228 | 1,197,228
GASTOS DE VENTA 2,304,456 | 2,394,456 | 2,304,456 | 2394456 | 2,304,456 | 2.304,456 | 2,394,456 | 2,384,456 | 2,394,456 | 2,394,456
GASTOS DE OPERACION 3501684 | 3,501,684 | 3,501,684 | 3591684 | 3501684 | 3,501,664 | 3501684 | 3,591,684 | 3591684 | 3.591.884
UTILIDAD DE OPERACION 20,352,872 | 20,352,872 | 20,352,872 | 20,352,872 | 20,352,872 | 20,352,872 | 20,352,872 | 20,352,872 | 20,352.872 | 20,352,872
IMPUESTO SOBRE LARENTA | 5919076 | 6915076 | 6910976 | 6919976 | 6919976 | 6819676 | 6.919.076 | 6919076 | 6919976 | 6918976
R.U.T. 10 % 2,035287 | 2035287 | 2035287 | 2035287 | 2035287 | 2035287 | 2035287 | 2035287 | 2035287 | 20352687
UTILIDAD NETA 11,307.609 | 11.397.600 | 11.397.609 | 11,397,609 | 11,307,608 | 11,397,609 | 11.397.809 | 11,397.609 | %1,397.609 | 11,397,608
FLUJO DE EFECTIVO 42,308,806 | 12,398,806 | 12,398,808 | 12,308,806 | 12,398,806 | 12398808 | 12,398,808 | 42.308.806 | 42,398,808 | 12.308,806
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5.12 Calculo del valor presente neto.

Para el calculo del valor presente neto se requiere de los flujos de efectivo y de la inversion total.
La inversidn tolal es de 27,884,297 dblares.
Utilizando {a paridad de 11.16 pesos/dolar

11.16pesos

3,068,183.42dolares x g
dolar

=34,240,927 pesos

En toda inversion se toma como punto de comparacion una tasa de referencia, es decir nuestro costo
de oportunidad, esto con la finalidad de decidir que hacer si se tienen los 34,240,927 pesos. Invertir
en el proyecto o bien invertir el dinero en algun banco que nos de un mayor interés, comparado con
et que nos darla el proyecto.

Para este caso nuestro costo de oportunidad serd el de los cetes, el cual esta aproximadamente en
10%.

0. F
VPN =Y —
j=0 (1 + |)J

_—234.240,927 12,398,806 12,398,806 12,398,806 12,398,806 12,398.806

VPN ot ol 5+ 5 Tt 5t
(1+0.10) (1+0.10) (1+0.10) (1+0.10) (1+0.10) (1+0.10)

12,398,806 12,398,806 12,398,806 12,398,806 12,398,806
(1+0.10)°  (1+0.10)7  (1+C.10)* (14 ). ' (14 07 )®

VPN = 27,884,297 pesos

5,13 Calculo de la tasa interna de retorno.

n F
VPN =0=>"- "' -
w0 (t+1)

-34,240927 12,398,806 12,398,806 12,398,806 12,398,806 12,398,806
VPN=0= + -+ + +

+ +
(1+i)° (1+i)" (1+i)? (1+i)° (1+i)* (1+1y°
12,398,806 . 12,398,806 . 12,398,806 12,398,806 . 12,368,806
(1+1)® (1+i) (1+1)® (1+1)° (1+1)"°
TIR=34%
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Con base en la tasa interna de retorno calculada y a nuestio costo de oporiunidad, se concluye que

es mejor invertir en el proyecto que en cualquier banco, ya que (a tasa interna es mayor que nuestro
costo de oportunidad.

Cabe senalar que este estimado de inversién es a un nivel basico, si se quiere tener un estimado
mas preciso, se lendria que desarrollar la ingenieria de detalle.

La ingenieria de detalle se refiere no solo a la ingenieria de proceso, sino también a las disciplinas de
ingenieria civil, mecanica, tuberia, eléctrica e instrumentacion.

Los documentos elaborados por cada una de estas disciplinas conducen a obtener el volumen de
obra, en este documento se detalla todas las caracteristicas de los equipos y/o materiales requeridos
para llevar a cabo el proyecto.

Para los fines del presente trabajo, todos los calculos se realizaron con base en estimacion de
equipos mediante técnicas de escalacién, costos reportados en literatura, asi como estimados de
inversion tipicos de plantas quimicas. Los precios del poliestireno y los costos de las materias primas
fueron a precios constantes, es decir no se toma la inflacion en cada afo.
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Con base en la hipétesis planteada, se concluye que si es posible incrementar la capacidad de

produccion de poliestireno de un proceso en suspension aprovechando la mayor parte del equipo

existente, mediante la adicién de reactores iguales a los existentes, es decir reactores que tengan el

mismo tamarno, misma agitacion, misma relacién de materias primas.

Realizando ésto, se tiene la certeza de tener a la salida del proceso, el mismo producto sin que se

vea alterada alguna caracteristica del polimero.

Los resultados obtenidos a partir del desarrollo del presente trabajo, se presentan en la tabla 24,

donde se muestra la capacidad actual de produccién para los tres tipos de poliestireno, la nueva

capacidad de produccion propuesta, la inversién requerida vy la tasa interna de retorno.

Tabla 24. Resultados del incremento de capacidad de produccién de poliestireno, de inversion

requerida y tasa interna de retorno.

Producto Produccién | Incremento de | Total de la inversion Tasa
Actual produccion produccién de | requerida interna

poliestireno usD de
(Ib/ano.) retorno

Poliestireno de '

propositos generales 90,000,000 19,998,000 109,998,000

P.E.P.G.

Poliestireno de medio

impacto 30,000,000 6,666,000 36,666,000 3,068,183.42 34%

P.EM.L

Poliestireno de alto

impacto. 30,000,000 6,666,000 36,666,000

P.EAL

El resultado para esta propuesta de incremento de capacidad de produccién, es de 183,330,000.00

Ib/afio, con una inversion aproximada de 3,068,183.42 dolares (34,240,927 pesos) y una tasa interna

de retorno de 34%, aprovechando la mayor cantidad de equipo disponible asi como la infraestructura.

El periodo de recuperacion es aproximadamente de 2.8 anos.
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Este incremento de la capacidad de produccion se logra a través de una investigacion del proceso en

suspension para conocer aspectos técnicos asi como la operacion de los reactores.

La manera de operar los reactores para un proceso en suspension, siempre tiene que ser en
paralelo, desfasando los lotes, es decir primero un reactor y después de cierto tiempo el otro,
asegurando que a la descarga del tanque de lavado se tenga un flujo constante.

Normaimente cuando se disefian plantas se contemplan expansiones futuras, es por ello que la
mayoria de los ingenieros sobredisefian un poco los equipos asi como la infraestructura, es decir
contemplan un poco mas de espacio por si en algin momento dado tienen que adicionar mas equipo
6 simplemente construir algun edificio.

En este proceso fue necesario adicionar algunos equipos. En la seccion de reaccion se adicion6 un
tanque de almacenamiento de estireno, ya que se debe tener méas estireno disponible para cubrir con
la nueva demanda de poliestireno.

Aunque los reactores adicionales estan muy sobrados para la nueva capacidad resulta que hacer
esto es rentable porque se aprovechan los equipos ya existentes, por lo que resulta tener una tasa
de retorno aceptable.

Al principio se pens6 que para incrementar la capacidad de produccién seria posible transformar el
proceso en suspension a continuv, pero como se puede apreciar en el capitulo 1, donde se da una
descripcion del proceso en suspension, se vio que hasta ahora no es posible, debido a que la
estabilidad de la dispersidon se pierde al pasar la carga de un reactor a otro, dando como resultado

una aglomeracion de particulas de estireno adheridos a las paredes de la tuberia y del reactor.

Cuando se desee incrementar la capacidad de producciéon de una planta de produccion de procesos
en suspension, existen las siguientes alternativas:

1) Adicionando un reactor igual al existente, es decir un reactor que tenga las mismas
condiciones de operacion con la finalidad de asegurarse de obtener el mismo producto, sin
tener la menor duda de que se obtenga un producto con las mismas caracteristicas al que se
esta produciendo actuaimente.

2) Redisefnando el reactor o reactores mediante procedimientos de escalacion, ya sea “hacia
arriba” o “hacia abajo”, dependiendo de la cantidad de produccion deseada a obtener,
mencionados en el capitulo 1, por investigadores en el area del proceso en suspension. Estos

procedimientos conducen a hacer una serie de experimentos para ver que parametros se
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tendrian que cambiar, los cuales pueden ser la relacion monémero/agua, la concentracion del
estabilizador o la rapidez de agitacion.

Hasta ahora no se puede escalar de una manera geométrica los reactores de polimerizacion,
ya que al hacerlo cambia la distribucion de tamarios de particula, lo que significa obtener un
polimero diferente al que se esta produciendo. Por esta situacion es que los investigadores

han desarrollado estos procedimientos de escalacion.
Es importante mencionar que cuando se desee incrementar la capacidad de produccion de alguna
planta, se debe de realizar una busqueda de informacion bibliografica del proceso, para determinar

cual 6 cuales pueden ser las rutas para incrementar la capacidad de produccion.

El objetivo del presente trabajo se desarrollo satisfactoriamente y la hip6tesis planteada se acepta.
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