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NTRODUCC I ON 

Los materiales conocidos conlo plásticos son indispensables para  el 

rn:indo moderno. Gran  cantidad de art ículos elaborados con éstos  materiales 

son desechados, provocando contaminación del medio ambiente. En general, se 

puede decir que las materias plásticas no son biodegradablec, es decir, no 

pueden ser asimiladas por microorganismos [lo], 

A l  tratar de procesar las  grandes cantidades de basura en forma de 

art ículos plásticos por medios convencionales, como la incineración, se 

generan contaminantes del aire sumamente tóxicos [ I l l .  P x  ejemplo, el ácido 

cianhídrico puede ser formado cuando plásticos del t ipo acrílico son 

térmicamente descompuestos, el ácido bromhídrico puede ser formado a pa r t i r  

de cornpuestos bromados que son adicionados corno retardantes  de la flama, el 

ácido clorhídrico es generado al  incinerar cloruro de polivinilo. 

Da6os ecológicos muy graves son ocasionados por el nianejo inadecuado de 

los distintos tipos de desperdicios plásticos [IO]. Por ello, muchos 

esfuerzos se han centrado en la reutilización o reciclaje de tales 

desperdicios Se mencionarán algunas caracter ís t icas  de los distintos tipos 

de reciclajtd [SI, [i2l, 1131, 1171. f 
El reciclaje primario imp1 ica la utilización de desperdicios plásticos 

uniformes, no contaminados. Unicanerite los desperdicios termoplásticoc 

pueden ser directamente reprocesados. El reciclaje puede ser llevado a cabo 

por el procesador en una planta o a través de reprocesadoles externos. Sus  

problemas técnicos principales son: degradación del material  debida a 



procesamientos repetidos, lo  que resulta en pérdida de p’opiedades como la 

apariencia, resistencia química, pi-ocesabilidad y caracter ís t icas  mecánicas. 

El reciclaje secundario utiliza desperdicios plásticos inadecuados para  

el reprocesamiento directo usands equipo de procesamiento plástico estándar.  

El metodo ha tenido un desarrollo rnuy lento debido a In siguiente : 10s 

desperdicios plásticos tienden a estar aitarnente contaminados con siistariciac 

110 plásticas (metales, arena) ,  10 que puede dañar el  equipo y el producto 

debe ser producido en masa para  que sea económicamente viable. 

E1 reciclaje terciario Irecuperación de químicos a pa r t i r  de 

desperdicios plásticos) consiste en la pirólisis de los desperdicios 

plásticos; el proceso de pirólisis es capaz de producir- compuestos químicos 

sencillos a pa r t i r  de mezclas de materiales de desperdicios, los productos 

pueden se r  usados comercialmente como químicos útiles o combustibles. 

El reciclaje cuaternario (recuperación de energía a pa r t i r  de 

desperdicios plásticos) puede ser definido como la rediicción de desperdicios 

combustibles a residuos inertes mediante combustión controlada a alta 

temperatura.  La razón principal pa ra  la incineración es la reducción del 

volumen de desperdicios: es capaz de reducir el peso de la ba.sura en un 80% 

y el volumen en un 90% . 

Este t r a b a j o  centra  su  atención en l a  rccuperación de estireno a pa r t i r  

de la descomposición térmica (pirólisic) del poliestireno. Se escogib 

poliestireno por ser una materia plástica ampliamente uti!izada (tenedores, 

cuchillos, tazas de plásticos, juguetes, aislantes térmicos, e tc)  y es un 

componente maycritario en los desperdicios p!ásticos. 
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RESUMEN Y CONCLUSIONES. 

Antes de mencionar los motivos que justifican la elaboración del 

presente proyecto, quisiera Secalar que esta sección sintetiza ei contenido 

de :as secciones posteriores, por lo que la continuidad en t r e  :os puntos 

t r a t ados  se ve  afectada. 

i 

Las razones fundamentales que justifican el reciclado del poliestireno 

son de tipo: ecológico, energéticcl y económico. 

La pirólisis del poliestireno tiene la siguientes ventajas: 

I )  La mayoría del desperdicio sfdido municipal puede ser convertido en 

una forma económicamente viable a productos de degndación.  

2 )  El volumen del desperdicio puede ser reducido en un 90% o más. 

3 )  El proceso de pirólisis es hermético y por lo tanto no provoca 

contaminación del aire. 

4) Como el proceso no contamina y requiere poco espacio la plantas 

pueden estar en ciudades, lo que disminuye los costos de transporte.  

5 )  El proceso es  un productor de energía neta. 

6 )  La energía producida esta en forma conveniente, es to  es, gas,  aceite 

y carbón. 

7 )  El proceso puede diseñarse de modo que se recuperen sustancias 

químicas valiosas. 
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1.1.- USOS PRINCIPALES DEL ESTIFIENQ. 

El estireno e s  un monómero capaz de polimerizarse rápidamente, lo que 

permite sintetizar a par t i r  de 151 una amplia variedad de polímeros valiosos 

que cubren carnpcs de f ibras ,  plá,jticoc, hules, coberturas y adhesivos. La 

versatilidad del estireno se ha aprovechado para  la manufactura de diversos 

t i w s  de poliestirenos, como el poliestireno ligero-estable, el poliestireno 

SAN y el ABS. La aplicación incluye par tes  automotrices, difusores de iuz, 

aislantec, etc. Además, es :itilkado como agente "cross-linking" para  l a  

producción de poliesteres. La gran variedad de aplicaciones de ,los polímeros 

de estireno le da gran valor comercial, por lo que s u  importancia en la 

fabricación de materias sintéticas es  evidente. 

1.2.- CONSUMIDORES PRINCIPALES DE ESTIRENO. 

La distribución porcentual de la demanda, s e  estima de: ;O% 

poliestireno, 14% hule SBR, 5% iatex SBK, 11% otros. 

Las principales consumidores de estireno son: Aislantes y Acústicos de 

Monterrey, S . A . ,  Industrial Ehroquimex, S.A., Industrias Resictol, S.A , 

Monquímica,S.A. I Nacional de Resinas, S.A., Poliestireno y Derivados, S.A. 

de C.V., Polioies, S . A .  de C.V., Productos de Estireno, S.A. de C.V., 

Industrias Kryolit, S.A., etc. 



1.3.- VOLUMEN ACTUAL Y POTENCIAL DEL MERCADO. 1 
El consumo aparente en México (1989) fue de 180,768 toneladas. La tasa 

tie incremento de consumo es  del 8% . Las proyecciones son de 196,000 

toneladas para 1990, y se calcula que incrementarán a 423,000 toneladas 

para  el 2000. 

\ 1.4.- MATERIA PRIMA (DESECHOS DE POLIESTIRENO). 
i 

El poliestireno es generalmente considerado el ter-moplastico con el que 

se inicio la industria moderna de los plásticos. En la industria actual 

"plásticos de poliestireno" incluye los estirenos poiimerizados más 

sencillos y también los complejos modificados con hules, aditivos ta les  como 

agentes estabilizantes y con otros monómeros, para desarrollar propiedades 

especiales que cubran necesidades industr iakc específicas. En este  

respecto, los poliestirenos están en t re  los productos m á s  versátilcr, 

conocidos en la industria de lor, plásucos. 

Los plásticos de poliestireno tienen generalmente excelente resistencia 

en ambientes interiores. La exposicion a ambientes exteriores Ins decolora y 

provoca que se vuelvan quebradizos. 

El poliestireno de uso general es la forma sencilla polimerizada del 

monómero estireno. Se caracteriza por s u  dureza, rigidez, claridad, 

estabilidad al calor, excelente resistencia eléctrica, facilidad de 

fabricación mediante todas las técnicas terinoplasticas de moldeado comunes, 

excelente colorabilidad y, por supuesto, bajo costo. ~ 
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Sin embargo, todo e1 po1ie:;tircno de uso general 110 es  Idéntico. Lo5 

homopolímeros con distintas caracter ís t icas  taiec como la resistencia al 

calor son producidos a traves de cambios rnoleclilares y la adición de 

aditivos (lubr icantes 1, re1 lenos y e stabil izadores. 

La mayoría d e  las aplicaciones no requieren un policstireno con uria 

alta resistencia al calor. Por lo general es usado en artíci:los domésticos, 

juguetes, empaques, etc.  Al tener una gran aplicación en la manufactura de 

productos desechables, se encuentra en grandes cantidades en la basura 

municipal, por lo que resulta atractivo su  reciclaje. 

PRODUCTOS SECUNDARIOS. 

La pirólisis del poliestireno tiene c ~ m o  prcducto mayoritario el 

estireno y como productos secundarios benceno, etileno y trazas de o t r a s  

sustancias orgánicas. 

El mayor uso para  el beiiceno e s t2  en el estiren:. intermediarios 

clorinados, f e n d ,  insecticidas, nylon, anilina, detergentes sintéticos y 

anhídrido maleico. 

El etileno es el hidrocarburo más irriportan te en la producción química. 

Aunque est5 presente en los gases obtenidos durante ias  operaciones de 

cracking, la mayor cantidad se obtiene de 1; plrólisis del etano, propano y 

butano derivados del gas natural. Es la materia prima pa ra  nuchos químicos 

que incluyen alcohol etilico, óxido de etileno, etiibenceno, cloruro de 

etilo, dicloruro de etileno y plásticos de polietilerio. 

Estos productos secmdarios son básicos para  otros productos 

importantes, tales como acetaldehido, etilenglicol, etanolaminas, 
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acrilonitrilo, t e t r a  etil plomo y cloruro de vinilo. 

1.5.- REACCIONES IMPORTANTES EN L A  DESPOLIMERIZACION DEL POLIESTIRENO. 

La degradación térmica del poliestireno (PSI se realiza por un 

mecanismo de radicales libres en cadena. En ausencia de oxígeno, el PS por 

io general empieza a tener una pérdida de peso significativa alrededor de 

los 3QQ°C, pero las reducciones en peso molecular por escisiones de cadenas 

al azar se observa a temperaturas más  bajas.  ;Las velocidades de degradación 

dependen de la técnica que se usó para  sintetizar el polímero. El PS 

iniciado anihnicamente es apreciablemente más estable que el producido 

térmicamente a par t i r  de iniciadores de radicales libres ta les  como el 

peróxido de benzoilo o el azoisobiitironitriio (AIBN).  Después de una pérdida 

de peso de un lo%, todos los PS se  degradan en aproximadamente la misma 

velocidad. 

El PS iniciado por radicales libres sufre  un ligero decremento en el 

peso molecular promedio cuando e:; calentado a temperaturas tan ba j a s  como 

22OoC, en ausencia de oxígeno. Después de las escisiones iniciales de la 

cadena no ocurre deg radac ih  posterior a temperaturas por debajo de 25U°C. 

Estas escisiones al  azar han sido generalmente atribuidas a "enlaces 

débiles" en el polímero y se h a  sugerido que no existen en el PS iniciado 

aniónicamente. Sin embargo, se han obtenido evidencias de enlaces débiles 

pa ra  peróxidos en t r e s  PS aniónicos estáiidar. El cílrnero promedio de peso 

molecular disminuye ligeramente entre 180 y 22OoC. Arriba de los 29OoC, el 

efecto de la degradación térmica sobre el peso molecular es evidente. La 



distribución de los datos de los pesos rnoleculares indica qtie, por debajo de 

los 250°C, ocurren ecciciones al azar en aproximadamente un enlace en cada 

10,000 unidades estructurales para las muestras iniciadas con AIBN y menos 

de un tercio de ese número en las muestras aniónicas. 

Entre los 280 y 300°C, donde la perdida de peso es todavía despreciable 

se  pueden gene’rar radicales libres por escición al azar de la cadena. Estos 

radicales, con s u  movilidad muy dificultada se recombinan (no ocurre 

reducción del peso molecular) o sufren una abstracción intermolecular de 

hidrógeno (desproporción) para  producir un doble enlace en un extremo de 

cadena. 

El grado en el que el PS puede despolimerizarse para dar estireno a 

temperaturas menores a 3C0°C, donde ocurre poca volatil izacion, es 1 imitado 

debido a la  Competencia de reacción d e  polimerización. A cualquier 

temperatura hay una concentración definida de estireno que puede exis t i r  en 

el polímero al equilibrio, donae la velocidad de polimerización es  

equivalente a la de despoiimerización. A temperaturas por a r r iba  de los 

33OoC, surgen especies volátiles C.? todas las  muestras de PS. Análisis de 

éstas especies revelan que los componentes principales son: estireno, 

2,4,6-trifenii-i-hexeno ( t r ímero)  y 2,4-dif enil -1 -but eno ( dírner o 1. 

Cantidades mucho mas pequeñas de tolueno, a-rnetilestirena y 

1,3-difenilpropario también son encontradas. 

Entre los 330 y 450’C !;e observa un rendimiento de toluerio y 

a-meti lestireno. 



CAI’ITULO I 

Debido a la complejidad de las reacciones involiicradas no ha sido 

posible establecer un mecanism:, de reacción adecuado para  situaciones 

prácticas, por lo que se estudia la relación temperatura-productos. En este 

t rabajo se estudió el efecto de l a  temparatura sobre los productos de la 

reacción, en donde se tomó como reacción principal la descomposición del PS 

en estireno, benceno y etileno. 

1.6.- MONTO DE L A  INVERSION, INVERSIQN FIJA Y CAPITAL DE TARBAJO. 

A continuación s e  muestra un estimado de la inversión requerida para  

iniciar el proceso. Esta comprende gaslos de compra de terreno, instalación, 

equipo, materia prima; y pago de sei-vicios y sueldos. Las cantidades se 

calcularon como se indicia en la sección 7. 

Inve r s ión  f i j a  434.,170.00 USD.  

Cap i t a l  de t rabi j o  464,800.00 USD. 



I .7.- OBREROS, EMPLEADOS Y TE:CNICOS NECESARIOS. 

El persona.1 total  s e  estableció de acuerdo con el ni:imero de equipos y 

de actividades a realizarse. El iiumero de empleados determinado (17) fue  

escogido de manera intuitiva. Pa ra  más detalles véase la sección 6. 

_l-i_ 

Cant idad 
_I__ - 

F o n a  i 

O b  r e r o s  12 

Eriip 1 eados 4 

, T é c n i c o s  3 

1.8.- COSTO DE PRODUCCIBN. 

Los costos de producción basados en la producción de estireno anaal,  de 

2.25 mil ton, COR un monto de 900,000.00 USD., y un costo aproximzdo de 

fabricación de 824,800.00 USD., nos da un costo de producción de 

O. 36 USD. /Kg. 

1.9.- GANANCIA POR ARO. 

Basados en la producción anual de estireno de 2.25 mi l  ton, con un 

precio medio de venta de 0 .40  U:SD/kg, se estima tener una ganancia anual 

de 900 mil üSD/año. 



2.- EL PRODUCTO Y SUS CARACTERISTICAS. 

1 2.1.- PROPIEDADES FlSlCAS Y QUIMICAS. 

Producto : Estireno. 

Nombre químico : Vinil benceno. 

Nombres comerciales : Inglés : styrene, pheriyiletfiylene. 

Fórmula condensada : L6H5CHC:"Z. 

Peso Molecular : 104.!6. 

Líquido aceitoso, olor aromático, incoloro o amarillento, temperatura 

de fusión: -30.63OC; temperatura de ebullición: 145. 2OoC; densidad: 0. 9045 

(25OC); temperatura de inf lamacibn: 3loL; temperatura de ignición: 490OC; 

insoluble en agua ~ soluble en alcohol y éter.  Se polimeriza lentamente en 

almacenamiento, y rápidamente cuando se calienta o se expone a la luz o 

peróxidos. 

. Su toxicidad es  moderada. Puede causar incapacidades temporales o 

posibles lesiones permanelites a menos que se  dé utención médica 

inmediata 121, [31. 

2.2.- PROCESOS DE OBTENCION DE ESTIRENO. 

En algunas ocasiones las  plantas de etilbenceno y las de estireno están 

integradas en una sola planta para  estireno a par t i r  de etileno y benceno. 

El etilbenceno se t ransforma en estireno mediante una deshidrogenación 

catalí t ica en presencia de vapor. El rendimiento de estireno basado en 

etilbenceno es  90% . 

Es importante mencionar que no se intenta irnplementar o mejorar  alguno 

de los procesos existentes, el objetivo perseguido es  t -a tar  de reciclar 

basura en forma de art ículos de poliestireno. 



y2.3.- DIAGRAMA DE BLOQUES DEL PROCESO DE RECUPRACION. 

El proceso de pirólisis estan dividido eii seis grandes bloques: a)  

reducción del tarnafío del poliestireno, b) eliminación de agua y productos 

orgánicos ligeros, c )  pirólisis [cracking), d) condensación de los productos 

de la descomposición, d )  almacenamiento de condensados y e) destilación de 

la mezcla condensada. Los bloques se muestran más adelante. 

I 

PSROLISIS DE POLIESTIRENO 

P O L I E S T I R E N O  C O N T A M I N A D O  A L M A C E N A M I E N T O  
I 

-- 

R E D U C C I O N  D E  
TAM ANO 

I- 

E L K M I N A C I O N  

D E  I M P U R E Z A S  

-1 1 r I 1 D E S T I L A C I O N  1 

I 

T A N Q U E  D E  
A L M A C E N A M  I E N T O  

DIAGRAMA DE BLOQUES 
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3.- ESTUDIO DE MERCADO. 

3.1.- ANTECEDENTES Y PROYECCIONES. 

En México, la producción de estirxno ha resultado insuficiente para  

atender el mercado interno, lac; c i f r a s  de importación ( tabla  1) así lo 

demuestran. Todos los datos fueron tomados de la Secretaría de Comercio y 

Fomento Industrial [181. 

DATOS ESTADISTICOS DEL ESTIREN0 

I 
~~ ~~ 

~ T o n e l a d a s  ~ 1984 o 1985 1 9 8 6  1987 1988 1989 

R r  o d u c c  ión 3 0 , 2 4 8  3 :3 ,029  6 9 ,  4 4 8  1 2 1 , 1 2 9  131,643 119,625 

I m p o r t a c i ó n  9 3 , 2 7 2  1 1 1 , 9 9 1  8 2 , 0 0 0  5 4 , 1 8 7  3 9 , 2 7 0  64 ,292  

Ex p o r t  ac i ón O O O O 5 ,149  

C .  A p a r e n t e  1 2 3 , 5 2 0  1 4 5 , 0 2 0  1 5 1 ,  4 4 8  1 7 5 , 3 1 6  170,913 180,768 

t a b l a  I 

En la f igura 1 . A  se observa el aumento en la producción de estireno 

desde 1984 hasta  alrededor de 1988. En 1984 la producción era de 131,643 

toneladas y en 1988 era de 119,625 toneladas, por lo que se tuvo un 

decremento del 9.12%, que corre,sporide a 12,018 toneladas. A I  comparar la 

producción de estireno (f igura l.A) con su  consumo (figura 1.C). resal ta  el 

déficit,  cuya magnitud asciende a 61,143 toneladaslaño; es to  concuerda con 

la cantidad importada (figura l .B) ,  que fue  de 64,292 toneladas. 
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CAPITULO I 1 1  

DATOS ESTAD ISTICOS DEL P O L I E S T I R E N O  

~ . _ _ _  

P r o d u c c  i ór! 

I m p o r t  ac i ón 

E x  p o r t  ac  i ón 1 C .  A p a r e n t e  
- 

1384 1985  1 9 8 6  1987 1988 1989 

8 8 , 5 2 4  9 6 , 3 5 0  1 1 0 , 5 2 1  1 2 6 , 1 5 2  125 ,528  124,703 

1 , 4 3 7  3 ,  7 0 8  5 , 8 4 9  4 , 3 5 7  9,282 1 4 , 6 5 3  

11 ,  0 4 0  53,554 1 8 ,  1 3 2  3 8 , 7 5 3  47,395 34 ,059  

7 8 , 9 2 1  9 0 , 5 0 4  9 8 , 2 3 8  9 1 , 7 5 6  87 ,415  103,297 

t a b l a  2 

Ida producción de poliestireno (figura 2.A)  ha aumentado de 1984 a 1989, 

tuvo un incremento del 140.86%, lo que equivale a 36,179 toneladas/año. En 

l a  f igura 2B. se observa un incremento en las importaciones de poliestireno 

a pa r t i r  de 1384, lo que implica un déficit de materia prima (estireno) pri:-a 

s u  producción. Estos hechos con indicativos de la gran demanda de éste  

poiímero en sus  diversas aplicaciones. 

El consumo de poliestireno en México alcanzó un rnaximo en 1989, con 

103,297 toneladas, de las cuales 39,872.64 corresponden sólo a envases 

desechables, cuyo porcentaje representa el 38.6% del consumo total  (ver 

l ista de Distribución de los usos del poliestireno más  adelante). 

Existe una relación directamente proporcional entre  la producción de 

estireno y ia producción de poliestireno, dado que el poliestireno es la 

materia plástica que consume la mayor par te  de la producción de estireno. 

Debido a que el principal uso del poliestireno está en la elaboración de 

art ículos desechables, resulta económicamente atractivo buscar la manera de 

recuperar la materia prima que lo originó. Una opción factible es el 

reciclado de los art ículos desechados en el basurero municipal. 
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; Distribución d e  los usos del pol ies t i reno.  

usos 

Envases decechables 

Construcci ón 

Industrial 

D i S r  ibución 

Empaque 

Escolares y hogar 

Juguetes 

Oficina 

Automotriz 

Electrodoinésticos 

Otros 

% 

38.6 

9.6 

0.8 

8.5 

4.3 

4.3 

3. O 

2.7 

2.8 

18.7 

6.7 

El consumo promedio durante el período 1974 - 1984 (en miles de 

tori/año) fue: 45.1, 61.6, 61.2, 72.3, 74.3, 103.9, 108.0, 120.7, 89.3, 89.6 

y 123.5 . La tasa de incremento en el consumo fue del 8% . La proyección se 

estima de 423 mil toneladas para  el año 2000. 

3.2.- USOS Y USUARIOS DE ESTIIIENQ. 

El estireno es una materia prima ampliamente utilizada en la 

fabricación de art ículos cintéticc's, su distribución se  h a  estimado de la 

siguiente manera: poliestireno 70%. hule SBR 14%, latex SRB 5%, otros  1IZ . 



Las coinpafiias que importan estireno en grandes volúmenes se  listan en la 

----I -- ___I___ 

I N D .  RES I S T O L ,  S .  A .  155 9 2 1 0 .  o 1 ’ 6 1  8,971 

H U L E S  M E Y ,  S . A .  31 6 7 8 1 . 0  4 1  4 ,894 

NAL. R E S I N A S  5 2 5 6 5 0 . 0  4 0  9,255 

I N D .  NEGROMEX, S . A . ,  C.V. 6 4  5 025.0  562 ,792  

tabla 3. 

3.3.- SUSTITUTOS DEL ESTIRENCI. 

El estireno juega un papel importante en la elaboración de una gran 

cantidad de materias plásticas de uso específico, de las cuales el 

poliestireno ha resultado tener propiedades valiosas, difíciles de encontrar 

en un mismo material. Entre &tas están: el hecho de que sea fácii  de 

fabricar  termicamente en una amplia variedad de formas sin que se 

descomponga signif icativamente, s u  estabilidad, no toxicidad, baja 

conductividad térmica aunada a s u  resistencia al calor. Estas cualidades 

resultan especialmente útiles en el transporte,  envasado y manipulación de 
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alimentos. Además, s u  bajo costo de producción y la flexibilidad en 

sus  aplicaciones tienen particular interés en la sociedad de consumo actual. 

Por lo anterior,  s e  puede decir que actualmente no existe una materia 

plástica cuyas propiedades sean tan aprovechables como las del poliestireno, 

lo que hace no reemplazable a l  estireno, que es  la materia prima para  s u  

e 1 a bor aci Cn. 

; '3.4.- CAPACIDAD DE L A  PLANTA Y UBICACION. 

'Exis te  una gran cantidad de desperdicios plásticos la basura 

municipal, lo que apoya el establecimiento de un proceso que maneje grandes 

volúmenes de desechos de poliestireno, esto es, un proceso de reciclado que 

se adecúe a las necesidades económico-ambientales del lugar donde se  

establezca la planta. El proceso de reciclado escogido es el denominado 

terciario,  que involucra la piról isis, cuyas ventajas son importantes. Par 

un lado, resuelve el problema de contaminación, frecuente en los 

tratamientos convencionales de desperdicios plásticos, ya que es un proceso 

hermético. Además, requiere poco espacio y las plantas pueden estar en las 

ciudades, lo que disminuye los costos de t ransporte . i ,  

Según John Brown (Plastics News, 1931) para ia implementación de un 

proceso de ésta naturaleza se pueden reciclar de 1,000 a 5,000 lbs (455.0 a 

2273.0 Kg) de poliestireno por hora y un equipo adquirido puede ser montado 

en menos de seis  meses. En éste t r aba jo  se escogió una cantidad intermedia 

de 1000 Kg para  iniciar ei proce!;o, lo cual representa un reciclaje (en una 

jornada de 8 horas) de! 7.32% tiel poliestireno producido diariamente en 

art ículos desechables, equivalente a 104,240.11 K g .  
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En el caso de la pirdis is ,  no se atiende la sugerencia de ia 

descentralización de la industria. .ya que no contamina y la materia prima, 

que es la basura en forma de art ículos de poliestireno, s e  produce en la 

ciudad; además, el proct;co no se ve  afectado por los costos de transporte,  

que ser ían elevados debido a la baja densidad de este tipo de basura. 
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4.- TRABAJO DE INVESTIGACION. 

4.1.- OBJETIVOS 

OBJETIVQ 6ENERAL 

El objetivo de éste  proyecto es implementar un proceso para  recuperar 

estireno y otros  productos orgánicos de interés comercial a pa r t i r  de 

desperdicios de poliestireno. Este proceso se  llevará a cabo mediante 

degradación térmica ípirólisis) de dicha materia plástica. El f i n  Último de 

este  t r aba jo  no es implementar un posible proyecto de inversión, sino tratar 

de d a r  solución a uno de los grandes problemas ecoiógicos, la basura 

plástica. 

OBJETIVO PARTICULAR 

El objetivo particular de la investigación es determinar las  

condiciones bajo las cuales se puede romper la macromolécula poliestireno en 

su  monómero estireno por medio de pirólisis. 

4.2. - METODOLOGIA 

1. Análisis Termogravimétr ico (TGA) 

La instrumentación del TGPI consiste en una termobalanza y un 

panel de control, la primera permite medir las variaciones de masa de la 

muestra en función de una temperatura,  que e s  regulada por el controlador 

(figura 4.1 y 4.3). La termogravimetría que se llevó a cabo fue de tipo 



isotérmica o estát ica .  Se escogió un rango de temperaturas de 700 a 973 I( a 

f in  de poder comparar los resultados con la l i teratura  i51. 

La muestra se colocó en el plaiilio de aluminio suspevdido de una ba r ra  

de cuarzo, que es uno de los brazos de la termobalanza (ver f igura 4.1). Un 

termopar movible se  colocó muy cerca de la muestra para  medir s u  

temperatura.  El tubo de cuarzo (que encierra el platillo, al brazo de la 

balanza y al termopar sirve a su vez como conducto para  el f l u jo  de gases 

que se hacen circular alrededor de la muestra. EI mecanismo de la balanza se 

puede deslizar cobre guías horizontales, de manera que la muestra pueda 

colocarse en el centro del horno (cilindro blanco que se aprecia en las 

f iguras  4.1 y 4.2). A medida que cambia la masa de la muestra, las 

variaciones se registraban en un registrador de plumilla,  que se observa en 

l a  f igura 4.4. 

2. Cromatografía de gases 

P a r a  analizar los productos de descomposición de la muestra de 

poliestireno, l a  termobalanza fue ronectada en serie a un cromatografo de 

gases Perkin Elmer (f igura 4.5). Los resuitador se registraron en un 

integrador computarizado, que se observa en la figura 4.6. 

3. Determinación de la cinética de degradación 

Para  distintas temperaturas y cierto tiempo de residencia en la 

termobalanza, se determinó la conversión de poliestireno a estireno. Los 

resultados se gr-aficaron y se obtlivo una relación cinétics de la pirólisis 

del poliestireno. 
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Figura 4 . 1 .  Sistema terrnogravimétrico Chimadzu TGA-30. 



Figura 4.2. Acercamiento del horno del sistema termogravimétrico. La 

termobalanza se localiza en l a  parte interior. 



F i g u r a  4 .3 .  Controlador del sistema t e r rnogravimét r ico .  



Figura 4.4. Registrador de p1.umilla del sistema termogravimétrico. 



Figura 4 5 .  Cromatógrafo de grises P e r k i n  E l m e r .  



Figura 4.6. Integrador comput;irizado del cromatógrafo de gases. 
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4.2. - RESULTADOS. 

Los experimentos realizados tuvieron resultados similares en t r e  sí 

(repetitividad) y los puntos obtenidos coinciden con los reportados en la 

l i teratura  [51. Las pruebas se lkvaron a cabo para tiempos de residencia 

del sólido en los que Leidner (1981) obtiene mayor conversión. Cabe 

mencionar que los experimentos se realizaron solo pa ra  un punto (un solo 

tiempo de residencia), para  cada temperatura. 

Dado que no se obtuvieron el res to  de los puntos, no fue  posible 

construir  una gráfica;  sin embargo, para  efectos de diseño, se consideraron 

válidas las curvas reportadas (ver apéndice C), ya que los puntos obtenidos 

concordaban. 

Durante l a  descomposición térmica del poliestireno (PSI, en un rango de 

temperaturas de 700 a 973 K, se obtuvieron los siguientes productos: 

benceno, estireno y etileno. Siendo el estireno el producto encontrado en 

mayor cantidad. 
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La tabla 4 muestra los resultados obtenidos para  la conversión del PS a 

estireno en función de¡ tiempo de residencia del sólido en el horno (reactor  

de pirólisis). 

RESULTADOS EXPER I MENTALES 

t e m p e r a t u r a  ( K )  

973 

873 

823 

773 

723 

t i e m p o  d e  r e s i d e n c i a  
d e l  s ó l i d o  ( S I  

200 

4,000 

10,000 

10,000 

10,000 

gramos d e  e s t i r e n o  
g r a m o s  d e  PS 

O .  86 

o. 8 3  

O. 80  

O. 25 

o .  2 0  

t a b l a  4 

De los resultados experimentales se escogió para  el desarrollo del 

proceso la t.emperatura de 973 K, por se r  la que ofrece menor tiempo de 

residencia y mayor conversión. 
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j 5.- RESULTADOS DEL DISENO. 

El proceso para  la obtención de estireno y otros  compuestos químicos 

valiosos, a pa r t i r  de la degradación térmica del poliestireno, requiere de 

las siguientes etapas: 

1.- El poliestireno contaminado (hasta  un 5971, con materia orgánica y 

agua, es pasado a través de un molino de aspas para  reduccir s u  tamaño y 

faci l i tar  la operación de eliminación de impurezas. 

2.- Después del cortado del poliestireno contaminado, és te  es  sometido 

a calentamiento en un horno (de eliminación de impurezas), a una temperatura 

de aproximadamente 373 K,  para eliminar por oxidación los compuestos 

orgánicos y por evaporación el agua presente. 

3. -  El poliestireno libre de gran pa r t e  de sus  contaminantes es llevado 

a l  reactor  del pirólisis, donde la reacción de descomposición se efectúa a 

973 K y 5.0 atm, en ausencia de oxígeno; en ésta etapa se produce estireno, 

benceno y etileno. 

4.- Los vapores producto de la descomposición, son condensados hasta 

313 K y 3.0 a t m  (existen dos fases).  

5.- Se 11eva el líquido (rico en benceno y estireno) a un tanque de 

condensados y el vapor, r ico en etileno, es removido. 

6.- Los condensados son llevados a una columna de destilación donde se 

separa el benceno del estireno. E1 producto del domo de la columna es más 

rico en benceno. 

7. - Los productos destilados son almacenados para  s u  distribución. 

148145 
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DISENO DEL REACTOR DE PlROLlSlS 

Para  proyectar los reactores en que se verifican los procesos con la 

participación de gases y sustancias sólidas sirven de base: a )  las  leyes 

cinéticas, en particular,  l a  ecuación de velocidad de reacción en la 

superf icie de l a  particula sólida; b) el régimen hidrodinámico de ambas 

f a ses  en el reactor;  c)  los d,atos acerca de la distribución de las  

dimensiones de l a s  partículas en la capa del material; d )  los datos  acerca 

de distribución de temperatura,  e t c  (41. 

La mayoría de los procesos nc catalíticos en el sistema G-S se basan en 

reacciones químicas y transcurren a al tas  temperaturas.  Los reactores  

químicos destinados para  llevar a cabo tales procesos tienen 

particularidades caracter ís t icas  comunes y se llaman hornos. 

El horno industrial es  un aparato en que se produce el calor utilizado 

para el  tratamiento térmico de los materiales sólidos directamente en el 

horno. El calor se desprende en el horno a costa de t ransformar la energía 

eléctrica en t é rmica .  La peculiaridad de los hornos industriales consiste en 

que en un solo grupo se combinan el aparato de reacción (realización de 

proceso de producción determinado) y el dispositivo energético 

(desprendimiento y utilización del calor).  De acuerdo con ello a los hornos 

industriales se plantean simultáneamente los requerimientos tecnológicos y 

energéticos. A I  construir  los hornos industriales modernos, se procura 

sat isfacer  los requisitos siguientes: 1) alta productividad; 2 )  transmisión 
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más intensiva del calor desde la fuente de energía hacia el materia a 

calentar,  el producto o la mezcla de reacción; 3 )  coeficiente m a s  alto de 

utilización de calor,  reduciendo al mínimo las pérdidas de calor y empleando 

diferentes procedimientos de regeneración del calor; 4) rendimiento máxirno 

de los prodiict.os con a l ta  calidad de los mismos; 5) estructura  sencilla y 

resistente; 6 )  funcionamiento estatlle; 7) mecanización y automatización del 

t raba jo  del horno. 

Los hornos eléctricos se emplean en los procesos electrotérmicos en que 

a l tas  temperaturas (hasta  3500°C) se obtienen transformando la energía 

eléctrica en térmica. En los hornos eléctricos se  usa principalmente la 

corriente eléctrica alterna de 50 a 130 V. La cantidad de calor desprendido 

(J) ,  se calcula por la ley de Joule: 

Q = Iut, 

donde I es  la intensidad de corriente, A; t, el tiempo, h y v ,  la 

tensión, V. 

Si es  necesario calcular la resistencia R del conductor que emplea o la 

longitud 1 del mismo se  usa la ley de Ohm: 

17 = IR 

y por consiguiente, 

Q = I'Rt, 

donde 

R = p - i g - ;  1 

2 p es la resistencia específica del conductor, R-mm /m, y S ,  el á r e a  de 

sección transversal  del conductor, mm . 2 
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ALGUNAS DIFICULTADES TECNICAS h CONSIDERAR. 

Debido a que los desperdicios que consisten principalmente de plásticos 

tienen diferentes propiedades de ;manejo, la pirólisis de plásticos requiere 

equipo especializado. Los sigueiiites problemas son encontrados en la 

pirólicis de plásticos: 

1) Como los plásticos tienen una conductividad térmica pobre, se 

requiere un largo tiempo antes  de que se alcance l a  descomposición térmica, 

lo que resul ta  en una capacidad de procesamiento pequeña comparada con l a s  

dimensiones del apa ra to  de pirólisis. 

2) Los residuos de carbón tienen tendencia a adherirse a las paredes 

del reactor de pirólosis y usualmente es difícil descargarlo continuamente. 

3) Muchos tipos de plásticos al fundirse producen material  altamente 

viscoso que es difícil de  t ransportar .  

REACTOR DE PIROLISIS DE POLIESTIRENO 

Para  l a  pirólisis de poliestireno se propone un reactor  electrotérmico, 

cuyos elementos fundamentales se muestran en el diagrama adjunto. La 

descripción del reactor  es cualitativa, pues el diseño mecánico está fue ra  

del alcance de éste t rabajo.  A continuación se enumeran las pa r t e s  señaladas 

en el  diagrama. 
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1.- Entrada de poliestireno al reactor.  

2.- Resistencia eléctrica de calentamiento. 

3.- Compuerta que sella el reactor después de que es  cargado. 

4.- Distribuidor de condensados pesados. 

5.- Sección empacada de anillo:; de porcelana. 

6.- Malla de retención de empaque. 

7.- Condensador de volátiles miis pesados. 

8.- Relleno aislante. 

9.- Válvula de control de salida de productos gaseasos ligeros. 

10.- Válvula de control de agua de enfriamiento. 

11.- Panel de control. 

12.- Coraza de acero. 

La operación del reactor  e s  semi-continua con respecto a la carga de 

poliestireno, pero la salida de los producto-3 es continua. En la 

descomposición del poliestireno, como se mencionó en la sección 1.5, se 

forman dímeros y t r ímeros de estireno, que son productos no deseados; 

por lo que son condensados y puestos en contacto con los gases provenientes 

del fondo del reactor  (análogo a una columna de destilación) pa ra  que los 

componentes más pesados, ya  empobrecidos de compuestos más volátiles, se 

pongan en contacto o t r a  vez con la resistencia eléctrica. 

Se dispone de un sistema d e  control para  la temperatura,  presión 

(por medio de un diafragma),  corriente e!éctrica, f lujos  de agua de 

enfriamiento y salida de productos. Idas dimensiones propuestas para  el 

reactor  ver apendice B. 
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5.1.- DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO. 

Ver diagrama ad junto. 

Balances de  materia y energía, ver apéndice R. 

5.2.- LISTA DE EQUIPO. 

El cálculo de las  dimensiones de las  á reas  de intercambiadores de 

calor, del diámetro y la  a l tu ra  de l a  columna aparecen en el apéndice A. 

Además se dan las razones heuríst icas que llevaron a la  selección de las  

bombas il l ,  í31, i71, i81, 191, í161. 

\/MOLINO DE CORTADORAS RO'TATORIAS, C-408. 

Flujo, 0.277 Kg/s. 

Costo, 11250.00 USD. 

HORNO DE ELlMlNAClON DE IMPUREZAS, B-410. 
3 Volumen, 3.0 m . 

Temperatura máxima de operación, 773 K. 

Costo, 7500.00 USD. 

REACTOR DE PIROLISIS, B-510. 
3 Volumen, 5.0 m . 

Radio, 0.5 m. 

Altura, 6.36 m. 

Temperatura máxima de operación, 1273 K. 

EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR, E-512, E-711,E-709. 
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CONDENSADOR, E-512. 

Area, 69.41 m . 2 

Costo, 22500.00 USD. 

CONDENSADOR, E-711. 

2 Area, 10.0 m . 

Costo, 16500.00 USD. 

REHERVIDOR, E-709. 

Area, 8.0 m'. 

Costo, 18000.00 USD. 

COLUMNA DE DESTILACION, D.-710. 
COLUMNA SIN EMPAQUE. 

Altura, 13.0 m. 

Diámetro, 2.0 m. 

Costo, 16950.00 USD. 

EMPAQUE. 

Costo, 10000.00 USD, (Porcelana). 

5.3.- LISTA DE EQUIPO AUXILIAR. 

\r TRANSPORTADOR DE BANDA ARTICULADA, J-407. 
Distancia de traslación, 10.0 m. 

Ancho de banda, 2.0 m. 

Costo, 10200.00 USD. 

TRANSPORTADORES DE TORNILLO, J-409, J-412. 
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Distancia de traslación, 10.0 m. 

Diámetro, 0.46 m. 

Costo, 14700.00 USD, c/u. 

RECIPIENTES DE ALMACENAMIENTO, F-513, F-712, F-716, OTROS. 

RECIPIENTES PARA ALMACENAR LIQUIDOS. 

Volumen, 5.0 m . 

Costo, 16500.00 USD, c/u. 

Cantidad, 3. 

RECIPIENTE PARA ALMACENAR CAS. 

Volumen, 10.0 m . 

Costo, 15000.00 USD. 

3 

3 

5.4.- LISTA DE BOMBAS Y VALVIJLAS. 

BOMBAS CENTRIFUGAS, L-514, L-714, L-718. 

BOMBAS CENTRIFUGAS DE ALEACION DE NIQUEL. 

Potencia de e je ,  1.0 KW. 

Costo, 3000.00 USD, c/u. 

Cantidad, 5. ( 2  son para los condensadores). 

VALVULAS, K-511, K-514, K-515, K-516, K-719, K-713, K-715, K-717 Y 

ACCESORIOS. 

Costo unitario (válvula), 37.50 USD. 

Cantidad, 8. 
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Costo unitario (accesorio), 10.00 USD. 

Cantidad, 12. 

5.5.- ESPACIO NECESARIO, UBICACION Y COSTO. 

2 La planta tiene una superficie total  de 10,000 m , que es demasiado 

para  el tamaño del proceso, pero se proyecta que para  años posteriores 

debido a la eccacez de hidrocarburos, se aumente la capacidad de reciclaje y 

con esto el espacio físico necesario. El espacio de manera inicial se 

distribuirá de la siguiente forma: 

2 1.- Patio p a r a  acumular poliestireno, (40.0m x 25.0m1, 1000.0 m . 

2.-Espacio ocupado por el equjipo, 

3.- Oficinas, (23.lm x 20.0m1, 462.0 m . 

4.- Taller ( torner ia ,  mecánicot, (26.4m x 20.0m1, 528.0 m . 

(72.Om x 40.0m), 2880.0 m2. 

2 

2 

"5.- Cambiadores y comedor, (;!9.7m x 13.2m), 392.04 m2. 

2 6. -  Areas de transito,  1895.18 m . 

7.- Areas verdes, 2842.776 m2. 

La ubicación s e  plantea en la delegación Iztapalapa, donde el  costo de 

un terreno de esta superficie tiene un monto de 166,000.00 USD, 

aproximadamente 16.6 USD/rn2 (- $50,000.00 M.N./m2). 

1 



6.- PERSONAL NECESARIO: NUMERO Y SUELDO ANUAL. 

La distribución del personal cle planta (ver recuadro más  abajo) se 

escogió empíricamente, considerando las par tes  esenciales del proceso; como 

se  trata de una planta experimental, se requiere supervisión constante por 

par te  de todo el personal. 

AREA-EQUIPO 

I 
BANDA TRANSPORTADORA 
Y CARGA DE POLIESTIRENO 

MOLINO DE ASPAS CORTADORAS 

HORNO DE ELIMINACION DE AGUA 
Y COMPUESTOS ORGANICOS 

REACTOR DE PIROLISIS 

BOMBAS CENTRIFUGAS, 
TORNILLOS TRANSPORTADORES, 
VALVULAS Y PANEL DE CONTROL 

COLUMNA DE DESTILACION 

PERSONAS ASIGNADAS 



/Los sueldos se  asignarían según l a  capacitación técnica y la labor 

desempeñada, teniendo cómo límite mínimo el establecido por la ley. En la 

siguiente tabla  aparecen los sueldos que se consideraron adecuados, en base 

a la o fe r t a  de mano de obra existente en el país. 

O C U P A C  I O N  NIJMERO S U E L D O  (USD/AÑO)  I 
-I 

G E R E N T E  

CONTADOR 

I N G .  Q U I M I C O  

VENDEDOR 

S E C R E T A R  I A 

O P E R A D O R E S  

MANTEN I M I ENTO 

1 

1 

1 

1 

1 

10 

2 

18 ,000.00  

9 , 0 0 0 . 0 0  

12 ,000 .00  

9 , 0 0 0 . 0 0  

5 , 4 0 0 . 0 0  

5 , 4 0 0 . 0 0  c / u  

5 , 4 0 0 . 0 0  c / u  

T O T A L  1 7  112,800.00 I 



C A P I T U L O  v r j  

df.- INVERSION TOTAL. 
7.1.- INVERSION FIJA. 

En este punto solo se incluirán el costo del equipo y del terreno en 

donde se ubicará la planta. 

,- 

íC 
'"b' 

INVERSION (USD) 

EQU I POS 228,700.00 

TERRENO 166,000.00 

SUB-TOTAL 394,700.00 

TOTAL 434,170.00 

?/7.2.- CAPITAL DE TRABAJO. 

1 GASTOS CANTIDAD (USD) 1 
SUELDOS A EMPLEADOS 1 1  2.800.00 

COMPRA DE MATERIA PRIMA 292,000.00 

SERVICIOS EXTERNOS 6 0 , 0 0 0 , O O  

I CAPITAL DE TRABAJO 464,800.00 

CAPITAL DE TRABAJO PARA UN AÑO. 

7.3.- BALANCES PROFORMA. 
d 

Los gastos  por servicios incluyen: mantenimiento y reparaciones, y 

suministros de operación; el de impuesto incluye: impuestos locales y 

derechos de patentes. 



- 

GASTOS 

MATER I A PR I MA 
SERVICIOS 

S U E L D O S  

GANANC I A ANUAL 
I MPUESTOS 

GANANCIA NETA 

CANTIDAD (USD/AÑO) 

- 292,000.00 
- 60 ,000.00  

- 112,800.00 

+ 900,000.00 
- 360,000.00 

+ 75,200.00 

La ganancia está basada en la producción anual de estireno, sin incluir 

las ventas de los subproductos (etilerio y benceno). 

/7.4.- TASA DE RETORNO. 

CANTIDAD (USD 1 

CAP I TAL TOTAL INVERTIDO 434,170.00 

I GANANCIA NETA ANUAL 39,200.00 

I TASA DE RETORNO 11.075 AÑOS I 
~~ ~ ~ 

La inversión total  se  recupera aproximadamente en once años, pero las 

posibles ventas de etileno y benceno pueden disminuir es te  plazo. 
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CRITERIOS Y CALCULOS DE DISENO DE EQUIPOS 

DISENO DE INTERCAMBIADORES DE CALOR 

(CONDENSADORICS Y REHERVIDORES) 

El procedimiento para  el diseño preliminar de intercambiadores de calor 

requiere los siguientes pasos: a)  :selección del tipo de intercarnbiador, b) 

especificaciones de carga,  c )  determinación de la fuerza impulsora de la 

temperatura,  d )  coeficientes globales de transferencia de calor,  e)  cálculo 

del á r ea  de transferencia de calor. 

Selección del  t ipo  d e  in te rcambiador .  Existen cr i ter ios  heurísticos [ I ,  

pa ra  determinar el tipo de intercambiador a escoger, y la información 

requerida para  dicha selección es: a) fluidos corrosivos, b) presión de 

operación, c )  fluidos incrustantes, d )  fluidos muy viscosos. 

Especificaciones de  Carga. Con el balance de energía en estado 

estacionario se  determina de manera sencilla la carga térmica con la 

siguiente realción: 

Q = m(h2 - hl) ,  

en donde Q es el calor transferido a través de la pared del intercambiador 

por unidad de tiempo, o su  carga,  y hl,  h 

entrada y salida. 

son las entalpías específicas de 
2 

Determinación de  la  f u e r z a  iinpulsora d e  la t e m p e r a t u r a .  A menudo se 

emplea la relación: 



Q = UA(AT) , 
rn 

donde U es el coeficiente global de transferencia de calor,  A es el á r ea  de 

intercambio de calor y (AT) e!; la  diferencia media logarítmica de 
rn 

temperaturas ,  que se  define de la  siguiente manera: 

(AT)1 
in [- 

(AT12 

rn 

ésta realción es valida bajo las siguientes condiciones: a)  el sistema debe 

encontrarse en estado estacionario, b )  el coeficiente global de 

t ransferencia  de calor debe ser constante a t ravés  de todo el intercambiador 

y c) No debe haber cambio de fase.  

La restricción ( c )  que limita e1 uso de esta relación pa ra  el caso de 

condensadores ha llevado a una expresión análoga para  el caso en 

que existen cambios de fase,  la relación es: 

I I 

l!ATI1 - (AT)2 
(AT) = - 

rn I 

In[$] 

I I 

donde (AT) e s  la  diferencia de los puntos de rocío y (AT) es la  diferencia 

de los puntos de burbuja de las corrientes de entrada (1) 

1 2 

y salida (2 ) .  

Coef ic ien tes  globales d e  t r a n a f  erencia d e  ca lor .  El coeficiente global 

de t ransferencia  de calor se calcula con la  relación: 



Do + -  Do + DO lr i  ( Do/Di I + -  1 

U ha ho,f ;!* k 
+ -  1 -  1 - - -- 

D h  
D l h l  1 i , f  

El coeficiente global de transferencia de calor U es  un término 

compuesto, incluye los coeficientes de película interno y externo ( h  y h 1, 

la resistencia de la pared de separación (generalmente metal)  y los 

coeficientes de incrustaciones (h 

1 O 

1.f y ho.r)* 

Es importante mencionar que para  fines de brevedad en cálculos 

preliminares es posible utilizar va.lores de U, determinados pa ra  algunos 

sistemas [ I .  

Cálculo de l  área de t r a n s f e r e n c i a  de calor.  El área de intercambio de 

calor necesario se obtiene de manera sencilla por un simple despeje de la 

relación mostrada en (c) ,  l a  cual es: 

COLUMNAS DE DESTILACION EMPACADAS 

Para  el diseño de columnas de destilación nos enfocaremos en calcular 

el diámetro y l a  a l tu ra  de ésta. 

ALTURA DE LA COLUMNA 

Para  columnas empacadas la altura se calcula por medio de la relación: 



CALCULO DE POTENCIA DE BOMBAS 

De la ecuación de la conservaci6n de la energía mecánica se deduce una 

relación que permite calcular la potencia de una bomba, la cual es: 

donde q es el f lujo volumétrico, A p  

& 
1 

la caída de presión y E: la eficiencia 
i 

de la bomba. 

CALCULOS DE LAS DIMENSIONES DEL EQUIPO 

Los cálculos de cambios de enl.alpía, temperaturas de salida, burbuja y 

rocío, además de la potencia de las bombas fueron determinados en el 

programa de cómputo de (****, UNAM). 

(Ejemplo). AREA DEL CONDENSADOR E-512. 

Calor a eliminar: 468805.55 J/s (1687.70 x lo6 J/h) 

Coeficiente U: 85.0 W/m2-K 

Las diferencias de temperaturas en la entrada,  AT1= 74.53 K y la de salida 

AT’ = 83.35 K ,  que son utilizadas p,ara calcular el AT. cuando hay cambio de 

fasc. en ei intercambiador de calor. 

2 rn 

, 74.53 - 83.35 

m 
AT = - = 79.45 K,  

i n  [:E] 



468805.55 

85. O ( 79.45 1 
A = -  - = 69.41 m 

I 

DIAMETRO Y ALTURA DE LA COLUMNA DE DESTILACION. 

El número de de etapas teóricas (NI, se determinó en un diagrama de 

McCabe-Thiele con una volatilidad relativa de a = 2.0, cuyo resultado fue de 

N = 15. Como se mencionó anteriormente se  requiere el cálculo de la 

velocidad superficial, para  obtener el diámetro de la columna. 

Pa ra  uti l izar las correlaciones mencionadas, s e  requiere el cálculo de las  

siguientes cantidades: densidad promedio del gas y el líquido, masa 

molecular promedio. 

Cálculo de l a  densidad promedio. 

donde x es la fracción másica de componente i,  y p su  densidad. 
1 I 

- 1 -  O .  5 O. 5 3 

PL 

+ -- = 1.121 + p = 0.892 g/cm - - -  
I L 0 . 9 0 3  0.875) 

para la faese gaseosa la densidad st: calcula bajo suposición de que la f a s e  



vapor se comporta como gas ideal. 

Cálculo de  masa molecular promedio. 

donde x es la  fracción másica del componente i,  y M s u  masa molecular. 
I 1 

+ -- * M = 89.26 g/mol 1 -  0 . 5  

M 104.14 78.11 
- 

Cálculo de l a  velocidad superficial 

-3 1/2 
0.892 - 2.825.10 

+ u = 0.70 m/s 
2.825- 1 O - 3  

u = 0.08 
s.g 

Cálculo del diámetro de la columna. 

+ D = 7.03 m ! r2 4.0( 1.749 ) (8'3.26 ) 

(3.1416) (2.825 ) ( O .  70) 
D =  [ 

El diámetro obtenido con la  correlación es extremadamente grande pa ra  una 

cepación de  esta naturaleza, pero lo tomaremos como un margen de seguridad o 

sobre-diseño. 

Cálculo de HETP. 

HETP = 0.5*D0*3= 0.5(7.03)0'3= 0.89 m. 

Cálculo de  la  a l tura .  



H = N x HETP = (15)(0.89) = 13 m. 
a 

Para  el diseño de la columna de destilación se tomara un diámetro de 

2.0 m (diferente a l  estimado), pero la a l tu ra  parece razonable ti = 13 m. 

DIMENSIONES DEL. REACTOR DE PlROLlSlS 

El diseño del reactor  de pirOlisis involucra tanto ideas de destilación 

como de reactores tubulares y hornos. El diámetro se escoge de tal manera 

que se eviten gradientes de temperatura radialmente como en el caso de los 

reactores tubulares(***). Se posee una sección de contacto gas-líquido 

análogo a una columna de destilación empacada para  enriquecimiento de la 

f a s e  gas en volátiles ligeros (***I. La al tura  se  determina de tal manera 

que permita colocar el intercambiaclor de calor, la sección empacada y en el 

fondo la resistencia eléctrica de calentamiento. Se estima que las 

siguientes cantidades escogidas heurísticamente son adecuadas para  un cáculo 

preliminar del costo del reactor.  Las dimensiones son: radio 0.5 m, al tura  

6.36 m, pa ra  el cual el reactor  (cilíndrico) tendría  un volumen de 5.0 m . 3 



H = N x HETP 

donde H es la al tura  de la columna, N el número de etapas teóricas 

requeridas y HETP la altura equivalente de un plato teórico. Los valores de 

a 

a 

HETP de las t o r r e s  comerciales caen dentro de un intervalo estrecho, por lo 

que se recomiendan [ I  valores aproximadamente iguales a la a l tu ra  de los 

platos, dados por la expresión: 

HETP = 0.5 

donde D es el diámetro de l a  columa. Esta es una buena regla para  

destilación. 

DIAMETRO DE LA COLUMNA 

El diámetro de la columna empacada puede determinarse por medio de la 

siguiente fórmula, si  se dispone de la velocidad superficial del gas. 

112 4 V M  

= [-. P g  

donde 

donde V es el f lujo de gas (mol/s), M peso molecular del gas (kg-mol), p 
g g 

l a  densidad del gas, p l l a  densidad del líquido, u es la velocidad de 

operación superficial. El valor recomendado para  K esta en el rango de 

0.04 a 0.08 m/s. 

s & 

SB 



APENDICE ü 

APEINDICE B, 

BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN LOS EQUIPOS 

HORNO DE ELIMINACION DE IMPUREZAS 

DESCRl PClON ESQUEMATI CA: 

O 
C O  H O @ 100 C ,  1 . 0  atrn 

M [ K g / h r l  

2' 2 I 
P O L  I E S T  I RENO 
N O  - C O N T A M I N A D O  

H017NO P A R A  

P O L I E S T I R E N O  
C O N T A M I N A D O ,  @ 25'C 

E 1- I M I N A R 
F = 1000 K g / h r  I M P U R E Z A S  G = 950 K g / h r ,  

E N E R G I A  E L E C T R I C A  
[KW/hr 1 

ENTRADA. 

Temperatura,  T = 25'C. 

Presión,  P = 1.0 atm.  

F = 1000 K g  Pol ies t ireno Contaminado/hr. 

E = Energía Eléctrica,  KW/hr. 



APENDICE B 

SALIDA. 

Temperatura, T = 100°C. 

Presión, P = 1.0 atm. 

G = 950 Kg Poliestireno/hr. 

M = 50 Kg COZ, HzO/hr. 

REACTOR DE PlROLlSiS 
o 

DESCRIPCION ESQUEMATICA: 

760 Kg Estireno/hr 

P O L I E S  T I  R E N O  (PC ) 133 Kg Benceno/hr 
O 1 - 1  57 Kg Etileno/hr 

e! 100 C ,  1 . 0  atrn R E A C T O R  DE 

P [ R O L  ISIS 
9 5 0 . 0  Kg/hr 

e! 700 C ,  5 . 0  a t m  

E N E R G  I A E L E C T R I C A  
I KW/hr 1 

ENTRADA. 

950.0 Kg de Psliestireno/hr. 

Energía Eléctrica, KW/hr. 

SALIDA. 
760.0 Kg de Estireno/hr. 

133.0 Kg de Benceno/hr. 



A P E N D l C E  B 

2 
@ T  

2 

950.0 Kg/hr 

~~ ~ 

57.0 Kg de Etilleno/hr. 

O 
@ 40 C ,  3 . 0  atrn 
0.021 Kg Est ireno/Kg 
0.043 Kg BencenoIKg 
0.934 Kg E t i l e n o í K g  

Entalpia, H = 3.05e03 MJ/hr. 

CONDENSADOR 

CO NiiENSA DOR 

@ 700 C ,  5.0 atrn 

0 . 8 0  K g  Estireno/Kg 

DESCRIPCION ESQUEMATICA: 

> - 

CONDICIONES DE ENTRADA. 

Estado = Vapor Sobrecalentado. 

Temperatura, T = 70OoC. 

Presión, P = 5.0 atm. 

Flujo, M = 950 Kg/hr. 

Composición: 

Xs = 0.8 Kg Estireno/Kg. 

XB = 0.14 Kg BencenoIKg. 



A P E N D I C E  P 

XE = 0.06 Kg Etileno/Kg. 

Entalpia, H = 3.05e03 MJ/hr. 

CONDICIONES DE SALIDA. 

Estado = Líquido - Vapor. 

Temperatura, T = 4OoC. 

Presión, P = 3.0 atm. 

Flujo, M = 950 Kg/hr. 

VAPOR: 

Composición: 

YS = 0.021 Kg Estireno/E:g. 

YB = 0.043 Kg Benceno/Kg. 

YE = 0.934 Kg Etileno/Kg. 

Flujo, V = 4.662E01 Kg/hr. 

Entalpia, HV = 3.842e02 MJ/hr. 

LIQUIDO. 
, 

Composición. 

XS = 0.840 Kg Estireno/Kg. 

XB = 0.144 Kg Benceno/Kg. 

XE = 0.014 Kg Etileno/Kg. 

Flujo. L = 9.033e02 Kg/hr. 

Entalpia, HL = 9.801e02 MJ/hr. 



APENDICE B 

COLUMNA DE DESTlLAClON 

DESCRIPC ION ESQUEMAT IC A: 

F = 1000 Kg/hr 
@ 25 C, 1 . 0  a t m  

O 

0 . 8 0  Kg E c t l r e n o í K g  

0.20 Kg Benceno/Kg 

T- 

t L 
D = 1 8 7 . 5  Kg/hr  
@ 8 4 . 1 6  C ,  1 . 0  a t m  
0 . 1 5  Kg E s t l r e n o / K g  
0 . 8 5  Kg B e n c e n o l K g  

O 

V 

R E H E R V I D O R  

L 
R 

B = 8 1 2 . 5  K g / h r  
j @ 1 3 9 . 3 6  C , 1 . 0  a t m  

O 

Q ,MJ/hr 0 . 9 5  Kg E s t I r e n o l K g  
R 

0 . 0 5  Kg B e n c e n o í K g  

CONDICIONES DE ENTRADA. 

Estado, Líquido Subenfr iado  

Temperatura,  T = 25OC. 

Presión, P = 1.0 atm.  
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Flujo,  F = 1000 Kg/hr. 

Entalpia ,  H = 9.32e02 MJ/hr. 

CONDICIONES DE SALIDA. 

CONDICIONES EN EL DOMO. 

ENTRADA EN EL CONDENSADOR.. 

Estado, Vapor S a t u r a d o  

Tempera tu ra ,  T = 99.07'C. 

Presión, P = 1.0 a tm.  

Flujo de Vapor, V = 562.2 Kg/hr. 

Composición: 

0.15 Kg EstirenoIKg. 

0.85 Kg BencenoIKg. 

Entalpia ,  H = 6.76e02 MJ/hr. 

SALIDA DEL CONDENSADOR. 

DESTILADO. 

Estado, Líquido Sa turado .  

T e m p e r a t u r a ,  T = 84.16OC. 

Presión,  P = 1.0 atm. 

Flujo,  D = 187.5 Kg/hr. 

Composición: 

0.15 Kg Estireno/Kg. 

0.85 Kg Benceno/Kg. 

Entalpia ,  H = 1.48e02 MJ/lir. 



A P E K D I C E  B 

LIQUIDO REFLUJADO. 

Estado, Líquido Sa turado .  

Tempera tu ra ,  T = 84.16OC. 

Presión,  P = 1.0 atm. 

Flujo,  L = 375.0 Kg/hr. 

Composición: 

0.15 Kg Est i renoIKg.  

0.85 Kg Benceno/Kg. 

Enta lp ia ,  2.96e02 MJ/hr. 

CQNDICIONES EN EL FONDO. 

ENTRADA AL REHERVIDOR. 

Estado, Líquido Sa turado .  

Tempera tu ra ,  T = 129.8OC. 

Presión,  P = 1.0 atm. 

Flujo, LR = 1187.0 Kg/hr. 

Composición: 

0.9 Kg Estireno/Kg. 

0.1 Kg Benceno/Kg. 

Enta lp ia ,  1.37e03 MJ/hr. 

SALIDA DEL REHERVIDOR. 

RETORNO A LA SECCION DE AGOTAMIENTO. 

Estado, Vapor Sa turado .  

Tempera tu ra ,  139.36'C. 

Presión,  P = 1.0 atm. 
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Flujo, VR = 374.5 Kg/hr. 

Composición: 

0.82 K g  Estireno/Kg. 

0.18 Kg BencenoIKg. 

Entalpia, 1.58e03 MJ/hr. 

FONDO. 

Estado, Líquido Saturado. 

Temperatura, T = 139.36'C. 

Presión, P = 1.0 atm. 

Flujo, B = 812.5 Kg/hr. 

Composición: 

0.95 Kg Estireno/Kg. 

0.05 Kg BencenoIKg. 

Entalpia, 8.0e02 MJ/hr. 

REQUERIMIENTOS ENERGETICOS. 

CALOR A ELIMINAR, QC = - 232.0 MJ/hr. 

CALOR A SUMINISTRAR, QR = t 1005.0 MJ/hr. 
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APENDICE C 

C I t l E l - I C A  DE I'ORhlAC1ON DI: ESTIRIIN3 A 700, 7'73 Y 823 K. 

1.00 '* 
823 K ____ 

1 0.75.- 
I 
I 

0.50 - 

773 K 
0.25 - __------ 

700 K _- 
/~ 

-- I-...--- 1 1 

o 2000 4 O00 6000 coo0 10,m 
O 

T I E M P O  DE R E S I D L N C I A  DEL SOLIDO (SCG). 

C I N E T I C A  DE FORhlAClOhl DE E S T I R E N 0  A 850 Y 073 K. 
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PERFILES DE CONCENTRACION EN COLUMNAS EMPACADAS 

UTILIZANDO ADAPTACION DE MALLA 

Galán, D.O,, Alvarez, J.J., Martinez, V.C. 

Depto. de Ingenier ía  de Procesos e Hidrául ica  

Universidad Autónoma Metropolitana-Iztapalapa 

Apartado Postal  55-534. México, D.F. 09340 

RESUMEN 

En este t r a b a j o  se presenta un procedimiento para  la  simulación dinámica de 

columnas empacadas. Se utiliza la teoría de la  doble película de 

t ransferencia  de  masa, y se introduce el efecto del retromezclado. 

Simultáneamente se desarrolla una manera de establecer automáticamente las 

Alturas de las  Unidades de Transferencia. Se estudia el caso de una 

destilación binaria batch. 

INTRODUCCION 

Las columnas de separación empacadas han sido ampliamante utilizadas 

como un sistema de contacto lícjuido-gas principalmente en  absorción y 

destilación. En comparación con los modelos hechos en sistemas por etapas,  

los sistemas empacados han recibido mucho menor atención. A pesar de que se 
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ha realizado un considerable esfuerzo orientado a la solución de problemas 

de columnas de destilación y absorbedores con platos, se ha dado poca 

atención a mejorar  los procedimientos de cálculo para  columnas empacadas. El 

diseño de columnas empacadas tradicionalmente se ha basado en el desarrollo 

de modelos de entrada-salida. Con esto se busca aprovechar los avances que 

se tienen pa ra  l a s  columnas mencionadas. Esto implica cier tas  suposiciones 

como el hecho de que l a  columna SE: puede subdividir en secciones en cada una 

de las cuales hay un mezclado perfecto. Esto lleva a introducir los 

conceptos de la Altura de la Unidad de Transferencia (HTU) y ei Número de 

Unidades de transferencia (NTU), 111. Debido a las simplificaciones 

involucradas en el desarrollo de éstas  cantidades, la precisión es  limitada. 

Otro posible enfoque para  diseñar estas columnas consiste en plantear 

las ecuaciones de transferencia de masa y energía en un elemento diferencial 

de la columna e integrarlas a lo largo de ella [21. Las ecuaciones 

resultantes son ecuaciones en derivadas parciales no lineales. Este enfoque 

requiere conocer los coeficientes tie transporte pero evita el introducir el 

concepto de eficiencia de etapa o de la Unidad de Transferencia. 

En ambos enfoques muchas veces no se toma en cuenta el hecho de que el 

patrón de f lu jo  es de considerable importancia y puede llegar adeterminar la 

capacidad de separacion de ia columna. En el caso de columnas empacadas el 

retromezclado del líquido tiene un efecto importante sobre la eficiencia de 

la separación. 

En e s t e  t r a b a j o  se  presenta un método que permite tomar en cuenta como 

varian l a s  A l t u r a s  de Unidad de Transferencia con el cambio en las 

condiciones de la columna, en particular con el retromezclado en ella. La 
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COLUMNA EMAPACADA CON RETROMEZCLADO 
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longitud de cada Unidad de rransferencia se actualiza por medio de un 

procedimiento de adaptación de malla í31. 

- 

DESARROLLO DE LAS ECUACIONES 

En una columna empacada, el contacto en t r e  las  f a s e s  líquida y gas,  se 

da en fo rma  continua, y las  composiciones y temperaturas  varian 

continuamente a lo largo de ella. Generalmente, en el modelo de l a s  columnas 

empacadas se supone que la columna se puede subdividir en elementos en cada 

uno de los cuales se asume que existe un mezclado perfecto,  e s to  es, la 

composición, y temperatura son uniformes en cada uno de dichos elementos y a 

s u  vez iguales a los de las corrientes que salen de cada uno de  ellos. 

También se asume que los coeficientes de t ransporte  permanecen constantes en 

cada elemento. Si se supone que el líquido y vapor que salen de  cada 

elemento se encuentran en equilibrio físico y térmico cada elernento resulta 

ser el análogo de una etapa de equilibrio. Así, l a  columna empacada se 

modela de forma análoga a una columna por etapas en base a balances 

entrada-salida. Esta  forma de modelar lleva al concepto de Unidad de 

Transferencia. La expresión básica ;?ara calcular la  a l tu ra  de empaque, para  

l a  f a s e  vapor es: 

donde el término __- se denomina la  a l tu ra  de la  Unidad deTransferencia K G a A  

, denota e¡ Número de Unidades de  Transferencia (NTU)  de 

manera que: Altura del Empaque =(HT’U)(NTU). 
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En el procedimiento que se  presenta en este t r aba jo  la longitud de cada 

elemento, O ,  se ajusta conforme se modifican las condiciones e n  la columna. 

Además se considera la posibilidad de que halla retromezclado de las 

corrientes que salen de cada elemento. Se definen coeficientes de 

retromezclado [ 4 ]  f y g, como las fracciones de l a  masa actual  o f lujos  

molares que se  mueven en contra  de las  corrientes principales y dan lugar al 

retromezclado. 

Al formular el modelo deben (aplicarse balances de mater ia  y energía en 

l a  e tapa con volumen (A6) .  Al  aplicar los balances en l a  e tapa,  se obtendrá 

un modelo en diferencias finitas y así N de estas pseudo-etapas representan 

l a  columna. 

Este modelo considera la existencia de una película que separa a la 

f a s e  gas de l a  f a s e  líquida y que en dicha película se presentan condiciones 

de equilibrio termodinámico. Se supone que los calores de vaporización de 

ambos componentes son aproximadamente iguales, lo que lleva a despreciar los 

efectos térmicos en la sección empacada. Además la columna se considera 

adiabatica. Simultaneamente a los balances de materia se tendrá l a  relación 

de transferencia de masa dada por la ley de Fick. 

Por tratarse de una destilación batch, se establece un modelo 

cuasi-estacionario que solo considera la dinámica en el rehervidor por ser 

la mas lenta. 

Modelo Matemático. 

El modelo matemático de la sección empacada de una columna de 

destilación batch se  desarrolla a continuación. La fig. 1 representa la 

columna empacada. 
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Existen secciones bien definidas: el condensador ( to ta l ) ,  la 

pseudo-etapa aba jo  del condensador, una sección empacada intermedia, el 

rehervidor y la 

Balances de m a t e r i a  e n  e l  condensador.  

pseudo-etapa a r r iba  del rehervidor. 

Balance total .  

y, - XI = o 

Por ser condensador total  se tiene: 

Y, = 0 

Balance de m a t e r i a  sección aba jo  del condensador.  

Balance total  por componente. 

Balance en la f a se  líquida. 

L x + fx  - (1  + f )x2 ] - KGa(y2,e - y2)A¿i2 = O L 
Balance de m a t e r i a  e n  secciones intermedias .  

Balance total  por componente. 

Balance en el líquido. 

L[(l + f ) ( x i -  x 1 + f (x i -  x 1 - KGa(yi,,- yi)AGi = O 
i+ l  1 1 - 1  
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Balance de materia arriba del rehervidor. 

Balance total .  

- (1 + g)yN-i = L/V (1  + f ) (x  - x 1 - y, gYN-2 N-1 N-2  

Balance en el líquido. 

L (1 + f)(xN-2- xN-i) - KGa(yN-l,e- Y , - , ) A ~ , - ~  = 0 

Balance de materia y energia en e l  rehervidor. 

Balance de materia total .  

Balance por componente. 

!- [WX,] = LxN-l - Vy, d i  

Balance de energía, 

d t  [.“.I = LhN-l - VH,,, + Q R 

Balances de materia en el tanque de destilados. 

Balance total .  

Balance por componente. 

La solución de estas ecuaciones se menciona a continuación. 

Solución del modelo. 

Dado que se tiene un conjunto de ecuaciones lineales y no-lineales que 

requiere solución simultánea la estrategía  seguida fue  la siguiente: 
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a.-  Se agrupan todas las ecuaciones de los balances globales que forman u n  

sitema de ecuaciones lineales. Las ecuaciones son: 

Y, = 0 

(1 + gly3 - (1 + g)y2.= L/V (1 + f)X2- XI- x 1 3 

Para  i = 3 , . . , N  - 2 

1 (1 + B)Y,+, + €!Yi-l - (1 + 2dYi = L f l  (1  + f)(x*- x i-1 1 + f ( x i -  xi+l  

gyNV2 - (1 + g)yN-i = L/V(l + f ) ( x  - x 
N-1 N - 2  1 - y, 

Se puede observar que este sisteina de ecuaciones es Ay = b, donde la 

solución de este [SI, esta dada por y = A-'b, para el cual la A-' permanece 

constante, dada una primera aproximación para la composición en el líquido. 

Y a  encontradas las composiciones en el vapor, s e  utilizan para  encontrar las 

composiciones del líquido resolviendo el cisterna no-lineal, que se muestra a 

cont iriuación. 

b.- Se agrupan las ecuacionec no-lineales. 

y, - x, = o 

- ( 1  + f ) x  - KGa(y2,=- yi:)Ag2 = O 
2 1 

Pa ra  i = 3 , . . , N  - 2 

(1 + f ) (x l  - x. 1 + f ( x i  - xi+l)] - KGa(yi,e - y.)AGi = O 
1-1 1 

La no linealidad de e s t a s  ecuaciones esta dada por el término de la 

composición del vapor e n  equilibrio, 'dada por la expresión: 
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El valor de l a  composicion y se evalúan por medio de iin cálculo de punto 

de burbuja en el rehervidor en un instante dado; el f lujo de vapor es ta  dado 

N 

por : 

y el de líquido por: 

RV 

R + 1  
L =  

Pa ra  l a  solución del sistema se utiliza el método de Newton 161. 

Adaptación de malla. 

Una técnica de adaptación de malla puede definirse como aquella que 

cambia la malla en el curso de los cálculos con objeto de mejorar la 

precisión de  l a  solución. Esto significa w e  la malla s e  concentra en 

regiones del dominio que presentan gradientes pronunciados de la función y 

sus  derivadas. 

El algoritmo [71, que se si,gue para  la adaptación de malla es el 

siguiente: 

1. Defina una malla  inicial de elemento finito. 

2. Resuelva el problema, con l a  ma1l.a definida. 

3. Estime los e r ro res  locales de aproximación i81 en cada uno de los 

elementos. 
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4. Si l a  magnitud de todos los e r ro re s  locales de aprnxiinación es la 

misma, termine, sino continue en 5. 

5. Adapte la malla. Utilice algún algoritmo que permita mover los nodos 

de la  malla a regiones del dominio donde sean más necesarias. 

6 .  Regrese a 2. 

RELACION ENTRE EL MODELO DISCRETIZADO Y EL CONTINUO. 

La ecuación obtenida para  la  f a s e  líquida en una etapa cualquiera es: 

r 1 

(1 + f ) (xI-x  1 + f(xi-xi+l) + KGa(y -yi)Aoi=O 
1-1 Le 

se puede expresar  como: 

(x  -xi) + f(xi-l-2xl+:cl+ll + KGa(y -yl)AGi/L = O 
1-1 1.e 

Manipulando algebraicamente esta ecuación se obtiene: 

donde se tienen términos de primera y segunda derivadas en diferencias 

finitas.  

1 1 + 1  

d z  

- x  

d z  
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substituyendo los términos para  las derivadas en diferencias f in i t a s  por sus  

análogos contínuos se  obtiene la ec.uación que representa al modelo continuo 

de l a  columna. 

r , A  + - = o  d 2 x  d x  
d z  L 

donde r,= KGa(y,,,- y i ) .  

El modelo continuo esta dado por la ecuación: 

2 
- 0  De d x d x  r 

2 d z  UC dz U 

por comparación de los terminos de la ecuación anter ior  con l a  

correspondiente pa ra  un modelo continuo, s e  tiene: 

esta comparación es de utilidad para  calcular los coeficientes de 

retromezclado, cor.ociendo o t r a s  propiedades f ís icas  tales como: el 

coeficiente de dispersión axial, velocidad del fluido y el espesor de la 

pseudo-etapa. 

DISCUSION DE RESULTADOS 

Las composiciones tanto en el vapor como en el líquido pueden o no 

corresponder a las de equilibrio (máxima separación), es decir, s i  la altura 

de l a  e tapa hipotetica 6 ,  equivale a un volumen que proporcione un contacto 

adecuado. Esto nos permite manipular las alturas,  adaptandolas de tal manera 

que l a  distribución sea mas fina en las regiones donde los gradientes de 
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composición son más pronunciados. En la figura 3,  se  puede observar como se 

modifican las longitudes de las pseudo-etapas, a l  variar el perfil de 

concentraciones con el tiempo. La malla se concentra donde la composición 

cambia de manera significativa. 

Los coeficientes de retromezclado incluidos en este modelo estan 

relacionados con la altura de la etapa, pero en este t r aba jo  se consideran 

constante con el f i n  de manipularlos de manera independiente y establecer la 

relación con el modelo continuo. :La f igura 2, muestra como varia el perfil 

de concentración en la columna cuando el coeficiente de retromezclado 

aumenta. 

Los coeficientes de retrome;cclado pueden ajustarse  utilizando perfi les 

experimentales con el f in  de representar los perfiles reales continuos, 

interpolando las  composiciones obtenidas. 

En la f igura 4, puede notarse la variación de la composición en el  

tanque de destilados al t ranscurr i r  el tiempo. Se tiene una disminución 

progresiva de la concentración debido a que la razón de reflujo,  se mantiene 

constante a lo largo del proceso. 
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NOMENCLATURA 

2 3  a área específica de empaque, 1 /l . 

A área de la sección transversal de la columna, 1 . 

B moles totales en el tanque de destilados, mol. 

D f lujo molar de destilado, mol/t. 

De coeficiente de dispersión axial, 1 /t. 

f coeficiente de retromezclado en el líquido. 

g coeficiente de retromezclado en el vapor. 

h entalpía en el líquido. 

2 

2 
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H entalpía en el vapor. 

K coeficiente de transferencia de masa global, 

basado en la diferencia de concentraciones 

en la f a s e  vapor, mol/l /t. 

1 longitud. 

L f lujo molar de líquido, mol/t. 

Q, calor que en t r a  a i  rehervidor, energídt .  

R razón de reflujo,  = UD. 

t tiempo. 

u velocidad del líquido, l / t .  

V f lu jo  molar de vapor, mol/’t. 

x fracción mol en el líquido. 

y fracción mol en el vapor. 

fracción mol en el vapor en equilibrio. 

G 

2 

y,,, 

con el líquido, en la etapa i-dsima. 

z distancia a lo largo de la columna, 1. 

a volatilidad relativa. 

O a l tu ra  de la etapa hipotética en el modelo 

de retromezclado. 


