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Resumen: Se estudio la cinética de la reaccion de esterificacion que ocurre en un reactor por carga, empleado
en la produccion de poliéster, instalado en una planta quimica en la zona industrial Valencia de Venezuela. Con
esta informacion, y la de un conjunto de variables influyentes al proceso como: temperatura, indice de acidez,
viscosidad, se realizo la evaluacion térmica del reactor. Se hizo un seguimiento a distintos lotes elaborados en
el reactor estudiado, donde se tomaron datos de temperaturas del sistema de calentamiento, de los condensadores,
del sistema de enfriamiento y de la mezcla de reaccion, durante todas las etapas del proceso. Paralelamente se
midio la variacion en las propiedades de la resina durante el proceso, tomando muestras de producto en cada
etapa del mismo, determindndose: indice de acidez, viscosidad y gravedad especifica. Se realizo un estudio a
nivel de laboratorio con equipos y condiciones semejantes al proceso en planta, modificando la relacion molar
original de los reactantes y la temperatura de proceso, para estudiar su influencia en la cinética, mediante me-
diciones consecutivas del indice de acidez de la mezcla en el reactor experimental a lo largo del proceso. A las
condiciones de proceso, la reaccion de sintesis de la resina de poliéster presenta una constante de velocidad de
0,00031461 kg’leq’.s, los calores intercambiados estdn comprendidos entre: 17000-7000 J/s etapa de calenta-
miento, entre 7000-5000 J/s etapa de calentamiento con reaccion, entre 5400-4500 J/s etapa de esterificacion
atmosférica y entre 4500-2200 J/s etapa de esterificacion al vacio.

Palabras clave: Evaluacion térmica, reactor por carga, modelo matemdtico, poliéster, estudio cinético.

Abstract: The kinetics of the esterification reaction that occurs in a batch reactor used in the production of pol-
yester installed in a chemical plant in an industrial area of Venezuela, Valencia was studied. By using this infor-
mation and a set of other influential variables to the process such as temperature, acid number and viscosity a
thermal evaluation of the reactor was carried out. A Monitoring of different lots made in the reactor under study
were made, and data of the heating temperature of the condensers, cooling system and of the reaction mixture
was taken during all stages of the process. Simultaneously the variations in the properties of the resin during the
process were measured by sampling the product at each stage determining: acidity index, viscosity and specific
gravity. A study was performed at laboratory level with equipment and conditions similar to the plant’s process,
by modifying the original molar ratio of reactants and the process temperature to study their influence on the ki-
netics by continual measurements of the acidity index of the mixture in the reactor throughout the process. To
standard process conditions, the synthesis reaction of the polyester resin has a constant kinetic rate of 0.00031461
kg*/eq?.s heat exchanged are between: 17000-7000 J/s heating stage, between 7000- 5000 J/s heating step reaction,
between 5400 to 4500 J/s atmospheric esterification stage and between 4500-2200 J/s vacuum esterification stage.
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Recibido: 07 abril 2014
Aceptado: 15 junio de 2014
Publicado como articulo cientifico en Revista de Investigacion Talentos II. (1) 13-19

Revista de Investigacion Talentos II. (1) 13-19 13



I. INTRODUCCION

Las resinas sintéticas son sustancias fabricadas por
el hombre que presentan propiedades similares a
las resinas naturales de las plantas (Panda, 2010). Las
resinas sintéticas de tipo poliéster son materiales vis-
cosos, de color ligeramente amarillento y de bajo
grado de polimerizacion; producidas por la polime-
rizacion de 4cidos polibasicos de cadena larga, con
alcoholes polihidricos, como el glicol o la glicerina,
con o sin polimerizacién simultdnea con un com-
puesto mezclado de tipo vinilico, tal como el estireno
(Husbans et al., 1987; Indur, 2005). El reactor estu-
diado se encuentra operativo en una empresa ubicada
en Valencia, Estado Carabobo, Venezuela y se emplea
para la produccién de resinas sintéticas del tipo po-
liéster. El proceso de produccién de esta resina,
consta de cuatro etapas principales: carga de materia
prima, reaccion, reduccién o dilucién y envasado
(Panda, 2010; Nifo et, al 2007;). El sistema de reac-
cién es por lotes o intermitente siendo importante el
control de temperatura, ya que el sistema es sometido
a calentamientos y/o enfriamiento constante, para ello
se utilizan chaquetas a través de las cuales circula el
fluido calefactor (Pérez et al, 2007).

Existe una interrelacién entre los requerimientos
energéticos involucrados en la fabricacion de la re-
sina, los cuales son sensibles a cambios en las con-
diciones de operacion del sistema y la calidad del
producto la cual depende en parte del buen funciona-
miento del sistema energético. La empresa actual-
mente s6lo cuenta con informacién cualitativa acerca
del consumo de energia durante la operacion del re-
actor. Teniendo en cuenta esta situacion y en la bus-
queda de controlar las pérdidas de energia, se plantea
realizar la evaluacion térmica de cada una de las eta-
pas del proceso en los reactores, para lo cual es ne-
cesario realizar un estudio cinético previo que
permita la estimacion de los parametros cinéticos de
la reaccion de esterificacion.

II. METODOLOGIA

A. Determinacion de los datos cinéticos

Se utiliz6 un reactor de vidrio de 3 litros, con agita-
cién entre 300 y 500 RPM. Se calent6 a través de
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una manta eléctrica que opera con 550 Watts y una
columna de vidrio empacada (Fig. 1) que contiene en
su interior pequefios cilindros de vidrio, seguida de
un condensador horizontal total a contraflujo, cuyo
fluido de enfriamiento es agua. El sistema posee ade-
mas una termocupla dentro del reactor, en contacto
con la mezcla, para medir su temperatura y una del-
gada tuberia de metal por donde se alimenta una co-
rriente de nitrogeno gaseoso para mantener una
atmosfera inerte libre de oxigeno dentro del reactor.

Fig.1. Equipo de laboratorio utilizado para el estudio
experimental de las resinas de poliéster.

B. Procedimiento experimental.

El experimento se realizé para las condiciones indi-
cadas en la TABLA I, por triplicado y se consideraron
resultados promedio. El primer paso fue cargar el re-
actor con un tamafo de lote total de 3 kg y cerrarlo
herméticamente. Se suministrd calor hasta la fusién
de los materiales, s6lidos en su mayoria, se encendio
el agitador a la velocidad de 500 RPM. Se continu6
el calentamiento alimentando al mismo tiempo nitro-
geno gaseoso en la superficie de la mezcla. Cuando
el reactor alcanz6 una temperatura entre los 170 y
175°C, fue necesario controlar la temperatura de la
torre empacada, la cual aumenta violentamente, para
ello se aument¢ el flujo de agua de enfriamiento, para
que dicha temperatura no exceda los 100°C evitando
la vaporizacion de los glicoles de la mezcla. Cuando



la temperatura de la mezcla en el reactor empieza
nuevamente a aumentar, comienzan a salir las prime-
ras gotas de agua, producto de la reaccidn, indicando
el punto experimental de inicio de la etapa de esteri-
ficacion. A partir del momento que la temperatura al-
canza los 180 °C se tomaron las muestras a intervalos
variables de 30 a 120 minutos. La temperatura de re-
accion se mantiene mediante el calentamiento con la
manta. Se procedié también al muestreo para el se-
guimiento del avance de la reaccion, tomando mues-
tras de 3 a 5 g en cada intervalo de tiempo. Esto se
realizo extrayendo la varilla de nitrégeno y succio-
nando para tomar una pequefia cantidad de mezcla.
Se determind indice de acidez por titulacion con
KOH, se midi6 también la temperatura del reactor, la
temperatura de la columna empacada, y la cantidad
de agua retirada hasta el momento de la toma de la
muestra. El proceso finaliz6 una vez que el indice de
acidez se estabiliz6. En este momento se retird la
manta y se enfri6 la mezcla hasta una temperatura
menor a 90°C, para luego reducir el producto con una
solucién de estireno inhibido.

También se midi6 durante la etapa de reaccion la vis-
cosidad del polimero formado. Para ello se tomaron
muestras de 8 a 10 gramos en intervalos de tiempo
de 1 a 2 horas, iniciando el muestreo luego de apro-
ximadamente 2 horas de haber alcanzado la tempe-
ratura de esterificacion (210 6 220°C). La muestra
inicial se lleva a un porcentaje de dilucion de 60%
con estireno, se agrega a un tubo Gardner y se su-
merge en bafio de agua a 25°C para realizar la medi-
cion.

TABLAT
DISENO EXPERIMENTAL EMPLEADO PARA EL
ESTUDIO CINETICO DE LA REACCION DE SINTESIS

DE POLIESTER
N° Relacion molar entre la concentracion inicial de Temperatura
glicoles y de anhidridos (rm) (°C)
1 1,05 220
2 1,05 210
3 L1 220
4 1,1 210

C. Estimacion de las pérdidas de glicoles y anhidri-
dos en el sistema.

Para determinar las pérdidas de glicoles en el sistema
estudiado, se midid, mediante un refractémetro, el in-
dice de refraccion a una muestra del agua total reco-
lectada de la reaccion. Empleando una curva de
calibracion tedrica de las mezclas dietilenglicol y
propilenglicol en agua. Las pérdidas de anhidridos se
determinaron tomando una muestra del agua retirada
en la reaccion, a la cual se le midi6 el indice de acidez
expresado como mg KOH/g de agua.

D. Estimacion del rendimiento de la reaccion.

El rendimiento de la reaccion se estim6 midiendo la
cantidad total de agua retirada al finalizar la reaccion.
Se determind mediante un cilindro graduado al final
de todas las corridas, es decir, cuando el producto al-
canzaba las especificaciones requeridas.

E. Caracterizacion de las resinas de poliéster produ-
cidas en la planta.

La medicion de la variacion en las propiedades de la
resina durante el proceso se llevé a cabo mediante
trabajo de campo realizado directamente en la planta
de produccion, para los diez lotes estudiados. Se to-
maron muestras en intervalos de tiempo de aproxi-
madamente 1 hora, en todas las etapas del proceso.
Se le midi6 el indice de acidez, la densidad, y la vis-
cosidad Gardner. La densidad se determiné para la
muestra sin diluir y en caliente, utilizando un picn6-
metro.

Ademas de estas propiedades, para este estudio fue
necesario el conocimiento de la capacidad calorifica
y la conductividad térmica de la mezcla durante todas
las etapas del proceso, estas fueron estimadas me-
diante el uso de la herramienta Solver del programa
Microsoft Excel, el cual para cada etapa de los pro-
cesos ajusta las propiedades segun los perfiles térmi-
cos recolectados en planta.
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F. Caracterizacion del reactor de produccion de po-
liéster.

La recoleccion de los datos térmicos del proceso se
realiz6 de dos maneras: A partir de datos primarios
recolectados directamente en planta y mediante los
registros histdricos existentes en la empresa.

En primer lugar, se realiz6 un seguimiento a distintos
lotes elaborados en el reactor estudiado, se tomaron
datos de temperaturas del aceite térmico, temperatu-
ras de entrada y/o salida de los condensadores y tem-
peraturas de la mezcla de reaccion en intervalos de
tiempos que varian de 30 minutos a 2 horas, en cada
una de las etapas del proceso. Se evalu6 un total de
10 lotes, con iguales cantidades de carga. De esta
forma se obtuvo el perfil de temperatura en el reactor,
en los condensadores y en la chaqueta, como una fun-
cion del tiempo para las distintas etapas. En segundo
lugar, se utilizaron los datos registrados por el sistema
de control de temperaturas de los reactores en lotes
elaborados anteriormente, el cual consiste en un gra-
fico que presenta las variaciones de temperaturas de
la mezcla, el aceite térmico y los condensadores a lo
largo de todo el proceso, para intervalos de tiempos
de 15 minutos. Estos datos fueron tomados para 10
lotes distintos.

G. Determinacion de los calores involucrados en
cada etapa del proceso.

Se dividio el proceso que ocurre en el reactor, en di-
versas etapas segun se requiera calentamiento o en-
friamiento o se libere o requiera energia a causa de
la reaccion (Tabla II). Para cada una de estas etapas
se plantearon modelos matematicos que representen
lo mas fielmente posible el comportamiento del pro-
ceso que ocurre (Pérez et al, 2007)
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TABLAII
ETAPAS DEL PROCESO DE PRODUCCION DE POLIES-
TER CON LOS DIFERENTES COMPONENTES DE

CALOR TRANSFERIDO

Condici Comp del
Etapa de flujo total de calor Modelo matematico
temperatura intercambiado
Calentamiento,
Calentamiento ~ Ocurre entre 30 Agitacion, dr
sin reaccion y 180°C. Vaporizacion y NiCom dr Qs + W, = myp A, =iy by,
Fusion
Calentamiento,
Calentamiento I;{)ige}?:seta Agitacion, N.C,, i’—f =0 + W, =mp by, + (=AH ooV
con reaccion o Vaporizacion y
225°C. ”
Calor de reaccion.
Enes .
:;l::tapa Calentamiento,
Esleriﬁcagi()n Variacio’l‘:l/ de Agitac_ién,_ 0=0.,+W —my h,,, + (*AHR)QWHV
atmosférica Vaporizacion y
temperatura. sy
Calor de reaccion.
En esta etapa Igual al anterior, per
Esterificacion no hay g ion d lé P I 0=0,, +W =mph, +(=AH oo,V
al vacio variacion de Z(;anreslon e lopu
temperatura. e
La mezcla - dT
- 4 N, —=W - A, (T-T
Enfriamiento enfria hasta /F;nfrmmywnto Y TCI’”’ dt ’ Uf"f enf ( of )
gitacion

175°C

Donde: m;; es la masa total que funde (Kg/s), AHf la entalpia de fusion (J/Kg), N; los moles totales de
mezcla en el reactor (mol), C,, la capacidad calorifica de la mezcla (J/mol.K), m;, es la masa total que
vaporiza (kg/s), hy, es la entalpia de vaporizacion (J/kg), Q.,, la energia recibida por intercambio de calor
por el reactor (J/s), y W, la energia transmitida al reactor por medio del agitador mecanico (J/s). aH &S el
calor de reaccion de la mezcla (J/kg), 7,0y la velocidad de desaparicion de los grupos carboxilos y V el
volumen de reaccion (m’).

III. RESULTADOS Y DISCUSION

El avance de la reaccion en el tiempo se siguié me-
diante la medicion del indice de acidez de la mezcla,
lo cual permiti6 obtener la conversion de la reaccién
(x) en el tiempo, mediante la ecuacion (1), basada en
la variacion del indice de acidez al inicio (IA,) y al
final de un cierto tiempo 7 (7A,).

w4214 (1)
14,
Las Figuras 2 a 5 muestran la conversion de la reac-
cion durante la obtencion experimental de poliéster
para los cuatro tratamientos estudiados. Se observa
en dichas figuras que para ambas relaciones molares
la disminucion de la temperatura de reaccidn origina
una conversion experimental menor (Fogler, 2001).
La tendencia mostrada por los casos 1 y 2 en las Fi-
guras 2 y 3, tal como se observa en la correlacion ob-
tenida como la mds cercana a los datos
experimentales, indica una pendiente tangente muy
inclinada, en comparacion con los casos 3y 4, repre-
sentados en las Figuras 4 y 5. Es estos ultimos se
aprecian curvas de menor inclinacion con respecto al
eje horizontal. Los tiempos de proceso para que el



producto alcance los valores de especificacion esta-
blecidos son mayores para la relacion molar mayor,
es decir, son proporcionales, y a la menor relacion
molar se logran conversiones mds altas para ambas
temperaturas, es decir, la relacion es inversa, debido
al alto porcentaje de glicoles en exceso que existe en
la mezcla cuando se tiene una relacién molar mayor,
el cual no puede continuar reaccionando una vez que
se ha consumido todo el anhidrido presente.

0.8

0,7

y =0,2225Ln(x) - 0,6638
R’=0,9561

0.6
0.5

0.4

0.3

Conversién (adim)

# Conversién Experimental

02 = Logaritmica (Conversion Experimental)

0.1

0 50 100 150 200 250 300 350 400 450

Tiempo de Proceso (min)

Fig. 2. Conversidn de la reaccion en la elaboracién del poliéster
para el tratamiento 1
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Fig. 3. Conversidn de la reaccion en la elaboracién del poliéster
para el tratamiento 2.

El célculo del parametro cinético k; se realizo a par-
tir de la ecuacion propuesta por Fradet y Maréchal
(1982) expresada en funcién de la concentracion ini-
cial en eq/L de grupos COOH (Cpopy) ¥ la rela-
cién molar de las concentraciones iniciales de los
grupos oxidrilos y los grupos carboxilos (r,,,) (Ecua-
cion 2), mientras que la dependencia de la constante
de velocidad, con respecto a la temperatura se puede
obtener mediante la ecuacidn clasica de Arrhenius.

Los resultados se ilustran en la TABLA II1.
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Fig. 4. Conversién de la reaccion en la elaboracién del poliéster

para el tratamiento 3.
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Fig. 5. Conversidn de la reaccion en la elaboracién del poliéster
para el tratamiento 4.

dx

1-0,009C00y, (1-x)
dr = kdc"(’f)ﬂuz(l - x)z Ceoon, (1-x) + (r,,, - 1) $}
t (2

1-0,009Cco0s,

Las constantes de velocidades obtenidas para la re-
accion de sintesis de la resina son mayores para la re-
lacion molar menor a las dos temperaturas, indicando
que, bajo las condiciones experimentales en las cua-
les se trabajo, cuando existe menor cantidad de gli-
coles en exceso, la constante de velocidad de reaccidn
aumenta su valor. Por su parte, la temperatura tam-
bién constituye un factor influyente en el valor de
esta constant (Fogler, 2001). En la misma tabla se ob-
serva que para cualquiera de las dos relaciones mo-
lares, la constante de velocidad es mayor a la
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temperatura mas elevada, manteniendo una relacion
proporcional que corrobora las aseveraciones tedricas
al respecto (Fogler, 2001; Levenspiel, 1999), ya que
al incrementar la temperatura aumenta la fraccion de
moléculas capaces de tener una energia suficiente
para colisionar efectivamente y reaccionar, aumen-
tando la rapidez de avance de la reaccion. La cons-
tante A de la ecuacion de Arrhenius presenta, segin
la Tabla III, un valor mucho mayor para la mayor re-
lacion molar e igualmente la energia de activacion de
la reaccion (Ea). El valor de A aumenta por ser un tér-
mino representativo del nimero de colisiones entre
particulas presentes en el medio, las cuales seran ma-
yores al existir mayor concentracién de un com-
puesto, en este caso, los glicoles.

TABLA III
PARAMETROS CINETICOS OBTENIDOS
El calor intercambiado durante todas las etapas del

Temperatura Kd A Ea
Relacién o 3, 2 2,2
molar (°C) (kg'/eq".s) (kg'/eq".s) (cal/gmol)
220 0,0003146
1,05 3,32E+05 20360,789
210 0,0002047
220 0,0002414

11 7,00E+17
210 8,679E-05

48425,177

proceso de produccion del poliéster, calculado segun
los modelos indicados en la Tabla II, se muestra en
la Fig. 6.
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Fig. 6. Flujo de calor intercambiado durante todas las etapas del
proceso de produccion de poliéster.
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Analizando la Fig.6, se evidencian varios aspectos
importantes. En primer lugar, se observa que la etapa
de mayor carga energética durante el proceso de ob-
tencion de la resina de poliéster es la etapa de calen-
tamiento, lo cual es completamente 16gico, ya que la
diferencia de temperatura que la mezcla experimenta
es bastante grande (desde 30°C hasta 225°C aproxi-
madamente), por lo que debe consumir mucha ener-
gia. Sin embargo, la curva presenta un perfil
descendente en el tiempo. La razon de ello es que en
la medida que el sistema incrementa su temperatura,
la fuerza impulsora de la transferencia de calor que
es el delta de temperatura, se hace cada vez menor,
lo que causa que el flujo energético requerido por la
mezcla para aumentar su temperatura sea cada vez
mas pequefio (Incropera et al, 2006). Esto va ocu-
rriendo hasta que el sistema logra alcanzar la tempe-
ratura de reaccion, es decir, cuando llega a la etapa
de esterificacion.

Cuando los primeros materiales comienzan a reac-
cionar, el sistema consume una cantidad de energia
mayor, puesto que ahora parte del calor esta siendo
utilizado para la reaccion, ademas de seguir incre-
mentando la temperatura total de la mezcla. Esto es
lo que produce una caida brusca de la curva en la Fig.
6, al llegar a la etapa de calentamiento con reaccion,
que luego vuelve a estabilizarse. Luego se observa
que al alcanzar la etapa de esterificacion, el flujo de
calor se mantiene dentro de un rango pequeio, de-
bido a que en ésta el calentamiento estd siendo con-
trolado automaticamente.

IV. CONCLUSION

El proceso de elaboracion de poliéster amerita un
control riguroso de las variables de mayor influencia
en el mismo, como lo son: la temperatura del proceso,
el indice de acidez de la resina y la viscosidad del
producto, entre otras.

La evaluacion experimental realizada permitio la de-
terminacion de los parametros cinéticos de la reac-
cion obteniéndose la constante de velocidad aparente
para la reaccion de sintesis de la resina de poliéster a
220°C, la cual tiene un valor de 0,00031461



Kg?/eq?.s, calculada mediante el modelo de Fradet y
Maréchal.

La evaluacion permitid el cdlculo de los flujos de
calor intercambiados durante el proceso de produc-
cion de la resina de poliéster, los cuales estdan com-
prendidos entre: 17000-7000 J/s para la etapa de
calentamiento, entre 7000-5000 J/s para la etapa de
calentamiento con reaccion, entre 5400-4500 J/s para
la etapa de esterificacion atmosférica y entre 4500-
2200 J/s para la etapa de esterificacion al vacio.
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