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INTRODUCCION 

Aproxim!damente el 96% del fenol fabricado se obtiene en 

forma sintética, estimativamente el 43% de ~ste fenal sintético se 

produce por el método del cumeno, consider~ndose que para 1975 el 

65% del fenol sintético se obtendr~ por éste m~todo. 

La obtenci6n del fenol de fuentes naturales continuará -

siendo relativamente pequeña, o sea alrededor de un 4%. 

Se estima que el consumo del fenol aumentar~ a una velo= 

cidad de un 5% al año 9 resultando que para 1975 se tendr~ una deman 

da de 685 millones de kilogramos, comparados con 54 millones de kilo 

gramos en 1965. 

La mayor parte del consumo de fenol, corresponde a los -

Estados Unidos de Norteámerica. El material que más afecta el costo 

de obtenci6n del fenol es básicárn®nte el benceno, en el método del 

cumeno se obtiene como subproducto acetona, lo cual favorece la eco 

nomia del proceso. 

La gran variedad de materiales derivados del fenal provi~ 

ne b~sicamente de la roacci8n entre el fenol y el formaldehido. 

Variando las condiciones de la "reacci8n entre el fenol y 

el formaldehido 9 asi como el empleo de diferentes catalizadores y -

agentes qu!micos, se producen materiales resinosos con un amplio -

rango de propiedades. 

Con el objeto de dar una idea generalizada de los produc

tos que pueden obtenerse, se mencionarán los siguientes: 
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Productos moldeados y laminados diversos, aislantes para 

contactos eléctricos, pinturas, adhesivos, estabilizadores, antioxi 

dantes, etc. 

Considerando la gran importancia de algunos de &stos pro

ductos, se ve la conveniencia de examinar ~stos materiales mas am -

pliamente. 
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C A P I T U L O I 

CONCEPTOS GENERALES 

U!HNADOS FENOLICOS 

Estos se producen por ¡a saturación o impregnado de mate

riales base, con soluciones de resinas fenólicas, las cuales curan 

por la aplicación de calor y presión enlazando asi el material base. 

Entre los materiales más comunmente usados como base, se 

encuentran el papel, a1god6n, lana, fibra de vidrio y asbesto. 

Se obtienen diferentes tipos de laminados de acuerdo con 

la presi6n a la cual se moldean. Con los laminados de alta presión, 

se fabrican partes estructurales como barras, cubiertas, ·tubos, iUI

gulos y canales de di versas formas; encuentran tambi~n un v.so ex ten 

s:t vo en la industria el~ctrica como aislantes, pizarrones, contrata 

pas, recipientes químicamente resistentes, etc. 

Los laminados de baja presi6n, requieren de equipo menos 

complejo y a partir de ellos se obtienen una gran variedad de pro -

duetos incluyendo cascos de botes, partes de aeroplanos, furgones 

de equipaje, carrocerias, zapatas de frenos, cañerias y otros mate

riales diversos. 

ADHESIVOS FENOLICOS 

Se usan ampliamente en aquellos casos en que se requieren 

uniones fuertes, durables y resistentes al agua; por ejemplo, en las 

cub:l.ertas de los barcos y ensambles arquitectónicos; asimJsrno se em 
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plea como antiabrasivo en bandas y ruedas de transmisi6n. 

Estos se pueden aplicar líquidos y en algunos casos pelí

culas delgadas semis&lidas que soportan desde la temperatura ambien 

te hasta 100°C. 

PIN~AS 

Los recubrimientos fen&licos han encontrado gran aplica -

ci6n en aquellos casos donde se aprovecha su alta resistencia a la 

corrosi6n, promovida por agentes químicos. 

Primordialmente su uso est& en la producci6n de barnices 

fen6licos y que se utilizan en la fabricaci6n de acabados que se e~ 

plean en el revestimiento de tanques, interior de latas para alimen 

tos, envases de pinturas, etc. 

La reaccicSn de ciertos fenoles modificados con formalde -

hido, dá lugar a ciertas resinas que mezcladas con barnices alquid! 

licos les imparte les imparte una gran flexibilidad, asociada con la 

resistencia peculiar del fenol. Produci~ndose tambien polímeros de 

ripido secado, que encuentran aplicaci6n en primera. 

INDUSTRIA DEL PETROLEO 

El fenol y algunos de sus derivados se utilizan en refine= 

rías como veh!culos para favorecer la desorsi6n y eliminar compues -

tos indeseables de aceites lubricantes. 

Es materia prima fundamental para la producciiSn de mtlchos 

es-tabilizadores y antioxidantes para motores que consumen aceite, 

form!ndose en ~stos una fina pel!cula de barro y la corrosiiSn se in 
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hibe. 

En la obtenci6n del tolueno de fracciones del petr6leo se 

obtiene una mezcla de substancias que no pueden separarse por des -

tilación normal. Con la adición de fenol, las fracciones altas pue-

den destilarse y el tolueno separarse posteriormente del fenol. 

PRODUCTOS QUIMICOS 

El ácido salicilico es un producto intermedio de mucha im 

portancia para la s1ntesis de diferentes compuestos que se elaboran 

en la industria farmacéutica, su principal uso está en la prepara -
' 
ción de compuestos medicinales (aspirinas) y en la industria de pe! 

fumes. 

El ácido por si mismo, se emplea como inhibidor para la 

vulcanización del hule. La alquilaci6n del fenal da lugar a compue~ 

tos como el p=terbutil fenal, p-sec butil fenol, nonil fenol y amil 

fenal, etc. 
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C A P I T U L O II 

OBTENCION DEL FENOL 

A PARTIR DEL CUMENO 

Este proceso se desarrolla en dos pasos distintos, 

1.- El cumeno se obtiene por alquilaci6n del benceno cuan-

do éste reacciona con propileno. 

2.- El cumeno se oxida dando lugar a un hidroper6xido y 

del rompimiento de éste se obtiene fenol y acetona. 
' 

La reacción que se verifica es la siguiente: 

En éste proceso el benceno se mezcla con propileno en un 

tanque, se agita y la carga resultante se alimenta al reactor. 

se utiliza un catalizador sólido de leido fosfórico, el 

cual se encuentra en lechos cataliticos a través del reactor, como 

la reacción es exotérmica se recomienda adicionar entre los lechos 

propano para prop6sitos del control de temperatura. 

El destilado producido va al despropanizador, las colas P! 

san a la columna recuperadora de benceno, elimin!ndose éste en la -

parte superior. 

El cumeno obtenido se saca por el fondo" de la columna y se 
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purifica en una nueva columna, hasta obtenerse con una pureza de un 

En la obtenci5n del fenol el proceso de oxidaci6n se lle

va a cabo, en reactores especialmente diseñados para que exista una 

~ezcla intima de gas y liquido. La reacci6n se verifica a 260°F y a 

una presi6n ligeramente superior a la atmosf,rica. 

El destilado de la oxidaci6n pasa a trav~s de un condenza 

dor para la recuperaci6n del cumeno y otros productos orgánicos. 

De la oxidaci5n del cumeno se obtiene su hidroper6xido, 

que se descompone en fenol y acetona en una columna de separaci6n. 

El desdoblamiento se verifica por el contacto del hidro = 

per5xido de cumeno con leido sulfdrico diluido (10-25 %) en un tan

que con agitaci5n, a una temperatura de 130 a 150°F. 

La conversi5n del cumeno es muy baja, un análisis de la 

torre lavadora de agua demuestra que el 76% del cumeno no reacciona 

y solamente se obtiene el 14% de fenol y 8% de acetona, el resto se 

considera como impurezaso 

Esta mezcla se separa en una serie de columnas de destila 

ci5n convencionales. 

En un sistema de cuatro unidades, la acetona se separa en 

el destilado de la primera columna, cumeno en la segunda y alfa-me 

til estireno de la tercera, el fenol producido se separa de la cuar 

ta columna. 

Las colas de ~sta columna contienen acetofenona impurifi

cada con pequeñas cantidades de alquitr!n de huya y fenol. De llegar 
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a existir una concentraci6n notable de ~ste se procede a un refina-

miento y recuperación posterior. 

Este proceso del cumeno es extraordinariamente uno de los 

mejores m6todos, el cual es sin embargo el principio de un proceso 

petroqu1mico. 

PROCESO DE SULFONACION 

Los cuatro pasos de ~ste proceso son: 

1.- El benceno reacciona con ácido sulf6rico para formar 

'cido bencen-sulf6nico. 

2.- El !cido bencen-sulf6nico se convierte a bencen-sulfo 

nato de sodio, por reacci6n con sulfito de sodio. 

3.- Por fuai6n cafistica del bencen-sulfonato de sodio, se 

produce fenato de sodio. 

4.- El fanato de sodio se acidifica con di6xido de azufre 

y una pequeña cantidad de ácido sulfdrico para formar el fenol. 

REACCIONES 

Al final la purificaci6n del fenol, se verifica en una serie 

de tres columnas. 
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Grandes cantidades de sulfito y sulfato de sodio, se ob = 

tienen como subproducto eri el proceso. 

Deben emplearse materiales especiales en el equipo con el 

objeto de combatir la corrosi6n. 

FENOL DE CLOROBENCENO 

La ventaja de emplear el clorobenceno como punto de part! 

da para la obtención del fenol es bastante notoria. Se logró su fa

bricación en forma industrial en el año de 1917, cuando Aylesworth 

trató el clorobenceno con solución acuosa de sosa, el proceso se 

llev6 a alta temperatura y presión form&ndose el fenolato de sodio. 

Posteriormente el proceso fu~ aceptado por la Dow Company 

y las imperfecciones de su producción fueron corregidas. Uno de 's

tos era la producción de óxido de difenilo, que necesariamente de -

bia eliminarse. 

El problema se resolvió, por la adición a la mezcla de 

6xido de difenilo en la misma cantidad con quS normalmente se forma 

ba, se adicionó el uso de una sal de sodio de un !cido dbbil (carb~ 

nato de sodio), en vez de hidr&xido de sodio en presencia de cobre 

met~lico como catalizador, permitiendo la obtenci6n del fenol sin -

la necesidad de llegar al fenolato de sodio, eliminando tambi~n con 

secuentemente la acidificaci6n. 
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Ninguna descripci6n autoritaria de los detalles especifi

cas de la operaci6n, han sido publicados por la Dow. 

Esencialmente el mltodo consiste, en tratar conjuntamente 

clorobenceno con 6xido de difenilo y soluci5n de carbonato de sodio 

a una presil'in de 3 9000 lb. y una temperatura de 320°Co La emulsi6n 

resultante se bombea a presi&n a travls de un sistema tubular hecho 

de cobre 9 con recirculaci6n y descarga continua de peque_ñas porcio

nes equilibridas con la carga que se alimenta. 

Los tubos de la autoclave, tienen paredes gruesas de co -

bre de 1.25 pulgadas de di!metro exterior y el paso de la emulsi5n 

a travla de ellos, ea suficientemente turbulento para mantener en -

dispersi6n el liquido orgánico. 

El 6xido de difenilo a presi6n moderada sirve como medio 

de calentamiento¡ el fenal se forma como tal y no como fenolato y 

la conversi6n es aproximadamente cuantitativa. 

PROCESO REGENERATIVO 

El proceso regenerativo o de Rasching para la obtenci6n -

del fenal se basa en dos procesos bien conocidos. 

1.- La producci6n de clorobenceno, a partir de benceno, 

leido clorhídrico y aire. 

2.- La hidr6lisis de clorobenceno con vapor de agua en -

presencia de un catalizador. 

Un ex!men de las reacciones, demuestra que los subprodu~ 

tos obtenidos en un paso se usan en el otro. 
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En el primer paso el ~cido clorhidrico se consume y agua 

se produce; mientras que en el se~zndo, el agua se consume y el !ci 

do clorhidrico se produce. 

Combinando adecuadamente los dos pasos el fenol puede ob-

tenerse m~s econ6micamente 9 consumiendo solamente benceno y oxigeno 

atmosfí§rico. 

Para la recuperaci6n del ~cido clorhídrico producido por 

la hidr6lisis 9 es blsico emplear solamente la cantidad limitada de 

agua en operaciones de lavado, de tal manera que el ácido clorhidr! 

co obtenido se encuentre en soluci6n al 17%9 el cual se puede util! 

zar para la siguiente alogenaci6n del benceno. Visto el proceso con 

m~s detalle es como sigue: 

Por medio de un-ventilador;clorobenceno y agua se envian 

a trav~s de un calentador en el_.cual se usa vapor, cuando la mezcla 

alcanza una temperatura de 500°C se pasa a trav~s del reactor, don-

de la hidr6lisis catal1tica se efectua. 

Los catalizadores que se emplean para ~ate prop6sito son 

materiales qu@ contienen ácido salicilieo activo, o fosfatos de me-

tales alcalino-terrees. 

La mezcla de vapores que salen de la cámara catalítica se 

enfrian en un recuperador de calor, pas!ndose posteriormente 5stos 

a una torre lavadora construida con materiales a prueba de icidos. 
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Se adiciona agua y clorobenceno para eliminar por absor -

ci6n el ~cido clorhídrico; además que se compensa las cantidades 

que previamente reaccionaron y en ~sta forma se equilibra, la mez -

cla de vapores circulantes. 

El exceso de agua y clorobenceno alimentados en la prime

ra torre lavadora para la absorci6n del Acido clorhídrico, pasan co 

mo vapores a un condenzador. 

El íicido clorh1drico separado de la torre se pasa a un ex 

tractor, que previamente se ha llenado con benceno y algo de fenol; 

la mezcla posteriormente se vaporiza para separar el leido clorhí -

drico. 

La soluci6n de fenol que se forma en la base de la torre 

dos se pasa a un extractor y posteriormente se bombea a un equipo -

de fraccionaci6n. De la base de ~ste equipo se separa el fenol; la 

conversilin se es·tima aproximádamente en 10% por paso. 

Los vapores de benceno precalentados, se mezclan con ~ci 

do clorhídrico de una concentraci6n de 17% y aire, se introducen a 

un horno de contacto por medio de un soplador. Aquí el benceno se 

clora aproxim~damente a 200°C en la presencia de un catalizador, -

que puede ser de fierro-cobre 6 cobre-cobalto, soportados en tierra 

florida 6 hidr6xido de aluminio. 

El clorobenceno que se forma tiene una conversi6n de 12% 

por paso, se recupera ventajosamente en una torre de destilaci6n 

fraccionada. 

Despu~s de la separaci6n del agua por decantaci6n y del 
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benceno y diclorobenceno por destilaci6n, se recircula y se emplea 

en la primera torre lavadora. El benceno inalterado pasa de la co

lumna a un condenzador y posteriormente bombeado a un tanque. 

Pequeñas cantidades de ácido clorhidrico se pierden en -

el sistema regenerativo 9 formándose como subproductos dicloro-ben

ceno y productos policlorados; algo de 6xido de difenilo se forma 

durante el proceso hidrolitico. 

Estas p~rdidas constitvyen las cargas de relleno del sis 

tema. 
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C A P I T U L O III 

ESTUDIO DEL PROCESO 

Se hizo ~nfasis en los m~todos que existen para la obten-

ci6n del fenal, de entre ellos se seleccionó el m~todo de Rasehing, 

para el estudio del proceso. 

No se considera que sea el m!s econ6mico, su enfoque es -

tá dirigido a los problemas de Ingeniería que se presentan; los da-

tos de las propiedades fisicas de las substancias que intervienen -

son escasos. 

Para resolver éstos problemas de tipo fisico-quimico se -

recurri6 a ecuaciones aproximadas, las presiones de vapor necesa --

rias se obtuvieron mediante la siguiente ecuación: 

Para su aplicaci6n se requiere de los siguientes datosí 

o 
Tcrit. ( K) 

Resolviendo se tiene, 

p it (atm.) cr • 

48.6 

A .. 3.4 

factor b 

0.215 

Los calores específicos se obtuvieron por el método de co~ 

tribución de grupos, dando lugar a una ecuación empÍrica del tipo:. 
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Aplicando el m~ todo de Hougen & '.Vattson, se tiene: 

Calor especifico para el benceno, 

Calor especifico para el clorobenceno, 

Calor especifico para el fenol, 

6 4 64 -3 -6 2 C ~ - 3o 3 + 9 o X 10 t - 40.16 X 10 t p 

Calor especifico para el ~cido clorhidrico, 

Las temperaturas de operaci6n van del rango de 25°C a 

500°C. Se calcularon los calores especificos medios y se presentan 

en la siguiente tabla. 

Temperatura c 6H
5

0H c 6H
5
cl C6H6 Hcl H20 

oc 

25 22.07 22.69 6.96 8.024 

80 25.87 24.40 8.024 

90 27.17 25.49 24.80 8.024 

100 27.37 25.99 25.30 8.177 

115 27.47 25.60 
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120 

150 

170 

180 

200 

27.87 

29.22 

30.3'7 

30.77 

31.57 

26.99 

28.61 

30.49 

30.89 

6.97 8.177 

A partir de los datos obtenidos del Groggins, se tratar~ -

de intrepretar el proceso y complementar haciendo muy variadas supo-

s:lcionea, con el objeto de dar las r:1zones del comportamiento del equ:!:_ 

po, como son la composici5n, temperatura y presi6n que nos permitan -

hipot~ticamente operar la planta. 

Para ~sto se requiere practicar balances de material y ene~ 

gia a trav~s de cada una de las operaciones, que se verifican como se 

demostrar! a continuaci6n. 

CONDENZADOR ( TORRE No. 1 ) 

Balance de material: 

Base; 1 hr. de operaci6n 

Considerando la ecuaci6n, 

Se estima que el volumen es constante a trav~s del equipo y 

que la operaci6n es continua, por lo que: 

dV 
dT 

Queñ~ndonos finalmente, 

o 
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F 1 + F 2 = F 3 + F'4 

Los gases que provienen del reactor donde se efectúe la 

hidr5lisis, pasan a tr3vés de un cambiador de calor, que usa como -

medio de enfriamiento los vapores que salen del 3bsorbedor, por co~ 

tacto térmico la temperatura final de los gases se abate a 200°C y 

entran al condenzador. 

La composición se expresa por el siguiente balance: 

Cantidades de entrada en moles/hr. 

Fase gaseosa 

c6H
5
cl 

c6H
5

0H 

H2o 

Hcl 

Fase liquida 

39.78 

4.42 

245.58 

4.42 

8.9 

77.9 

La operación se verifica a contracorriente, separ!ndose en 

el fondo del condenzador el ~cido clorhidrico, en solución al 17% y 

separlndose adem~s 0.17 moles de fenol; éstos valores se dan como da 

to. 

Cantidades de salida en moles/hr. 

Fase gaseosa 

48.68 
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e6H
5

oH lfo25 

H20 302.46 

Fase liquida 

e6n
5

oH 0.17 

Hcl 4.42 

H20 21.02 

Balance t~rmico: 

Substituyendo los t~rminos del balance de material y sinte 

tizando, se obtiene la siguiente ecuación: 

d dt (V,e,T) = 
n 

(m :2:: e . 
i=1 pl. 

n 
T)E - Q - (m :2:: e i 

i=1 p 

Donde: 

E corriente de entrada 

S corriente de salida 

Q calor de solución 

se considera que no hay variación con 
el tiempo) 

calores especificas de las substancias que 
intervienen 

Ordenando la ecuaci6n nos queda finalmente, 

T)E = Q + (m~ e i T)s 
J.::1 p 

Se conocen los valores de la composición y el finico dato -

Uírmico es la temperatura de entrada, es pues conveniente fijar el -
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sistema consistentemente; suponiendo la temperatura de entrada del-

liquido y la salida de ~ste. 

Las condiciones como se lleva el proceso son adiabáticas, 

el comportamiento de las substancias se estima sin interacciones, es 

decir ideal. 

Temperatura de salida del gas. 

Para su evaluaci6n se necesitan los calores especificos 

que se presentan. 

cP cal./g-mol °K 

Temperatura c 6n
5
cl 

oc 
c 6n

5
oH Hcl H20 

25 22.69 6.98 8.024 

200 30.89 31.57 8.177 

El calor de solución del ácido clorhídrico al 17% es: 

83 
n = T7 = L,.88 

Que leido en gráficas de calores de soluci6n del Williams & 

Johnston nos dá: 

H
6 

15,000 cal./g-mol 

Balance de energía de las corrientes que fluyen al condenza 

dor, 

f 
298 1 298 r L173 

(8.9)(22.69) dt + (77.9)(8.024) dt + (4.42)(6.98) dt 
273 273 273 

f lf73 f l¡73 J 473 
+ (245)(8.17) dt + (39.78)(30.89) dt + (4.42)(31.57) dt 

273 273 273 
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J 
t f 298 (302.46)(8.17) b dt + (0.17)(31.57) dt + 

. 2n 2n 

f 
298 

(25.61)(15.53) dt 
2T3 

Simplificando y resolviendo, 

ABSORBEDOR (TORRE No. 2) 

En ~ate equipo se separa el fenol de la mezcla de vapores 

que sale del rnondenzador 9 la transferencia se verifica del gas al -

liquido; en el diseño de absorbedores es fundamental el cálculo del 

solvente, en ~ata situaci6n no se requiere ya que se d~ como dato. 

Balance de material: 

Base: 1 hr. de operaci6n 

La solubilidad del fenol en agua, a 8o0 c es infinita, de 

~sto se estima que la absorci6n es del 99%, las corrientes del sis-

tema se pueden sintetizar corno sigue: 

Cantidades de entrada en moles/hr. 

Fase gaseosa: 

4.25 

48.68 
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H2o 

Fase liquida 

c6n5oH 

H20 

Cantidades de salida en 

Fase gaseosa 

Fase liquida 

Balance tSrmico 

c6n5oH 

c6n
5
cl 

n2o 

302.46 

o.o8415 

445.00 

moles/hr. 

0.0425 

48.68 

302.46 

4.2916 

445.00 

El c~lculo de la temperatura de salida en la soluci6n 

fenol-agua, se obtiene aplicando la siguiente ecuaci6n, 

Donde: 

Para su aplicaci6n disponemos de los siguientes datos in 

directos, de los calores especificas. 
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Temperatura c6H
5
cl c6H50H H2o 

oc 

110 26.69 27.1.¡7 8.17 

100 25.99 27.37 

80 25.97 8.024 

c&lculo de la temperatura de salida, 

J 
353 J 353 f 383 (445)(8.024) dt + (0.084)(25.97) dt + (4.25)(27.47) dt 

273 273 273 

J 
383 J 383 

+ (302.46)(8.17) dt + (48.68)(26.69) dt = 
273 273 

J
3n J3n (48.68)(25.99) dt + (302.46)(8.17) . dt + 

273 273 

. 1373 
(0.0425)(27.37) . dt + (445)(8.024)(tL- 273) + 

273 

(4.291)(25.97)(tL - 273) 

Simplificando y resolviendo, 

1.3371 810 _ 358oK _ 85oC 
tL = 3,710 - . -

DESABSORBEDOR (TORRE No. 3) 

Como medio para la desorci5n del fenol se pasa a contra -

corriente vapores de benceno, que actda como solvente; las cantida-
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des que intervienen se presentan mediante el siguiente: 

Balance de material 

Base: 1 hr. de operaci6n 

Cantidades de entrada en moles/!~. 

Fase gaseosa 

Fase l.f.quida 

0.17 

53.20 

Cantidades de salida en moles/hr. 

Fase gaseosa 

Fase liquida 

4.1737 

53.20 

445.00 

o.o841 

La solución que se forma de fenol-benceno se separa por -

destilaci6n, para tal efecto ~umado al balance de materi~l se nece

sita calcular la temperatura a la que se alimentar& al fraccicnador. 

El sistema es inconsistente, unicamente se conoce la tem-
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peratura de entrada de la solucil5n fenol-agua, se suponen dos tem -

peraturas y la cuarta se calcula aplicando el, 

Balance de energia 

El valor de los calores especificos necesarios se dan a -

continuaci6n. 

Temperatura 
oc 

C6H6 c6H
5

0H H2o 

85 2Lf.70 26.77 8.024 

100 25.30 27.37 

110 25.60 27.40 8.177 

(dato) 

Aplicando el balance d~ energia tenemos: 

f 383 1 383 
(53.20)(25.60) dt + (0.17)(27.40) dt + 

273 273 

J 
358 f 358 

(445)(8.024) dt + (4.291)(26.77) dt 
273 273 

J 
373 J 373 

(53.20)(25.30) dt + (4.173)(27.37) dt + 
273 273 

(8.024)(445) J tb dt + (0.08)(27.37) f tb dt 
2~ 2n 
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Simplificando y resolviendo, 

FRACCICNADCR 

t 362°K -- 89°~v b = 

(TORRE No. 4) 

Para ser una estimaci6n de sus propiedades intensivas y -

extensivas, es forzosamente necesario disponer de las presiones de 

vapor del benceno y fenol; no se ancontr6 en la literatura presio -

nes de vapor que comprendan el rango necesario, para ~ste caso es -

pecífico se estiman de la ecuaci6n aproximada siguiente: 

log Pr 
1 - tr ) - e - 20 ( tr - b )2 

-A(-t--
r 

De su aplicaci6n se resumen los d~tos que a continuaci6n 

se presentan. 

Temperatura Presi/5n de vap. Presi6n de vap. Fracci6n Fracci6n 

o
0 

c6H6 mm.Hg c¿H
5

oH mm.Hg gaseosa liquida 

8o. 1 760.0 15.2 1.0 1.0 

100.0 1,344.0 41.3 0.975 0.550 

120.0 2,000.0 99.7 0.914 0.348 

140.0 3,773.0 207.4 0.771 0.155 

160.0 5,536.0 4oo.o 0.510 o.o68 

170.0 6,320.0 630.0 0.172 0.0217 

180.0 7,880.0 760.0 o.o o.o 

Balance de material 

El cAlculo de la composici6n de las corrientes qu~ entran 
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se obtiene de: 

F D + w 

FxF DxD + ·.vxw 

n. 
l. 

xi ni + ni+1 + .. + nt 

Donde F 9 D, W y xi significan alimentaci6n 1 destilado, -

residuo y fracci6n mol respectivamente. 

Se estima que se obtiene un destilado de 99% rico en ben 

ceno y el 1% en el residuo; se alimenta a 100°C al fraccionador y 

se opera a presi6n atmosférica. 

Composici6n de la alimP-ntaci6n: 

53.20 
XF "' 5?.373 

Composici6n del destilado: 

99 
78 

99 1 
7E+94 

Composici6n del residuo: 

1 
78 

0.925 

0.992 

0.01? 

c!lculo del destilado y del residuo: 

5?.373 = D + W 

(57.373) (0.925) D(0.992) + W(0.012) 
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Resolviendo simultaneamente, 

w 3.116 

Balance tlirmico 

Balance de entalpia al fraccionador, 

Si la alimentaci6n (F) y ' 1 producto (D) son mezclas de H 

quidos y vapores, cada una de sus entalpias se expresa de sus partes 

individuales. 

Donde L, se refiere al líquido y G a la porci6n gaseosa; -

cualquiera de las entalpias líquidas incluir~ el calor sensible y el 

de mezcla de los componentes. 

~H6 no se tomará en cuenta en los casos que intervenga 

por no disponer de datos. La relaci6n de reflujo es, 

R 
_ Lo 
- D 

El calor neto adicionado (Q), dado en cal./hr.m2 es el re-

sultante del calor del condensador (Qc)' del calor del rehervidor 

(QB) y la suma de todas las p&rdidas de calor que se estiman en cero 

(QL). 
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Q
0 

y QB se expresan por, 

Los valores de equilibrio obtenidos se graficaron, faci -

lit~ndonos el c!lculo de los datos indirectos. 

e = p cal./g-mol °K cal./g. 

C6H6 c6H50H 

Tel!'peratura cP e 
oc 

p 

82 24.40 25.97 

88 24.80 67.0 27.17 133.0 

100 25.30 27.37 

115 73.0 138.0 

140 28.67 28.47 

Entalpía de alimentaci5n 

~ = (25.30){373 - 273) = 21 530 cal./g-mol 

Entalpia de alimentaci6n como liquido saturado 

R1 = (25.18)(357 - 273) = 21 110 cal./g-mol 

Entalpía de alimentaci6n como vapor saturado 

HG = 0.925 [ (25.8)(388 - 273) + (74)(78) ] + 
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(1 - 0.925) [ (27.37)(388- 273) + (138)(94)] 

HG = 8,486 cal./g-mol 

0.935 

ang tg(-14.2) 

Moles reflujados 

R = 0.102 moles reflujados/mol destilado. 

Considerando un reflujo de 1.5 veces el minimo 

R = (1.5)(0.102) = 0.153 op. 

Que corresponde a un valor de 

Graficando en su diagrama, encontramos aproximadamente 5.4 

etapas te6ricas que incluyen el condensador 

buja. 

Aplicaci6n del balance t~rmico. 

Entalpia del destilado: 

Punto de burbuja 82°C 

Punto de rocio 88°c 

El destilado se separa del condensador a su punto de bur -
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HD = H0 = (25.18)(355- 273) = 2,050 cal/g-mol 

HG = 0.992 ( (24.8)(361 - 273) + (67)(78)] + 

(27.17)(361 - 273) + (133)(94) 

Calor absorbido en el condensador 

Q
0 

= 53.25 [ (0.153 + 1)(7,429) - (0.153)(2 9050) - (2,050)] 

Q = 332,000 cal/hr. e 

Entalpía del residuo 

H~ = 3.116(452 - 273) = 568 cal./g-mol 

Por definici6n 

Calor alimentado al rehervidor 

QB = (54.7)(2 9050) + (3.116)(568) + 

332,000 + o - (57,616)(2,530) 

QB = 299,790 cal./hr. 
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C A P I T U L O IV 

DISClTSICN DE RESULTADOS 

CONDENSADOR (TORRE No. 1) 

Sería de inter~s conocer, como varía la solubilidad del -

gcido clorhídrico y del fenol con el a~ua, en funci6n de concentra

ciones y temperatura; así como, el dí.lculo de su balance t~rmico. 

Se tiene como datos la composici6n de los gases y temper~ 

tura de entrada al condensador, no se observa de valores de equili

brio como es posible la formaci&n de la soluci6n de ~cido clorhidri 

co al 17% y la disoluci6n de 15.98 lbs. de fenol. 

Las condiciones de operaci6n y de diseño, son absolutamen 

te desconocidas; por lo que se estima que los datos son de car~cter 

experimental e imposibilitan hacer variaciones en el condensador. 

ABSORBEDOR (TORRE No. 2) 

Con el objeto de ver el comportamiento del mismo, se pre-

senta el siguiente estudio: 

1.- Variaci&n en la temperatura 

2.- Variaci6n de reactivos 

3.- Variaci6n de inertes 

se tendrán valores de entalpiaa para los siguientes casos 

como medio de comparaci6n. Como referencia se estimarA que la mezcla 

tiene comportamiento ideal, la absorci6n es del 96% y la presi6n de 

operaci6n de 800 mm. Rg, conserv~ndose constante el valor del cloro-
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benceno e igual a 48.68 moles. 

CASOS TEMPERATURA VARIACION DE VARIACION DE 
oc REACTIVOS INERTES 

c6H5oH H2o 

I 120 4.80 290o00 

II 150 5.35 270.00 

III 180 5.90 250.00 

El equilibrio en el absorbedor, as1 como las expresiones 

bfisicas que nos relacionan la curva de equilibrio y la de operaci6n 

son: la presi5n parcial del soluto gaseoso que est~ en equilibrio -

con su liquido, se expresa como el producto de su presi6n de vapor 

por la fracci6n mol en la soluci6n; ésto se conoce como la ley de -

Raoult. 

p * = p X vap. 

Los gases que pasan a través del absorbedor, se obtienen 

de la ecuaci6n, 

G 
G( 1 - y) = ~ 

Cantidad de agua necesaria mínima, 

Donde: 

* P = Presión parcial ( mm.Hg ) 

G Moles totales/hr. 

G
8 

Moles de gas seco/hr. 
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y Fracci6n mol en el gas 

x Fracei6n mol en el liquido 

X,Y Relaciones mol de liquido y gas respectivamente 

El equilibrio, se puede obtener aplicando la ecuaci6n: 

_Y __ K(-X-) 
1+Y- 1+X 

K, se puede definir como la relaci6n de la presi6n de vapOr 

por la de operaci6n. 

Para obtener la cantidad de agua necesaria en la operaci5n, 

se tomar& para todos los casos 1.5 Ls (m!nima). 

Aplicando las ecuaciones mencionadas tenemos, 

CASO I 

Datos para el balance de material 

y K G 

0.122 329 

Valores calculados para la curva de equilibrio 

X y 

o.oo467 0.000568. 

0.03900 0.004568 

o.o648o o.oo8568 

0.01038 0.012568 

0.13C10 0.014200 

De la gfafica No. 1 se obtiene el valor de X al equilibrio 
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x1 0.12892 moles de fenol/moles de agua 

x2 0.00117 moles de fenol/moles de agua 

Cantidad minima de agua para la absorción 

Donde: 

0.014200 - 0.000568 329< o.12892 - o.oo117 

Ls = 35.4 moles de agua/hr. 

Cantidad de agua para la operación 

L (1.5)(35.4) = 53.1 moles de agua/hr. 
s op. 

Consecuentemente 

X 1 op. 329(0.013363) 
53.10117 

o.o85 

BaJance t~rmico 

Se considerar! que la solución es ideal, el calor integral 

de solución es cero ( A H 
S 

O ) y que no hay interacciones por la -

velocidad de absorción del soluto, posible vaporización de solvente, 

ni cambios por la velocidad de transferencia de calor entre el gas y 

el liquido, junto con los balances de entalpia. 

Estimando condiciones de operación adiábática, se mostrar~ 

las diferentes temperaturas mediante el diagrama siguiente: 
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gb. 

Balance de material 

Cantidades de entrada en moles/hr. 

Fase gaseosa 

Fase liquida 

Cantidades de salida en 

Fase gaseosa 

c6H
5
cl 

C6H50H 

H20 

Fase liquida 

!{20 

C6H50H 

48.68 

290.00 

53.1 

0.00117 

moles/hr. 

48.68 

0.192 

290.,00 

53.1 

4.608 

Valor de los calores específicos para el balance de ener-

33 



Temperatura c6H
5
cl c 6H50H H20 

oc 

120 26.99 27.87 8.177 

100 25.99 27.37 

8o 25.97 8.024 

Ecuaci6n del balance de energ!a 

Donde: 

El valor de la temperatura a la salida del absorbedor se 

presenta por el siguiente clilculo 

1 3~ 13~ (48.68)(26.99) dt + (4.8)(27.87) dt + 
273 273 

(290)(8.117)1 
393 

+ 
273 dt 

(53.1)(8.024) dt + J 
353 

273 

J 
353 J 373 

(0.00117)(25.97) dt = (48.68)(25.99) dt + 
2n 2n 

f 373 f 373 
(0.192)(27.37) dt + (290)(8.117) dt + 

273 273 

(21.13)(57.708)(tb - 273) 

Simplificando y resolviendo 



El resultado no es satisfactorio, practicamente el agua -

est~ en su punto de ebullici6n; y mas si a ~ato se le sumara el ca-

lor integral de aoluci6n. Lo cual indica que las cantidades alimen-

tadas al absorbedor, son inoperantes. 

CASO II 

Se considera para ~ste una temperatura de alimentaci6n de 

La composicil5n al absorbedor es, 

Substancia mol fracci6n mol 

c6H5cl 48.68 0.15080 

c6H5oH 5.35 0.01658 

H2o 270.00 o.836oo 

Total 324.06 1 .oo:na 

Datos para el balance de material 

y y1 y2 K Gs 

o.o1658 o.o168 o.ooo652 0.378 648.06 

Valores calculados para la 

X 

0.001738 

0.012500 

0.022350 

curva de 

y 

o.ooo652 

o.oo4652 

o.oo8652 

equilibrio 

G 

638 
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brio, 

0.034500 

o.o446oo 

0.012652 

De la gr~fica No. 2 se obtiene el valor de X al equili-

x1 0.043380 moles de fenol/mol de agua 

x2 0.000638 moles de fenol/mol de agua 

Cantidad minima de agua para la absorci.Sn 

0.01520 326< o.o41b5 = 128 moles de agua 

Cantidad de agua para la operaci5n 

L
8 

= 182 moles de agua 
op. 

Su concentraci6n de fenal se d~ por, 

x
1 

= 326 ( 0.01520 
182 

Balance de material 

o.o285 

Cantidades de entrada en moles/hr. 

Fase gaseosa. 

48.68 

5.35 

270.00 

Fase liquida 
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0.2054 

Cant:!.dades de salida en moles/hr. 

Fase gaseosa 

Fase l:tquida 

Balance t~rmico 

C~lculo de la temperatura a la salida del absorbedor 

Temperatura c6H5cl 
oc 

c6H5oH H20 

150 28.61 29.20 8.177 

100 25.99 27.37 

80 25.97 8.024 

Datos que se aplicarán en el balance de energia 

( 423 
(48.68)(2861)) dt + 

273 J 
423 

(5o35)(29o20) dt + 
273 

(270)(8.177)¡ 
423

dt + (182)(8.024)1 
353

dt ~-
273 273 
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(0.2054)(25.97) dt f 353 
(48.68)(25.99) dt + f 373 

273 273 

J 
373 f 37.3 

(0.2140)(27.37) dt + (270)(8.177) dt + 
2n 2n 

(187.3)(19.00)(tb - 273) 

Simplificando y resolviendo 

CASO III 

Se alimenta en ~ste, a una temperatura de 180°C que corres 

pende al punto de ebullici6n del fenol. 

y 

Composici6n al absorbedor 

substancia 

c6H5cl 

c6H5oH 

H20 

moles 

48.68 

5.90 

250.00 

f'racci6n mol 

0.16070 

0.0194 

0.824 

Datos indirectos para la absorci6n 

K 

0.01941 0.01981 0.99 

Valores calculados para la curva de equilibrio 

X 

0,000774 

o.oo1•830 

y 

0.000768 

o.oo4768 

G 
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brio 

o.oo888o 

0.012900 

0.016900 

o.0194oo 

0.020000 

o.oo8768 

0.012768 

0.016768 

0.019180 

0.019810 

De la gráfica No. 3 se obtiene el valor de X al equili -

x1 "' o.o199 

x2 = o.ooo510 

Agua empleada para absorci6n m!nima 

LB - (295)( 0.019018 ) = 290 
~ - 0.01939 

Agua para la operaci5n 

L s op. = 442 moles de agua/hr. 

Su concentraci6n de fenol 

Balance de material 
1 

Cantidades de entrada en moles/hr. 

Fase gaseosa 

Fase liquida 

c6rr
5
el 48.68 

C6H50H 5.90 

H
2
o 250.00 
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c6H5oH 0.227 

rr2o 442.00 

Cantidades de salida en ruoles/hr. 

Fase gaseosa 

Fase líquida 

c6H50H 5.891 

rr2o 442.00 

Balance térmico 

Los calores específicos son los mismos de los casos an a• 

teriores, excepto el siguiente, 

Temperatura 

30e77 

Cálculo de la temperatura a la salida del absorbedor 

J 
453 

(48.68){30.49) dt 
273 f 453 

+ (5o90)(30e77) dt + 
273 

f 453 f 353 
(250)(8.177) dt + (442){8.024) dt + 

273 273 

40 



J 
353 

(0.227)(25.97) dt 
273 J 

373 
(48.68)(25.99) dt + 

273 

(0.236)(27.37)f 
373

dt + (18.9)(454.4oo)f tb dt 
273 273 

Simplificando y resolviendo 

Se observa que ~stos resultados concuerdan con las can -

tidades que se dan como dato en el Groggins, del m§todo de Rasching. 

DESORCION (TORRE No. 3) 

CASO I 

La soluci6n del fenol-agua, entra al equipo a 98°C a la 

presi6n atmosférica y un gasto de 57.8 moles; en la operaci6n se -

pasan vapores de benceno a contracorriente a 100°C. 

Se estima como en todos los casos, que la absorci6n es -

del 96%, para obtener los valores de equilibrio necesarios, reque-

rimos de los datos indirectos: 

Presi5n de vapor del a~a a 98°C = 730 mm.Hg 

Presi6n de vapor del fenol a 98°c = 41.3 mm.Hg 

Presi6n de vapor del benceno a 100°C "' 1 9 344 mm.Hg 

Por lo expuesto, el agua a 98°c practicamente se encuen-

tra a su punto de ebullici6n, si bien el fenol puede difundirse en 

benceno, es tambien factible una pésima desorci6n del fenol, ya que 

por arrastre se tendr!a al final, en la parte superior del equipo -
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una mezcla de tres componentes al arrastrarse vapores de agua. 

Concluyendo, para el caso I la cantidad de agua que se ali 

menta y las temperaturas empleadas son inoperantes. 

CASO II 

La soluci6n fenal-agua, entra al equipo a 91°C y a la pr! 

sic5n a.tmosf~rica, con un gasto de 18?.00 moles; como disolvente del 

fenal, se manda a contracorriente vapores de benceno a 100°C. 

Los datos son: 

Concentraci6n a la entrada 

x2 = 0.085 moles de fenol/mol de agua 

Concentraci6n a la salida 

x1 = o.ooo6 moles de fenal/mol de agua 

Presi6n de vapor del benceno a 100°C = 1.775 atm. 

~urva de equilibrio 

y 
m X 

1.775( m 

De su aplicaci6n se tabulan los datos 

X y 

o.ooo6 0.00106 

0.0056 0.00990 

0.0106 0.01795 

0.0156 o.oz84o 

0.0206 0.03?40 
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0.0256 

0.0306 

o.o464o 

0.05580 

De la gráfica No. 4 se obtiene 

y2 .. o.o48o 

Cantidad minima de benceno 

Gs - 182( 0•0285 - 0 •0006 ) = 104 moles de benceno/hr. - o.o4Soo 

Cantidad de benceno para la operaci6n, considerando 1.1 

el minimo 

G
6 

op = (104)(1.1) 114 moles de benceno/hr. 

Balance de material 

Cantidades de entrada en moles/hr. 

Fase gaseosa 

Fase liquida 

182 

Cantidades de salida en moles/hr. 

Fase gaseosa 



Fase Hquida 

182 

0.2054 

Balance de energía 

El sistema es inconsistente, para su resoluci6n se con -

sider5 que la soluci5n fenol-agua, entra a 91°C; que es el finico -

dato. 

En la operación se pasa a contracorriente vapores de be~ 

ceno a 100°C estimándose que sale a 95°C, lo cual nos dar& un gra

diente de 5°C en la parte superior del equipo. 

El calor latente de evaporación del fenol (A) a 90°C es 

de 137 cal./g. 

Los calores específicos para ~stas temperaturas, se han 

mencionado anteriormente. 

C~lculo de la temperatura de salida de la solución 

J 
373 J 364 

(114)(25.30) dt + (182)(8.024) dt + 
273 273 

f 364 f 368 
(5.3414)(27.17) dt ~ (114)(25.0) dt + 

273 273 

J 
368 

(5.136)(27.25) dt + (137)(94) + 
273 

{182)(8.024) f tb dt + (0.2054)(27.17)¡ tb dt 
273 273 

Simplificando y resolviendo 
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La relaci6n de benceno a fenol, es muy alta y afecta con-

siderablemente su separaci6n e~ el fraccionador. 

CASO II-B 

Para lograr la reducci6n de benceno se alimentar~ a 120°C 

cuya presi6n de vapor, en atm6sferas es de 2.64 

La curva de equilibrio es 

De su aplica.ci6n se tabulan los datos 

X y 

o.ooo6 0.0016 

0.0056 0.0150 

0.0106 0.0286 

0.0156 0.0428 

0.0206 0.0568 

0.0256 0.0710 

0.0306 0.0853 

De la gr!fica No. 5 se obtiene 

Cantidad mínima de benceno 

Cantidad de benceno para la operaci6n 



(64)(1.1) 70.0 moles de benceno/hr. 

El resultado no es satisfactorio, la cantidad de benceno 

se redujo; pero su relaci6n continüa alta. Se har~ la variaci6n si 

guiente. 

CASO II-C 

Se alimenta benceno a 140°C, su presión en atm6sferas es 

de 4.98. 

La curva de equilibrio es 

y X m= 4.98< m 

De su aplicación se obtubieron los datos 

X y 

o.ooo6 o.oo3o 

0.0056 0.0286 

0.0106 0.0559 

0.0156 0.0830 

0.0206 0.1110 

0.0256 0.1420 

0.0285 o.·1595 

0.0306 0.1735 

Los valores no se graficaron, considerando que en los ca-

sos II y II-B, las curvas de operación son casi paralelas a las de 

equilibrio. 

Se obtiene el valor de, 
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y = 0.1595 

Cant:tdad minima de benceno 

Gs - 182( 0.0279 ) 
- 0.1595 31.6 moles de benceno/hr 

Cantidad de benceno para la operaci6n 

G = (31.6)(1.1) s op. 34.1 moles de benceno/hr. 

La cantidad obtenida nos d~ un gasto con una relaci&n 

benceno-fenol m~s aceptable que en todos los ensayos tratados, en 

la misma forma a trav6a de los distintos casos se mostr6 como in -

fluye el efecto de la presi6n. 

Balance t~rmico 

Para efectuarlo se hace el sistema consistente, suponie~ 

do una temperatura a la salida de los vapores de 110°C. 

calculo de la temperatura de salida de la soluci&n 

f 
413 J 364 

(34.1)(27.2) dt + (182)(8.024) dt + 
273 273 

f 364 
(5.3414)(27.17) dt 

273. f 
383 

(5.136)(27.47) dt + 
273 

f 383 
(34.1)(26.3) dt + (137)(94) + 

273 

Simplificando y resolviendo, 
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CASO III 

tb = 5.39,200 
1,465 

En 3ste caso entra el benceno a 120°C, su presi5n de vapor 

en atm5sferas es de 2.64. 

que, 

La curva de equilibrio es: 

y 
m 

X 
2.64< m 

De su aplicaci5n se obtuvieron los datos 

X y 

0.0005 o.oo14 

0.00.30 o.oo8o 

0.0055 0.0148 

o.oo8o 0.0217 

0.0105 o.o28.3 

0.01.30 0.0.35.3 

Los valores calculados se graficaron¡ de 'ato se encontr5 -

y .. 0.0.345 

Benceno minimo necesario 

l42( 0.0118 ) 1 0.0.346' 148 moles de benceno/hr. 

Benceno de operación 

G = (148)(1.1) = 163 moles de benceno/hr. a op. 

Conviene aplicar el benceno a una temperatura m!s alta, 
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con el objeto de reducir su gasto. 

CASO III-B 

Se aplica una temperatura de 140°C y su presi6n de vapor 

en atm8sferas es de 4.98 

La curva de equilibrio es, 

De su aplicaci6n se obtuvieron los datos, 

X y 

0.0005 o.oo25 

0.0030 0.0150 

0 .. 0055 o.o282 

o.oo8o o.o415 

0.0105 0.0553 

0.0130 0.0695 

De su aplicaci6n se encontr6, 

y "' o.o667 

Benceno m!nimo necesario 

Gs = 442( ~:~2~ ) = 78 moles de benceno/hr. 

Benceno para la operaci6n 

G = (78)(1.1) = 86 moles de benceno/hr. s op. 

De ~sto se obtiene que para una temperatura del benceno -

de 120°C, se necesitan 148 moles, al incrementarse a 140°C se redu-



ce a 78 moles; cantidad que d~ una relaci6n benceno-fenol alta. 

De datos termodin~micos se observa, que al aumentar la tem 

peratura la solubilidad de un soluto disminuye, es factible que pu -

diera ocurrir ~ste fen6meno al incrementarse la temperatura del ben

ceno, no obstante se acepta que las condiciones de idealidad supues

tas se cumplen; en la imposibilidad de obtener valores experimentales 

Sin embargo no debe perderse de vista el efecto que causa

rla gradientes de temperatura muy amplios. 

Definitivamente, se considera que hipot~ticamente las con

diciones del caso II y sus variantes II-B y II-C, son las que repre

sentan mejor la operaci6n y se continuar§ con ellos el estudio. 

DESTILACION 

CASO II 

(TORRE No. IV) 

Temperatura de alimentaci5n 95°C, 

Composici8n: 

moles 

104,000 

5,136 

frac. mol 

0.953 

0.047 

Considerando que se obtiene un destilado del 96% rico en 

benceno y el 1% en el residuo. 

Fracci5n mol destilado, 

XD 0.985 

Fracci5n mol residuo 
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Cálculo del destilado y del residuo, 

0.953 - 0.0125 
D = (109 •136)( 0.985- 0.0125 

D 101.886 

w 7.25 

El residuo rico en fenol, contiene el 40% de benceno, las 

proporciones obtenidas requieren definitavamente una nueva destila-

cilin. 

Para evitar que se retrabaje la mezcla anterior, se v~ la 

necesidad de idealizar el sistema, fijando condiciones de separa 

ci6n mas eficientes. 

Aplicando el caso II-C se obtendr~ para el destilado un -

benceno rico en 99% y el 0.5% en el residuo. 

Fracci6n mol del destilado, 

Fracci6n mol del residuo 

Cálculo del destilado y del residuo, 

D = <39•236)( o.873 - o.oo6 ) 
0.992 - o.oób 

D 34.20 

Datos indirectos para el c~lculo de entalpias, 

Entalpías liquidas 
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{por no tener datos) 

Entalpias gaseosas 

Temperatura C6H6 c 6rr5oH 

oc 
cP .... 

"p 

83 65 24.30 136 25.97 

107 72 25.30 130 27.37 

117 74 25.60 126 27.50 

127 78 26.90 122 28.50 

Donde, 

}. = cal./gr. 

Las presiones de vapor para el sistema benceno-fenol, se 

calcularon en el capitulo III, se grafican nuevamente y del diagra-

ma de equilibrio, se hacen los c~lculos pertinentes; en especial se 

obtendr~ el valor de reflujo. 

Generalizando, se aplican las ecuaciones y las mismas con 

sideraciones a los casos mencionados, como se extracta a continua -

cic5n. 

ALIHENTACION 

CASO II 2,370 

LIQUIDO 
SATURADO 

(HL) 

VAPOR 
SATURADO 

(Ha) 

8,630 Oe99 
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CASO II-B 2,660 2,170 ~.220 -15 0.95 

CASO II-C 2,8oo 2,200 10,180 -12 0.93 

Punto de burbuja del destilado 81°C 

Punto de rocio del destilado 84°c 

El calor al condensador (QC) se obtiene de, 

Se hace la consideraci6n que no hay pérdida de calor 

(QL m O) y por un balance total se calcula el calor del rehervidor 

(QB) • 

Para completar el balance t~rmico del fraccionador se cal 

cula HD y HG 

(24.40)(353 - 273) + o 1 1 970 cal./g-mol 

Si el destilado se separa a su punto de burbuja se puede 

tener que HD = HLo 

De la lectura en la gráfica de presi6n constante y tra -

zando las distintas concentraciones y reflujos, se obtiene aproxim! 

damente el número de platos te6ricos. 

Los resultados pueden representarse mas objetivamente, co 

mo se muestra en la siguiente tabla. 
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R . R XD No. de Qc Q 
m~n. cp. platos B 

m 
CASO II 0.0023 0.003 0.987 8 575,000 559,000 

CASO II-B o.oo43 o.o66 0.925 7 417,000 437,500 

CASO n-e 0.0785 0.118 0.890 6 207,000 193,500 



C A P I T U L O V 

CONCLUSIONES 

La obtenci6n del fenol presenta en su estudio diversas -

operaciones unitarias, necesitándose un an!lisis cuidadoso en su -

elaboraci6n, el rendimiento es bajo lo que obliga a recirculacio -

nes de material que aumenta la complejidad del equipo y costos. 

Te6ricamente a partir de consideraciones fisico-qu!micas, 

se puede predecir si existe o no la formaci6n de un producto; la -

optimizaci6n,requiere de la integraci6n conjunta de estudios teóri 

cos y su comprobación mediante planta piloto. 

El m~todo de Rasching estudiado, aporta algunos datos 

que permitieron hacer consideraciones en determinados casos, como 

se hizo en tpdo el sistema de extracci6n del fenol. 

Con el objeto de presentar, en la forma mas simple las -

mejores condiciones de separar el fenol, se practicaron tres ensa

yos que permitieron ver como opera el equipo en distintas condicio 

nes. 

En la absorci6n, se vi~ que los gases de los cuales se -

absorbe el fenol tienen una composición muy semejante. Se hizo va

riar su temperatura y a medida que 'sta se incrementa, aumentó el 

requerimiento de agua de un rango mínimo que alcanza a vaporizarce 

con la temp~ratura de los gases de entrada, hasta un m!xirno que d~ 

una soluci6n casi infinita de fenol en agua. 
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En la desorci6n del fenol, cuando la presi6n de vapor del 

benceno aumenta, el gasto de ~ste disminuye; como se puede apreciar 

en el caso II y sus variantes II-B y II-C. 

De no lograrse adecuadamente la extracci6n del fenol trae 

consigo un sinndmero de consecuencias, que aumenta la complejidad -

del equipo incluyendo tamaños exagerados o nulos; ~sto se refleja -

tambi~n en la destilación ya que si se alimenta una mezcla de ben -

ceno-fenol, donde el primero estA en gran exceso, se tendr~ que la 

composici6n en la alimentación es casi igual a la composici6n del -

destilado, dando lugar a una separación compleja. 

En cuanto a la reacción del fenol, se comprobó que es ex2 

t~rmica y que ocurre cuando se llega a su energfa de activación. 

La obtención en si del fenol queda limitada a· estimar una 

vonversión, los datos acerca de la reacci6n se desconocen, conse -

cuentemente al no tener las constantes de velocidad de reacción se 

presenta una situación dificil en la obtención del BALANCE TERMICO 

GENERALIZADO, al no encontrarse los datos pertinentes del reactor. 

El sistema de cambiadores de calor no se menciona en el -

estudio, ya que sin conocer los valores reales de temperaturas, se 

limita y hace m~s erroneo el análisis, si casi todo para complemen

tarse debe suponerse. 

En forma general se present5, un análisis detallado de la 

condensaci6n, absorci6n, desorci6n, destilaci5n y calor de reaccíonT 

del fenol. 
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Asi pues, variando adecuadamente temperaturas y flujos y 

conociéndose los grados de eficiencia de cada uno de los equipos -

del sistema, puede llegarse a la optimizaci5n. 

==== 
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