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El realizar estudios para mejorar los procesos de ela-
boracién de productos téles como amoniaco, urea, fFosgeno, al
dehidos oxo, etc. implica Illevar a cabo, pruebas de laborato
rio en las que se requiere de una materia prima [acilmente -
disponible. Dada la indisponibilidad que e¢xiste actualmente
de consegufir esta materia prima, se decidié realizar el pre-
sente trabajo, en el que el propésito principal es el de di-
sefiar una planta que produzca el gas necesario para cste ti-
po de pruebas, es decir, disefar una planta productora de --
gas de sintesis a escala pequefia mediante un proceso simple
y répido. Es por esto que nos inclinamos por el proceso de -
descomposicién catalitica del metanol.

Con el objeto de familiarizarnos con este gas de sinte
sis, se hard un estudio previo de él asi como de los diferen
tes procesos industriales que lo producen, para posteriormen
te entrar al célculo de ésta planta piloto.

Cabe hacer notar que la reaccién de descomposicién ca-
talitica de metanol ha sido estudiada por diversos autores,
por lo que basandonos en el trabajo experimental de ellos se

hizo posible la realizacidén de éste estudio.



Con el nombre de gas de sintesis se designan mezclas -
de gases formados por hidrégeno y mondéxido de carbono; de las
cuales muchos compuestos quimicos son formados.

Antes de la Segunda Cuerra Mundial, casi todo el gas -
de sintesis se producia a partir del coque como gas de agua.En
el proceso se inyectaba en forma alternada vapor de agua y --
aire sobre un lecho de coque incandescente. Esta reaccién era
fuertemente endotérmica y absorvia tanto calor que al cabo de
unos minutos bajaba la temperatura del lecho de coque, y era -
necesario recalentar el lecho inyectando aire que quemaba al -
coque, haciéndo de esta manera que subiera la temperacura. Es-
te proceso estaba restringido a las loca!idades en que se dis-
ponia de suficiente coque.

Durante la Segunda Guerra Mundial, principalmente en
Estados Unidos, se amplié enormemente la produccién de amoniéa-
co para la construccidén de una serie de instalaciones del ejer
cito. Algunas de estas plantas funcionaron a base de gas de --
agua, pero otras usaron gas natural como materia prima para la
¢laboracién del gas de sintesis, del cudl se obtendria poste--
riormente el amonidco; estos procesos se |levaban a cabo en --
reactores tubulares calentados externamente, en los que se re-

formaba el gas natural cataliticamente por la reaccién del va-

por de agua y el metano de la forma: i

CH + HO --—--» CO + 3 H

4 2 2



La reaccién fué estudiada primeramente por Fisher y -
Tropsch en 1928 y desarrollada después en escala industrial --
por la Standard 0il Company de Nueva Jersey y, posteriormente
por otras compaiias.

Este desplazamiento hacia el gas natural como materia --
prima hizo posible la dispersién de las plantas de amonidco --
por las diferentes zonas agriceclas. Como el costo de transpor-
te es un factor de importancia en la economia de los fertili--
zantes nitrogenados, la ubicacién de estas plantas en las re--
giones citadas, juntamente con el pago de subsidios a las gran
jas, condujo a un gran aumento del uso de fertilizantes nitro-
genados en la postguerra. Esta demanda pronto excedié el sumi-
nistro disponible y condujo a la construccién de muchas féabri-
cas.

Aparte de unas cuéntas plantas que operaron con gas obte
nido como subproducto, esta expansién de postguerra en la capa
cidad de gas de sintesis para la produccién de amonidco ha si-
do dominada por el proceso de reformacién catalitica y por el
método de oxidacién parcial. No se ha construido ninguna nueva
fé&brica de gas de agua y la capacidad de produccién ya existen
te ha sido reemplazada por la reformacién catalitica o la oxi-
dacién parcial de -hidrocarburos.

El primer trabajo sobre la oxidacién parcial de hidrocar
buros fué realizado por Padovani quién estudié la oxidacién --
parcial catalitica del metano con oxigeno y por Schiller, Bar-

tholomé y Koch que desarrollaron esta reaccién catalitica in--



dustrialmente. Aunque este método tuvo éxito en cuanto a Ia

eliminacién del problema de transmicién de calor, estaba

tado a causa del catalizador, a una gama estrecha de materias

primas y se efectuaba ademés a baja presién, por lo que los
costos de compresidén del producto eran altos. Dicha reaccidn
de |l metano con oxigeno es la siguiente:
o, #+ 20, -~ = CO + 2H
4, % =g 2
Estas limitaciones fueron salvadas con el invento del

limi-

Proceso Texaco de generacidn de gas de sintesis siéndo dicho -

proceso, no catalitico y a presién alta, que carece escncial--

mente de.restricciones con respecto al tipo de combustible y -

produce un gas de sintesis con bajo contenido de metano.

Este

proceso fué puesto en operacibén industrial a fines de 1953 y -

desde esa época la Texaco Development Corporation,

tentado el proceso para la fabricacién de gas de sintcesis,

autorizado la instalacién de unas 37 plantas en los Estados

h

Unidos y otros pafses. Cuando se aplica combustibles sélidos,

¢! proceso se conoce como Texaco de Gasificacién de la Hulla.

que ha pa--

a

De igual manera como en la primera produccién de gas de sinte-

sis, donde se utilizé como materia prima la hulla.

Se usbé un proceso en dos etapas, primero convirtiéndo -

la hulla a coque en un "horno de coque” y luego reaccionando -

¢l coque con vapor en un aparato de gas de agua para producir

el gas de sintesis. La reaccién principal es la siguiente:



1
1.1 DERIVADOS DEL GAS DE SINTESIS

Como ya hemos mencionado, la importancia del gas de sin
tesis radica fundamentalmente en la gran cantidad de productos
que se pueden obtener a partir de él, por lo que a continua---

cién se dan algunos de los m&s importantes:
Resinas Urea-Formaldehido

Eter Dimetilico ————-(Formaldehido
Me lamina

Resinas Urea-Resorcinol
Biéxido de Carbono ——(Urea ——— Fertilizantes

Compuestos Alimenticios
Acido Barbitirico
Cafeina Sintética

Acido Sulfémico

Aminas Aciclicas
Hexameti lentetramina

Acrilonitrilo
Hidrégeno Amoniaco — Oxido Nitrico
Acido Nitrico

Urea
Hidrazina
Fertilizantes

Aldehidos Oxo ——————*fAlcoholes



Formamida
Acido Férmico

Formato de Sodio- Acido Ox&lico

Monéxido
de
Carbono

Isocianatos

Cloroformato Isopropilico

Dietil Carbonato

Fosgeno = Metil|l Cloroformato
Cloruro de Dimetil Carbamoil

Resinas de Policarbonato

Pesticidas de Carbonato

\

Clasificando a los derivados del gas de sintesis en for

ma mds rigurosa, obtenemos los siguientes grupos:

1.- Derivados del Hidrégeno.
2.- Derivados del Monéxido de Carbono.

3.- Derivados Aldehidos Oxo.

A continuacién se presenta una breve descripcién de las

reacciones de obtencién de estos derivados, asi como sus usos.

1.- Derivados del Hidrégeno.

El hidrégeno obtenido del gas de sintesis reacciona con

nitrégeno bajo presién, en presencia de un catalizador de fie-



rro para producir amonidco:

3 H2 +

N2 ————— » 2 NH

La fuente m&s comin de hidrégeno en pequeiias cantidades

es la electrélisis del agua e industrialmente por reformacién

de metanol:

CH

3

OH + HZO

—---= 3 H, + CO,

Los usos del hidrégeno puro en la industria orgdnica se

pueden clasificar, dentro de los cinco tipos de reacciones si-

'guientes:

a).

b).

).

d).

e).

Hidrogenacién de doble unién

Reduccién de grupos nitro a aminas

-NO, + 3 H

2

g o - —NH2 & 2 H20

Reduccién de aldehidos a alcoholes

Reduccién de &cidos a alcoholes

-COOH + 2 H, ----- [ —CH20H 4+ H.0

2 2

Hidrogenacién de nitruros a aminas

————— - —CHZNH2

10



Ademés de los anteriores otros productos muy utilizados
son: sorbitol, tetrahidrofurano, peréxido de hidrégeno, epdxi-
dos, otros peréxidos orgdnicos, etc.

El principal derivado del hidrégeno es el amonidco, cu--
yos usos principales son los de fabricar fertilizantes nitro--
genados, para producir plasticos, resinas, fibras, compuestos -
quimicos, explosivos y otros. Los fertilizantes nitrogenados -
incluyen dentro de su composicién al fésforo y al potacio que
tienen la funcién principal de promover la sintesis de azlca--
res y almidones siéndo estas Gltimas, materias primas esencia-
les en la supervivencia del hombre.

Fertilizantes Mezclados.- Estos pueden ser simplemente
mezclas de sélidos o productos en forma granulada y se pueden
transformar a una sal menos soluble adicionando amonidco y --
otro &cido.

Acido Nitrico.- Este &cido puede ser elaborado queman-
do amoniéco en aire sobre catalizadores de platino-rodio. La
oxidacién origina 6xido nitrico, el cuédl se oxida a diéxido -
de nitrégeno y este al absorver agua produce el &cido nitrico

como sigue:

4Ny + 80y mmems = 4NO + 6 HO
2N0 + 0, —---- = 2 N0,

----- +
3 N0, + H,0 » 2 HNO, NO

11



El &cido nitrico es usado principalmente en la manufac-
tura de nitrato de amonio, el que es usado como fertilizante,
ademds es el més importante de todos los explosivos comercia--
les. El &cido nitrico se usa también en la solubilizacién de -

rocas fosfatadas y en la industria quimica en nitracién para -

elaborar TNT, anilina, TDI, nitroclorobenceno o nitroparafinas
y en oxidacién en la manufactura de &cido adipico y metil meta
crilato.

Hidrazina.- Se obtiene a partir de la urea de esta mang
ra:

NHZCONH + NaOCl ----- > H NNH2 + NaCl + CO

2 2 2

su principal uso es en combustibles para cohetes militares.
Diéxido de carbono.- La mayor parte se obtiene del amo-
nidco y es usado posteriormente en la manufactura de urea, ade
més se usa para preservar alimentos, en extinguidores de fuego
en atmésferas inertes, tratamiento de agua, en bebidas,etc.
Urea.- Puede ser hecha en vecindad con las plantas de -
amoniaco debido a que la seccién de gas de sintesis suminis--
tra el necesario diéxido de carbono. El proceso se efectia en
dos etapas; primero amonidco y el diéxido de carbono reaccio--

nan a alta presién para producir carbamato de amonio:

_____ NH
CO2 + 2 NH > NHZCOO F4

siéndo la segunda etapa la descomposicién térmica del carbama-

12



to a urea y agua:

_____ | '
NHZCOONH4 > I\.HZCONII2 + H20

Los principales usos finales de la urea son: soluciones
nitrogenadas, fertilizantes sé6lidos,alimentacién de animales y

en la industria quimica con productos importantes como:

i).- Resinas de Urea-Formaldehido.
La urea reacciona con formaldehido para dar la dimetioli-

urea la que polimeriza desprendiendo agua:

0 v
NH NHCH...OH ~NHE-NCH
o=t 2 4 CH0 —amo =t 2 . h.2 4 .0
H NHcH o NefHeH '
2 2 S

se usa en uniones, debiéndose incluir también en resinas texti
les, en resinas de papel, en moldeos.

ii).- Acido Sulfamico.

Este se obtiene por accién del oleum sobre la urea:

NH,CONH, + H,SO, + SO

HCONH,, 250, 3 —--= 2 NH,SOUH + €O,

2773
se utiliza como retardador del fuego y esto es importante en -
la industria del papel y en la de fibras sintéticas.

iii).- Melamina.

En la ruta tradicional, el carburo de calcio es converti

do a cianocamida de calcio, luego a dicianoamida y posteriormen

13



te a melamina:

cal, = N
Ca(HC\2)2 = HZO
2 NCNH

3 NHZ—?—NH—CN

NH

La melamina es usada primariamente en la

resinas amino,
jillas, en

pel y textiles.

laminados decorativos fendlicos,

R
[SESANRN

.

/.H\

en resinas de

2.- Derivados del Monéxido de Carbono.

Uno de

carbono es el fosgeno, el que fué usado en

Mundial

do un gran desarrollo

industrial. Se obtiene por la

como un gas venenoso pero en

los altimos anos ha

entre el monéxido de carbono y el cloro:

co

+

14

manul actura

reac

de

se usa en moldeo de polvos por ejemplo para va-

pa--

los derivados més importantes del monéxido de --

la Primera Gucrra -

teni-

c1ron



La reaccién se lleva a cabo a presién atmosférica y en
presencia de carbén activado. El fosgeno es usado en la manu--
factura de: diisocianatos, sevin, otros pesticidas, &cido cia-
narico, policarbonatos y en tintes.

l.- Diisocianatoes.
Los alifaticos primarios o aminas aromiticas pueden ser
convertidas a isocianatos con la reaccién siguiente:
APNH2 Ar-N=C=0 + 2 HCI
RNH2 R-N=C=0 + 2 HCI

os isocianatos monofuncionales son materia b&sica para nume--
rosos pesticidas, productos quimicos medicinales y textiles.
Il.- Dietil Carbonato.
Este producto se elabora convirtiéndo primero etanol a -
etil cloroformato y este al reaccionar con otra mol de etanol

da el dietil carbonato:
CQHSOH
COCI2 + CZHSOH ----- - CZHSOgCI ————— - (C2H50)2C0

el compuesto es usado especialmente en resinas.
Formato de Sodio.

Es un derivado del monéxido de carbono y se utiliza pa
ra producir los &cidos férmico y oxélico.

i).- Acido Férmico.

La mayor parte del &cido férmico se elabora por adsor--

15



cién del monéxido de carbono en sosa clustica, seguido de una

neutralizacién:
CO + NaOH ----- - HCOONa ----- » HCOOH

se usa como coagulante de ciertos latex, tintes y curtidos.

ii).- Acido Ox&lico.

Del formato de sodio obtenido por la adsorcién de moné--
xido de carbono en NaOH se puede calentar para dar oxalato de
sodio e hidrégeno, después de esto por precipitacién se reco--
bra el &cido ox&lico requiriéndo de una neutralizacién y una -
cristalizacién. Sirve para terminados textiles, para limpiar -
radiadores u otras superficies met&licas asi como en la fabri-

cacién de acido ténico.

3.- Derivados Aldehido Oxo.

La reaccién oxo es la formacién de un aldehido a partir
de una olefina junto con una relacién 1:1 de mezcla de gas de

sintesis:

RCH=CH2 + CO0 -+ H2 ————— - RCHZCHZCHO

La olefina més importante en compuestos oxo es el propi
leno ya sea como mondémero o como polimero. Algunos de los com-
puestos oxo mds importantes son: n-butiraldehido, i-butiralde-

hido, octanoles, propionaldehido, etc.

16



1.2 IMPORTANCIA INDUSTRIAL

La importancia industrial del gas de sintesis se puede -
ver a travéz de las Exportaciones e Importaciones de sus deri-
vados, es por eso que en esta parte se presentan dichas esta--

disticas hasta el afio de 1974, en las que se observa que las -
importaciones de dichos derivados son mayores que las exporta-
ciones debido a que la capacidad productora de las plantas na-
cionales es alin muy pequefia. Sin embargo con las plantas que -
se tienen en construccién y proyecto se espera aumentar esta -

capacidad productora.

TABLA |.- Exportaciones
1971 1972
Unidad vy Unidad y
Cantidad Pesos Cantidad P
Producto KGB $ KGB $
Urea 71383904 70351786 | 69089749 68987980
Amonidco 808810 791530 1936892 936431
Hidrégeno 270 544 -— e
1973 1974
Unidad y Unidad y )
Cantidad Pesos| p it idad Pesos
Producto KGB $ KGB $
Urea 77849028 77235391 | 80273146 81013478
Amonidco 3936892 2818272 4354894 3297576
Hidrégeno - — _— _—

Fuente:

17
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TABLA 1l.- Importaciones

1971 1972

Unidad y Pasos Unidad y -

Cantidad Cantidad -
Producto KGB $ KGB $
Metano | 59989 76986 56681 100140
Formaldehido 1076 20956 1200 §630
Formamida 7268 35585 230500 1383240
Urea 30747894 34966526 2236104 2641442
Amoniaco 99302574 48224120 | 101913627 61236200
Hidrégeno 392345 500891 5327980 635310
co, 1254478 2217339 969230 1026721
Formiato
de sodio 210502 346338 230892 407209

1973 1974

Unidad y Unidad y

Cantidad Pessos Cantidad Pesas
Producto KGB $ KGR $
Metano | 51791 130520 49936 101204
Formaldehido 1575 6013 1608 8350
Formamida 1385918 7626206 1563732 9012304
Urea 344012 603604 125670 250312
Amoni&co 206713890 142675609 183750383 135702594
Hidrégeno 701385 799606 657308 750966
CO2 1541996 1335275 1791671 1655192
Formiato
de sodio 272189 519302 235670 468932

Unidades: KGB = Kilogramo Bruto

Fuente:

18
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A continuacién damos

las plantas nacionales que elabo--

ran algunos derivados del gas de sintesis y de plantas que se

encuentran en construccién o proyecto.

TABLA 111. Plantas en Construccién o Proyecte
Empresa Producto Tn/afio Etapa

Petréleos Mexicanos Metano | 150000 | Ingenieria
Petré6leos Mexicanos Amonidco 445000 | Ingenieria
Petréieos Mexicanos Amoni&co 300000 | Construccién
Petréleos Mexicanos Anhi.Carbénico| 560000 | Ingenieria
Petréleos Mexicanos Anhi.Carbénico| 372000 | Construccién
Industrias Resistol Formaldehido / 12000 | Proyecto
Salco Quimica S.A. Formaldehido ’ 3700 | Proyecto

Fuente: "Memorias de Petréleos Mexicanos”
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TABLA 1V.- Plantas en Operacién(1975)

Empresa : Producto Ton/afio
Petr6leos Mexicanos Metano | 21500
Petréleos Mexicanos Amonié&co 1291000

Amonal S.A. Aroriéco 3000
Guanos v Fertilizantes

de México S.A. Amoniaco 35700
Petréleos Mexicanos Anhidrido Carbénico 6950000
Arco Gas S.A. Anhidrido Carbénico 1500
CO, de México S.A. Anhidrido Carbénico 5000
Ingustrial de Chihuahua S.A. Anhidrido Carbénico -
Cia.Nal.de Gas Carbénico Anhidrido Carbénico 4000
Cia.Mexicana de Soldadura

autégena Anhidrido Carbénico 1000
Gas Carbénico S.A. Anhidrido Carbénico 3200
Guanos y fertilizantes de México Urea 580000
Adhesivos S.A. Formaldehido 3300
Catalisis S.A. Formaldehido 12000
Becco Industrial S.A. Formaldehido 4500
Ind. Quimica Delgar S.A. Formaldehido 800
Ind.Derivadas del Etileno Formaldehido 20000
Industrias Resistol Formaldehido 8000
Quimica Henkel S.A. Formaldehido 1200
Ingsam S.A. Formaldehido 600
Argén de Monterrey S.A. Hidrégeno 200
Penwalt del Pacifico S.A. Hidrégeno 1000
Fuente: "Produccién Quimica Mexicana” , “Memorias de Pemex”
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PROYECCION DE IMPORTACIONES.

Con el objeto de ver la demanda que puedan tener los de-
rivados del gas de sintesis, se decidi6é hacer la proyeccién de
sus importaciones, en funcién de sus tres principales deriva--
dos los que son: formaldehido, amonfaco e hidrégeno. Aunque la
urea es otro de sus derivados importantes, no se tomé en cuen-
ta debido a que sus importaciones han disminuido notublemente.

Los datos que se consiguieron de importaciones se corre-
lacionaron mediante el método de "Minimos Cuadrados”; este mé-
todo se basa en establecer la ecuacién de una recta mediante -
el uso de una serie de datos reales que se han obtenido en ---
afios anteriores.

Una vez obtenida la recta se puede prever el consumo o -
importacién de un cierto producto para un afio futuro. lLas ecua

ciones del método son:

y =a + bx
donde:

y = importaciones

X = ahno
ny - Z} Z}/n

GEEe 3
2x" = (Zx) [n

n = nGmero de afios considerados
3y = by

a:

n

21



Para nuestro caso n=4 y realizando las sumatorias co---
' rrespondientes para cada uno de los tres productos que se men-
cionaron anteriormente, por medio de los datos de la TABLA 11|
se encuentran las siguientes rectas, las que estén graficadas

en las figuras 1,2 y 3, respectivamente:

Amoniaco.

y = (-7.046758 x 101%) + 3.57 x 107 (x)

siéndo:
y = importaciones de amoniaco, KGB
x = afo deseado
" Hidrégeno.
8 4
¥g = (-1.893807 x 10°) + 9.63 x 10 (xl)
donde:
g, = importaciones de hidrégeno, KGB
Xy = ano deseado

Formaldehido.

¥g = (3.87004 x 105) +  1.972 x 102(x2)

dado:
Yy = importaciones de formaldehido, KGB
Xy = afio deseado
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2
1.3 PROPIEDADES FISICAS DEL GAS DE SINTESIS

Las siguientes propiedades fisicas del gas de sintesis,
se obtuviéron para una relacién de HZ/CO = 2, para el rango de
nuestras condiciones de operacién.

A).- Propiedades Criticas:

Las prépiedades para cada uno de los compuestos dc! gas

de sfintesis son las siguientes:

Propiedad Unidades HZ co
Temperatura Critica °K 333 133.0
Presién Critica atm 12.8 34.5
Volamen Critico cc/gmol 65.0 93.1
Factor de Compresi-
bilidad Critico - 0.304 | 0.294
Viscosidad Critica g/cm-seg 34.90 190.0

Las propiedades criticas del gas de sintesis tomando co
mo base las propiedades para cada compuesto son las siguientes

a).- Temperatura Critica.

Utilizando el método de Grieves y Thodoszque es el més
general y exacto para obtener temperaturas criticas de las mez

clas tenemos:

Tém N Tci//[} u (yz/y1) Ali] * Tci//[1 * (yl/yé) A2;
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on donde:

Tém = temperatura critica de la mezcla, °K
TCi = temperatura critica de cada componente, °K
y. = fraccién mol de cada componente

A

12 Y A21= constantes en funcién de la relacién de las tem
peraturas de ebullicién (TbZ/Tbl)

Del Reid and Sherwood? , tomando a H2: 1 y al CO =2 sc

tiene:
(Tpg/Tpy) = 4.00

A12

AZI

0.02

0.70

sustituyendo en (1.1) estos valores, se obtiene la ecuacién:

T, = 33.3/[1 + (yy/y;) 0.02] + 133/ [1 + (y,/y,) 0.7]

C

con esta ecuacién podemos obtener la temperatura critica del -
gas de sintesis en funcién de la fraccién mol del hidrégeno v
del monéxido de carbono.

b).- Presién Critica.

La presidon critica de una mczcla puede ser estimada con

¢ i ¥ o . 2
una aproximacién de 1 a 2 % por la ecuacién de Benedict”:

Y, (Tb;/loo)z

P(;m - Ppc 7 [Zyi (Tbi/loo)]z = 1 + 1 R (1.3)
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cada término de la ccuacidén anterior representa:

¥y = fraccién mol de cada componente

T, .~temperatura de ebullicién, °K

bi

P” = presidén critica de la mezcla, atm
cm

ci = presién critica del componente, atm

Considerando al hidrégeno = 1 y al monéxido de carbomo = 2 jun

to con los valores de cada compuesto dados anteriormente obte-

nemos:

y1(0.0416)' + v,(0.6675)

by (0:204) ]2 4]y, (0.817))
cwnwnwellod)

esta ecuacidén nos dard la presidén critica del gas de sintesis

Pl =[y1(12:8)47,(34.5) | (9 -1+

en funcién de las fracciones mol de los componentes.
c).- Factor de Compresibilidad Critico.
Podemos estimar este factor de compresibilidad usando -

la relacién de Kay:
7 = s L
cm Z?I ai
sustituyendo los valores del factor de compresibilidad indivi-

duales se obtiene la ecuacién del factor de compresibilidad pa

ra la mezcla:
2: =y, (0.304) +y, (0.204)  ....(1.5)

d).- Volamen Molar Critico.

El vol&men se puede encontrar por la expresién
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Vip S Zia RTZ /P (1.6)

cm
Jdonde T° , P° y Z° estéan dadas por las ecuaciones (1.2), --
cm cm cm
(1.4) y (1.5) respectivamente y R es la constante de los gasces.
B).- Propiedades no Criticas:
Las propiedades para cada uno de los compuestos del gas

de sintesis son las siguientes:

Propiedades Unidades H2 co
Peso Molecular g/gmol 2,016 28.010
Temperatura de ° k 20.400 81.700

ebullicién

Densidad rela-
tiva (Sg) - 0.067 0.967

Los valores de viscocidad de los compuestos a diferente

temperatura y 1 atm de presién son:

Temperatura Viscocidad (cps)
°¢ H2 co

25 0.0089 0.0178

40 0.0092 0.0184

250 0.0130 0.0190

450 0.0158 0.0210

La presién tiene efecto sobre la viscocidad de los compo--
nentes puros, por lo que se han hecho muchas revisiones excelen

tes de los métodos propuestos para estimar o correlacionar las
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viscosidades de los gases. Una técnica muy comin de correla--
cién de viscosidades de gases densos admite la relacién ﬂﬂf

en la forma:

M
/UP_ F(Pr' ; Tr‘)
donde
Pr = P/PC (presién reducida)
Tr = T/TC (temperatura reducida)

M= viscosidad deseada, cps.
(o] . . s .
M-= viscosidad a baja presién, cps.
;
Las ecuaciones finales para la presién y temperatura re-

ducida del hidrégeno y el monéxido de carbono son:

H, co
P P/12.8 | P/34.5
T 1/33.3 | T/133

A continuacién se dan los valores de viscosidad en las
tablas V y VI para el hidrégeno y el monéxido de carbono a di-

ferentes presiones y temperaturas, tomados del Perry3.
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TABLA V

(Para el H2)

T °C T Mcps P atm P —%%r L cps
25 8.8 0.0089 5 0. 390 1.0001 0. 008900
25 8.8 0.0089 10 0.781 1.0005 0.008900
25 8.8 0.0089 15 1.172 1,0010 0.008210
25 8.8 0.0089 20 1.5€3 1.0050 0.008940
40 9.4 | 0.0092 5 0. 390 1.0040 | 0.009337
40 9.4 0.0092 10 0.781 1.0050 0.0093406
4 9.4 0.0092 15 1.172 1.0055 0.009351
40 2.4 0.0092 20 1.563 1.0060 0.009356

250 15.7 0.0130 5 0. 390 1.0010 0.013010
250 15,7 0.0130 10 0.781 1.0020 0.013020
250 | 15.7 | 0.0130 | 15 1.172 1.0030 | 0.013040
250 | 15.7 |0.0130 | 20 1.563 1.0040 | C,013050
450 | 21.0 | 0.0158 5 0. 390 1.0000 | C.015800
450 | 21.0 |[0.0158 | 10 0.781 1.0000 | 0.015800
450 21..0 0.0158 15 1.172 1.0000 0.015800
450 21.0 0.0158 20 1.563 1.0000 0.015800
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TABLA VI

(Para el CO)

T °¢ Tr MCcps P atm Pr ﬁ° pcps
25 [ 2.240 | 0.0180 5 0.145 | 1.0800 | 0.019440
25 | 2.240 | 0.0180 | 10 0.290 | 1.0850 | 0.019530
25 | 2.240 | 0.0180 | 15 0.435 | 1.0900 | 0.019620
25 | 2.240 | 0.0180 | 20 0.580 | 1.0950 | 0.019710
40 | 2.350| 0.0186 5 0.145 | 1.0500 | 0.019500
40 | 2.350 | 0.0186 | 10 0.290 | 1.0550 | 0.019600
40 | 2.350 | 0.0186 | 15 0.435 | 1.0600 | 0.019700
40 | 2.350 | 0.0186 | 20 0.580 | 1.0650 | 0.019900

250 | 3.930 | 0.0269 5 0.145 | 1.0080 | 0.027120
250 | 3.930 [ 0.0269 | 10 0.290 | 1.0085 | 0.027130
250 | 3.930 | 0.0269 | 15 0.435 | 1.0090 | 0.027140
250 | 3.930 | 0.0269 | 20 0.580 | 1.0095 | 0.027150
450 | 5.436 | 0.0335 5 0.145 | 1.0060 | 0.033700
450 | 5.436 | 0.0335 | 10 | 0.290 |1.0065| 0.033720
450 | 5.436 0.0335 15 0.435 1.0070 | 0.033735
450 | 5.436 0.0335 20 0.580 | 1.0075 ! 0.033750
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a).- Viscosidad del gas de sintesis.
Podemos calcular la viscosidad de la mezcla por el méto-

do de estimacién de Wilke utilizando la siguiente ccuacidn:

e = f“l/[l * (y2/>’1)§b12] * (M’/[l * Oy/sy) 9521])

‘ /
(1.7)

donde

ij= viscosidad de la mezcla, cps.

My = viscosidades de los compuestos puros, cps.

12° [1 * (%)% (Mz/M1)% ]2/[\/8— (14 M1/M2);]
¢21= [1 + ()2 (M1/M2)% ]2/[\/8— L+ Mz/Ml)ﬂ

1=

sustituyendo los valores de los pesos moleculares del hidrégeno

(1) + monéxido de carbono (2) correspondientes obtenemos:
1
1 2 )
D[t + (&)? (1.9305) P/ 2.9285 .(1.8)

=1+(i*-&)% (0.518) 1%/ 10.914 ...(1.9)
21 My

b).- Peso Molecular Promedio.
El peso molecular promedio de la mezcla gaseosa va ha es

tar dado por:

M=M oy * My,
M= (2.015) (0.66) + (28.01) (0.33)
M = 10.57 g/gmol
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c).- Densidad Relativa.
La densidad relativa est& dada por la relacién de pesos

moleculares del gas de sintesis y el del aire:

M aire
para nuestra relacién de 2:1 de hidrégeno a monéxido de carbono

obtenemos que:

10.57
( = m————es
Sg 2897 0.306
En las siguientes tablas VIl y VII| se dan los valores

de las propiedades criticas y viscosidades del gas de sintesis
respectivamente, utilizando las ecuaciones descritas anterior-

mente.
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TABLA VI

(Propiedades Criticas)

YH 0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

2
TémoK 133.000 | 145.100 {125,100 |100.30 | 70.200 ! 33.300
Pém atm 34.500 | 101,980 |{171.870 {290.90 | 53.600 | 12.800
Z;m 0.294 0.296 0.298 0.30 | .0.302 0. 304
Vémcc/gmol 03.000 | 34.560 | 17.800 8.49 | 32.460 €5.000

Se emplearon las ecuaciones (1.2), (1.4), (1.5) y (1.6)

respectivamente.
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TABLA VIl

(Viscosidades)

T°C P atm i g AL
H; co 9Z32 9521 b
25 | 5 | 0.008900 0.01944 1.8160 0.28560 0.017040
25 | 10 | 0.008900 0.01953 1.8114 0.28620 0.017090
25 | 15 | 0.008910 0.01962 1.8067 0.28670 0.017140
25 | 20 | 0.008940 0.01971 1.80656 0.28680 0.017220
40 | 5 | 0.000337 0.01950 1.8631 0.28015 0.017330
40 | 10 | 0.009346 0.01960 1.8587 0.28065 0.017400
40 | 15 | 0.009351 0.01970 1.8539 0.28120 0.017460
40 | 20 | 0.009356 0.01990 1.8438 0.28235 0.017590
250 | 5 | 0.013010 0.02712 1.8651 0.27097 0.024120
250 | 10 | 0.013020 0.02713 1.8668 0.27988 0.024130
250 | 15 | 0,013040 0.02714 1.8670 0.27973 0.024150
250 | 20 | 0.013050 0.02715 1.8672 0.27969 0.024160
450 | 5 | 0.015800 0.03370 1.8409 0.28270 0.029760
450 | 10 | 0.015800 0.03372 1.8402 0.28276 0.029770
450 | 15 | 0.015800 0.03374 1.8398 0.28280 0.029780
450 | 20 | 0.015800 0.03375 1.8393 0.28290 0.029785

Los valores de viscosidad se obtuvieron aplicando las --
ecuaciones (1.7), (1.8), (1.9) y utilizando las viscosidades ob
tenidas a diferente presién y temperatura para los componentes

del gas de sintesis, tablas V y VI.
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1.4 TERMODINAMICA

El estudio de la termodindmica de la reaccién metanol--
gas de sintesis, se hace necesario para encontrar las mejores
condiciones tebéricas de presién y temperatura para que se |le-
ve a cabo la reaccién.

En primer lugar para obtener la entalpia, la energia |i
bre y la entropia es indispensable tener la ecuacién de capaci
dad calorifica de la reaccién, por lo tanto:

Para la reaccién

CH,OH —=euq » CO + 2 H2

la ecuacién general para la capacidad calorifica esta dada por

Acp = Ka + ABT # BeT?  covvise (1.10)
donde:
Aa= apy + 23, - ag gy
2 3
Ab = by + Zby - by oy
2 3
Be = ey *+ 2oy = ooy o
2 3
4
De los datos tomados de Hougen :
Gas a b x 10-2 c X 10—5
co 6.726 0.04000 0.1283
H2 6.952 -0.09576 0.0956
CH30H 4.550 2.18600 -0.2910
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sustituyendo los datos anteriores en la ecuacién(1.10) tenemos

Cp = 16.08 - 2.3375 x 10°2T + 6.105 x 100 T2 ....... (1.11)
o
Cp = cal/gmol K
70
T = K

que es precisamente la ecuacidén de capacidad calorifica para -
nuestra reaccidn.

Las condiciones de operacidén para la reaccién metanol---
gas de sintesis, dependerdn fundamentalmente de la constante -
de equilibrio, es decir, nuestras condiciones de operacién de-
berén ser tales que el valor de esta constante (Kp) sea lo su-
ficientemente elevado, para asegurar que la reaccién se |leve
a cabo en forma total.

Sin embargo para poder calcular el valor de Kp serd nece

sario primero obtener el valor de la energia libre.

ENERGIA LIBRE.

En esta parte el objetivo serd encontrar una expresidon -
para la energia libre en funcién de la temperatura. Partiendo

de la ecuacién general de energia libre:

(o]
AF;=AH° - T I/Tz(Cp dT) dT + I T AP & . |

en esta ecuacién ZSHO e | son constantes. Sustituyendo el Cp

en la ecuacion(1.12) e integrandola tenemos:

o o -2 _2 -6.3
AFT =/\H, -16.08 T InT + 1.119x10"° T% - 1.018 x 10 T°+IT

vazxaslla 13)
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En esta Gltima ecuacién como se puede ver, tenemos dos -

o
incognitas ( AH, e 1) la que se puede resolver conociendo dos
valores de energia libre. Dichos valores de energia libre los

podemos encontrar por medio de la ecuacién:

AF° =AH° -TASO ....... (1.14)

Los cambios de entalpia y entropia se obtienen por las

ecuaciones:

o o
AHzgg £ =B ductes ~ 2 Treactives St (1.15)
Aszgg K =2_S pr‘oductos ~Zsreactivos ........ (1.16)

o
Para otras temperaturas diferentes a 298 K los valores de

entalpia y entropia se obtienen por:

AH; AH298K + pr ar . (1.17)

AST Aszgs g * Cp dT/T ... (1.18)

Rosini da los siguientes datos para la reaccién:

CH30H --—--» CO + 2 H2

208 "k(eal )| 45500 ~26840 0

gmo |

((al )

ol 57.29 47 .3 2(31.21)
gmo | °K

298 K

sustituyendo estos datos en las ecuaciones (1.15) y (1.16) ob-
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tenemos el cambio de entalpia y entropia a la temperatura de -
298°K :
Z5H§98°K = 21660 cal/gmol

155398°K = 52.432 cal/gmol°K

Tomando ahora la temperatura de 400°K los valores de en-
talpia y entropia calculados por las ecuaciones (1.17) y(1.18)
son:

[}HZOOOK = 22630 cal/gmol
435200°K = 56.968 cal/gmo!°K

Sustituyendo los resultados anteriores en la ecuacién de

energia libre (1.14) se tiene:

ZxF%98°K = 6035 cal/gmol
ZSFZOOOK = 1380.9 cal/gmol

El siguiente paso serd sustituir los valores de la ener--
gfa libre a 298°K y 400°K en la ecuacién (1.13) para encontrar
las incégnitas ([§Hg e |) y de estc manera obtener la expre--
sidén para la energia libre en funcién de la temperatura.

a 298°K
6035

cal

= /\HS - 4777.2 In 298 + 895 -26.6 + 1(298)

gmo |
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cal
1380.9 Py = Z&HS - 6400 1n400 + 165C -64 + 1(400)
dopded  Agis = 159408 wallewcl
| = 57.1 cal/gmol°K
La ecuacién final de energia |ibre se convierte en:

[SF% = 15349.8 -16.08T InT + 1.19x10~2T2 - I.OISXIO_O T3+57.1T
....... (1.19)
siéndo: ZSF% = cal/gmol
T=°K
CONSTANTE DE EQUILIBRIO.
Una vez encontrada la ecuacién de la energia |ibre proce-

deremos a calcular los valores de Kp a diferentes temperaturas

por medio de la ecuacién:
[n Kp == _AF% / RgT ....... (1-20)

En seguida se presenta una tabla con los valores asi ob
tenidos de la constante de equilibrio, los que postericormente
nos serviran para encontrar la presién y la conversién adecua-

das a la reaccién de gas de sintesis.
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CONDICIONES DE OPERACION

TABLA IX

T(°¢C T(°K) LF°(cal/gmol) Kp
100 373 2638 0.02845
200 473 -4337 101.03000
250 523 -4510 121. 37000
300 573 -6961 452.26000
350 623 -9435 2043. 00000
400 673 -11998 4036.00000
450 723 -14424 23108.00000
500 773 -16952 62131.00000
" 600 873 -22008 323641.00000

Para encontrar las condiciones de operacién, es necesa-

rio tener una ecuacién que nos relacione temperatura, presién

y conversién. Esta es dada por Smith® en la siguiente forma:

en

Kn

donde:

Il

presidn total, atm

moles totales

= Kn (P/nt)An

constante de equilibrio

_ 2
constante molar = (nCO)(nH ) /(nCH30H)

2
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Para obtener las moles totales v las moles parciales de
cada componente en funcién de la conversidén necesitamos hacer

un balance de masa de la siguiente forma:
\

n = 1-x
CH,O
3 H
neo = x
n
H2 = 2x
ntotal =1+ 2x

X = conversién deseada.

Por lo tanto Kn seréa:

2
kn = _(x)(2x)"

sustituyendo los valores de Kn y moles totales en la ecuacién

(1.21), esta se convierte en:

4x3

P (1-x)(1+2x

-
Iz
[\]
|
~~
m
]

e

Esta Gltima ecuacién seré& precisamente la que nos serviré
para encontrar las condiciones de operacién 6ptimas de nuestra
reacciodn.

Para el calculo de las condiciones de operacién optimas -
se procederd de la siguiente manera:

1°.- Se supondrén valores de conversién obteniéndo asi
valores de Kp/P2 por medio de la ecuacién (1.22).

2°.- Se obtendran valores de Kp a partir de la ecuacién
(1.20) o de la tabla IX, posteriormente estos va--
lores de Kp serén divididos por presiones supues--

tas manteniéndo constante la temperatura a la que
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se obtuvo Kp. Obteniéndose asi datos de Kp/PZ.Se
seleccionard un valor de Kp/Pz(indicando asi nues
tras condiciones de operacién) para lo cuél se de
be cumplir el siguiente punto.
3°.- Los valores de conversién, temperatura y presién

para nuestras condiciones de operacién deberan --
ser tales que:
a) La temperatura no sea muy elevada.
b) La presién. no sea muy baja.
c) lLa conversién sea alta.

Los datos obtenidos para el primer punto estén tabula--

dos en la TABLA X y en la TABLA X! los del segundo punto.
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TABLA X

x Kp/p2
0.9900 43.65
0.9910 48.63
0.9920 54.76
0.9930 62.72
0.9940 73.37
0.9950 87.95
0.99560 110. 30
0.9970 147. 30
0.9980 220.80
0.9990 443.10
0.9991 493.00
0.9992 554.00
0.9993 634.00
0.9994 740,00
0.9995 887.00
0.9996 1110.00
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TABLA  XI
T 100 200 250 300 350 400 450 500 600
{*¢) B
Kp |0.0280 | 101.0000 | 121.000 |452.00 |2043.00 |4036.00 |23108.00 [62131.00 | 323641.0
P Kp Kp Ko | Kp Kp Kp Kp Kp Kp
(atm) _Pz _Pz —Pz | _Pz _Pz —Pz _Pz —;2 —pz |
1 |0.02%0 | 101.0000 | 121.000 T452.00 2043.00 | 4036.00 |23108.00 |62131.00 | 323641.0
5 [0.0010 | 4.0400| 4.800 | 18.00 . 81,00 | 161.00 | 924.00 | 2485.00 | 12831.0 |
10 [0.0020 | 0.1000| 1.210 | 4.50 E 20.40 | 40.30 | 231,00 | 621.00 ; 3236.0 ;
25 |4.5€E-5| 0.1600| 0.190 | 0.72 |  3.26 |  6.45 35.90 00, 40 517.0 |
50 |1.1E-5| 0.0400| 0.048 | 0.18  0.81 1.61 | 9.25 24. 80 129.0 |
100 |2.8E-6 0.0100 | 0.012 | 0.04 0.20 0.40 | 2.31 | 6.21 32.3 |
150 [1.2E-6 | 4.4E-3| 0.005 | 0.02  0.09 : 0.17 % 1.02 27 14.3 i
200 |7.1€6-7 | 2.56-3| 0.003 | 0.01 ! 0.05 L_ 0.10 | 0.57 1.55 8.1 i




Analizando asi pues las tablas X y XI|, podemos ver que -
nucstras condiciones de operacidén corresponderdn a una presion
de 10 atm y una temperatura de 450°C a una conversién de 99.07
las cudles satisfacen completamente el critecrio propuesto en -

el tercer punto para el célculo de las condiciones de opera---

cién. Ademés estas condiciones de operacién nos proporcionan -

un valor elevado de constante de equilibrio lo que significa -
que nuestra reaccidén se va a |levar a cabo completamente.

Se ve claramente que las relaciones presién-temperatura-
conversién, presentan bastantes valores para obtener buenos re
sultados en la operacién para la obtencién de gas de sintesis
claro estd que como es una planta piloto, en ella se podran mo
dificar un poco los valores que seleccionamos, para ver si la
real idad se acerca bastante a lo teérico que es lo que se desa
rrollo en este trabajo.

En las figuras 4 y 5 se encuentran graficados los valores

de Kp vs. temperatura y Kp vs. conversién,respectivamente.
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CALOR DE REACCION.

Una vez obtenidas nuestras condiciones de operacién se --
hace necesario calcular el ésnreac a estas condiciones para -
poder utilizarlo posteriormente en el calculo del reactor y --
calculos de calor posteriores.

Utilizando la ecuacién (1.17)
723°K
o = o
Z§H723°K AXH298°K + Cp dT
298°K

haciéndo los calculos se obtiene

[§H;230K = 24161.7 cal/gmol

esto indica que la reaccién es endotérmica por lo que hay que

ceder calor al reactor.
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6
PROCESOS DE FABRICACION INDUSTRIAL DEL GAS DE SINTESIS

Como se dijo en un principio, el gas de sintcsis sce ob--
tiene en la industria bésicamente por medio de dos procesos, que
son: el de reformacién catalitica de hidrocarburos v el de oxi-
dacién parcial; por lo que a continuacién se describiran ambos
procesos cn una forma general, ya que aunaue algunas compaiifas
tienen sus propios métodos, éstos bésicamente caen dentro de --
los dos procesos antes mencionados con ligeras modificaciones.

Empezaremos primero por el proceso que se utilizé anti--

guamente y que en la actualidad ya casi no se usa.

2.1 A PARTIR DE COQUE

Se utiliza en este proceso, el gas de agua derivado del
coque. En el proceso de gas de agua, se inyecta alternativamen
te ¢éste con vapor de agua y aire a un lecho de coque incandes-
cente. El gas producido por la sopladura del aire a través del
coque no es aprovechable, Se utiliza el gas de sintesis que se
produce en la etapa posterior; esto es, por la accién del va-~
por de agua sobre el coque incandescente:

S HZO -—--» CO + H2

La relacién hidrégeno/monéxido de carbono es de 1.25 a
1.30. Se ajusta a la de 2:1 pasando una parte del gas de sinte=
sis por un convertidor de CO, donde por adicién de vapor de --

agua en cantidades determinadas reaccionan cataliticamente de -

51



300 a 500 °C en la forma:

CO + HO ----—e CO, + H

2 2

Los gases efluentes son recirculados a la corricnte prin
cipal del gas de sfintesis para obtener la relacién 2:1 de hidré

geno a mondxido de carbono.

2.2 POR REFORMACION CATALITICA6

La preparacién de gas de sfintesis en la relacién 2:1 --
puede hacerse con el mismo equipo y los mismos catalizadores -
usados para reformar el gas natural, pero la técnica varia con-
siderablemente y es més dificil.

El vapor de agua reacciona con el metano para formar el
hidrégeno y 6xido de carbono junto con anhidrido carbénico:

CH4 - H20 -—=-» 3 H2 + CO

CH, + 2 HO ----» 4 H2 + CO

4 2 2

Puede demostrarse termodinamicamente que el producto con
sistird de hidrégeno y ambos 6xidos de carbono en una relacién
que depende de las condiciones de reaccidn.

Estequiométricamente, una mezcla de hidrégeno y 6xido de
carbono en una relacién requerida, se obtiene cuando la mezcla
en reaccién tiene tres partes de metano, una parte de anhidrido

carbénico y dos partes de vapor de agua, como se muestra en la
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siguiente reaccién:

A R Q
3 CH4 i 002 + 2 H20 = 4 CO + 8 H

2

Esta reaccién es endotérmica y fué revelada en una paten-
te francesa a una temperatura de 800°C. La manufactura del gas
de sfntesis con gas natural, vapor de agua y gas carbénico com-
prende los siguientes tiempos: calentamiento de la mezcla gaseo
sa, paso de la mezcla por unos tubos |lenos de catalizador ca--
lentados externamente, paso de la misma por una caldera dc ca--
lor residual, paso por cambiadores de calor en los que se efecc-
téa el calentamiento previo de una nueva mezcla de rcactantes v
por Gltimo, enfriamiento con agua.

Se necesita tener las condiciones exactas de operacidén -
porque ligeras variaciones en dichas condiciones originan un --
cambio desproporcionado en la relacién de hidrégeno a mondxido
de carbono.

Este proceso es usado también para convertir fracciones -
de destilado de hidrocarburos en gas de sintesis.

Llos destilados (naftas) consisten de parafinas de bajo --
punto de ebullicién, con cantidades menores de aromdticos y no
mas de uno porciento de olefinas. El punto final de ebullicién
del destilado no debe exceder los 220°C y de preferencia debe -
ser de 185°C.

La carga de hidrocarburos |fquidos entrantes es vaporiza-

da a través de un desulfurizador y luego al horno de reformado,
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donde es mezclado con vapor y distribuido en los tubos llenos -
de catalizador. En el horno la nafta precalentada y el vapor --
son réapidamente |levados a la temperatura de rcaccién y luego a
la temperatura dptima para la conversién deseada.

Luego de pasar por el catalizador, el vapor y la carga --
son reformados. Cuando el producto secundario es amoniaco, un -
reformador secundario es incorporado para introducir nitrégeno
requerido para la sintesis de amoniaco; en esta parte, el conte
nido de metano es de s6lo unas cuantas décimas en porcicnto. EI
efluente secundario del reformador se enfria y pasa a un conver
tidor en el que la reaccién de desplazamiento del gas de agua -

produce mas hidrégeno y monéxido de carbono.

7
2.3 POR OXIDACION PARCIAL

La Texas Corporation emprendié el trabajo sobre un pro-
ceso no catalftico, usando un quemador especialmente disefiado -
que permitfia todos los mezclados necesarios en la zona de reac-
cién. [ste proceso es una conversién continua de cualquier hi--
drocarburo en un combustible en gas de sfintesis, desarrollando-
se primero para usar gas natural.

El trabajo experimental mostré que el oxfgeno libre no -
¢ra un componente del producto y que la reaccién de oxidacién -
parcial estaba caracterizada por la presencia de metano, diéxi-
do de carbono y vapor de agua. Aunque las reacciones reales son

ciertamente mucho m&s complejas, éste comportamiento es consis-
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tente con una reaccién de dos etapas, que involucra una combus-
tion completa en la primera de ellas via la reaccién altamente
exotérmica siguiente:

+
CH4 2 02 . 002 A 2 HZO eeeena(1)

El equilibrio es més répido hacia la derccha de esta reac
cién y no hay oxigeno sobrante. La cantidad de alimentacién de
oxfgeno es, sin embargo, mucho menor que la requerida para reac
cionar con todo el metano por la ecuacién (1), de tal forma que
en la consumacién de esta reaccidén un gran sobrante de metano -
permanece. [ste metano sobrante puede luego reaccionar con cual

quiera de los productos de la primera reaccién:

CH4 4 CO2 ----- » 2C0 + 2 H2 ceeena(2)

CH, + H,0 -——-=- » CO + 3H vereea(3)

4 2

Mientras que la reaccién(1) es altamente exotérmica, es--

tas reacciones (2) y (3), son altamente endotérmicas. Es por --

tanto importante que el exceso de calor liberado en la primera

reaccién . sea hecho disponible por algunos medios de transferen-
cia Jde calor para las reacciones endotérmicas secundarias.

La reaccién global deseada:

56



procede con aumento del doble del vollmen, por lo que es aparen
te que los costos de compresién pueden ser grandemente reduci--
dos operando a una alta presién. Si esto se lleva a cabo, scréa

necesario comprimir sélo aproximadamente la mitad del gas que -
serfa requerido si la operacién fuera realizada a baja presién.

La combinacién severa de una presién de varios cientos de
libras con una temperatura arriba de los 2000°F, se satisface -
con el uso de reactores aislados internamente. Estos se disefia-
ron con corazas cilindricas de acero al carbén junto con capas
sucesivas especialmente seleccionadas de refractarios.

Es también necesario seleccionar valores de didmetro in--
terno y la longitud tal que provea un intercambio de calor ade-
cuado entre la reaccidn primaria exotérmica y la reaccidén secun
daria endotérmica, Debido a la sensibilidad de la temperatura -
de reaccién con la relacién combustible/oxfgeno se requiere de
un cuidado especial en la instrumentacion.

La forma béasica del proceso es: el hidrocarburo y el oxi-
dante (oxigeno o aire) son precalentados en forma separada y --
cargados al reactor. Antes de entrar a la zona de reaccién son
mezclados fntimamente en una cémara de combustién. El calor pro
ducido en una parte del hidrocarburc, piroliza el resto de los
hidrocarburos en gas, produciendo una pequefia cantidad de car--
bén en la zona de reaccién. El efluente del reactor pasa des-=-
pués a través de un cambiador de calor, luego a una unidad remo

vedora de carbén y por una revolvedora de agua frfa.
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Estos pasos dan como ventaja:

a).- Una generacién de vapor de alta presion para usar fuera de
los limites de bateria.

b).- Un gas virtualmente libre de carbén(menos de 1 ppm.). EI -
carbén es recuperado en un equipo de disefio simple en una forma
que permite recircular el carbén al reactor.

El proceso es continuo, simple de operar y requicre de --
una labor y supervisién minima. La planta entera este construi-
da practicamente de acero al carbén. Ladrillos refractarios co-
mercialés se usan en la seccién del reactor. La experiencia en
plantas existentes no ha revelado ningin problema de manteni---
miento.

La gran flexibilidad del proceso hace posible cambiar el
tipo de carga rapidamente. Recirculando el carbén con el combus
tible al reactor puede ser incorporado en el proceso de disefio.
La velocidad de recirculacién del carbén dependerd del conteni-
do de cenizas de la carga. El funcionamiento de la planta puede
ser reducido a un 60 % de la capacidad de disefio sin ningdn ---

efecto sobre el equipo o el funcionamiento del proceso.

U
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PLANTA PILOTO.

Con objeto d= apreciar compietamente la magnitud de lo
que es una "planta piloto”e, tanto en sus funciones y cbjeti-
vos primordiales como el problema que involucra el hacer un -
disefio o un anteproyecto de ella, hemos creido conveniente ci-
tar los siguientes criterios generales sobre plantas piloto dg
dos por diferentes autores, los cudles fueron de utilidad para

realizar este anteproyecto de planta piloto.

FUNCIONES.

Hablando en términos generales, la funcién de una plan-
ta piloto es determinar cuantitativamente la influencia de to-

do factor cuyos efectos son desconocidos o parcialmente conoci

dos. Las funciones més importantes que realiza una planta pilo

lo son:
a).- Pruebas de los efectos de la erosién y corrosién y ensa--

yos para la seleccién de materiales de construccién.

b).- Estudiar los efectos de las impurezas en las materias pri
mas y la formacién de productos secundarios.

c).- Obtencién de datos de ingenieria necesarios para ei dise-
no.

d).- Eliminar las dificultades y mejorar el funcionamiento de
las instalaciones actuales.

e).- Establecer las apropiadas condiciones de funcionamiento.
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f).- Determinar si un proceso es factible desde el punto de -
vista de su rendimiento.
g).- Fabricar productos que pueden ser utilizados en pruebas -

de campo o en nuevas investigaciones.

h).- Establecer el orden de magnitud de los costos de labrica-
cién.
i).- Ver que tipo de catalizador es el mas adecuado y cudl es

su ciclo de regeneracién.

j).- Desarrollo de un nuevo equipo de proceso.

En la parte que sigue a continuacién, se presenta en un
forma breve el desarrollo que debe seguir un proyecto de plan-

ta piloto.

TAMARNO.

Debe decidirse si la planta piloto ha de completarse --
desde su etapa inicial hasta su Gltima fase y simular en elia
la produccién, o si solo han de investigarse algunas de las -
unidades de operacidn.

La planta piloto ha de ser del menor tamafio compatible
con la obtencién de datos =n escala de suficiente magnitud y -
si ha de servir para fabricar muestras, deberd ser lo bastante
grande para rendir la cuantia requerida de aquéllas. El plan--
teo del equipo debe reducirse cuanto se pueda sin que deje de
ser apropiado para una buena préctica.

En la planta de gas de sintesis parecerd que el tamafio

escogido es pequefio, pero en realidad se seleccioné en base -
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a plantas piloto que existen actualmente para otros procesos -

que tienen aproximadamente el mismo tamafio.

tNFORMACION BASICA.

La informacién derivada de la planta piloto para que el
Ingeniero complete el proyecto, depende del tipo de fabrica a
considarar. Pero para la informacién especificamente requerida
de la planta piloto se redactan listas de verificacién, que --
sirven para distintos tipos de fabricas, para piezas especifi-
cas de equipo y para operaciones o procesos unitarios determiZ<
nados. La siguiente lista ha sido sugerida por Vilbrandts:

|- Relaciones de operacién.
Diagrama de procesos quimicos
Diagrama del equipo de Ingenieria en operacidn
Balance de materiales y de calor
2- Materiales.
Materias primas
Impurezas en las materias primas y en producto
Corrosién, humos, polvos
Desperdicios
3- Equipo de operacidn.
Seleccidén del equipo
Especificacién de los controles
Materiales de construccién

Transferencia de calor
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J- Manipulacién dc materiales.
‘létodos adecuados
Riesgos industriales (corrosién, incendio, secguridad)
Molestias publicas

Almacenaje

5- Mano de obra.
Operarios necesarios
Inspeccidn
Seguridad en relacién con el operario
Esta lista es de carécter general y sélo sirve como -
guia para estudios mds detallados, los que son distintos pa-
ra cada proceso.

Para el caso particular de la planta piloto de gas de -
sintesis, en el capitulo siguiente, viene la descripcion de --
nuestro proceso en el que se especifica el diagrama de proceso
quimico junto con la materia prima, debiéndose obtener la co--
rrosi6n de la litetatura; otras partes de la informacién bési-
ca como el equipo de operacién, lo especificaremos o seleccio-

naremos en base al que se pueda encontrar en el mercado.

DISENO.

El diseno de la planta piloto, es en la mayor parte de
los casos tan dificil como el de la unidad comercial y en ---
otras ocasiones de un mayor grado de dificultad. lLos datos dis

ponibles para el proceso son mis escasos y mas susceptibles de
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variacién que cuando el trabajo de la planta piloto ha resuel--
to ya muchos de sus problemas. Por estas razones, el proyecto

de una planta debe ser lo suficientemente flexible para permi-
tir amplias variaciones en las condiciones de su funcionamien-
to .

Problemas que son relativamente sencillos de manejar en
gran escala, como el flujo de fluidos, ofrecen muchas dificul-
tades al ser tratados en menor escala y requieren el estudio -
de medidas de control que normalmente no serfian convenientes -
en la unidad industrial y es lo que hace subir bastante el --

costo de una planta piloto.

SEGURIDAD.

El equipo contra incendios debe ser parte inherente a -
la planta piloto,; debiéndose tener los sistemas universales -
por que los caracteres de inflamabilidad de productos y subpro
ductos pueden ser desconocidos. Asimismo, se han de disponer =
de extintores tanto manuales como transportables, en cuyo mane
Jjo esté bien adiestrado el personal.

Muchas préacticas de seguridad deben ser consideradas al
proyectar la planta piloto. La ventilacién, el alumbrado y la
calefaccién han de ser adecuados para hacer frente a todas las
condiciones atmosféricas. El equipo eléctrico debe estar de --
acuerdo con el riesgo implicado, y los interruptores han de en
contrarse en tal forma situados que sean fécilmente accesibles

cuando una necesidad urgente lo requiera.
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BALANCE DE MATERIALES.

Después de que la investigacién previa ha establecido -
el curso de operaciones, es posible calcular el Ralance de Ma-
teriales, el cudl estd sujeto a variaciones a medida que la --
planta piloto progresa, dzbido a que los rendimientos y atn <
las cargas de materias primas pueda no ser lo que se esperaba.
Con frecuencia estos no pueden ser terminados hasta que el --
proyecto ha realizado algin progreso, pero el célculo de mate-
riales indica la informacién que falta y que puede obtenerse -

cdlculos nuevos.

BALANCE DE CALOR.

En conjuncién con el balance de materiales, el batance
térmico da un cuadro completo del curso de operaciones de una
planta piloto. Los datos requeridos para redactar este balance
como: calor especifico, calor latente y el calor de reaccién -
suelen obtenerse en el estudio anterior a la planta piloto. =-
Sin embargo, igual que en el balance de materiales faltan da--
tos que pueden ser averiguados mds tarde, deficiencia que impj

de la terminacién del balance.

QPERACION.

Después de planeada la planta piloto mediante las plani
| las de operaciones, se hace la distribucién en secciones para

trazar los disefios detallados conforme a los conceptos de ope-
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racién unitaria. La capacidad para reconocer la difcerencia en-
tre operacidén-proceso unitario puede originar la diferencia en
tre una operacién realizada con buen éxito y otra fracasada. -
El establecimiento de las operaciones y procesos unitarios per

mite hacer el proyecto detallado del equipo de elaboracién.

EQUIPO.

La seleccién del equipo requerido para las diversas eta
pas de una planta piloto es complicada, no solo por la varie--
dad del equipo disponible para realizar cada una de las Tases,
como ocurre en el caso de una unidad industrial. La respuesta
evidente es, desde luego, utilizar en la planta piloto un equi
po idéntico, salvo el tamafio al que se emplea en escala indus-
trial. La variedad de dicho equipo es, desgraciadamente limita
da. La experiencia pasada, personal o derivada de publicacio--
nes e informes técnicos, debe ser utilizada de modo que el ---

equipo escogido serd el que se usé en alguna planta.

MATERIALES DE CONSTRUCCION.

El problema de elegir los materiales de construccién es
siempre dificil. Se puede preguntar si el material le dara --
caracter permanente a la instalacién; en este caso, sera nece-
sario someter los materiales a muchas pruebas para determinar

4 | iad | idad, aunque actualmente -
cudles son los apropiados para la unidad, q

existen en la literatura tablas en donde se recomienda un mate
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rial para ciertos productos, con lo que se puede escoger el --
material para la planta. Otro criterio es construir la planta
piloto con materiales que parezcan adecuados y comprobar su --
duracién en operaciones reales, que al mismo tiempo ofreceran

los datos requeridos para el disefio final.

INSTRUMENTACION.

En términos generales, la planta piloto requierc mayor
namero de instrumentos que la planta en gran escala. Lasposi-
bilidades para tomar datos deben ser tan variadas que permitan
obtener balances completos de materiales y calor, curvas de --
temperatura, presién y otros datos necesarios para el proyec--
tou.

Las técnicas de control son més dificiles de aplicar =n
pequefias escalas, como por ejemplo, la velocidad de un fluido
pucde ser tan pequefia que los medidores de orificio no regis-
tren exactamente el flujo. Aunque por otra parte, en cierta --

forma el menor tamafio quizé facilite el control.
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3.1 DESCRIPCION DEL PROCESO

La descomposicién del metano! sohre un catalizador so--
portado de 6xido de zinc y 6xido de cromo con una relacién de
0.5 puede ser un buen método para producir cantidades modera-
das de gas de sintesis teniéndo una relacién de hidrdégeno a -
mondéxido de carbono de 2. Siéndo los productos secundarios de
dicha reaccidén trazas de diéxido de carbono , hidrocarburos vy
carbén. El catalizador puede ser regenerado quemando periédi-
camente el carbén depositado.

El método es simple en operacidén y requiere de sustan--
cias y de equipo féacilmente disponibles. Para ser un método -
practico, la regeneracién del catalizador deberd ser necesa--
ria. Nuestro proceso consiste basicamente en:

El metanol se transfiere del tanque de alimentaciér ha-
cia el reactor por medio de una bomba de pistén pasando, a --
través de un rotametro, con un gasto de 400 ml/hr. La alimen-
tacién fria entra por el domo del reactor donde se calienta -
hasta una temperatura de 450 °C, la cudl se mantendré a lo --
largo de todo el reactor por medio de una combinacién de tres
resistencias. La primera se usard para calentar el metanol a
la temperatura deseada, la segunda para mantener la tempera-
tura del lecho catalitico a 450 °C y la tercera para conser--
var la misma temperatura de los productos a la salida.

El reactor estard empacado con catalizador de 6xido de -

cromo-6xido de zinc.
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Volviéndo a las resistencias, éstas serdn conectadas a -
ari controlador de temperatura teniendo termopares de fierro----
constantano. El reactor operard a 10 atm (10.33 Kg/cmz). Desde
este punto hasta que el gas |legue al separador, todo el equipo
en contacto con el gas es de acero inoxidable.

Los gases de producto y el metanol no descompuesto pasan
a través de un enfriador de agua fria, donde los gases calien--
tes se enfriardn hasta una temperatura de 40°C, condensandose a
su vez las trazas de metanol que no reaccioné. La tuberfia en es
ta parte va aislada, es decir, desde la salida del reactor has-
ta el enfriador.

Después de dejar el enfriador, los gases entran en forma
tangencial a un separador tipo ciclén donde el metanol se sepa-
ra. El separador operard a una presién de 9.5 atm. Los gases sa
ien del domo hacia una compresora, la que los comprime hasta --
una presién de 100 atm siéndo almacenados los gases en tanques
o presién.

Para mantener las presiones en los diferentes equipos,
se emplearén dos valvulas de control de presién, ubicadas una -
después del reactor y la otra después del separador.

Los diagramas de bloques y de flujo de nuestro proceso

«e encuentran a continuacién.
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3.2 CATALIZADORES

La reaccién de descomposicién catalitica de metanol se ha
estudiado con anterioridad por un sinimero de investigadores, -
los que han presentado resultados experimentales para determi--
nar la naturaleza y la efectividad de diversos catalizadores. -
Estos elementos cataliticos descomponen al metanol en hidrége-
no y monéxido de carbono.

La descomposicidn sobre la mayoria de los catalizadores -
estudiados se ha mostrado bastante compleja, ya que ademds del
hidrégeno y el mondéxido de carbono hay formacién de diéxido de
carbono, metano, compuestos insaturados, metil formato, formal-
dehido, dimetil eter y pequefias cantidades de otras sustancias.
Las cantidades de cada uno de los compuestos formados van de --
acuerdo al catalizador de que se trate, pero normalmente estas
cantidades de subproductos son pequefias en comparacién con las
cantidades de hidrégeno y monéxido de carbono.

La actividad de cualquier catalizador depende de una con-
siderable cantidad de factores asf como de la forma en que se -
prepara el catalizador cuando se reduce a los 6xidos. La natura
leza del agente reductor puede tener una influencia importante
sobre la facilidad con la cuél un éxido se reduce.

Estos se puede ilustrar considerando las siguientes for--

mas en que el 6xido de zinc puede reducirse:
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/3 ————
1/3 CH30H(9) + ZnO(S) 1/3 Coz(g) + 2/3 Hzo(g) + Zn(s)
.[§F1 = = 14 526 cal

M) %) T Da(e) Ma(9)* Ns) AR, - 8185 cal

"2(e)™ 2M0(s)™mm M0(g)* 2n(s) AF = -17 69 cal
CO(9)+ ZnO(s)----. COZ(g)+ Zn(s) Z§F4= - 13 708 cal
2 C(g) T IOy 3 COy g F Zn( AF, = =21 079 cal

Los cambios de energfa |ibre dados para una temperatura
de 350 °C y una presién de 1 atm , nos muestran que la segunda
reaccién tiene mayor tendencia a reducir el Zn0O. Obviamente -
cuando el agente reductor estd en un estado naciente la canti-
dad de reduccién es enteramente indeterminada. En nuestra reac
cién serd necesario que uno de los compuestos del catalizador
al reaccionar con el metanol produzca la suficiente energia pa
ra que sea reducido el 6xido de zinc, que es uno de los compo-
nentes basicos de los diversos catalizadores para este tipo de
reaccidn,

A continuacién damos los nombres de los catalizadores -
utilizados por diferentes autores, asi como la forma en que --
{'ueron preparados.

1) Oxido de zinc=-6xido de cromo.
Se adiciona hidréxido de amonio a una solucién de nitra

to de zinc y nitrato crémico a una temperatura de 85 °C hasta
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méxima precipitacién. El precipitado sec scca c¢n forma de pasti
lla en horno eléctrico a 110 °C durante 18 horas. Ya seco, se

pasa por un tamiz de malla 8 y se recoge en una malla 12.

2) Zinc-cromo.

Anhidrido crémico (Cr03) comercialmente puro con una pe
quefia cantidad de agua se adiciona a 6xido de zinc . La propor
cién atémica de zinc-cromo varia de 10:1 hasta 1:1. La pasta -
resultante después de haberse molido en mortero, sec scca a 100
°C y se reduce con hidrégeno o vapor de alcohol metilico a 300

2.

3) Oxido de zinc.

Una solucién de carbonato de sodio se adiciona a una -
solucién caliente de nitrato de zinc. El precipitado se seca
después de lavarse, se coloca en un tubo y se calienta hasta

350 °C, hasta que ya no se produzca diéxido de carbono.
q p

4) Zinc-uranio
Se prepara hirviéndo carbonato de zinc con una solucién
de nitrato de uranil hasta que no se produsca COZ' El producto

sc seca y se reduce con hidrégeno a 300 °C.

5) Zinc-vanadio

Un exceso de una solucién de nitrato de zinc sc adicio-
na a una solucién de vanadato de amonio. Se agrega amonfaco a
la mezcla lentamente hasta que todo el vanadio se precipite.El
precipitado se lava, seca y se reduce con hidrégeno a 300 °C y

después con metanol.
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5) Oxido de zinc-6xido de manganeso.

Una solucién caliente de nitrato de zinc y cloruro de -
manganeso se precipita primero con amonfaco y después con hidré
xido de potasio. La proporcién es de 4:1. El precipitado se la-

va, seca y se reduce con hidrégeno a 300 °C.

7) Zinc-6xido de fierro.
Una solucién caliente de nitrato de zinc y cloruro férri

co se precipita con amonfaco. El precipitado se lava, seca y re

duce a 300 °C.

8) Oxido de zinc=6xido de berilio.

Amonfaco se adiciona a una solucién caliente de nitrato

de zinc y berilio en una relacién de 4:1. Se lava y seca.

9) Oxido de zinc-6xido de aluminio.

Se precipita una solucién de sulfatos de zinc y alumi--
nio adicionando amonfaco, la proporcién es de 4:1. El precipi-
tado se lava hasta estar |ibre de sulfatos, se seca a 100 °C y

se pasa por una corriente de hidrégeno a 300 °C.

10).Zinc-mol ibdeno. .
El molibdato de zinc se prepara mezclando soluciones de
nitratos de zinc y molibdate de sodio. El producto se lava, se

ca y reduce con hidrégeno a 300 2C.

11) Oxido de cromo.
Una solucién de nitrato de cromo se precipita con amo--
nfaco, el producto resultante se lava, se seca y se pasa una -

corriente de hidrégeno a 300 °C.
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Los catalizadores antes mencionados y 24 mds se cncuen=
tran especificados por Smith y Hawk9, quienes utilizaron un mg
todo experimental para determinar cual de los catalizadores --
era el més efectivo para descomponer el metano! a gas de sinte
sis. Este método experimental, consiste en hacer pasar mctanol
por una bureta a un vaporizador que se encuentra sumergido en
anilina hirviéndo, después del vaporizador pasa a un tubo de -
vidrio con catalizador, calentado por una resistencia. Los rc-

sultados obtenidos se muestran en la tabla XI]1.

TABLA X1

Catalizador | Prepara Temp. % Descom- Analisis del gas

cién No. °C posicién, co H2 CO2 otros
ZnO—Cr'203 1 300 96.8 33 066 0.4 0.0
Zn=V 5 300 83.5 11 56 15.0 15.0
Zn0 3 300 61.7 30 67 1.2
4Zn-1Cr 2 300 58.6 29 68 2:1
Cr'203 11 300 53.8 7 =- 17.0 ==
1Zn-1U 4 300 43.2 23 -- 5.3 --
ZnO—Fe203 7 300 23.5 12 45 13.0 14.0
Zn-Mo 10 300 21.0 11 56 17.0 14.0
ZnO-AI203 8 300 3.0 —— A -
Zn0-Mn0 6 300 2.6 -— == - i
Zn0-Bel 9 300 1.0 T -

: - -
El andlisis de los gases lo realizaron por cromatografia.,y por

el método de Orsat.
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En base a los.resultados obtenidos por Smith y Hawki --
emplearemos en nuestro reactor, el catalizador formado por el
6xido de zinc y 6xido de cromo (ZnO-Cr203), ya que ademés dc¢
cdarnos la conversién alta, nos da la relacién que dcseanos de
hidrégeno a monéxido de carbono (2:1).

Dicho catalizador ha sido estudiado por Huffman y Dodgéo
viendo los rangos de composicién desde 6xido de zinc puro has-
ta 6xido de cromo puro. Por ejemplo, la adicién de éxido de --
cromo al 6éxido de zinc causa un aumento definido en la veloci-
dad de descomposicién del metanol a gas de sintesis, como se -
observa en la figura 6, la que esté a una temperatura de 350°C
y 1 atm. Cerca al 60 % de 6xido de cromo da un répido decreci-
miento en la actividad para la descomposicién.

Otros autores (Ogino y Uchida”) han estudiado también -
este catalizador, para ellos la mayor descomposicién de meta--
nol con el catalizador de éxido de zinc y éxido de cromo se ob
tiene cuando la relacién de Cr/Zn es igual a 0.5 como se mues-
tra en la figura 7.

La preparacién del catalizador de 6xido de zinc-éxido -
de cromo se puede efectuar por diversos métodos, originando es
tos ciertas efiviencias de descomposicién de metanol a gas de
sintesis, las que se muestran en la tabla XIII| y que son dadas
por Ogino vy Uchidaq

Los mismos autores dan las propiedades fisicas de los -
catalizadores que estudiaron. En el caso del catalizador de --

éxido de zinc-6xido de cromo con una relacién de Cr/Zn = 0.5,
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CURVA CATALIZADOR(% mol)

1 29,05 % Cr -
1I 7.07 % Cr
111 3.78 % Cr
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sus propiedades fisicas son:

Densidad del satalizador = = 5.54 gfon’

Porosidad = = 0,39
Area superficial = Sg = 00 m2/9

TABLA XIII

Eficiencia de

Métodos de Preparacidn .
descomposicidn /A

Precipitacién de los hidréxidos juntos 100
Hidréxidos de zinc precipitado sobre

el hidréxido de cromo 75
Hidréxido de cromo precipitado sobre

el hidréxido de zinc 67
Geles de hidréxido mezclados. 83
Calcinacién de los Nitratos 70
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3.3 GRADOS DE LIRERTAD TERMODINAMICOS.

El nimero de variables independientes de un sistema es-
tén dadas por la regla de las fases? y se |lama también namero
de grados de |ibertad de un sistema. Este ndmero es la difleren
cia entre el nimero de variables necesarias para caractcrizar
un sistema y el ndmero de ecuaciones que pueden ser c¢scritas -

correlacionando estas variables como sigue:

F=2-T+m-r
donde

.,.l
Il

nimero de grados de |ibertad

2
[

nimero de fases del sistema
m = ndmero de especies quimicas

namero de reacciones quimicas independientes

I

r

El nimero de reacciones independientes puede -determinar

se sistematicamente como sigue: '

1).- Escribir la reaccién quimica de formacién a partir
de los elementos para cada compuesto quimico pre--
sente en el sistema.

2).- Combinar estas reacciones para eliminar todos los
elementos que no se consideren presentes como cle-

mentos dentro del sistema.

GRADOS DE LIBERTAD PARA CADA EQUIPO

a).- Tanque de alimentacién

W= 1 ( fase liquida)
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1 (metanol)
r 0

=
]

"

entonces
F=2-14+1-0=2

podemos fijar presién y temperatura.

b).- Bomba
MW= 1 (fase liquida)
m = 1 (metanol)
r=20

F=2-1+1-0=2

se puede fijar presién y concentracién.
c).- Reactor

W= 2 (fases liquida y gaseosa)
m = 3 (metanol, hidrégeno y monéxido de carbono)
r=1

F 2-2+3-1=2

1

fijando presién y temperatura.

d).- Cambiador de calor
=2 (fase liquida y gaseosa)

3 (metamol, hidrégeno y monéxido de carbono)

m=
r=20 -
F=2-2+3-0=3

podemos fijar entonces temperatura,presién y fraccién mol en -

la fase gaseosa.
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¢).- Separador.

W= 2 ()fquido y gas)

m = 3 (metanol, hidrégeno y monéxido de carbono)
r=20

F=2-2+3-0= 3

fijamos presién, temperatura y fraccién mel de la Fase gaseosa.

f).- Compresora.

=1 (gas)

m = 2 (hidrégeno y monéxido de carbono)
r=20

F=2-1+2-0= 3

se fijard presidén, temperatura y fraccién mol. .

Grados de Libertad del Sistema.

MW= 2 (fases liquida y gaseosa)

3 ( metanol, hidrégeno y monéxido de carbono)

m:
r=1
F=2-2+3-1= 2

para nuestro sistema total debemos fijar dos variables que se--

rdn la presién y la temperatura.

83



CAPITULO
v




CALCULO DE EQUIPO

Una vez establecido el proceso de fabricacién de gas de
sintesis a partir de metanol, se presenta el disefio de los ---
equipos que forman dicho proceso. Como en el célculo de cual--
quier planta empezaremos por los Balances, tanto de Materia co
mo de Calor, que son los que en realidad nos fijarén los tama-

fios de los equipos.

4.1 BALANCE DE MATERIA

El balance se realizard en base al gasto fijado con ante
rioridad que es de 400 ml/hr de metanol liquido alimentado. En

cada equipo se mostrarén las cantidades que entran y salen.

BOMBA

GastoCHsoH =w = (400 ml/hr)(0.79 g/ml) = 316 g/hr

moles =w = (316 g/hr)/(32 g/gmel) = 9.875 gmol/hr
CH3OH . )

Resumen bomba:

Entrada gmo | /hr M g/hr estado

CH,OH ~ 9.875 32 316 I fquido

Salida

CH30H 9.875 32 316 liquido

84



REACTOR

Las condiciones del reactor son las obtenidas por la ter

modindmica de reaccidén y son las siguicites: T = 150 °C, una -

P= 10 atm y una conversién = 99,8 %. Haciendo un balance de ma-

sa obtenemos las fracciones mol:

y.
i
co = x = 0.998 = 0.333
H2 = 2x = 1.996 = 0.6606
CH30H =1 - x =0.002
total =1+ 2x = 2,996
Entra: gmo | /hr M g/hr estado
CH J0H 9.875 32 316 I fquido
En el momento de empezar a entrar el metanol liquido al

reactor, se empieza a calentar para que |legue en forma de va--
por a la cama catalftica por lo que el gasto de metanol gaseoso
serd:

1 gmol 273°K 10 atm 1075 It

e = um -4 3
54 & 72PK late Lesd | (#PE5E 10" swolicn

?:
q = (9.875 9moI/hr)/(1.6856x10—4gmo|/cm3)= 5.8585 x 104cm3/hr

= 5.3975 « 10" Sg/cm®

M__ 10 atm(32 g/gmol) 10_3 It/cm3
T 0.082(|t'a#m)/(gmo|°K) 723°K
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ahora el gasto de metanol gaseosc serd:

<
Il

qp =(5.8584 x 10%en’/he) (5.3975 x 10'3;§3)= 315 g/he

=
I

(316 g/hr) / (32 g/gmol) = 4.875 gmoi/hr

las moles de salida de CO, H CH_OH estan dadas por:

g ¥ g

se multiplica Gnicamente por 3 para obtener las moles dcl H2 y
del CO, por que se forman 3 moles de gas de sintesis a partir
de 1 mol. Con la ecuacién anterior se obtienen los gastos de -

salida del reactor, los que se muestran en el resumen siguien-

te:

Entra: gmol/hr M g/hr estado
CHQOH 9.875 32 316.000 I fquido
Sale:

co 9.874 28 276.470 gas

H2 19.748 2 39.444 gas

CH30H 0.003 32 0.104 gas

CAMBIADOR DE CALOR

En este equipo se enfriard el gas de sintesis, condensapn
e a =
dose el metanol que no reacciond, por lo que los gastos seran -

los mismos.
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Resumen del cambiador:

SEPARADOR

Nuevamente los gastos permaneceréan

cquipo, por lo que se tiene:

Fntra: gmol/hr M o/hr estado
Cco 0.874 28 276.470 gas
”2 19,748 2 39.446 gas
CH30H 0.003 32 0.104 gas
Sale:

co 9,874 28 276.470 gas
H2 19.748 2 39.446 gas
CH30H 0.003 32 0.104 liquido

constantes en este --
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Entra: gmol/hr M g/hr estado
co 9.874 28 276.470 gas
H2 19.748 2 39.446 gas
CH30H 0.003 32 0.104 | fquido
Sale por el domo:

co 9.874 28 276.470 gas
ll2 19.748 2 39.446 gas
Sale por fondo:

C”3OH 0.003 32 0.104 | iquido



COMPRESORA

La compresora nos sirve Gnicamente para dar presién al -

gas de sfntesis originando que los gastos permanezcan constan--

tes.

Entra: gmo | /hr M g/hr estado
co 9.874 28 275.470 gas
H2 19.748 2 3¢, 4406 gas
Salgi_

co 9.874 28 276.470 gas
H2 19.748 2 39.440 gas

BALANCE TOTAL

Entra: gmo | /hr M g/hr cstado

CHQOH 9.875 32 315 I fquido
Total=316 g/hr

Sale:

co 9.874 28 276.470 gas
H2 19.748 2 39. 446 gas
CH30H 0.003 32 0.104 I fquido

Total=316 g/hr
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4.2 BALANCE DE CALOR

En el balance de calor se establecerdn los gradientes -
de temperatura, los que servirdn para posteriormente calcular -
los tamafios de los equipos en los que hay transferencia de ca-
lor.

Para empezar, no se incluird dentro de este balance dc¢
calor el trabajo desarrollado por la bomba, ya que aunque se -
podria decir que hay energia calorifica generada, ésta es mini

ma y se pierde a lo largo de la tuberia.
REACTOR.

Condiciones de disefo:

Entrada Salida
Tl = 25°C T2 =450°C
) CH3OH = 9.875 gmol/hr CO = 9.874 gmol/hr
H2 = 19.748 gmol/hr
CH30H = 0.00325 gmol/hr
ENTRA:
Calor dado por resistencia eléctrica = Q1
SALE:
Calor absorbido por descomposicién de metanol = Q

2
Entalpia gases de salida del reactor = Q3

a) Calor absorbido por descomposicién de metanol.



Para la reaccién:

o
==
w
o
=
1
1
1
1
1
v
o
o
+
)
=
o

JAN;

2970K = 21660 cal/gmol

CH,OH =(9.875-0.00325)gmo!/hr = 9.5717 gmol/hr

W .
1 37 consumido

Q2 =W £>H§989K = 9.8717gmo | /hr(21660cal/gmol)= 213822.1cal/hr
b) Entalpia gases de salida.

Con los siguientes datos de Hougen a T = 237.2°C

Cpi W Cpi W
co 7.035 9.8740 = 69.46300
H, 6.963 19.7480 = 137.75500
CH30H 7.630 0.0325 = 0.02479

total 207.2436G cal/hr°C

52
]

w. Cp. INT =207.2436cal/hr°C(450-25)°C = 88078.568 cal/hr

S
J |

c) Calor dado por resistencia.

N

1 Q9+0} =(213822.1 + 88078.568)cal/hr = 301999.66 cal/hr

Resumen reactor,

ENTRA:

Ql = 301900.66 cal/hr
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SALE:

QZ <+ Q3 = 213822.1 + 88078.568 = 301900.66 cal/hr

CAMBIADOR DE CALOR.

Condiciones de disefio:

Entrada Salida
T2 = 450°C T3 = 40°C
CO = 9.874 gmol/hr CO = 9.874 gmol/hr
H2 = 19.748 Qmol/hr H2 = 19.74€ gmol/hr
CH30H = 0.00325 gmo!/hr CH30H = 0.00325 gmol/hr
ENTRA:
Entalpia gases de salida del reactor = Q3
SALE:
Calor absorbido por agua de enfriamiento = Q4
-Calor de condensacidén de metanol = 05

Entalpia gases de salida del cambiador = Q6

Pérdidas de calor = Q7

a) Calor absorbido por agua de enfriamiento.

4
De los datos de Hougen Cpm = .54 salfgns o0

Q4 = M Cpm AT = 29.66gmol/hr(5.54cal/gmo1°C)(450-40)°C

67369.724 cal/hr

o
I

b) Calor por condensacién de metanol.

De los datos de Kistyakowsky? con Tb = 65°C
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>
=
I

(8.75 + 4.57 log(65+273) )(65+273) = 6264.67 cal/gmol

QS = Xb “0H30H =(6864.67 cal/gmol)(0.00325 gmo!/hr)

QS = 22.31 cal/hr
c) Entalpia gases de salida.
De los datos de Hougen*a T = 32.5°C
Cpi W, Cpi W,
CO0 6.966& 9.87400 = 68.790
H2 6.8970 19.74800 = 136.201
CHSOH 5.2600 0.00325 = 0.017
total = 205.008 cal/hr°C
Qg = W, Cp, AT = 205.008 cal/hr°C(40-25)°C = 3075.12 cal/hr
d) Pérdidas de calor por diferencia.
Q7 = 03 -Q +Q = (85078.568 - 67369.724 + 22.31 - 3075.12)
Q. = 17656.034 cal/hr

4

Resumen cambiador,

ENTRA:
;:—*‘_ = 88078.565 cal/hr
SALE:
Q-0 +Qc+0, = (67369.724 ~22.31 + 3075.12 + 17656.034) cal/hr

= 88075.568 cal/hr
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SEPARADOR.

El gradiente de tempcratura que habra, es considerendo -
!a ‘rayectoria desde la salida del cambiador hasta la salida -
del separador, es decir, se incluyen también las pérdidas de -

calor en ¢se tramo de tuberia.

Condiciones de disefio:

Entrada Sal ida
= 40°C e = o
T3 4 7 1 25°C
CO = 9.874 gmo!/hr CO = 9.574 gmol/hr
H2 = 19.748 gmol/hpr li2 = 19.748 gmol/hr
CH30H = 0.00325 gmol/hr CH3OH= 0.00325 gmol/hr

ENTRA:

Entalpia gases de salida del cambiador

SALE:

QG = 3075.12 cal/hr

0
Pérdidas de calor en tuberia y separador= Q8 = 3075.12 cal/hr

I

Entalpia gases de salida del separador

COMPRESORA.

En este caso el trabajo desarrollado por la compresora -
si debe tomarse en cuenta, por que nos dard un gradiente de --
temperatura. Debido a que no se cuenta con el equipo real se -

tomara una eficiencia total de compresién = 0.4

Condiciones de disefio:

Entrada Salida
= o = 80
T4 ?5 C T5 3a8°C
p1 = § atm P2 = 100 atm
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Entra Sale

CO = 9.874 gmol/hr C0 = 6.574 gmol/hr
H2 = 19.74% gmol/hr H, = 19.7435 gmo | /hr
Como bi'eve nota cabe decir que el célculo de la compreso

ra ce hizo antes de terminar el balance, por lo que en esta --
parte damos 4 datos de presién y temperatura ya calculados.
ENTRA:

Entalpia gases de salida del separador = 0

Calor por trabajo de compresién = Q

SALE:

9

Entalpia gases de salida compresora = QlO

Pérdidas de calor por compresién = Q

11

a) Calor por trabajo de compresién.

Se tendré& una compresora de % GHP con q'= 0.4

3
0.25(0.4)GHP x——-lKW__, 107w 0.2389 calfseg 3600 seg_

HP(1.341) 1 Kw 1w 1 hr

(>
1l

16033.5 cal/hr

[>]
Il

b) Entalpia gases de salida compresora.

Con datos de Hougen a T = 32.5°C y P = 10 atm
Cp, = 11.8754 cal/gmol°C
Q.5 =W, Cp_ AT = 29.66 gmol/hr(11.8754 cal/gmol°C)(13°C)
Q.. = 4578.93 cal/hr

c) Pérdidas de calor por compresién, por diferencia.

Qi = Y9-8y, =(16033.5 - 4578.93)cal/hr = 11454.57 cal/hr
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Resumen compresora,
ENTRA :

%

SALE:

QIO + 911 = 457:3.93 + 11454.57

BALANCE TOTAL DE CALOR

ENTRADA :

Calor dado por resistencia = Q

1

Calor por trabajo de compresién = Q

9
total
SAL.DA:
Calor abs. por descomposicién de CH30H=Q2
Calor abs. por agua enfriamiento = Q4
-Calor condensacién de metanol = QS
Pérdidas en tuberia y separador = Q8

Pérdidas en cambiador = Q

')

Entalpia gases comprimidos = Q

10

Pérdidas de calor por compresidn = Qll

total
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301900.
16033.

16033.5

60
50

cal/he

cal/hr

cal/hr
cal/hr

317934.

213822.
67369.
-22.
3075.
17656.
4578.
11454.

16

cal/hr

cal/hr
cal/hr
cal/hr
cal/hr
cal/hr
cal/hr

cal/hr

317934 .16cal/hr



4.3 SELECCION DE TUBERIA

DIAMETRO.

Para el tramo de tuberia comprendicdo entre el tanque de
alimentacién y el reactor, el fluido (metanol) serd& liquido, -
pei 'o que la velocidad econdémica de trabajo segin diversos au
tores3 es de 30.48 cm/seg.

Como nuestro gasto es de 400 ml/hr(0.11 cc/sec) el dia-

metro tedrico seré:

8 sde _0;11 cc/seg
V"= "30:38 cnvses
S = 0.0036 cm2
1
D=1(4 S/TT)Z = 0.068 cm

Como se trata de un diémetro muy pequefio, escogeremos -
el diadmetro minimo mas comercial, es decir, 1/8 in. Por lo tan
to de tablas'’tenemos:

Di&metro nominal 1/8 in

ced 40 ced £0
DI = 0.269 in DI = 0.215 in
g A2
S = 0.0568 in> S = 0.0364 in
Para la tuberia después del reactor usaremos L in, debi

do a que existird un incremento en el voldmen ya que el fluido
serd gaseoso con un aumento en el nGmero de moles del producto
por lo tanto de tablas obtenemos:

Di&dmetro Nominal % de pulgada

ced 40 ced 80
DI = 0.364 in DI = 0.302 in

2 o 2
S =0.1041 in® S =0.0716 in
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ESPESORES.
En esta parte se calculard el espesor de tuberia en ca-

da “ramo del proceso. La ecuacién que se aplicard es la que da

Rase'?:

t=m (-2 +¢)

28

siéndo .

t = espesor, in

M= 1.125

P = presién de disefio, psi

D = didmetro de tuberia, in

S = esfuerzo méximo permisible, psi

C = factor de corrosién, in/afo

El material de tuberia ser& de acero al carbén en la --

parte donde circula el metanol liguido y de acero iroxidable -

en la de gas de sintesis.

Analizando la literatura se encontré que los factores -
de corrosién son: 0.02 y 0.05 in/afio para el metanol y el gas
de sintesis respectivamente. Los datos de esfuerzo méximo per-
misible se obtuvieron del Rase. lLe presién de disefo .e multi-
plico por un factor de 2, que es el factor de seguridad comin-
mente usado en disefio. lgualmente para la temperatura, ésta se
nu'tiplicé por 1.5.

a).- Tramo del tanque de alimentacién-bomba.

Acero al carbén A-£) grado A
Presién = (14.7)(2) = 29.4 psi
Temperatura = (25)(1.5) = 37.5°C
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tomando ced ©0 DI = 0.215 in
S = 16000 psi
C = 0.02 in/afio
t = 0.2272 in( 0.0577 cm)
t = 0.243 in

fabricante
Como el espesor de! fabricante es mayor que el de ced 10
no serd necesario calcular el de ced 40 cuyo espesor es menor.
b).- Tramo bomba-reactor.
Acero al carbén A-83 grado A
Presién = (147)(2) = 294 psi
Temperatura = (25)(1.5) = 37.5°C
tomando ced 30

DI = 0.215 in

§ = 16000 pai

C = 0.02 in/afo

t = 0.02472 in (0.06279 cm)

b b ot R
Por lo que en este tramo serd la tuberfia ced 80.
c).- Tramo reactor-enfriador.
Acero inoxidable T-316
Presién = (143)(2) = 286 psi
Temperatura == (450)(1.5) = 675°C

escogiéndo ced 80

DI = 0.302 in
= 5500 psi
= 0.05 in/afio
t = 0.065 in (0.1653 cm)
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Como el espesor del fabricante es = 0.3022 ¢, esta co-
rrecto usar ced 30.
d).- Tramo enfriador-separador.
Acero inoxidable T-316
Presién = (140)(2) = 280 psi
Temperatura = (40)(1.5) = 60°C
tomando ced 80

DI = 0.302 in

S = 13750 psi

C = 0.05 in/afo

t = 0.05878 in ( 0.1493 cm)
£ = 0.3022 cm

fabricante

Para este tramo se usaré& nuevamente ced 80.
e).- Tramo separador<compresora.
Acero inoxidable T-316
Presién = (117)(2) = 234 psi
Temperatura = (25)(1.5) = 37.5°C
teniendo ced 80

DI = 0.302 in

S = 18750 psi

C =0.05 in/afio

t = 0.05837 in ( 0.1482 cm)
t = 0.3022 cm

fabricante

También usaremos ced S0 en este tramo de tuberia.
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f).- Tramo compresora-tanque de almacenamiento.
Acero inoxidable T-316
Presién = (1470)(2) = 2940 psi
Temperatura = (38)(1.5) = 57°C

tomando ced 80

DI = 0.302 in

S = 18750 psi

C = 0.05 in/afo

t = 0.0828 in ( 0.2105 cm)
t = 0.3022 cm

fabricante
Con los datos obtenidos anteriormente, podemos concluir

que toda nuestra tuberia sera ced 80.

100



4.4 TANQUE DE ALIMENTACION

DIMENSIONES.

En nuestro caso por tratarse de una planta piloto, el -
tiempo de operacién que nos dard el tanque puede scr de ocho ho
ras, es decir, un turno de trabajo, lo que es bastante conve---
niente para trabajar a nivel planta piloto.

Se requiere fijar otra variable de disefio, que puecdc cs-
tar entre el didmetro o la altura del tanque. Nosotros {ijarc--

mos el diémetro, siéndo la forma del tanque cilindrica.

Condiciones de disefo:

tiempo de operacién = t = 8 hr
gasto = q = 400 cm3/hr

didmetro =D = 10 cm

Con estos datos podemos encontrar el volimen y la altura

del tanque: ‘

volamen =V =g t =(400 cm3/hr) (8 hr) = 3 200 cm3

altura = h = (4V)/(%D%) = (4)(3200 cm3)/% (100) =40.74 cm

por lo que podemos tomar la altura como:

h =41 cm
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ESPESOR DEL TANQUE.

El espesor lo encontramos por la férmula dada por Brow-

13
nell =
PD
=—— 4
t =7 ts .
donde
t = espesor, cm

= presién de operacién por 2 (factor de seguridad), psi
= eficiencia de junta

factor de corrosién, cm/afio

v O m O
]

= esfuerzo méximo permisible, psi

con los datos de nuestro proceso obtenemos:

P = atmosférica =(580/760)(14.7)(2) = 22.66 psi
E = 0.8 (dado por Brownell)

1/8 in/afio = 0.3175 cm/afio (dado por Brownell)
S =12 650 psi (acero al carbén SA 283 grado C)

(]
I

Sustituyendo los valores, el espesor seré:

~ (22.66 psi) (10 cm)

= (2)(0.8) (12359 psi) + 0.3175 ecm = 0.3286 cm

El tanque |levard dos tapas elipticas, la superior con -
o zZ
una abertura para venteo y que ademés servird para l|lenarlo. La

. . 2 z
inferior con una abertura de 0.5461 cm que serviréd para conec--
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tarse a la tuberfia. Para este tipo de tapas, tenemos las siguien
tes dimensiones calculadas en base a ecuaciones dadas por Brow-

ne! ' y que se muestran en la figura (8):

D =10 cm
H=D/6=1.66 cm
a=D/2=5¢cm

b =a/2=2.5cm

Esto nos da una ecuacibn de elipse que servird para cons

trufr la tapa y que es:

<
a2 b2
o sea,
x2 2
= 4 X =
25 .25 !

Suponiendo un valor de ”"x” o un valor de "y” encontramos el otro

por medio de la ecuacién anterior, asi se van obteniendo valores

hasta formar la tapa.
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4.5 POTENCIA DE BOMBEO

De la descripcién de nuestro proceso vemos que el gasto
de metanol debe ser constante y que debe |legar al rcactor con
una cierta presién, es por esto que se usard una bomba de pis-
tén.

En estas bombas la accién de bombeo se efectida por un --
pistdén que se mueve en un ciclo reciprocante en el interior de
un cilindro. El pistén va unido a una varilla que sc mueve en
el interior de un empaque en uno de los extremos del cilindro.
Durante el recorrido del pistén en un sentido, se efectGa la -
succién a través de una vélvula de flujo unidireccional; el re
corrido del pistén en sentido opuesto representa la descarga -
de la bomba, cerrandose la valvula de succién y abriéndose la
de descarga.

La potencia de bombeo se calculard entre el tramo del --
tanque de almacenamiento de metanol al reactor.

Los puntos de referencia serén:

1).- Superficie de metanol almacenado.

2).- Punto de entrada al reactor.

condiciones: Punto (1) Punto (2)
CH3OH(lfq) CH30H(|fq)
P =0.77 atm P =10 atm
M= 0.56 cps M = 0.56 cps
T =25 °C T =25 °C
P =0.79 g/cm3 f =0.79 alcn®
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Datos adicionales:

A) Tuberia 1/8 in ced 80 Acero al carbén.

S = 0.23225 Cm2
DI = 0.5461 cm
B) Gasto Q = 400 ml!/hr = 0.111 cm3/seg
w = 316 g/hr

BALANCE DE ENERGIA.

El balance estd& dado por la expresién'™:
vi/(2g.) + Zg/gc =B + R W= FF e (4.1)

En la figura 9 vemos que casi no hay diferencias de altura, --
por lo que podemos cancelar ese término, ademds la velocidad -

es: 3
= 0:111 cm’/seg _ 0.4784 cm/seg

0.23225 cm

Se ve que el término de energia cinética también se pue-
de despreciar ya que tenemos una velocidad muy pequena, con es

to la ecuacién (4.1) se reduce a:

szz = P1V1 == HE - EE (4.2)
siBndos P2 = presidén de entrada al reactor
P1 = presién atmosférica
V2 = V1 = 1/p (fluido incompresible)
-W% = trabajo requerido

=
I

pérdidas por friccién = E:Fl + E:Fz + Z:F\3
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Las pérdidas 2 y 3 corresponden a la cdida de presién en

¢l rotametro y en el reactor. El otro término es:
f v2§j_
D et e e (4.3)
1 2g D
c

cada término corresponde a:

{ = factor de friccién
2 L= longitud de accesorios + longitud recta = Lr La

g 5 factor de conversidn

D = diametro interior del tubo

a) Célculo pérdidas por friccidén.

a-1.- Reynolds.

Re = DvP_ _ 0.5461cn(0.4784cn/se9) (0.799/cn®) __ _ 44 o

M (0.56 cps)(0.01 g/cmseg)/(1 cps)
a-2.- Factor de friccién.
f = 64/Re (laminar) = 1.735
a-3.- Longitudes equivalentes? (fig 9)
e L =(0.4+1+0.5+ 1.5+ 0.5 ) m = 390 cm
r
Accesorios(datos del Crane):
L/D D (cm)

] codos 90° 4x30 = 120 0.5461

3 tees 3x20 = 60 0.5461

1 valvula check = 150 0.5461

J valvulas aguja 4x350= 1400 0.5461

= o L = =
L/Dtot 1720 0.5461 y 1 939.29 cm
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1 reduccion K = 0.4% por lo que L = 27.43 cm

a2

La = Lal + La2 = .(939.29 + 27.43 ) cm = 966.62 cm
a-4.- Longitud total.

JL= L o+ L = (390 +966.62 ) cm = 1356.62 cm
a-5.- Pérdidas por friccién.
sF o FvI XL _ 1.735(0.4784 cn/se9)?(1356.62 cn)_

L 2 9. D 2(981 g cm_/gF segz)(0.546l cm)
2F, = 0.5027 g em/g
a-6.- Pérdidas en rotémetro.

Las pérdidas se calculan en una parte posterior si«

su valor:

Z:Fz = 0.0000315 atm = 0.41246 9 cm/g

a-7.- Pérdidas en reactor.
Igualmente éstas son calculadas posteriormente ten’

un valor de:

E:F3 = 0.202 atm = 262 g, cm/g

S8 Pt dubal e

LF = gy # E:Fz + }:F3 = (0.5027 + 0.41246 + 262) g, c
2 F 262.9151 9¢ cm/g

I

b) Calculo energia por presidn.

3

P, = (10 atm x 14,7 16/in_ 4 147 WiE) = 161.5 Ibe/in
1 atm

P, = 1.13788 x 104 gF/cm2
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= e 2
Py = L apm(-200-] (- 4.7 reria, } + 14,7 Ibfin® )} = 26,034 1y
in”
P, = 1.832 x 103 gF/cm2

La energia por presién seré:

(P, - P) (1137S.5 - 1832) gf/cmz
A N e e
F 0. 79 alen’
P, - P,
_:—P-—_ = 12084.5 9¢ cm/g

c) Trabajo requerido.

En la ecuacién {(4.2) podemos sustituir las pérdidas por
friccién, asi como la energia por presién y obtenemos el traba

jo requerido para bombeo.

o BT B et e o + 2_F = (12084.5 + 262.9151 ) g cm/g

- WC = 12347.415 9¢ cm/g

d) Potencia de bombeo.

Esta queda dada por la ecuacién normal de Hp:

cada término representa:

- Wé = trabajo requerido
w = gasto de operacién
bh = eficiencia de la bomba (10 %)

{
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Como conocemos todos los datos requeridos en la ecuacién

(4.4) podemos encontrar los Hp de bombeo.
(12347 .415 gF cm/g) (316 g/hr)(1 hr) /(3600 seg)

(550 Ib./seg)(30.48 cm/ft)(454 9./1b.)(0.1)

e = 1.432 x 10°°

Esta potencia es pequefa porque el gasto mancjado es mini
mo. Se requerird entonces de una microbomba que es el tipo de
bomba que se utiliza generalmente en plantas piloto. Como los
Hp requeridos son menores de 1, el valor minimo mds comercial
que se puede encontrar es el de 3 Hp por lo que se escogeré es
te caballaje.

La bomba que se deberd pedir a los fabricantes debe ten-
er un ajuste para controlar el flujo, con motor trifdsico de -
corriente alterna, a prueba de explosién, 220/440 volts, 1750
RPM, capacidad aproximada de 2 It/hr, con unos rangos para opg
racién intermitente o continua de 0-25 6 0-15 psi, respectiva-

mente.
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4.0 REACTOR
Para este célculo partiremos de los balances de energia
y de masa en el reactor. Especificando que el tipo de reactor

es el llamado de "lecho fi jo".

BALANCE DE ENERGIA.

£l propésito del balance de energia es el de ver como va ,
variando la temperatura a lo largo del reactor. Asi pues, to-
mando un elemento de vol@imen en un cierto periédo de tiempo,

r
el balance de energfa se puede expresar:

) Energia trans

Energfia en la corrien| |Energfa en la corrien:
. ferida de los
te de entrada al ele-|-|te de salida del ele- |t
. = alrededores al
mento de volGmen. mento de volamen.

ele. de vol.

Acumulacién de energia

en el elemento de vol.

Como a régimen permanente no hay acumulacién, el cuarto
término es cero.

Si la entalpia de la corriente a la entrada del elemento
es Hy (H +/\H) a la salida, el balance de energfa se convierte

cens

FHAt - F (H +AH)At + U (AAh)(TS - T)At =0
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O sea,
-FAH + U (A/\h) (T =TI=B  sexumwomns (4.5)

cn donde F es el flujo masico, U el coeficiente global de --

transferencia de calor, A, el &rea efectiva de transfcrencia

h

de calor y TS la temperatura de los alrededores. El cambio en
entalpia AH en el elemento de volGmen Jdependerd del cambio -

de temperatura y el cambio debido a la reaccidon (AH/M)A-, cs

decir:

AH = CpAT + (AH/MAx . (4.6)

sustituyendo en la ec. (4.5)
-F cpAT - F (Au/MAx + U (AAh)(Ts -T)=20

en forma diferencial, la ecuacién para el balance de energia

queda:

F deT =U (T, ~-T) dA, + F (-AH/M) dx ... (4.7)

BALANCE DE MASA

El balance de masa para un reactivo, en un elemento de

volGmen y en un cierto tiempo (/At) esta dado por:

Masa del reactivo Masa del reactivo Masa del reacti-

entrando al ele- - |saliendo del ele-| + |vo convertido en
|

mento de volumen. mento de volumen. \el elemento de vol.

Acumulacién del reactivo en
el elemento de volamen.
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Como a régimen permanente no hay acumulacién, por lo -
tanto el cuarto término se vuelve cero.

Si el Tlujo masico de alimentacién al reactor es Fy -
la conversién dec éste reactivo a la entrada del eclemento dJe
voldmen es x, siendo (x +Ax) la conversién a la salida del -

elemento de voldmen, el balance de masa se convierte cn:

F(1 = x)At = F{1 = x =Ax)At = rAVAE =0
o sea,

FAx = pAV =20 e w8l

en donde r es la velocidad de reaccién. En forma diferencial

nos queda:
F dx = r dV TR )

Para reactores de flujo tubular y empacados con parti-

culas de catalizador, la expresién anterior nos queda:

rp dW = F dx s g 10 )

en donde r es la velocidad global de reaccién por unidail! de
b

masa Je catalizador, W la masa de catalizador, F gasto de ali

mentacion del reactivo y x la conversién del reactivo. Como -

la masa del catalizador se puede expresar como
dw = A dz
fy B

en donde AC es el &rea transversal y_& es la densidad del ca-

talizador empacado, sustituyendo en la ecuacién (4.10) obtene
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mos la expresién para el balance de masa:
Ix = r A dz & o
F ax P FB & z ( \ 11 )

Una vez que hemos obtenido las expresiones para ¢l ba-
lance de masa y de energia, podemos empezar el célculo del --
reactor. Para ello, nccesitaremos la expresién para la velocd
dad de la reaccién, las propiedades del catalizador, las pro-
piedades del fluido a la temperatura y presién de operacién ,
y la forma en que operard el reactor(adiabatico, isotérmico).

Seglin estudios experimentales realizados por Ogino y -

Uchida'®, la ecuacién de velocidad para la reaccién:

CH30H -—————+ CO + 2 H2
estd dada por:
)
P (Bow B2 PR
o=k R Pﬁ yor. —LHOH E0 My | (4.12)
P 2 K
en donde la constante de velocidad de reaqcién (k), segin la
ecuacién de Arrhenius es:
k = A exp (-E/RgT) vomswen(hi13)
donde'’,
E = 9.4 Kcal/gmol
A =0.278 x 102 m mol/min m2
Rg =1.98 cal/gmol °K
T =°K
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sustituyendo los valores en la ec. (4.13)

k = 1.668 exp (- 4 747.5/T) gmol/hr m2

2

“

_ 7 ’ m
como ¢l &rea superficial especifica del catalizador es go‘kaf

obtenemos:

k = 150.12 exp (- 4 747.5/T) gmol/hr b ox

Suponiendo un funcionamiento adiabdtico para el rcactor
a las condiciones de operacién determinadas en el capitulo de
termodinamica (T = 450 °C, P = 10 atm) con un didmetro de reac
tor de 2.54 cm, la ecuacién de balance de energia (4.7) se con

vierte en:

F Cp dt = F (=OH/M) dx ™ 0000 aeeme (4.14)

en donde,
AH = 24 161 cal/mol

MCH30H = 32 o/gmol

Cp = 18.84 cal/g°K

sustituyendo los datos anteriores y cancelando términos, obte-

nemos la expresién de temperatura en funcién de la conversién:

dT = - 40 dx

Integrando desde T. = 723 °K hasta T

e =T d
inicial al e

fin

= 0 hasta x = x, la ecuacién se transforma en:

3 o s R
inicial final

T = el e (4.15)
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Utilizando ahora la ecuacién del balance de mas
podemos obtener la altura del lecho catalitico en térm
conversibn.

Escribiendo la ecuacién (4.11) en forma

F
dz = —— dx
rp % Ac
donde: F = 9.875 gmol/hr  de metanol
& = 2,64 g/cm3
A_ = 5.067 -

analizando las unidades de las variables tenemos:

gmo | /hr
gmo | Ycat Cm2
hr g cm? '
cat

dx

es decir, dz estara dada eh cm. Sustituyendo los valor~s

riores, obtenemos:

dz = 0.7389 dx/rp sy

Como la ecuacidén de velocidad estéd expresada en
tanto de presiones parciales de productos como de reac
tendremos que expresar a estas presiones parciales en
de la conversién. Asi pues, a una conversién (x), las

cada componente son:
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Mcetanol 1 - x

Mondéxido de carbono X
Hidroégeno 2x
Molces Totales = 1 +2x

4 una presién de 10 atm, las presiones parciales para cada com

ponente seran:

1 - x

PCH30H =172, (19
_ X

Peo T 1+ 2x (10)
_ 2x

PH2 1 + 2x (10)

por lo tanto la ecuacién de velocidad (4.12) estard dada en -

[uncién de conversidén como:

[1=x(10)][10 x(zo ﬂosl

= 0.7
o = 150,12 H47-5/T (10 R Ca+2x 42142
P 1+2x \1+2x K

la constante de equilibrio obtenida en el capitulo de termodi-
nimica es K = 2,3108 x 104,

Sustituyendo el valor de la ecuacién de velocidad en la
ceuacién (4.18), tendremos asi la expresién para la altura del

lccho catalfitico en términos de conversidn y de temperature:

o fl-,\uo)J [4.000 TP
4 000 XJ O I Geyd

(1+2x) 2.3108 x 10%
...(4.17)

Jdz = 0,00493 e

4747.5/T {
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Las ecuaciones (4.15) y (4.17) sc¢ pueden resolver numé
ricamente para la altura del catalizador para cualquier con--
versién. Siguiendo el procedimiento de¢ Smith’ tenemos:

Si el coeficiente de dx lo |lamamos =« y trabajando en
forma de incrementos, podemos escribir la ecuacién (4.17) co-

mo :

Az =xAx e (4.1%)

Se tomard& un incremento Ax de 0.1 en todos los casos,
con ellos se calcula la temperatura por medio de la ecuacién
(4.15). Con el valor de temperatura se calculan las o al ini-
cio y al final del incremento, obteniéndo después la ¢ que --
multiplicada por el valor de 0.1 nos da la altura de cataliza
dor para dicho incremento. Asi pues, haciéndo célculos tene--
mos,

a z=0, x=0 vy = 723 °K

Tentrada
da= 0
Para un incremento de A\x = 0.1, la temperatura por medio de

la ecuacién ( 4.15 ) es:
T, = 723 - 40(0.1) = 719 °K
y al final del primer incremento x = 0.1

o, = 3.63314(0.5557 - 0.000417)" " = 6.5428

la altura del catalizador requerida para el primer incremento

ecuacion (4.18) es:

Az = ﬁ—ézﬁ& (0.1) = 0.326 cm
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para el segundo incremento Ax = 0.1, pero x = 0.2, siendo la

temperatura al [inal del incremento:
T2 =723 - 40 (0.2) = 715 °K
teniendo,
o= 3.7698 (0.179 - 0.00051)"1 = 21.12

la altura del catalizador para el segundo incremento por la ec.

(4.18) es

6.5428 +21.12

Dz = 2 (0.1) = 1.38 cm
para el tercer incremento Ax = 0.1, pero x = 0.3 y la tempe-
ratura seré:
Ty =723 - 40 (0.3) = 711 °K

siendo

of,= 3.9133(0.1012 - 0.0005)" % = 38.861

la altura para este tercer incremento seglin la ecuacién(4.18)

sera

A = 2112 ; 38.801  (45.1) = 3 om

Los resultados obtenidos por medio de este procedimiento

sc pueden ver en la tabla X1V,
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TABLA X1V

DATOS DE CONVERSION PARA LA REACCION METANOL
A GAS DE SINTESIS EN UN REACTOR ADIABATICO.

Conversidn Temperstind :
ok o Altura del catalizador
(em)
0.000 723 450 0. 000
0.100 719 440 0.326
0.200 715 442 1.380
0. 300 711 438 3.000
0.400 707 434 4.800
0. 500 703 430 6.700
0.600 099 426 S.600
0.700 095 422 10.490
0.800 691 418 12. 300
0.900 687 414 14.220
0.990 684 411 15.850
v.999 083 410 16.000
—_—
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Como se puede apreciar, para una conversién dada, en un
reactor isotérmico la altura de catalizador es menor que en un
reactor adiabatico, resultando también un reactor mas econdémi-
co ya que se utilizard menor cantidad de catalizador; evitando
también el inconveniente de que pueda disminuir la temperatura
a lo largo de todo el reactor como pudiera ocurrir en el adia-
batico, a tal grado de que la temperatura de entrada fuera me-
nor a los 450 °C, disminuyendo asi el grado de conversién de--
seada. Es por esto por lo que nos inclinamos por el reactor --
isotérmico para esta planta piloto.

En la figura 10 se puede apreciar el efecto de la altu-
ra con respecto a la conversién en los dos reactore antes men-

cionados.

ESPESOR DEL REACTOR

Para calcular el espesor del reactor se usard la si----

guiente ecuacién:

- PD_
t==s *°¢
donde: P = presién de disefio, Kg/cm

D = didmetro del reactor, cm

S = esfuerzo méximo permisible del
material, Kg/cm2

E = eficiencia de unién

C = corrosién del material, cm/10 afos

La presién de disefio estard dada por la presién dentro
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REACTOR ISOTERMICO.

Este tipo de reactor se puede adaptar también a nuestro
proceso, ya que con la instalacién de una o varias resistencias
se puede alcanzar el funcionamiento isotérmico v usando también
un aislante de media cafia de silicato de calcio se evitan las -

pérdidas de calor hacia el exterior, En este caso la ccuacidén -

para la altura del lecho catalitico (4.17) se transforma cn:
5 03 _q
-0.7 [l-x(IO)J {4 000 i
3
dz = 3.5028 —4999_§J - 1+2x (1+ix) ar
(1+2x) 2 3108 % 10
ewwaite (4: 19)

Siguiendo el mismo procedimiento que para el reactor --

adiabatico, la altura del empaque para cada incremento sera:

a z=0, x=0 y o= 0
para un incremento de Ax =0.1 y una conversidén de x =0.1
o= 3.5028 (0.5557 - 0.000417)"1 = 6.306

la altura del catalizador para este primer incremento usando la

ec. (4.18) es:

o) A B
Az =202 6300  (04) = 0.3153 e
para el segundo incremento Ax = 0.1 y x = 0.2 obteniendo:

o = 3.5028 (0.179 - 0.0005166) 1= 19.625

la altura para cste segundo incremento sera:
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Nz =
para el tercer incremento Ax = 0.1 y x = 0.3 obteniendose,

x,= 3.5028 (0.1012 - 0.0005052) 1 = 34.78

6.3060 + 19.625

2

(0.1) =1.29 cm

y la altura para el tercer incremento es:

Nz =

19.625 + 34.78

2

(0.1) = 2.72 cm

los demds resultados obtenidos por este procedimiento se pue-

den ver en la tabla XV.

TABLA

XV

DATOS DE CONVERSION PARA LA REACCION METANOL
A GAS DE SINTESIS EN UN REACTOR ISOTERMICO.

Conuaiiaian Temperatura Altura del catalizador
K 2C (cm)
0.000 723 450 0.000
0.100 723 450 0..315
0.200 723 450 1.290
0. 300 723 450 2.720
0.400 723 450 4.210
0.500 723 450 5.660
0.600 723 450 6.990
0.700 723 450 8.200
0. 800 723 450 9.290
0.900 723 450 10.270
0.990 723 450 10.800
0.999 723 450 11.000
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del reactor y multiplicado por el coeficiente de seguridad.

P = (10.335 Keferr M2} = 20.67 Kglem

El esfuerzo méximo permisible se obtiene a partir de té
blas y a una cierta temperatura, la cudl serd dada por la tem-
peratura dentro del reactor multiplicada por el coeficiente de
seguridad.

T = (450 °C)(1.5) = 675 °C

- para acero inoxidable 316 y a esa -

usando la tabla del Rase'
temperatura,
2
S = 281.2346 Kg/cm
La corrosién para mezclas gaseosas de monéxido de carbo-
no e hidrégeno's,

C =0.2 in (0.508 cm)

por lo tanto el espesor del reactor seré&:

(20.67)(2.54)
2(281.23)(1)

o+
|

+ 0.508

0.61 cm

t+
1
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RESISTENCIAS ELECTRICAS

Como se obtuvo anteriormente en el balance de calor, la
cantidad de energia calorifica que deben ceder las tres resis-

tencias es:
Qr = 301 900.66 cal/hr
considerando como base una hora tenémos,
a,. =(301 900.66 cal)(1/860 watts-hora/cal)

A, = 350.2 watts-hora

El calor que cede una resistencia eléctrica estéd dado -

; . ., 19
por la siguiente relacién’:

g, = b i2t = (ez/r) t

donde:

= resistencia del elemento de calefaccién, ohm

.3
|

e = tensién aplicada, volt
t = tiempo en el cual circula la corriente, hr

q. = calor que cede el elemento, watts-hora (w-hr)

Por lo tanto, si se requieren de 350.2 w-hr y se cuenta
con un voltaje de 220 volts como es comin en la industria, en-
tonces la resistencia para cada elemento de calefaccién en --

nuestro reactor sera:

_ _e _ (220 volts)2
"7 350.2 w-hr

r =137.8 ohms
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Los elementos de calefaccién que utilizaremos son de --
una aleacién B 22 (80% Ni-20% Cr) segin la ASTM, ya que este -
tipo de elemento tiene una resistencia de 133.21 ohms a 20 °C,
para una temperatura mayor es 3.3 % mayor, o sea, una resisten
cia de 137.6 ohm a 450 °C. Esta aleacién posee la primordial -
caracteristica de resistir la oxidacién, sus coeficientes de -
dilatacién son bajos, la variacién de la resistencia con la --
temperatura es pequefia y su temperatura méxima de trabajo es -
de 1160 °C.

Dado que el calor que cederd la resistencia serd el ca-
lor necesario que se requiere para |llevar a cabo la reaccién,
debemos evitar las pérdidas de calor lo m&s posible, por lo que
serd necesario una cdmara de de calefaccién, para que el reac-
tor reciba todo el calor producido por la resistencia.

De la tabla 11.13 del Perry3, el espesor econdmico de -
aislante para construir la cémara de calefaccién de silicato -
de calcio en bloque (media cafia), es de 3.81 cm para cuando se
tiene una temperatura interna entre 427 y 538 °C. Por lo que -
para mayor seguridad se puede utilizar 5 cm (2 in) de espesor

del aislante de silicato de calcio en bloque.
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CAIDA DE PRESION DENTRO DEL REACTOR.

Esta caida de presidn se calcula en base a una ecuacién
y una grafica dadas por Cremer?0, !a3 ccuacién es !a siguicnte:

B ACML:QL__
= . 2
h?PS, v

A%

1
en donde:
= factor obtenido de gréfica, en funcién del Reynolds

p = cafida de presién, Ibf_/in2

e = porosidad del catalizador = 0.3¢

h = altura de la cama, ft

P = densidad del flufdo = 0.110465 Ib/Ft3

v = velocidad del fluido, ft/seg

S1 = constante = 9069.1

La velocidad seré:

V=q/s
q = 4.7088 x 1074 ft3/seg
s = &rea del reactor = 5.435 x 10—3 th (DI =1 in)

por lo tanto
v = 0.0864 ft/seg
El Reynolds seréa:

Re =D vp /;m
donde,
M= 0,03229 cps
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sustituyendo obtenemos:
Re = 36-639

con este Re y la gréfica 17 del Cremer encontramos,

Y = 0.48

Es costumbre que a la altura del catalizador calculada
se le de una altura de exceso, debido a que se presenta cnve-
nenamiento en el lecho catalitico, lo cudl ocasionarfia queA——
disminuyera la actividad del catalizador, disminuyendose asfi
la altura real del catalizador. Por este motivo, creemos con-
veniente utilizar una altura de 14 cm.

Ahora bien, sustituyendo en la ecuacidén artes menciona

da los valores correspondientes obtenemos la cafda de presidn

=40.462)(0.110465)(969.1)(0.48)(0.0864)2

Ap

(0.39)3
Ap = 2,975 lb/in2
o sea,
Ap = 0.202 atm
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4.7 ENFRIADOR

El disefio del enfriador se har& como un intercambiador -
de doble tubo, por ser este extremadamente Gtil, ya que se pue
de ensamblar en cualquier taller de plomeria a partir de par--
tes estandar, proporcionando ademéds superficies de transferen-
cia de calor a bajo costo. Los intercambiadores de doble tubo
encuentran su mayor uso en donde la superficie total de trans-
ferencia requerida es pequefia, 100 a 200 th como es nuestro -

caso.

A) .- Bases de disefio.
a.- El gasto de entrada al intercambiador de gas de sin-
tesis es el mismo que a la salida del reactor el que esté dado

por:

W'=(gasto a la entrada del reactor)(moles)(conversién)

o sea,
W= 0.0218 Ib mol/hr(3)(0.998)(454 gmol/lIbmol = 29.66 gmol
hr
para el gas de sintesis tenemos, M = 10.5 g/gmol
entonces
W = (29.66 gmol/hr)(10.5 g/gmol) = 316 g/hr
b).- Temperatura: la temperatura de entrada al intercam-

biador(Tl) se considera como la misma temperatura que se tiene
; .

a4 la salida del reactor (450°C), ya que la tuberia va necesa--

riamente aislada y suponemos que la disminucién de temperatura

es minima. La temperatura de salida debe ser menor de 60°C ya
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que a menos de esa temperatura y una presién de trabajo de 9.7
atm podremos scparar el metanol que no rcacciond, por lo que -
la temperatura de salida (TZ) serd de 40°C.
Nuestro fluido frio serd agua que tendrd& una temperatura
(tl) de entrada de 20°C y una temperatura (tz) de salida de -
70°C.
c.- Diémetros
Tubo interior: Acero inoxidable T 316
Diametro nominal de 0.635 cm (§ in)
ced 80
Tubo exterior: Acero comercial (ASA-B36)
(anulo) Di&dmetro nominal = 2.54 cm (1 in)
ced 40
B).- Célculos.
Para esta parte del disefio seguimos el procedimiento de
21

Kern®

1).- Balance de Calor.

Q=WCpAT = wepAAT ..., (4.20)

a.- Temperaturas promedio.

T = (450 + 40)/2 = 245°C (518°K)
t = (70 + 20)/2 = 45°C

AT = 450 - 40 = 410°C

Nt = 70 -~ 20 = 50°C

b.- Flujo de calor.
De la ecuacién (1.11) de la parte de las propiedades ter

modindmicas del gas de sintesis obtenemos a T = 518°K
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Cp = 5.54 =~ceme- v omEmmeeeas = 0.52 cal/g°C
gmo|°C 10.57 g

sustituyendo en la ecuacién (4.20),

Q = (29.66 gmol/hr)(5.54 cal/gmol°C)(410°C)
Q = 67 370 cal/hr
c.- Gasto de agua.

Para el agua a t = 45°C el cp = 1 cal/g°C,despejando -
de la ecuacién (4.20) el gasto de agua (w) y sustituyendo valo
res:

W= meteoom = oolSil = 1347.4 g/hr
cp At (1)(50)
2).- Temperatura logaritmica media (LMTD) para flujo a

contracorriente.

(Ty - ) - (Ty - %))

LHTD 8 oo i = 122.4°C
" (Tz_:_fz)
Ta- b
3).- Areas de flujo.
R Aa='n‘r(D§-Df)/4
donde,

' 02 = didmetro interno del tubo exterior = 2.6645 cm

D1 = didmetro externo del tubo interior = 1.3716 cm

enteonces,

A = 0.785(2.6645)% - (1.3716)% = 4.1 cm®

a

134



Tubos 9
A, =D"/4

donde D es el didmetro interno del tubo interior = 0.767 cn.
A, = 0.785(0.767)% = 0.462 cn”

Puesto que el 4rea de flujo del anulo es mayor, entonces
el mayor flujo que es el del agua fluird por el &nulo y el uas
de sintesis fluird por los tubos. Adem&s de que se facilitard -
la instalacién de este tipo de intercambiador. puesto que la --
tuberia que sale de nuestro reactor es de la misma nominacién -
de! tubo interior del intercambiador(%).

Ya que se trata de fluidos poco viscosos podemos obtener
sus propiedades a las temperaturas promedio y considerar tam----
bién que las relaciones de viscocidad a temperatura promedio en
tre viscocidad a temperatura de la pared son aproximadamente --

igual a 1; (M/u, )0'14 =1

4).- Calculo del hio (tubos interiores)

a) Masa velocidad

W 313.5 g/hr

2
Gt = g _67362—165)2 = 678.57 g/hr-cm

£
b) Calculo de la viscocidad y de la conductividad #érmi
ca del gas de sintesis a la temperatura promedio de 245°C y --
una presién de 9.5 atm.
La viscocidad a esas condiciones de presién y temperatu
ra y utilizando las ecuaciones (1.7),(1.8) y (1.9) seré:

. = 0.02487 cps = 0.895 g/hrcm
m
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A una temperatura de 245°C y 1 atm los valores de la con
ductividad térmica (k) de la tabla 5 del Kern*para los compo--
nentes puros son:

o
KCO

o
KH

0.0135 Btu/(hr ft°F)

0.178 Btu/(hr ft°F)

I

2

Para corregir por presién utilizamos la figura 3.59 de -

Perryaobtenemos:
para el CO  k/k°
para el H2 k/k°

I

1.4
1.1

I

entonces para una temperatura de 245°C y presién de 9.5 atm

0.01485 Btu/(hr ft°F)

I

keg = %°co (1.1) = (0.0135)(1.1)

co
kH k°H (1.1) (0.178)(1.1) 0.196 Btu/(hr ft°F)

2 2

aplicando la ecuacién 3-100 de la referencia obtenemos la con-

ductividad térmica para el gas de sintesis:

S Y T
k(M
k. i _;i:zl__l _______ = 0.0973 Btu/(hr ft°F)

144.6 cal/(hr m°C)

r‘
Il

c¢) Namero de Reynolds.

Npe = D G, /p= (0.767)(678.57)/(0.895) = 581.52

d) Para flujo laminar se cumple la ecuacién de Sleder y

Tate’anto para enfriamiento como para calentamiento:
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0.14

3 * (l ')1)
Lo =1.86 [(DG/}L)(CpAl/k)(D/L)} (A7) T

si tomamos a L = 30.48 cm(12 in) sustituyendo valores y despe-

Jando hi obtenemos:
h. = 100267.63 cal/(hr m=°C)

e) Calculo de h. .
io

hio = hi ( DI/DE)
o = 56070 cal/(hr m2°C)
5).- Calculo del hO (para el lado del anulo).

a) Di&metro equivalente.

2 2
De = ( Dy - Dy ) /D,

De = [ ( 2.6645)% - (1.3716)%] / 1.3716 = 3.804 cn
b) Masa velocidad.

’ 2
6 = -4~ = (1374.4 o/hr)(4.1 cn’) = 328.63 g/hr cm

a
a

c) Nimero de Reynolds.
A la temperatura promedio de 45°C tenemos:

M= 0.65 cps = 23.4 g/hr cm
para agus k = 0.368 Btu/hr Ft°F = 548 cal/hr m°C

Noe = (3.804)(328.63)/(23.4) = 53.37
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d) Utilizando la ec. (4.21) despejando h0 y sustituyen-

do los valores respectivos para el agua obtenemos:

h0 = 81 §78 cal/hr m2°C
6).- Calculo del coeficiente total limpio (Uc).

~ (56070)(81878)/(137948) = 33250 cal/hr m>°C

7).- Calculo del coeficiente total de disefio (Ud)
De la tabla 12 del Kern se recomienda:

para el agua un Rd = 0.001 hr Ft2°F/Btu

y para el gas de sintesis Rd = 0.01 hr Ft2°F/Btu por lo que

=
Il

20
g = 0. .01 = 0. F/Bt
4 Rdi 0.001 + 0.01 = 0.011 hr ft“°F/Btu

2.2 x 10_6 hr m2°C/ca|

[eN

el
Il

como l/ud,: 1/Uc + Rdt

obtenemos que 9
Ud = 31 056 cal/hr m~°C
8).- Calculo del &rea de transferencia.
Q=A Ud MTD i (4.22)

de:peJando el &rea y sustituyendo Ios valores respectivos,

= (67370 cal/hr)/(31056 cal/hr m °C)(122 4°C) = 177 cm
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9).- Namero de tubos (Nt)

El ndmero de tubos estd dado por la siguiente relacién

= /s
Nt A/a"L
dgtidse a” = superficie ext. por unidad de long. = 4.3 cmz/cm
L = 30.48 cm
N, = 177/(4.3)(30.48) = 1.35
por lo que utilizaremos 2 tubos o sea una horquilla.

10).- Area real.
Ar = 7L Nt = (4.3)(30.48)(2) = 262.128 cm2

11).- Coeficiente total de disefio real.

Despejando de la ec. (4.22) y sustituyendo valores,
U, = (67370)/(0.0262)(122.4) = 21008 cal/hr m>°C

12).- Factor de obstruccién real.

Cajdas de presién.

Anulo: a).- Didmetro equivalente.

De = D2 - D1 = 1.2929 cm

b).- Namero de Reynolds

Npg = (1.2929 cm)(328.63 g/hr cm)(23.4 g/h-cm) = 18.16
e
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c).- Factor de friccién.

F=0.0035 + -2:204__ _ 5,078
0.42
(Neo)
d).- Célculo de ZXF
a
2 f 63 Lt
AF = Sull ===
9 £ p
e
como
Lt = 2 (30.48) = 60.96 cm
8 2
g =1.27 x 10" em/h
F=1 9/cm3
entonces

[§Fa = 6.291 x 1073 cm

e).- Célculo de [XFI que est& dado por:

[&Fl = n( V%/29)

1
Ga/3600 = 0.0913 cm/seg

Il

n = naimero de horquillas
velocidad del fluido
g’= 981.46 cm/seg2

<
I

I

entonces

[§F1 = 4.2 x 10'6 cm

f).- Caida de presién en el anulo
AP

a

6 AP
a

(AFa + AFI )P =6.3 x 10-3 g/cm2

6.3 x 10~ kg/cm?

140



La caida de presién permitida cs de 0.703 Kg/cmz, por -

lo que nuestra caida de presién en el anulo es minima.

Tubos.
a).- Calculo deZSFt, estd dado por:
AE, = AT EEE
t 2
gf, D
donde
f = 0.0035 + -———9_2946_12_ = 0.0245
(581.52)""

la densidad del aire a nuestras condiciones es:
Py = 0.00717 g/cm3

por lo que la densidad del gas de sintesis _.erd:
f_ = (0.00717)(0.36) = 0.0026 Sl

asi que
ZkFt = 2086.7 cm

b) Caida de presién en los tubos.

AP, = AF, ( £)

AP, = (2086.7 cm)(0.0026 e = B0 ol

AP, = 0.005425 Bl e

Como podemos ver, la caida de presién en los tubos es --
también pequefia, por lo tanto nuestrc intercambiador de doble

tubo est& dentro de los limites permitidos.
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C).- Resumen de resultados.
Flujo de agua, w = 1347.4 g/hr
Flujo de calor, Q = 67370 cal/hr

h. = 56070 cal/hr m2oC
h, = 81878 cal/hr m2°C
U_ = 33280 cal/hr m’°C
U, = 21008 cal/hr m°C
R, =1.75 x 10_5 hr m2°C/cal

Caidas de presién:

permitida, Zﬁpp = 0.703 kg/cm2
snulo,AP_ = 6.295 x 1070 kg/cn?
tubos,l&Pt 0.0054 kg/cm2

Area de flujo, A = 262 cm2

Nimero de tubos, N, = 2 ( 1 horquilla)

t
Longitud de tubo, L = 30.48 cm ( 12 in)

I
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4.8 SEPARADOR

La separacién de un material disperso de un fluido, es -
una operacidn casi imposible de evitar en cualquier planta in-
dustrial.

Cuando la fase dispersa es un liquido y la fase continua
es un gas, la separacién puede ser por: separacién centrifuga
en ciclones, separacién por choques contra barreras colocadas
en la direccién de la corriente, separacién himeda por colum-
nas, precipitacién eléctrica, o cémaras en las que se utiliza
la gravedad.

Para sistemas en los cudles la fase dispersa es un liqui
do, se debe tener cuidado en evitar la formacién de emulsiones
inseparables o nieblas, debido a la divisién de las gotas del
|iquido por la turbulencia y gradientes de velocidad. La frag-
mentacién de las gotas se ve también afectada por otros facto-
res, tales como la tensién interfacial, la viscocidad del [7--
quido o la presencia de varios componentes en pequefias canti--
dades.

El efecto contrario, es decir, la coalicidén de pequenas
a grandes gotas también ocurre, particularmente en flujo lami-
nar sobre las paredes de la tuberia y de recipientes, estable-
ciéndo un equilibrio4entre la coalicién y la divisién. Por es-
ta razén es dificil pfedecir el método més prometedor de sepa-
racién para un problema particular. Sin embargo, los ciclones

juegan una parte muy importante en este campo y son los apara-
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tos mas ampliamente usados para separar dispersiones |iquido--
gas. Debido a un esfuerzo cortante mas bajo quc¢ en los siste--
mas |liquido-liquido, hay en este caso una mucho mecnor tenden--
cia a la divisién.

Como deciamos, uno de los recolectores menos caros y mas
ampliamente usados, es el separador tipo ciclén. Consiste de -
un cilindro en el que el aerosol es introducido tangencialmen-
te y a una velocidad élta, con una cémara cénica‘debajo. La se
paracién principal ocurre debajo de la seccién cilindrica, cn
el cono invertido. La corriente del gas baja en forma espiral
(fig 13), luego, sube por dentro de la espiral descendente y --
descarga a través de la salida. Las particulas mds pequeiias --
son separadas en la zona donde se |leva a cabo la formacién de
espiral doble, no solo por la accién centrifuga originada por
el diédmetro més pequefio, sino también por la velocidad relati-
va entre la espiral externa e interna.

Los ciclones son aplicables para separar sélidos o liqui
dos de gases cuando las particulas tienen didmetros mayores a
5 micrones; si el didmetro es menor la eficiencia de recolec--
ci6n serd baja. Los ciclones también son utilizados para sepa-
rar particulas con didmetros mayores a los 200 micrones, pero
en tales casos, las cémaras de gravedad son mds convenientes.

Las dimensiones del separador ciclén estén en funcién --
del valor del didmetro, como se puede ver en la figura 14; las

ecuaciones a utilizar para el célculo del diédmetro del separa-

5 22
dor seran:
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cada término corresponde a:

Uiax = velocidad superficial méxima, cm/seg

k = 0.63 (para planta piloto)

up = velociaad superficial de disefio, cm/seg
G = flujo del gas, cm3/seg

RD = 0.115 (dado por Younger§

Ds = diédmetro del separador

segin la reaccién:

CH30H ----= CO + 2 H

por cada mol de metanol se producen 3 de producto por tanto:

2

fias = (9.5 _atm)(28x0.33 +_2x0.66) _ 3.94 x 1073 o ci®

(0.082)(40 + 273)

3 = _(29.66)(28x0.33 +_2x0.66) _ 22.3 cm3/seg

La densidad del metanol a esa temperatura es de 0.736 g/cm3. -

Por lo tanto el didmetro del separador por la ecuacién (4.23)
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max

. I/
a: = 2 .
ser u = 0.063(;259———5;?4i> (30.45) = 25.9 cm/seq

(0.115)(25.9) = 2.97 cm/seg

c
I

D
A = _Zg;}_ = 7.52 cm2
S 2.97
4
2
D, = (7.52/0.785) = 3.1 cm

como este didmetro se acerca al valor de 13 in, tomaremos el -

diémetro igual a 3.175 cm.

DIAMETRO DE GOTA.

El didmetro de gota que un ciclén puede separar con una -
eficiencia alta, est& en funcién de una velocidad promedio de
entrada al separador (Vc)' es decir, la velocidad desde el pun
to de la reduccién hasta el punto en que entra la particula al
cilindro del separador. Asi pues, la variacién del diédmetro de
gota (Dp) con respecto a la velocidad (VC), estd dado por la -

5 72 24
ecuacién de Lapple”:

D = - g B o enes (4.27)
2NV u(f’L 3 fG )
y utilizando la grafica |l de Lapple, para una eficiencia de -

98% , (Dp/Dpc) = 6.0 . Las variables de la ecuacién anterior -
son
D = didmetro de particula recortada, que es el tamafio de par

pc
ticula que un ciclén recogerd en un 50 % , cm
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\iscocidad del gas, g/(cm seg)
anchc de la entrada rectangular al ciclén, cm
nimero efectivo de vueltas rcalizadas por la corricnfe
del gas en el ciclén.
velocidad promedio de entrada al ciclén, cm/segq
! R 3
densidad del liquido, g/cm
: 3
densidad del gas, g/cm

Asi pues, si variamos el valor de la velocidad obtendre

mos diferentes valores paHE‘DpC y Dp. Los datos asi obtenidos

podemos verlos en la siguiente tabla y en la figura 15. Se uti

| izaron

0,3 atm

los siguientes valores, obtenidos a las condiciones de

y T = 40°C .
M= 0.0001756 g/(cm seg)
Bc = 0.79375 cm
Ne =5 ( para las dimensiones del ciclén de la fig 14)

]

0.736 9/cm’
0.00394 g/cm

r—

TABLA XVI
\VARTACION DEL DIAMETRO DE PARTICULA CON LA VELOCIDAD.
\¢locidad prom. Didmetro de part. Didmetro de
de entrada. recortada. gota.
\C (cn/seg) Dpc (cm) Dp (cm)
‘ 152.4 0.000598 0.003559
304.8 0.000423 0.002538
600.6 0.000300 0.001800
Ol 0.000234 0.001400
1219,2 0.000211 0.001266
1524.0 0.000181 0.001033
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Ls diticil conuéer el didmetro real quc pucdan tencit fas
qotas de metanol condensado, por lo que cstas velocidades pro=
medio de entrada se pueden ir variando ya cn la practica, has-
ta determinar cuél serd la mas apropiada para cbtoner un por--
centaje alto de separacién.

i

Asi por ejempio, para una velocidad de 914 cm/scg el did-
metro teérico de particula que se puede recolectar con una el i
ciencia minima del 50 % es de 0.000234 cm, aumentando cste por
centaje de recoleccién a medida que aumente el didmetro iasta
llegar a un 96 % de-eficiencia a-partir de un diémctrd tedrico

de 0.0014 cm; a didmetros mayores que este, la eficiencia tam-

Lién sera mayor .

ESPESOR_DEL SEPARADOR.

El espesor se puede obtener de la siguiente ccuacidn:

——donde E ) .
P = presién de disefio, Kg/cm2
D = didmetro del separador, cm
S = esfuerzo méximo permisible, Kg/cm2
E = eficiencia de unidn
C = corrosién del material

nuestros datos son:

P = (9.8156 Kg/em2)(2) = 19.637 Kg/cm”

debido a que es la presion del separador por un”cquiciente de
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seguridad.

T = 40°C x 1.5 = 60°C
nuevamente se multiplicéd por otro coeficiente de seguridad, que
para la temperatura es de 1.5. Con este valor de temperatura -
encontramos el esfuerzo méximo permiéible en tablas para acero
inoxidable 316 cuyo valor es:

S = 1318.287 Kg/cm?

El Gnico dato que nos falta para poder calcular el espe-

sor del separador es la corrosjén;«el valor de ella para mez--
clas gaseosas de monéxido de carbono e hidrégeno ;s:

C = 0.2 in/afo = 0.508 cm/afio

por lo tanto el espesor serd

2(1318.287)(0.8)

0.6 cm

ot
Il
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4.9 POTENCIA DE COMPRES|ON

La potencia de la compresora se calculard en base a las
ecuaciones dadas por Handbook Compressorzsy por Hougenf

1).- La entalpia se puede obtener por:

= = Q
AW = (Cp /M) (T, -T)) (4.28)
donde,
Mm = peso molecular de la mezcla = 10.5 g/gmol
Cpm = capacidad calorifica de la mezcla
T1 = temperatura de entrada
T2 = temperatura de salida

En esta parte no se conoce la temperatura de salida, por
lo .que hay que hacer un procedimiento de prueba y error para -

calcular dicha temperatura, ayudandonos de la ecuacién:

n
Tz = T1 (P2/P1) ....... (4.29)
siéndo,
P2 = presién a la salida de la compresora = 100 atm
6 P, = 1470 Ib/in®
P1 = presién de entrada a la compresora = 8 atm
6 P, =117.6 1b/in®
n = (K-1)/K
K = relacién de capacidades calorificas = Cp/Cv

La presién de salida de la compresora se seleccioné en -

funcién del rango de presiones de almacenaje.
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2).- La eficiencia hidréulica seréa:

-3
a - - 4
,o'lp 1.2854 x 10 wp /(H2 Hl) ..... (4.30)
donde,

Wp = trabajo a desarrollar = 144 ‘/;P/P = ft Ibf/lb

(Hy - H,)= cambio de entalpia = Btu/Ib =/A\H
3).- Potencia.

GHP = (w)(Hp) / (33000)m, ... (4.31)

siéndo, -2
w = gasto de gas de sintesis = 1.14327 x 10 Ib/min

= 0.065533 Ibmol/hr
N = eficiencia hidrdulica, dada por la ec. (4.30)

. A,
o= IR /M) (/P P (4.32)

Hp = ft le/Ib
Z = factor de compresibilidad de mezcla = 0.504
R = constante de los gases = 1545/Mm

A continuacién se presenta formalmente el cédlcule de la -

compresora.
A).- Calculo de la temperatura de salida.
a).- Suponiéndo T2 = 38°C = 311°K
b).- Las capacidades calorificas con las temperaturas de

entrada y de salida de los componentes puros son:
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= o
CpCo 7.4336 cal/gmol°K
CpH = 7.0566 cal/gmol°K
2
c).- La capacidad calorifica de la mezcla seréa:

Cp = (7.4336)(0.33) + (7.0566)(0.66) = 11.8748 cal/gmol°K

m

d).- Céalculo de Cv

Cv = Cpm - R=11.8748 - 1.987 = 9.8878 cal/gmol°K

e).- Célculo de la relacién de capacidades calorificas.
K = Cpm/Cv = 11.8748/9.8878 = 1.20094

f).- Comprobacién con la ec. (4.29) de la temperatura de

salida de la compresora.

J(0.20094)/(1.20094)

Ty = st)(1oo/8) = 38.1°C

la cud!l est& de acuerdo con la temperatura supuesta.
B).- Célculo del cambio de entalpia.
Utilizando la ec. (4.28) tenemos que:

A
6 AH
C).- Eficiencia hidréulica.

p = 0.11046 1b/Ft3

(11.8748/10.5)(311 - 298) = 14.7 cal/g
26.432 Btu/lb

|

=
|

= 144(P, - P,)/p = 144(1470 - 117.6)/(0.11046)

=
]

1.763 x 106 ft IbF/Ib
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sustituyendo en la ecuaci6én (4.30) obtenemos:

BNp = -==25-2-C-om——saoiiostoom = 0.8573

D).- Potencia de la compresora.
n = (1.20094 - 1)/(1.20094) = 0.166

utilizando la ecuacién (4.32) tenemos:

H = (0.504)(1545/10.5)(539°R) (0.8573/0.166) (-3°- B B5TY

5

Hp = 1.3048 x 10° ft IbF/Ib

empleando los valores obtenidos anteriormente y la ecuacién --
(4.31) encontramos:

(1.14327 x 1072)(1.3048 x 10°)
(33000) (0.8573)

GHP = 0.05272

Como se puede observar, el valor obtenido es aproximada-
mente de 1/20 de caballo, el que no se encuentra comercialmen-
te y al igual que en la mayorfa de los equipos usaremos un so-
bredisefio, que en este caso corresponderd al tamafio minimo que

. s 1
existe comercialmente, o sea 3 de GHP.

159



INSTRUMENTAC ION

Tomando en consideracidn que la instrumentacién dard -
normalidad a la operacién y para la obtencién de datos, es ade
cuado presentar en una forma breve el tipo de instrumentaci’®n

que requerird la planta piloto.

5.1 ACCESURICS

El tipo de accesorios y vdlvulas que se requerirdn, arn
de los mds comdnmente utilizados en cualquier planta como son:
codos, tees, bridas y vdlvulas de aguja, de globo y de reten--
cién.

A continuacidn se enlistan los accesorios y vdlvulas --
que requerird cada una de las corrientes sefialadas en el dia--
grama de tuberfa e instrumentacién.

Corriente zﬁx
codo de 90° estandar de 1/8 in. Acerc al carbdn, # 1240
brida de 1/8 in. Acero al carbén

medidor de nivel de 1/2 in, # 18 898

= =

v4dlvula de aguja de 1/6 in. Acero al carbdén, # ©8, 150 1b
Corriente éﬁ

2 codos de S0° estandar de 1/8 in. Acero al carbdn, # 1240

brida de 1/8 in. Acero al carbén

tee de 1/8 in, Acero al carbén, # 1241

vélvula de-aguja de 1/8 in. Acero al carbén # 85, 150 1b

vdlvula de retencién de 1/8 in, Acero al carbén, 150 1b

| o R A
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Corriente A
codo de 90%estandar de 1/4 in SS 316, # 16 €60
bridas de 1/4 in SS 316
tees de 1/4 in SS 316, # 18 868
vdlvulas de aguja de 1/4 in SS 316, # 222 H, 150 1b
vdlvula de globo de 1/4 in SS 316, 222 H, 150 1b
. Corriente Zﬁk
codo de 90° estandar de 1/4 in SS 316, # 18 860
bridas de 1/4 in SS 316
vdlvula de aguja de 1/4 in SS 316,#222 H, 150 1b
Corriente ZS
codos de 90° estandar de 1/4 in SS 316, # 18 860
brida de 1/4 in SS 316
tees de 1/4 in SS 316, # 16 868
vdlvulas de aguja de 1/4 in SS 316, #222 H, 150 1lb
vdlvula de globo de 1/4 in SS 316,#222 H, 150 1b
CorrienteA
codos de 90° estandar de 1/4 in SS 316, # 18 860
tee de 1/4 in SS 316, # 186 868
vdlvulas de aguja de 1/4 in SS 316, # 222 H, 150 1b
Corrientel@&
bridas de 1/4 in SS 316
vdlvula de aguja de 1/4 in SS 316, # 222 H, 150 1b
Corriente
codos de 90° estandar de 1/4 in SS 316, # 18 860
vdlvulas de aguja de 1/4 in SS 316, # 222 H, 150 1b
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Los nameros que se dan al final de algunos accesorios y -

valvulas, corresponden al nGmero comercial que da Crane.

5.2 VALVULAS DE CONTROL

Para el control de la presién de nuestra planta piloto -
se requerird de este tipo de vélvulas por lo que creemos conve
niente dar algunas generalidades sobre su funcionamiento.

La v&lvula se considera formada de dos partes,fla parte
inferior |lamada cuerpo de la valvulaly la parte superior |la-
mada parte motriz. AGn cuando la parte motriz més utilizada es
la neumdtica, hay la posibilidad de sustituirla por algtna de
otro tipo, por ejemplo, una eléctrica cuando se trata de valvu
las con determinados tipos de cuerpos. Lo que se busca en una
parte motriz de tipo neumdtico, es que a cada valor de la pre-
sibén recibida por la vdlvula corresponda una posicién determi-
nada del véstago.

En algunas aplicaciones la parte mévil de la vélvula que
da sujeta no sélo a la influencia de las fuerzas correspondien
tes a la presién del aire y al resorte, sino también a otras -
fuerzas que pueden tener un valor apreciable. En tal caso la -
posicién del tapén no podria ser fijada con precisién y una ma
nera de resolver este problema consiste en usar un posiciona--
dor. Cuando se usa un posicionador, la presién del controlador
no es recibida por la valvula, sino por el posicionador (ver -

fig. 16), este recibe a la vez una indicacién de la posicién -
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de la valvula y hace una comparacién de las dos sefiales reci-
bidas; si no hay correspondencia entre ellas, envia a la val-
vula presi6én de aire necesaria para que la valvula tome la po
sicién que debe corresponder a l!a presién que estd cnviando -
el controlador,

Como se ve, la presidén que el posicionador envia a la
valvula, es la necesaria para obtener la posicién deseada, in
dependientemente de los valores que puedan tener las deméds --
fuerzas que actGan sobre la parte mévil.

El posicionador funciona bajo el principio de equili--
brio de fuerzas, es decir, las dos sefiales recibidas por él -
(presién del controlador y posicién de la vélvula), son trans
formadas en fuerzas para poder compararlas. Cuando hubiera al
guna diferencia entre dichas fuerzas, automaticamente se modi
ficaria la posicién de la valvula en la direccién necesaria -
para restablecer el equilibrio.

La figura 17 representa esquemdticamente la forma en
que funciona el posicionador. La presién del controlador al
aplicarse a los fuelles, produce una fuerza que actGa hacia
arriba. A esta fuerza se opone la debida a la compresién del
resorte, que depende de la posicién en que se encuentre el -
vastago de la v&lvula. Cuando la primera fugrza sea mayor el
conjunto de los muelles se moverd hacia arriba, cerrando el -
escape del aire a la atmésfera y abriendo el suministro de ai
re que aumenta la presién en la vélvula y mueve el véatago ha-

cia abajo: esto ocacionaria que el resorte se fuera compri---
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miendo m&s, hasta que las fuerzas correspondientes del resorte
fuera igual a la fuerza debida a la presién. Si esta fuerza -
originada por la presién disminuyera, los fuelles se moverfan
hacia abajo, se cerraria el suministro de aire y sc abriria -
el escape a la atmésfera, disminuyendo la presién suministra-
da a la véalvula, esto haria que el vastago se movicra hacia -
arriba estableciendose de nueva cuenta el equilibrio de fuer-

Zas.

MANOMETROS

Se requerird de mandémetros del tipo que se encuentra co
manmente en el mercado (Metrén), debiendo ser 3 para un rango
de presiones de 0 a 20 Kg/cm2 y 3 para 0 a 100 Kg/cmz, dadaé
las condiciones que se requeriran a lo largo del proceso. Con

Burdén de bronce y que tenga diafragma.
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5.3 CONTROLADOR AU\"OMATICOZa

Luego de haber visto las vélvulas de control, es necesa
rio hablar de los controles automédticos. La primera cosa que -
un controlador automédtico debe hacer, es medir la variable que
debe controlar. Es precisamente la habilidad de sentir o medir
la variable, lo que diferencia a un controlador automatico de
uno que no lo es.

Un controlador automdtico es un instrumento que mide --
una variable y actGa en una forma determinada para que la va--
riable se mantenga en un valor deseado.

Cuando un controlador automdtico siente que la variable
no esta en el punto de control, aplica una correccién al proce
so. Entonces, mide o siente de nuevo el efecto producido por -
esa primera correccién y aplica una segunda correccién y las -
que sean necesarias para obtener el punto de control. Se ve de
hecho, que las correcciones y las mediciones no se aplican por
etapas, sino que un control estd midiendo y corrigiéndo conti-
nuamente.

El control automdtico incluye el sistema de medicién y
el sistema de control (Regulador Automatico). Los elementos de
un controlador automitico los podemos clasificar en la forma -

siguiente:

1).- El "Sistema de medicién” consiste en aquellos ele-
mentos Jde un controlador autom&tico los cudles comunican al --

sistema de control ya sea el valor de la variable controlada,
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el error o la desviacién.

2) El "elemento primario” es la porcién del sistema de
medicién el cudl inicialmente utiliza o transforma encrgia Jdel
medio controlado para producir un efecto en respuesta al cam--
bio en el valor de la variable controlada. Este efecto puede -
ser un cambio de presién, fuerza, posicién, potencial eléctri-

co o resistencia.

3) El”sistema de control” consiste en aquel los elemen-~
tos de un controlador automitico los cudles tienen por objeto

producir una accidén correctiva en la variable controlade.

4).- La "Unidad de potencia” es la porcién del sistema
de control que proporciona potencial al elemento final de con-

trol .

l”

5).- El "elemento final de contro es aquella porcidn
del sistema de control el cudl directamente cambia el valor de
la variable manipulada.

Los elementos de un controlador automdtico se ilustran
en la figura 18. Como ejemplo se puede suponer que el sistema

de medicién es un termémetro y el sistema de control consiste

en un mecanismo neumdtico y una valvula de diafragma.

Un cambio en el valor de la variable controlada, (la

temperatura del lfquido saliendo del proceso), es detectado’
por el elemento primario (bulbo del termémetro) del sistema -

de medicién. El cambio es comunicado por el sistema de medi--

cién al sistema de control. Este produce una accién correcti
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va que afecta el valor de la "variable manipulada” (cantidad -
de Ifquido entrando al proceso). La accién correctiva se obtie
ne por medio del elemento final de control(vélvula), la cuél -
cambia directamente el valor de la variable manipulada. La uni
dad de potencia (motor neumdtico), mueve al elemento final de
control

Otros ejemplos de elementos primarios son el termopar -
para medir temperatura; el diafragma, fuelle o espiral para me
dir presién; el orifieio, flotador del rotémetro, venturi o to
bera para medir flujo. Todos estos elementos utilizan o trans-

forman energfa de la variable controlada.
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5.4 CONTROL DE TEMPERATURA?®

Dado que la planta piloto requerir& un control de tempe-
ratura, es menester dar algunas generalidades de como funcio
na y de que partes esta formado un control de temperatura.

Los aparatos m&s usados para controlar temparatura son -
los pirémetros que, como los termémetros son instrumentos pa-
ra medir la temperatura. Hoy en dia la mayorfia de los pirdme-
tros operan bajo el principio termoeléctrico, por medio de un
T/C que convierte la fuerza electromotriz (fem) generada por
este termopar en una indicacién de temperatura correspondien-
te, éste instrumento puede ser un milivoltimetro o un poten--
cidémetro.

Por otro lado no obstante que se pueden usar metales --
cuale quiera no similares para formar un termopar, hay cier--
tas combinaciones que se emplean con preferencia. La selec---
cién de los alambres para termopar se hace de acuerdo con los
siguientes requisitos:

1.- Resistencia a la corrosién, oxidacién y reduccién.

2.- Desarrollo de una fem relativamente alta.

3.- Una relacién entre temperatura y fem de tal manera -

que el aumento de ésta sea uniforme al aumento de la
temperatura.

4.- Costo.

La siguiente |ista muestra los termopares mds comines --

con la fem desarrollada a la temperatura m&s alta recomendada
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para operacién satisfactoria.

Composicién de alambres fem corrcespondiente a la tem
peratura méxima de operacidén

Positivo Negativo Tipo Milivolts Centigrados
Platino-Rodio Platino “R” 18.90 1610
Cromoniquel Aluminio i 39.70 982
Hierro Constantano “J” 41,70 760
Cobre Constantano "T" 15 .77 315

No se puede evitar el deteriodo de los termopares a tem-
peraturas elevadas y ademds por el dafio causado por los gases
oxidantes o reductores al alambre, la fem baja originando una
lectura errénea en el instrumento. Por lo general para los --
termopares del tipo "K” se usa una atmésfera oxidante y para
los del tipo ”"J” una reductora.

Cuando el termopar es conectado al instrumento, el extrc
mo soldado representa la”junta caliente” y la”junta fria” son
las terminales exteriores del termopar. La temperatura indica
da por el instrumento corresponde a la diferencia de tempera-
tura de dichas juntas.

Si se quiere controlar o registrar la temperatura dentro
de un recipiente o tanque a presiéh, es necesario instalar a
prueba de presién un tubo protector en el cuéal se pueda inser
tar el termopar. El uso de estos protectores con unién de ros
ca permite facilmente meter y sacar el termopar.

Como ya se habfa mencionado anteriormente, se requiere

de alambres de extensién entre el termopar e instrumentos,di-
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chos cables de extensién son conductores con propiedades ter-
moeléctricas similares a las del termopar, para el cudl fue--
ron especialmente desarrollados y no pueden ser usados para -

termopares con otras caracteristicas termoeléctricas.

MILIVOLT IMETROS.

Los instrumentos indicadores o registradores que son co-
nectados a un termopar, operan segin el principio de un galva
ndmetro o como un milivoltimetro comin y corriente o también,
segln el principio de un potencidmetro.

Los galvanémetros que se usan para medir la fem generada
por un termopar, tienen montada una bobina movible entre los
polos de un imén permanente. La desviacién de la aguja fijada
a la bobina es proporcional a la corriente eléctrica que pasa
a través de la bobina y ésta corriente eléctrica es propor--
cional a la fem desarrollada por el termopar.

El campo del imén es fijo, pero el campo producido por -
|la bobina es variable y depende de la corriente que pasa a --
través de ella; y en consecuencia la desviacién de la aguja -
de| galvandémetro es proporcional a la fem, esta relacién es -
uniforme o constante a través de la escala completa del ins-
trumento.

Para el control de temperatura de la planta piloto de -
gas de sintesis se tendrd un controlador de temperatura que
tenga las siguientes caracteristicas:

a) Termopares de Hierro-Constantano (debido al rango de

temperatura en el que se puede usar.

b) Milivoltimetro con escala graduable a milivolts y --

temperatura.
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5.5 ROTAMETRO

Para poder especificar el tipo de rotémetro que se va
a utilizar es necesario obtener el valor de su coeficiente el
cudl es funcién, tanto del nimero de Reynolds como de la for-
ma del flotador y de su material, es por esto que el valor de
este coeficiente serd diferente dependiendo del fabricante --
que lo construya, sin embargo en una forma general el calculo
del coeficiente*puede ser realizado en base a las ecuaciones
que da Foust'?

En el diagrama anexo vemos las dimensiones que debe te
ner el rotémetro, las que nos originardn un coeficiente tedri
co.

La ecuacién para este coeficiente es:
1
2
2g v{:(/’f 'F)P

S

F

donde cada término es:

= gasto de disefio, g/seg

= coeficiente de rotémetro
= 4rea 4nulo = S, - SF , cm

t

w
C
S

2
S, = &rea tubo, cm
S .= &rea flotador, cm2
v

= volimen flotador, cm
< 2
g = aceleracién de la gravedad, 921 c¢n seg

PF= densidad del flotador, g/cm’
P = densidad del fluido = 0.79 g/cm’
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Para un flotader de acero =ediv v una densidag Jde 7.5

P . .
g, cm , con dimensiones:

D =J.4 cem
%
= .3
DF Q.3 em
h. = 0.5 cm
£ 2

que corresponden a una forma cilindrica, se tiencn las =iquien

tes 4reas: . -
St = IID; = (0.1256)-cm_

w 9 .. 2

SF = IIDF / 4= (0.0700%0) em”

82 = St - SF = (0.05491) em”

el volumen del flotador es:

V. =5 = (0.03534) cm’

£ 5F Ny

ademés

0.4388 g/seg

W

con todos los datos anteriores el coeficiente es:

CR = 0.1081

CAIDA DE PRESION.

Esta caida de presién nos servird para el calculo de la

bomba, la ecuacién a usar es:

=~ 3

\4

2
R

(st/sz) -1

- Ap/p =
: 29

(&

C
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sustituyendo todos los valores tenemos que la caida de pre-

sidén es:
_ Abjp - (0:4784 en/se9)(0.1256/0.05491)%- 1
(0.1081)2 2(981)g em/ (96 5992
- LNP = 3.15 x 10~ D ok
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OPERACION

6.1 ARRANGUE NORMAL

1).- Carga del catalizador.

Esta operacién consiste en colocar el catalizador en el
interior del reactor. Para ello es necesario efectuar antes --
una limpieza a fondo del reactor, una vez hecho lo anterior, -
se deposita el catalizador con la altura adecuada (14 cm) te--
niéndo cuidado de que la base del lecho catalitico haya Ilega-
do a su lugar, ya que de otra forma obtendremos una altura di
ferente a la requerida. En seguida se sellan debidamente las -

bridas del reactor.

2).- Localizacién de fugas.

Para evitar atmésferas oxidantes que pudieran afectar --
nuestro proceso, se efectda un barrido del aire que se encuen-
tra-en las |lineas por medio de una corriente de gas inerte(ni-
trégeno) por espacio de quince minutos. Una vez que se ha eli-
minado el aire de nuestro sistema, éste se bloquea y se repre-
siona hasta 10 atm, se observa si hay cafda de presién durante
un lapso de diez minutos, si la hay se localiza la fuga y se -
corrige.

3).- Activacién del Catalizador.
Con objeto de activar el catalizador, se comienza a circu

lar hidrégeno en forma lenta hasta Ilegar a nuestra presién de

operacién. Manteniéndo el flujo de hidrégeno constante, calen-
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tando gradualmente hasta alcanzar la temperatura de 500°C. EI

tiempo requerido para la activacién es de 6 horas.

4).- Alimentacién de la carga.

Una vez transcurridas las 6 horas de activacién se sus--
penderd& la alimentacién de hidrégeno y se procederd a alimen--
tar el metanol ajustando la temperatura de operacién, asi mis-
mo se empezard a circular agua por el enfriador. Ya que se han
estabilizado la presi6n y la temperatura, hacemos uso de la mi
nibomba para alimentar al reactor. Siéndo necesario bloquear
las |ineas de descarga con el objeto de incrementar la presién
hasta alcanzar un valor por encima de la presién de operacidn,
una vez alcanzado éste valor se abre lentamente la vélvula de
bloqueo para igualar las presiones.

Efectuado lo anterior se dejard la planta operando bajo
las condiciones descritas hasta alcanzar la estabilizacién del

sistema.

6.2 PARQ NORMAL

Esta operacién se efectlGa cuando hay necesidad de cam---
biar el tipo de catalizador o de regenerarlo, también cuando -
la planta necesite alguna reparacién y cuando falte algin ser-
vicio.

Para poner fuera de operacién a la planta, se comienza a
disminuir la temperatura hasta aproximadamente 40°C, se reduce
el flujo de alimentacién de metanol gradualmente y se suspende

comp letamente hasta alcanzar la temperatura ambiente.
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Se suspende el gasto de agua del enfriador y se empieza

a disminuir la presién.

PARO DE EMERGENCIA.

Esta situacidén se presenta cuando hay una falla en la --
corriente eléctrica, fuga en alguno de los equipos, corto cir-
cuito en el motor de la bomba y otros.

Cuando hay falla de corriente eléctrica hay que proteger
los aparatos eléctricos desconectédndolos de inmediato. Si ésta
situacién persiste por algunos minutos, se deberd tomar la de-
cisién de hacer o no un paro completo, para lo cuéd! se drena--
ran los diferentes equipos.

Para cualquier otro tipo de falla, el paro de emergencia
se efectuard de la siguiente manera:

1).- Se suspenderé el calentamiento hasta alcanzar la --

temperatura ambiente.

2).- Se dejaré salir el producto del sistema.

3).- Se suspender& la alimentacién de metanol.

4).

Se deprecionara todo el sistema.

En el caso de falta de aire a instrumentos, los controles

automaticos deber&n ser operados manualmente.
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ESTIMACION DE COSTO

En vista de que el precio real de los diversos equipos e
instrumentos que requiere nuestra planta piloto es dificil de
conseguir, haremos una estimacién de su costo en base a un mé-
todo propuesto por Drew y Cinde#q, que es especifico para ---
plantas piloto y se realiza en base a graficas.

Dichas gréaficas dadas por estos autores, fueron obtenidas
en base a precios standard de fabricantes. Aplicando los indi-
ces de costos de Marshall y Stevens, que son publicados perié-
dicamente en el Chemical Engeenering podemos actualizar estos
valores, siéndo que el indice de costos utilizado por estos au
tores fué de 276.5 en el afio en que se elaboraron(1969).

Para estimar el costo total de una planta piloto se re---
quiere encontrar el costo de adquisicién de equipo y el costo
de instalacién del equipo. La estimacién preliminar del costo
de instalacién se hace usualmente por la aplicacién de una re
lacién con el valor del equipo.

El costo de instalacién incluye las siguientes partes:

Base de concreto para equipo
Montaje Soportes para equipo
Guarniciones para el equipo
su costo va de 11 a 20 % del costo de adquisicién del equipo.
Recipientes

Aislamiento
instalado Tuberias

se toma aproximadamente un 15 a 18 % del valor dcl equipo.
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r‘Mater‘ial diferente

Tubos de diferente tamafo

Tuberia { Valvulas

Accescrios

bManguer‘as

se toma su costo como un 70 a 80 % del precio del equipo.

p

Motor de arranque

Instalacién .
. { Al imentadores

eléctrica

| luminacién

o
su costo esté entre el 30 a 60 % del valor del equipo.

ﬂTemperatura

Presién

Controladores de nivel
Instrumentacién Medidores de flujo
Valvulas de control

Tableros de control

LVéIvulas de reduccién

su costo es aproximadamente un 50 a 130 % del costo de equipo.

r-Recipientes

Pintura YTuberias

LExtructur'as

el costo de ella estd entre el 10 a 12 % del valor del equipo.
Ademas por ser planta piloto, se incluye el monto de la

Ingenieria de Proyectos por que representa un importantc costo

en la instalacién; su valor va de un 45 a 80 % del costo total

de adquisicién del equipo.
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Algunas relaciones tipicas de costo de instalacién/ cos-
to del equipo encontradas en la literatura para la produccién

en equipo a escala piloto son:

Autor Tipo de equipo Notas Relacidén
Lang Sélido-Fluido -— 1.43
Z immerman S61ido-Fluido sin instrumentacién 1.5
Walas Fluido costo del equipo
$500 000 3-4
$ 5000 000 2.6
$ 50000 000 2.0
Dietsche Farmacéutico 500 gal 2-3
Clerk Columnas y
cambiadores. -——= 213
Como estamos trabajando Gnicamente con fluidos, utilizare

mos los valores proporcionados por Walas, pero para ello reque
rimos del costo de adquisicién del equipo, para saber que rela
cién debemos usar para encontrar el costo total de la planta -

piloto.

7.1 COSTO DEL EQUIPO

Se obtuviéron de las gréficas de Drew y Cinder siéndo:
1).- Tanque de alimentacién.

Ser& de acero al carbén y con una capacidad de 3 litros.

costo: *562.°°
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2).- Bomba de pistén.
De acero inoxidable 316, de 1750 RPM, con motor a prueba

de explosién y una capacidad de 0.2 a 1 gal/hr.
costo: $3750.°°

3).- Reactor.
Aislado, con 300 # de presi6n de disefio y una capacidad -

de 0.2 a 1 It, sin agitacién con resistencia.
costo: $8750.°°

4).- Enfriador.
Considerado como tubo en U de acero inoxidable 316 y una

area de transferencia de 262 cm2
costo: $2000.°°

5).-, Separador.
) ' 3. 2 ; .
Por costo de material, venta minima 0.5 m~ de acero inoxi

dable, més 50 % por construccién.
costo: $1000/m2(0.5 m?) + $500 = $1000.°°

6).- Compresora.
De i GHP de acero inoxidable y una relacién de compresién
de 12.
costo: $4000.°°
Sumando los costos de los equipos obtenemos el costo to--

tal de adquisicién del equipo para 1969 y que es:

costo total = $20 062.°°
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Para poder encontrar el costo de adquisicién del equipo
actual (1976) utilizaremos el sistema de indices de costos --

por relacién directa como sigue:

donde:
| = indice de costos actual (1976)

| = indice de costos de referencia (1969) = 276.5
C_ = costo del equipo actual (1976)

costo del equipo de referencia =$20 062.°°

2]
Il

Del Chemical Engeenering, Ia(1976) = 475.1 por lo que para el

afio de 1976 tenemos:

C

a

C
a

1l

(c. 1))/ (1) = (20062)(475.1)/(276.5)

Ii

$34 472.°°

7.2 COSTO DE INSTALACION

Ya que el costo del equipo estimado es de $34 472.°°, uti
lizaremos la relacién mas alta que da Walas para obtener el --

costo de instalacién.

&

inst.

C_ (4) =$34 472.°° (4)
$137 888

I

inst.
ahora el costo total de la planta piloto seré:

Ctot.= Cinst. t Ca = $137 88 + $34 472

Ctot. = $172 360
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En el siguiente resumen se encuentran mostrados los costos
aproximados de las partes que se incluyen en la instalacién, --

los porcentajes son dados por los autores antes mencionados.

RESUMEN DE COSTOS

Articulo Costo % con respecto a
equipo de proceso

Equipo de proceso 34 472 100
Montaje:
concreto, soportes 6 894 20
Tuberias:

diferente material,
mangueras, coples,

valvulas, etc. 27 578 80
Instalacién eléctrica:
arrancadores, ilumina-
cién, alimentadores 20 683 60

Instrumentacién:
controladores de pre-
sién, temperatura, ni

vel, flujo, panel, etc. 47 917 134
Aislamiento instalado:

recipientes, tuberia. 6 204 18
Pintura:

recipientes, tuberia,

extructuras. 1 034 3
Ingenieria de Proyec-

tos. 27 578 &0
total $172 360 500
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CONCLUSIONES

1.- Dado que el equipo requerido por la planta es mini-
mo, de operacién simple y que las condiciones de operacidén -
encontradas no son extremas, podemos decir que nuestro proce
so satisface uno de los objetivos de éste trabajo.

AGn cuando otra forma de tener gas de sintesis con fi--
nes de laboratorio serfa por medio de cilindros de gas natu-
ral o directamente con cilfindros de CO e H2, la transporta--
cién de los mismos, asi como su manejo, serd& mas complicado
y costoso ya que el monéxido que se consume es de importa---
cién, por lo que se puede ver que a partir de metanol repre-
senta una de las formas mds simples y econdémicas de obtener
gas de sintesis a nivel piloto.

2.- Cabe hacer notar que aunque encontramos diversas va
riables como son: condiciones de operacién, gasto, altura de
catalizador, tipo de catalizador, etc.; éstas variables se -
podrén modificar en caso necesario durante la operacién de -
la planta para obtener las mejores condiciones del sistema.
Sin embargo podemos decir que las condiciones teéricas que -
obtuvimos serdn de gran ayuda para empezar las diferentes --
pruebas.

3.- Por otro lado en el Capitulo de Proyeccién de lea de
manda de |mportaciones, se vié que en nuestro pais la gran -
mayoria de los derivados del gas de sintesis se importan, --

por lo que la manera de disminuir estas importaciones es pro
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ducir estos derivados, para lo cudl serd necesario estudiar
diferentes procesos de elaboracién en los que |a materia pri
ma pudiera ser proporcionada por una planta piloto.

4.- Al inicio de este trabajo se mostré que la impor--
tancia del gas de sintesis consiste principalmente en los di
ferentes derivados que de él se pueden obtener. Se vié que -
la técnica més comln para fabricarlo es a partir de gas natu
ral, sin embargo en la actualidad las reservas de gas natu--
ral en el mundo han fdo disminuyendo a tal grado que ya se -
fabrica gas natural sintético, debido a que los costos de su
importacién son cada vez'més elevados; éste gas natural sin-
tético se produce a partir de fracciones del petréleo.

Debido a esta disminucién del gas natural, para el afio
2000 segGn sefialan algunos autores, combustibles como el hi-
drégeno empezarén a desplazar al combustible tradicional(gas
natural); por lo que se haré necesaria la innovacién de los
procesos actuales o la blsqueda de nuevos procesos de produc
cién de los diferentes productos que del gas de sintesis se
obticnen, no descartando la posibilidad de que este proceso

pueda ser utilizado en un futuro cercano.
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