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1 N T R o o u c c 1 o N ------------

El r e al izar estudios para mejorar los procesos de e la-

boración de productos táles como amoníaco, urea , Fosgeno, aJ. 

dehídos oxo, etc. implica ll e var a cabo, prue bas de laborato 

rio e n las que se requi ere de una mater i a prima fác ilme nt e -

disponible. Dada la indisponibi 1 iJad que ex iste a c tualmente 

d~ conseguír esta materia prima, se dec idió real izar el pre­

sente trabajo, en el que e l propósito principal es e l de di­

señar una planta que produzca el gas neces ario para este t i-

po de pruebas, es decir, diseñar una plan ta productora d e -­

gas de síntesis a escala pequ e ña mediante un proceso s imple 

y rápido. Es por esto que nos in c linamos por e l proceso de -

descomposición catalítica de l metano l. 

Con e l objeto de fami 1 iarizarnos con este gas de sí nt~ 

sis, se hará un estudio previo de é l as í como de los di fere~ 

tes procesos industriales que lo producen, p a ra poster iorme~ 

te e ntrar a 1 cá 1cu1 o de ést a p 1 anta pi 1 oto. 

Cabe hacer notar que la r eacció n de desco mp os ición c a­

ta l l tica de metanol ha sido estudiada por d i versos a utor es , 

por 1 o que basándonos e n e 1 trabajo exp e rimenta 1 ele e 1 1 os se 

hi~o posible la r e alizac ión de éste est udio. 
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Con e l nombre de gas de síntesis se designan mez c l as -

de gases formados por h;dróg e no y mon óx ido d e c a rbono; de l as 

cu& les muchos cbmpu es tos químicos son formad os . 

Antes de la Seg unda Guerra Mundial, cas i todo el ga s -

de síntesis se pr oducía a partír del coqu e como gas de agua.En 

e l proceso s e in yectaba en forma a lternada vapo r de agua y 

aire sobre un lecho de coqu e incandescente. Es ta reacc ión era 

fuertem e nte endotérmica y absorvía tanto ca lor qu e a l cabo de 

un os minutos bajaba 1 a temperatura de 1 1 echo de c oque, y era -

ne ce~.a r i o re ca 1 entar e 1 1 ec ho inyectando aire qu e quemaba a 1 -

coque, hac iéndo de esta man era que subiera l a temperatura. Es ­

te pro c eso estab a r est ringído a las loca! idades e n qu e se dis­

ponía de s u f ici e nte coque. 

Durante la Se gund a Gue rra Mundial, pr in c i pa lmente e n 

Estados Unidos, se amplió enormemente la produ cc ió n de amoni~­

co para la construcción de una s e rie de i nsta l ac iones del e j e~ 

c ito . Algu nas de estas plantas fu nc ion aron a base de gas de 

ag u a , pe ro otras u s aron gas natura 1 como ma-L e r i a p r i 111a para 1 a 

~ l abo r ac ión del gas de síntesis , del cuál se obte ndrí a post e -­

,. i or· me nt e e 1 amon i áco; estos procesos se 1 1 evaban a cabo en -­

reactores tubulares ca l e ntados externa111ente, en los qu e se re­

fo rmaba e 1 gas natura 1 c ata 1 ít i ca me nte por 1 a r eacc ión de 1 va­

por de agua y el metano de la forma: 

+ -----~ co + 

5 



La reacción fué estudiada primeramente por Fisher y 

Tropsch en 1928 y desarrollada después en escala industrial 

por la Standard Oi 1 Ctimpany de Nueva J e rsey y, po s terior1nente 

por otras cornpaRlas . 

Este desplazamiento hacia el ga s natural como 01ateria 

prima hizo posible la dispersión de la s plantas de amoniáco 

por las diferentes zonas agricolas. Corno el costo Je transpor­

te es un factor de importancia en la economia de los Ferti 1 i-­

zantes nitrogenados, la ubicación de estas plantas en las re--· 

giones citadas, juntamente con el pago de subsidios a las gra~ 

jas, condujo a un gran aumento del uso de ferti 1 izantes nitro­

genados en la postguerra. Esta demanda pronto excedió el sumi­

nistro di s ponible y condujo a la construcción de muchas fábri ­

cas. 

Aparte de unas cuántas plantas que operaron con gas obte 

nido como subproducto, esta expansión de postguerra e n la cap~ 

ci dad de gas de sintesis para la producción de amoniáco ha si­

do dominada por e l proceso de reformaci ó n catalltica y por e l 

método de oxidación parcial. No se ha co nstruido ninguna nu ev a 

fábrica de gas de agua y la capacidad de produ cc ión ya existe~ 

te ha sido r eemplazada por la reforma c ión catalitica o la oxi­

dación parcia l de - hidrocarburos. 

El primer trabajo sobre la oxidación par c ial de hidroca~ 

buros fué real izado por Padovani quién e studió la oxidación -­

parcial ca talítica del metano con oxígeno y por Schi 1 fer, Bar­

tholomé y Koch que desarrollaron esta reacción catalitica 1n--
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dustrialmente. Aunq,1e este método tuvo éxito en cuanto a la -­

eliminación del problema de transmición de calor, estaba 1 imi­

tado a causa del catal'izador, a una gama estrecha Je 111atet'ias 

primas y se efectuaba además a baja presión, por lo qu e los -­

costos de compresión de 1 producto eran a 1 tos. Di cha 1' ei1cc i Óll -

del metano con oxígeno es 

CH 4. + ~ 02 

la siguiente: 

-----· co + 2 H 
2 

Estas 1 imitaciones fueron sa 1 vadas con e 1 inven to de 1 

P1'oceso Texaco de generación de gas de s íntesis si é ndo di cho -

proceso, no catalítico y a presión alta, que carece e sencial-­

ment e de . restricciones con r especto al tipo de combust ible y -

produce un gas de síntesis con bajo cont e nido de metano. Este 

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

desde esa época la Texa c o Developrnent Corporat ion, que ha pa-­

tentado el proceso para la fabricación de gab de síntesis, ha 

autorizado la instalación de unas 37 plantas en los Es tados -

Unidos y otros países. Cuando se aplica co mbu st i b les só lidos, 

e 1 p1' oceso se co no ce como Texa co de Gas 1 f i ca e i ó n ele 1 a Hu 1 1 a . 

De igual manera como en la primera producción de gas de sínte­

s i s , donde se uti 1 izó como materia prima la hui la. 

Se usó un proceso en dos etapas, prime ro conv irti én do 

1 c1 hu 1 1 a a coque en un "ho1' no de coq ue " y 1 u ego rea ce i onando 

el coque con vapor en un apa rato de gas de agua para producír 

el gas de síntesis. La reacción principal es la sig11iente: 
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1 
1.1 DERIVADOS DEL GAS DE SINTESIS 

Como ya hemos mencionado, lü importa ncia del güs d <:! sÍ.!}_ 

t es i s r ad ica fundamentalmente en la gra n ca ntidad de producto s 

que se pueden obtener a partír de é l, por lo que a c.o ntinua--­

c i ón se dan a 1 gunos de 1 os más i mpor'tantes: 

Eter Dimetí 1 ico -----(Formaldehído 

Bióxido de Carbono --(urea 

Hidrógeno 

Alde hídos Oxo ------(Alcoholes 

8 

Resinas Urea-Forrnaldehido 
Me lamina 
Resinas Urea-Resorcinol 
Fert i 1 i zantes 
Compuestos Alimenticios 
Acido Barbitúrico 
Cafeína Sintética 
Acido Sulfámico 

Aminas Acíclicas 
Hexameti lentetramina 
Acr i Ion itr i lo 
Oxido Nítrico 
Acido Nítrico 
Urea 
Hidrazina 
F ert i 1 i zantes 



Monóxido 
de 

Carbono 

Formarnida 

F oc mato de Sod; o { 

r 
Fosgeno 

Acido Fórmico 

Ac ido Oxá 1 i co 

lsocianatos 

Cloroformato lsopropí 1 ico 

Dieti 1 Carbonato 

Metí 1 Cloroformato 

Cloruro de Dimeti 1 Carbamoi 

Resinas de Poi icarbonato 

Pesticidas de Carbonato 

Clasificando a los derivados del gas de síntesis en for 

mamás rigurosa, obtenemos los siguientes grupos: 

l.- Derivados del Hidrógeno. 

2.- Derivados del Monóxido de Carbono . 

3.- Derivados Aldehídos Oxo. 

A continuación se presenta una breve descripción de las 

reacciones de obtención de estos derivados, así como sus usos. 

1. -:-~!?..er i vados de 1 Hidrógeno. 

El hidrógeno obtenido del gas de síntesis reacciona con 

nitrógeno bajo presión, en presencia de un catalizador de fie-
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rro para producir amoniáco: 

La fuente más común de hidrógeno en pequelías cant i ( Id des 

es la electró li sis del agua e industrialmente por reformación 

de metano 1: 

+ ------ + 

Los usos del hidrógeno puro en la industria or95ni ca se 

pu e den clasificar, dentro de los cinco tipos de reacciones s1-

gu ientes: 

a).- Hidrogenación de doble unión 

C=C + Hz -----~ 

b).- Reducción de grupos nitro a aminas 

-NO + z -----~ -NH + z 

e ).- Reducción de aldehídos a alcoholes 

- CHO + Hz -----~ 

d) .- Reducción de ácidos a alcoholes 

-COOH + Z Hz -----~ + 

e).- Hidrogenación de nitruros a aminas 

-CN + -CHZNH 2 
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Además de 1 os anteriores otr·os productos mu y ut i 1 iza dos 

son: sor·b ito 1, tetrah i drofurano, peróxido de hidrógeno, epóx i ­

dos, otros peróxidos orgánicos , etc . 

El principa l derivado de l hidrógeno es el amoniáco,cu -­

yos usos principales son los de fabricar ferti 1 izantes nitro- ­

genados,para producir p lasticos, resinas, fibras, compuestos -

quimicos , exp losivos y otros . Los ferti 1 izantes nitrogenados -

incluyen dentro de su composición a l fósforo y al potacio que 

tienen la función principa l de promover la síntesis de azúca - ­

res y almidones siéndo estas ú ltimas, materias primas esencia ­

les en _ la supervivencia de l hombre. 

Ferti 1 izantes Mezclados.- Estos pueden ser simplemente 

mezclas de sólidos o productos en forma granulada y se pu ede n 

transformar a una sal menos soluble adicionando amoniáco y - ­

otro ácido . 

Acido Nitrico.- Este ácido puede ser e laborado queman­

do amoniáco en aire sobr e cata! izadores de platino- ro d io. La 

oxidación origina óxido nitrico, el cuá l s e oxida a di6x ido -

de nitrógeno y este al absorver agua produce el ácido nítrico 

como s igue: 

4 NH
3 + 5 º2 - --- -~ 4 NO + 6 H

2
0 

2 NO + º2 - - ---~ 2 N0
2 

3 N0
2 + H

2
0 -----... 2 HN0

3 + NO 
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El ácido nitrico es usado principalmente en la manufac­

tura de nitrato de amonio, el que es usado como Ferti 1 izante, 

además es el más importante de todos los explosivos comercia-­

les. El ácido nítrico se usa también en la solubi 1 i=ación de -

rocas fosfatadas y en la industria química en nitración paru -

elaborar TNT, ani 1 ina, TDI, nitroclorobenceno o nitroparafinés 

y en oxidación en la manufactura de ácido adlpico y meti 1 meta 

cr1 lato. 

Hidrazina.- Se obtiene a partir de la urea de esta mane 

ra: 

+ NaOCI + NaCI + 

su principal uso es en combustibles para cohetes mi 1 itares. 

Dióxido de carbono.- La mayor parte se obtiene del amo­

niáco y es usado posteriormente en la manufactura de urea, ad~ 

más se usd para preservar alimentos, en extinguidores de fuego 

en atmósferas inertes, tratamiento de agua, en bebidas,etc . 

Urea.- Puede ser hecha en vecindad con las plantas de -

amoniaco debido a que la sección de gas de síntesis suminis-­

tra el necesario dióxido de carbono. El proce so se efectúa e n 

dos etapas; primero amoniáco y el dióxido de carbono reaccio-­

nan a alta presión para producir carbamato de amonio: 

co
2 

+ 

siéndo la segunda etapa la descomposición térmica del carbama-
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to d urea y agua: 

NH
2

COONH
4 -----· NH 2CONH

2 + 

Lo s principales usos finale s de la urea so n: so lucion es 

nitrogenada s , fe rt i 1 i zantes só 1i dos,a 1 i menta c i ón de a nima 1 es y 

en la industria qulmi ca con productos impor ta ntes como: 

i).- Re s ina s de Urea-Formaldehldo. 

La ur ea reacciona con formaldehldo para dar la ci i111 e tiol­

urea la que poi imeriza desprendiendo agua: 

o 
NH

2 NHCH 20H -NHC-NCH 

O=~Hz + CH 20 ----· O=C ----· CH 2 
+ H2o 

NHC HZOH NC~HCHZ 
6 

se us a en uniones, debiéndose incluir también e n resinas t exti 

l es , e n res ina s de pape l, en moldeo s . 

i i).- Ac ido Sulfámico. 

Este se obtiene por acción de l o le um sobre la urea: 

H
2
so4 + ----· + coz 

se uti 1 iza como ret a rdador del fuego y esto es importante en -

la industria del papel y en la de fibras sintéticas. 

i i i ) . - Me 1 ami na. 

En la ruta tradicional, el carburo de c alcio es conv e rti 

do a cianoamida de calcio, luego a dicianoamida y p osteriorme~ 
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te a melamina: 

\ ., -----· ' ,, \.di...\ _____ .., 

H 0 + C0,., -----• 
2 

2 NC~H,., -----• . 

3 NH -y-NH-CN 2 NH 
-----· 

' ' ' \. d\.. \. .. 

·' 

La melamina es usada primariamente e n lci 111.i11ul',h·tt11 ·.i ,J.. 

resinas amino, se usa en moldeo de polvos por e,ic111pl,, p.i1·.i \d-

ji 11 as, en 1 aminados decorativos fenó 1 i co s , e11 l ' l'S i 11<1s dl' p.i--

pe 1 y text i 1 es. 

2.- Derivados del Monóxido de Carbono. 

Uno de 1 os derivados más importantes de 1 111011ú ., ido dl' -­

carbono es e 1 fosgeno, e 1 que fué usado en 1 a P1· i 111e1 · ,1 Guc1 ·1·.i -

Mund i a 1 como un gas venenoso pero en 1 os ú 1 timos .:i1'ios h.i te11 i -

do un gran desarrollo industria 1. Se obtiene por 1 a l'l'dlT, ,-,11 

entre el monóxido de carbono y el c loro: 

co + COCl
2 
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La reacción se 1 leva a cabo a preui6n atmosférica y en 

presenc 1u de carbón activado. El fosgeno es usado en la manu--

facturo de : di isocianatos, sevin, otros pesticidas, ácido cia­

n6rico, po i icarbonatos y en tintes. 

l.- Di isocianatos . 

Los a li fáticos primarios o aminas aromáticas pueden ser 

convertidas a isocianatos con la rea cc ión s iguiente: 

ArNH 2 l + 

RNH 2 ) 

COCl
2 -----· 

{

Ar-N=C=O 

R-N =C=O 

+ 2 HCI 

+ 2 HC 1 

QS iso c ianatos mo nofuncionales son materia básica para nume-­

rosos pesticidas, productos químico s medicinales y textiles. 

11 . - Dieti 1 Carbonato. 

Este producto se elabora convirtiéndo primero e tanol a -

eti 1 cloroformato y este al reaccionar con otr a mo l de etano l 

da el dieti 1 carbonato: 

COCl
2 

+ -----· --- - -~ 

el compuesto es usado especialmente en r esinas. 

Formoto de Sodio. 

Es un derivado del monóxido de carbono y s~ uti 1 iza p~ 

ra produc í 1· 1 os ácidos fórmico y oxá 1 i co. 

i).- Acido Fórmico. 

La mayor parte del ácido fórmico se elabora por adsor--
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ció11 del monóxido de carbono en sosa cáustica, seguido de una 

neutralización: 

CO + NaOH -----• 

H+ 

HCOONa -----• HCOOH 

se usa como coagulante de ciertos látex, tintes y c11rti dos . 

i i).- Acido Oxálico. 

Del formato de sodio obtenido por la adsorción de monó-­

x ido de carbono en NaOH se puede ca le ntar para dar oxal~to du 

sodio e hidrógeno, después de esto por precipitación se reco-­

bra el ácido oxálico requiriéndo de una neutralización y una -

crista lización. Sirve para terminados textiles, para 1 i1ílpiar -

radiadores u otras s uperfi cies rnetál i ca s así corno en la fabri ­

cac ión de ácido tánico. 

3 .- Derivados Aldehído Oxo. 

La reacción oxo es la formación de un 1a ldehfdo a partír 

de una olefina junto con una relaci ó n 1~1 de mezcla de gas de 

síntesis : 

RCH=CH
2 + co + -----· 

La olefina más importante en compuestos oxo es el propi 

lena ya sea corno monórnero o como polímero. Algunos de los com ­

pues tos oxo más importantes son: n-butiraldehído, i-butiralde­

hfdo, octanoles, propionaldehfdo, etc. 



1.2 IMPORTANCIA INDUSTRIAL 

La importancia industrial del gas de síntesis se puede -

ver a travéz de las Exportaciones e Importaciones de sus deri­

vados, e s por eso que en esta parte se presentan dichas esta--

dísticas hasta el aRo de 1974, en las que se observa que las -

importaciones de dichos derivados son mayores que l as expor t a ­

c iones debido a que la capac idad productora de las plantas na­

cionales es aan muy pequeRa. Sin embargo con l as plantas que -

se tienen en construcción y proyecto se espera aumentar esta -

capacidad productora. 

TABLA 1 .- Exportaciones 

1971 1972 
Unidad y 

Pesos 
Unidad y 

Pe sos Cantidad Cantidad 
Producto KGB $ KGB $ 
Ur'ea 713 83 904 70351786 69089749 68987980 
Arnoniá co 898810 791530 193689 2 856431 
Hidrógeno 270 544 --- ---

1973 1974 

Unidad y 
Pesos 

Unidad y 
Pesos 

Cantidad Cantidad 
Pr·oducto KGB $ KGB $ 
llrcu 77849028 77 235391 80273146 81013478 
Amoniáco 3936892 2818272 4354894 3297576 
Hidrógeno --- -- - --- ---

Fuente: "Anuario Estadístico del Comercio Exterior" 
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TABLA 11.- Importaciones 

1971 1972 
---

Unidad y Pesos UnidacJ y 
Pesos Cantidad Cantidad 

Produ c to KGB $ KGB $ --
Metano! 59989 76986 56681 100140 
For~aldehido 1076 20956 1200 8630 
Formamida 7268 355 85 230500 13 83240 
Urea 30747894 34966526 2236104 2641442 
Amoniáco 99302574 48224120 101913627 61236200 
Hidrógeno 392345 500891 5327980 635310 
co2 1254478 2217339 969230 1026721 
Formiato 
de sodio 210502 346338 230892 407209 

1973 1974 

Unidad y 
Pesos Unidad y 

Pesos Cantidad Cantidad 
Producto KGB $ KGFl $ 

Metano! 51791 130520 49936 101204 
Formaldehido 1575 6013 1608 8350 
Formamida 13859 18 7626206 1563732 9012304 
Ur ea 344012 603604 125670 250312 
Amoniáco 206713 890 142675609 183750383 135702594 
Hidrógeno 701385 799606 657308 750966 
co2 1541996 1335275 1791671 1655192 
Formiato 
de sodio 2721 89 519302 235670 468932 

Unidades: KGB =Kilogramo Bruto 

Fuente: "Anuario Estadistico del Comercio Exterior" 
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A continuación damos las p lantas nacionil les que el~bo - ­

ran a lgunos derivados del gas de síntesis y de p lantas que se 

encue ntran en construcción o proyecto . 

TABLA 11 l. P lantas en Construcción o Proy ecto 

Empresa Producto Tn / año Etapa 

Petró leos Mexicanos Metano ! 150000 Ingeniería 

Petróleos Mexicanos Amoniáco 445000 Ingeniería 

Petró ~ eos Mexicanos Amoniáco 300000 Constr ucción 

Petróleos Mexicano s 1 Anhí . Carbónico 560000 Ingeniería 
1 

Petróleos Mexicanos 1 Anhí . Carbón ico I 372000 Const1·ucc i ón 
1 

Industrias Resisto ! 
1 

Formaldeh ído f 12000 Proyecto 

Saleo Quím ica S .A. 1 For ma ldehído ' 3700 Proyecto 

Fuente: " Memorias de Petró leos Mexicanos " 
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TABLA IV.- Plantas en Operación(1975) 

Empr esa 

Petról eos Mexicanos 
Petróleos Mexicanos 

Amonal S.A. 
Guanos y Ferti 1 izantes 
de México S.A. 
Pe tróleos Mexicanos 
Arco Gas S.A. 
CO de Méxi co S.A. 
lnaustrial de Chihuahua S.A. 
Cía.Nal .de Gas Carbónico 
Cía.Mex icana de Soldadura 
autógena 
Ga s Ca rbóni co S.A. 

Producto 

Metano! 
Amoníáco 
Arr <J r: i áco 

Amoni ác o 
Anhídrido Carbónico 
Anhídrido Carbónico 
Anhídrido Carbónico 
Anhídrido Carbónico 
Anhídr ido Carbóni co 

Anhídrido Carbónico 
Anhídrido Carbónico 

Guano s y ferti 1 izantes de México Urea 
Adhesivos S.A. Formaldehído 
Ca tal is i s S.A. Formaldehído 
Becco Indu s trial S.A. 
lnd. Quími ca Delgar S.A. 
lnd.De ri vada s de l Eti leno 
Indu s trias Resi s to! 
Química Henkel S.A. 
lngsam S.A. 
Argón de Monterrey S.A. 
Penwalt del Pacifico S.A. 

Formaldehído 
Formaldehído 
Formaldehído 
Formaldehído 
Formaldehído 
Formaldehído 
Hidrógeno 
Hidrógeno 

Ton/ alío 

21500 
1291000 

3000 

357 00 
6950000 

1500 
5000 

4000 

1000 
3200 

580000 
3300 

12000 
4500 

800 
20000 

ºººº 1200 
600 
200 

1000 

Fuente: "Producción Qufmica Mexicana" , "Memorias de Pemex" 
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PROYECC IOM DE IMPORTACIONES. 

Con el objeto de ver la demanda que puedan tener los de-

rivados del gas de síntesis, se decidió hacer la pro yección de 

s us impor t aciones, en función de sus tres principal e s deriva- ­

dos l os que son: formaldehído, amoníaco e hidróg e no. Aunque la 

u r ea es otro de sus derivados impor tc'frites, no s e tomó en cuen ·-

ta debido a que su s importaciones han di~minuído not~bl emente. 

Los dato i que se consiguieron de impor~~c iones se corre­

lacionaron mediante el método de "Mínimos Cuadrados"; e s te mé­

todo se basa en establecer la ecuación de una recta mediante -

el uso de una serie de datos re~les que se han obtenido en ---

años anteriores. 

Una vez obtenida la recta s e puede prever el consumo o -

importación de un cierto producto para un año futuro. La s ecu~ 

ciones del método son: 

y = a + bx 

donde: 

y importac iones 

x = año 

b 
ryx -[x l)-!n 

2 2 Lx - ( 2:::x ) / n 

n = nú me ro de años c onsiderados 

u - b ¿:x 
a = 

n 
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Par~ nuestro caso n=4 y real izando las sumatorias co---

rres pondientes para cada uno de los tres productos que -se mcn-

cionaron anteriormente, por medio de los datos de la TABLA 11 

se encuentran 1 as sigui entes rectas, 1 as que están ~:Jl'af i cadas 

en las figuras 1,2 y 3, respectivamente: 

Amoníaco. 

y + 

siéndo: 

y importaciones de amoníaco, KGB 

x = año deseado 

Hidró9eno. 

+ 

donde: 

importaciones de hidrógeno, KGB 

año deseado 

Formaldehído. 

Yz (3.87004 X 105) + 

dado: 

7 3.57 x 10 (x) 

importaciones de formaldehído, KGB 

año deseado 
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1.3 PROPIEDADES FISI CAS DEL GAS ~E S INT ES IS 

La s sigui e ntes propiedades físicas de 1 gas de sí 11te s is, 

s e obtuviéron para una relación de H
2

/ CO 

nuestras condicione s de operación. 

A).- Propi e dades Críticas: 

2, para e 1 1·ango d e 

Las propiedades para cada uno de lo s compuestos J c l gas 

de síntesis son las siguientes: 

Propiedad Uni dades H2 co 
Te mperatura Crítica ºK 33.3 133.0 

Presión Crítica atm 12.8 34 .• 5 

Volúme n Crítico cc/gmol 65.0 93. 1 

Factor de Compresi-
bi 1 idad Crítico -- 0. 304 0.294 

Viscosidad Crítica g/cm-seg 34. 90 190.0 

Las propiedades críticas del gas de sínte s is toma ndo co 

mo bas e las propiedades para cada compue sto son las sigui e nt e s 

a). - Te mperatura Crítica. 

Uti 1 izando e l método de Grieves y Thodos 2 que e s e l más 

ge ne ral y exacto para obte ner temperaturas c ríti c as de la s mez 

c l a s tene mos: 

T~ m \¡/[1 + ( y2/ y1) Ai2] + \¡/[ 1 + ( y/ yz) AzJ 

......... (1.1) 
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'' n donde : 

T ' temperatura críti<..:a de la me;:c la, ºK cm 

T 
CI 

temperatura crítica de ca.Ja compone11t e , º K 

y. f racción mo 1 de cada c ompon e nt e 
1 

A12 Y A21 = constant e s e n función de la r e lación de las tl'111 
pe raturas de cbul 1 ición (Tb

2
/ Tbl) 

De l Re id and Sherwood 2 
, tomando a H

2
= 1 y a l CO 2 se 

t i e ne : 

4 .00 

0.02 

0. 70 

sustituyendo en (1.1) estos valore s, se obti ene la ec uac ión: 

T~ m 33.3/[1 + (y2/y 1) 0.02] + 133/ [1 + ( y¡iy2) 0.7] 

........ (1.2) 

c on esta ec uación podemos obtener la temp e ratur a c ríti ca del -

gas de síntesis en función de la fracción mol de l hidróge no y 

del monóx ido de carbono. 

b).- Presión Crítica. 

La pre sión crítica de una me zcla pu e de ser estimada con 

una aproximación de 1 a 2 % por la ecuación de Bc nedict
2

: 

......... (l. 3) 
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c.:ida término de 1 a ccuac i ón anterior 1·cp1· c scnt.:i: 

y . =fracción mol de cada componente 
t 

Tbi=temperatura de ebul 1 ición, ºK 

P' =presión crftica de la mc :cl.:i, atm 
cm 

P . =presión crftica cfo l componente, ;:1tr.1 
CI 

Co nsiderando a 1 hidrógeno = 1 y a 1 monÓ >-. ido Je carbono 2 ju~ 

to con los valores de cada compuesto dados ant e ri o r·mc nt u nbt e -

ne mes: 

J ( [ 
yl(0.0416) + y2( 0. 6675) ~ ) 

P ~ m "" ~ l ( 1 2. 8) +y 2 ( 34. 5) 9 ~ . J 2 [ l 2 -1 + 1 
yl(0.204) + y2(0. 817)j 

....... (l. 4) 

e s t a ecuación nos dará la presión crítica de l gas de sfntesis 

en función de las fracciones mol de los componentes. 

c). - Factor de Compresibi 1 idad Crfti co. 

Pode mos estimar este factor de compres ibi 1 idad usando -

la r e lac ión de Kay: 

z. \y. z . 
cm L:. 1 c 1 

sustituyendo los valores del facto r de compresibi 1 idad indivi­

dual es s e obti e ne la ecuación del factor de c ompr e sibi 1 iJad p~ 

r a la me zcla: 

Z' 
cm 

yl (0 . 304) + Yz (0.294) .... (1.5) 

J).- Vol6me n Molar Crftico. 

El volúmen se puede encontrar por la e xpresión: 
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V' = Z' 
cm cm 

R T' / P' c m cm ...... (1.6) 

Jonde T' , P' y Z' e stAn dadas por las ecuaciones (1.2), --cm cm cm 
(l .4) Y (1.5) respectivamente y R es la constante Je los Rases. 

B).- Propi e dudes no Críticas: 

Las propiedades para cada uno de los compuestos dc>I gas 

de síntesis son las siguientes: 

Propiedades Unidades Hz co 

Peso Molecular g/gmol 2.01 6 28.010 

Temperatura de o K 20.400 81.700 ebu 11ici6n 

De nsidad re1a-
ti va (Sg) 0.067 0.967 

Los valores de viscocidad de los compuestos a diferente 

temperatura y 1 atm de presi6n son: 

Temperatura ViscociJad (cps) 

ºC Hz co 

25 0.0089 0.017 8 

40 0.0092 0.01 84 

250 0.0130 0.0190 

450 0.0158 º· 021() 

La presi6n tiene efecto sobre la viscocidad de los compo-­

nc ntes puros, por lo que se han hecho muchas rev1s1ones excele~ 

tes de los métodos propuestos para estimar o correlacionar las 
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viscosidaJes de los gases. Una técnica muy común de correla-­

c i ón de vi seos i dades de gases densos admite 1 a re 1 ac i ón }1/p..º 
e n la forma: 

donde 

)J.. = f( p I T ) 
)X! r r 

P P/P (presión reducida) 
r c 

T 
r 

T/T (temperatura reducida) 
e 

)J... = visc osidad des e ada, cps. 

).i:= vis cos idad a baja presión, cps. 

Las ecuaciones finales para la presión y temperatura re­

ducida de l hidrógeno y el monóxido de carbono son: 

HZ co 

p 
r 

P/12.8 P/34. 5 

T 
r 

T/33.3 T/133 

A continuación se dan los valores de viscosidad en las 

tablas V y VI para el hidrógeno y el monóxido de carbono a di­

ferent e s presiones y temperaturas, tomados del Perry 3 • 
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T ºC T ;ecps 
r 

25 8.8 0.0089 

25 8.8 0.0089 

25 8.8 0.0089 

25 8.8 0.0089 

40 9.4 0.0092 

40 9.4 0.0092 

.:.o 9.4 0.0092 

40 9.4 0.0092 

250 15.7 0.0130 

250 15.7 0.0130 

2"50 15 . 7 0.0130 

'.250 15,7 0.0130 

.+ 50 21. o 0.0158 

45 0 21. o 0.0158 

450 21. o 0.0158 

450 21. o 0.0158 

TARLA V 

(Para e l H
2

) 

p atm p 
r 

5 0.390 

10 0.781 

15 1.172 

20 l. 5é3 

5 0.390 

10 0.781 

15 1.172 

20 1.563 

5 0.390 

10 0.781 

15 1.172 

20 1. 563 

5 0.390 

10 0.781 

15 1.172 

20 1.563 

31 

}J. 
)J.. cps )J.': -

1.0001 0.008900 

1.0005 0.008900 

1.0010 0.008S10 

l. 0050 0.008940 

1.0040 0.009337 

1.0050 0.009346 

1.0055 0.009351 

l. 0060 0.009356 

1.0010 0.013010 

1.0020 0 . 013020 

1.0030 0.013040 

1.0040 C.013050 

1.0000 0.015800 

1.0000 0. 015800 

1.0000 0. 015 800 

1.0000 0. 015800 



TABLA VI 

(Para e l CO) 

T ºC T )-l?cps p atm p )J.. 
)l_CpS 

r r ,U.." 

25 2.240 0.0180 5 0.145 1.0800 0.0 19440 

25 2.240 o. 0180 10 0.290 1.0850 0.019530 

25 2.240 o. 0180 15 0.435 1.0900 0 . 01 96 20 

25 2.240 0.0 180 20 0.580 l. 0950 0.019 710 

40 2,350 0.01 86 5 0.145 . l. 0500 0 .01 9500 

40 2 . 350 0. 0186 10 0 . 290 l. 0550 0,019600 

40 2.350 0.0186 15 0.435 1. 0600 0.01 9700 

40 2.350 0.0186 20 0.580 l. 0650 0.019900 

250 3,930 0.0269 5 0.145 1.0080 0.027120 

250 3,930 0.0269 10 0.290 l. 0085 0.027130 

250 3.930 0.0269 15 0.435 1.0090 0.027140 

250 3.930 0.0269 20 0.580 l. 0095 0.027150 

450 5.436 0.0335 5 o. 145 l. 0060 0.033700 

450 5. 436 0.0335 10 0.290 1. 006 5 o. 033720 

450 5.436 0.0335 15 0.435 1.0070 0.033735 

450 5.436 0.0335 20 0.580 l. 0075 0.033750 

32 



a).- Viscosidad del gas de síntesis. 

Podemos calcular l a viscosidaJ de la mezcla por e l méto­

do de estimación de Wi lke uti 1 izando la siguiente ucuación: 

}l. = 
lll (,u.,/~ + (y/y¡ l\Íl12]) + ().l/[1 + ( y/> ,l \6 21] ) 

. .. ....... (1.7) 

donde 

,llm viscosidad de la me zcla, cps. 

J..liiL.l~= viscosidades de los compuestos puros, c ps. 

+ ( A· ) ~ 
µ~ 

1 
+ ( ~ )2 fa., 

(M2/M 1)t ]2 / [VS ( 1 

CM/M2)i ] 2 
/ [vs e 1 

+ M/M
2 

) ; ] 

+ MzlM 1 ) ~] 

sus tituy e ndo los valores de los pesos moleculares del hidróge no 

(1) > monóxido de carbono (2) correspondi e ntes obtenemos: 

1 
+ ( ).1.1 ) 2 ;:r,: (1.9305) J2

/ 2.9285 .(1. 8) 

+ ( ~~ ) ~ (0.518) ]
2
/ 10. 914 ... (1. 9) 

b).- Peso Molecular Promedio. 

El peso molecular promedio de la mezcla gas eos a "ª ha e s 

tar dado por: 

M (2.016) (o.66) + (28.01) (0.33) 

M 10.57 g/gmol 

33 



c).- Densidad Relativa. 

La densidad relativa está dada por la relación Je pesos 

moleculares del gas de síntesis y el del aire: 

Sg = M gas 
M aire 

para nuestra relación de 2:1 de hidr6geno a mon6xiJo de carbono 

obtenemos que: 

Sg 
10.57 
28.97 o. 36 

En las siguientes tablas VI 1 y VII 1 se dan los valores 

de las propiedades críticas y viscosidades del gas de síntesis 

respectivamente, uti 1 izando las ecuaciones descritas anterior-

mente. 
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TABLA VI 1 

(Propiedades Críticas) 

YH o 0.2 0.4 0.6 0. 8 1 
2 

T' ° K 
cm 

133.000 145.100 125.100 100. 30 70. 200 r~;~;~-
-

P' atm 34.500 101. 980 171.870 290.90 53. 600 12.800 
cm --

Z' 0.294 0.296 0.298 0.30 .o. 302 0.304 
cm 

-- - ··-·· - - .. - ·-
1 

V' cc/gmol 17. 800 i 8.49 
1 

93.000 34.560 32.460 i GS.000 cm 1 

1 

Se emp 1 e aron 1 as ecuac 1 ones (l. 2), (l. 4), (l. 5) y (l. 6) 

respectivamente. 
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T ºC P atm ,lll 

Hz 

25 5 0. 008900 

25 10 0.008900 

25 15 0.008910 
' 25 20 0.008940 

40 5 O. OOQJ37 

40 10 0.009346 

40 15 0.009351 

40 20 0 . 009356 

250 5 0. 013010 

250 10 0. 013020 

250 15 0.013040 

250 20 0.013050 

450 5 0.015800 

450 10 0.015800 

450 15 0. 015800 

450 20 0 . 015800 

TABLA VI 11 

(Viscosidades) 

).l,. 
c/J12 co 

0.01944 l. 8160 

0.01953 l. 8114 

0.01962 l. 8067 

0.01971 1. 8066 

0.01950 1. 8631 

0.01960 1 . 8587 

0 . 01970 1.8539 

0.01990 l. 8438 

0 . 02712 l. 8651 

0. 02713 1.8668 

0. 02714 1. 86 70 

º· 02715 1.8672 

0. 03370 1. 8409 

0 . 03372 1.8402 

0. 03374 l. 8398 

0.03375 l. 8393 

--

c/J21 
fl.m 
c ps 

0 . 23560 0.017040 

0 . 28620 0.017090 

0.28670 0.017140 

0.28680 0.017220 

0.28015 0 . 017330 

0.2806 5 0.017400 

0.28120 0 . 017460 

0.28235 0.017590 

0 . 2799 7 0.024120 

0.27988 0.024130 

0.27973 0 . 024150 

0.27969 0.024160 

0.28270 0.029760 

0. 28276 o. 029770 

0 . 28280 0.029780 

0.28290 0 . 029785 

Los valores de viscosidad se obtuvieron ap l icando l as - ­

ecuaciones (1.7), (1.8) , (1.9) y ut i 1 i zando l as viscosidades o.!2_ 

t enidas a diferente presi ón y tempe r at ur a pa ra los compo nentes 

de l gas de síntesi s, tab las V y VI. 
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1.4 TERMODINAMICA 

El estudio de la termodinámica de Ja reacc ión metano!- -

gas de s intes is, se hace necesario pa r a encontrar las mej ore~ 

condiciones t eóricas de pre sión y tempe1·atura para qu e se 1 1 e ­

ve a cabo la reacción . 

En p r imer 1 ugar para obtener 1 a e n ta 1 p i a , 1 a e ne rg ía 1 i 

br e y la entropia es indispensable tener la ecuac ión de capac~ 

dad calorffica de la reacción, por lo tanto : 

Para la reacción 

la ecuación general para la capacidad ca lor if ica e s ta dada por 

6Cp = l::.a + .Ó.bT + .Ó.cT
2 ........ (1.10) 

donde: 
.Óa = ª co + 2 ªH ªcH

3
0H 

2 

~b = bco + 2 bH bcH
3

0H 
2 

l::. e eco + 2 CH CCM30H 
2 

" De los datos t omado s de Hougen 

Gas a b X 10- 2 C X 10-5 

co 6 . 726 0.04000 o. 1283 

H2 6.952 -0.09576 0 . 0956 

cH30H 4, 550 2 .18600 -0.2910 
1 
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sustituyendo los datos anteriores en la ecuación(l.JO) tenemos 

Cp 16.0 ~ - 2.3375 X 10-
2r + 6.105 X 10-

6 r 2 
....... (1.11) 

o 
Cp cal/gmol K 

o 
T K 

que es precisamente la ecuación de capacidad calorlf ica para -

nuestra reacción. 

Las condiciones de operación para la reacción metanol--­

gas de slntesis, dependerán fundamentalmente de la constante -

de equilibrio, es decir, nuestras condiciones de operación de­

berán ser tales que el valor de esta constante (Kp) sea lo su-

ficientemente elevado, para asegurar que la reacción se 1 leve 

a cabo en forma total. 

Sin embargo para poder calcular el valor de Kp será nec~ 

sar10 primero obtener el valor de la energla 1 ibre. 

EN ERG 1 A LIBRE. 

En esta parte el objetivo será encontrar una expresión -

para la energla 1 ibre en función de la temperatura. Partiendo 

de la ecuación general de energla 1 ibre: 

T ~ ~/T2(Cp dT) dT + 1 T ...... (1.12) 

o 

en esta ecuación ~H 0 e 1 son constantes. Sustituyendo el Cp 

en la ecuación(l.12) e integrandola tenemos: 

o o -2 2 6 3 
L°:::i.F =~H -16.08 T lnT + 1.119x10 T - 1.018 x 10- T +IT 

T º 
...... (1.13) 
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En esta última ecuaci6n como se puede ver, tenemo s dos -
o 

incógnitas ( Í::. H0 e 1) 1 a que s e puede r eso 1 ver con oc ie n do do s 

y a lores de energ ia 1 ibre. Dichos val ore s de energia 1 ibre los 

podemos encontrar por medio de la ecuaci6n: 
o o o 

6F =6H - T 6s ....... (1.14) 

Los cambios de entalpia y entropia se obtienen por las 

ecuaciones: 

o o o 

6 H 298 ° K = L Hproductos - L Hreact i vos ....... (1.15) 

o o o 

6s 8° =.L.s -:Ls . 29 K productos reactivos . .....• (1.16) 

o 
Para otras temperaturas diferentes a 29 8 K los valores de 

entalpia y entropia se obtienen por: 

o o /cp Í:.:::.flT =f::::.H298°K + dT ....... (1.1 7 ) 

o o fcp dT/T 6ST =!:::.S298°K + ..... . . (1.1 8 ) 

Rosini da los siguientes datos para la reacc i6 n: 

CO + 2 H2 
-

o 

Hzo s \( c a"I ) 
-48500 -26 840 o , gmol 

o 

S298º K( cal J 
gmo 1 ºK 57.29 47 . 3 2 (31. 21 ) 

su s tituyendo estos dato s en las ecuaciones (1 . 15) y (1 . 16) ob-
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tenemos el cambio de entalpía y P-ntropia a la temperatura Je -

298°K : 

~s2980 K = 52.432 cal/gmolºK 

Tornando ahora la temperatura de 400ºK los valores de en­

talpía y entropía calculados por las ecuaciones (1.17) y(l.1 0 ) 

son: 

~H4ooºK 22630 cal/gmol 

Sustituyendo los resultados anteriores en la ecuación de 

energía 1 ibre (1.14) se tiene: 

6035 cal/gmol 

1380.9 cal/gmol 

El siguiente paso será sustituir los valores de la ener-~ 

gía 1 ibre a 298°K y 400°K en la ecuación (1.13) para encontrar 

1 as incógnitas ( l::,. Hg e 1) y de est<: manera obtener 1 a expre--

sión para la energía 1 ibre en función de la temperatura. 

a 298ºK cal 
6035 =~Hg - 4777.2 In 29 8 + 895 -26.6 + 1(298 ) gmol 
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a 400 ºK 
cal 

1380. 9 = 6Hg - 6400 1 n400 + 165l1 -64 + 1 (400) gmol 

do ndc: 
15349. 8 -cal/gmol 

57.1 cal/gmolºK 

La ecuación final de energía 1 ibre se convierte en: 

15349. 8 -16.08T lnT + 1.19x10-ZTZ 

siéndo: cal/gmol 

T ºK 

CONSTANTE DE EQUILIBRIO. 

9 · - G 1 
1.0l uxlO T' +57.1T 

....... (1.19) 

Una vez encontrada la ecuación de la energía 1 ibre proce­

de1'e111os a ca 1cu1 ar 1 os va 1 ores de Kp a diferentes temperaturas 

por medio de la ecuación: 

1 n Kp == - 6 Ff / RgT ....... ( 1. 20) 

En seguida se presenta una tabla con los valores así ob 

t eni dos de la constante de equi 1 ibrio, los que posteriormente 

no:" se rv 1 rán para. encontr.ar 1 a presión y 1 a convers ·i ón adecua­

dus a la reacción de gas de sí ntesis. 
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TA8LA IX 

T(ºC T(º K) 6Fº(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 

CONDICIONES DE OPERACION 

Para encontrar las condiciones de operaci6n, es necesa-

r10 tener una ecuaci6n que nos relacione temperatura, presi6n 

y conversi6n. Esta es dada por Smith 5 en la siguiente forma: 

en donde: 

Kp 

Kn 

p 

nt 

constante de equilibrio 

presión total, atm 

moles totales 

2 

....... (1.21) 
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Par¡¡ obtener' las moles totales y lus mol es par'ciales de 

ca da componente en función de 1 a c onve r s ión ne c es it a mo s hacer ' 

un ba lance de ma s a de la s iguiente f o rma: 

ncH
3

0H 

11 CO 
nH 

2 

ntotal 

\ 

1-x 

X 

2x 

1 + 2x 

x = co nve r s ión deseada. 

Por lo tanto Kn s erá: 
2 (x )( 2x ) 

Kn = 
(1- x ) 

s ustitu yendo los valores de Kn y moles to t ale s e n la ecuac ión 

(1.21), es t a se convierte en: 

2 ( 1-x )( 1+2x ) 
. .. .. ( l . 22 ) 

Esta última ecuación será preci sa me nte la q ue nos se rvi r á 

para enco ntrar las condiciones de operación óptimas de nue s tra 

reacción. 

Para el calculo de las condiciones de operación óptimas -

se proc ederá de la siguiente manera: 

1º .-

2º .-

Se supondrán va lores de conver s ión obteniéndo así 

valores de Kp / P
2 

por medio de la e cuación (1.22). 

Se obtendrán valores de Kp a -partír de la ecuación 

(1.20 ) o de la tabla IX, posteriormente estos va-­

lores de Kp serán divididos por presiones supue~- ­

tas manteniéndo constante la temperatura a la q~e 
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se obtuvo Kp. Obteniéndose así datos de Kp/P
2

.Se 

seleccionará un valor de K~ / P 2 (indicando así nue~ 
tras condiciones de operación) pnra lo cuál se de 

be cumplír el siguiente punto. 

3°.- Lo s valores de conversión, temperatura y presión 

para nuestras condiciones de operación deberán -­

ser tales que: 

a) La temperatura no sea muy elevada. 

b) La presión . no sea muy baja. 

c) La convePsión sea alta. 

Los datos obtenidos para el primer punto están tabula-­

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

. 2 
X Kp/p 

0.9900 43.65 

0.9910 48.63 

0.9920 54.76 

0.9930 62. 72 

0.9940 73,37 

0.9950 87 .95 

0.9960 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 

(ºC) 
---- -

Kp 0.02 :3 0 101 . 0000 121. 00 

1 

__ ,__ __ 
p Kp Kp Kp 

1 

(atm) p2 
1 

p2 p2 
1 

1 o.02 s o l 10i.oooo 121. 

5 O. OOLO 4.0400 4 . 

10 o. 0020 0.1000 1. 

¡ 
25 4. SE-5 0.1600 o. 

50 1. lE-5 0.0400 o. 

100 2 . 8E-6 o. 0100 o. 

20. 

00 4036.00 23108.00 162131.00 323641. o 
1 

Kp Kp 

1 

Kp Kp 
1 

2 p2 p2 p2 p2 
1 

-->----

00 4036.00 23108.00 62131.00 1 323641.0 1 

00 1 161. 00 924.00 2485.00 128 31.0 ! 
1 

40 : 40.30 231. 00 621. 00 ¡ 3236.0 
i 1 

26 1 
6 .45 JS. 90 1 99. 40 1 517 . o 

8 1 1.61 ; 9 . 25 ! 2L!. 80 1 129.0 

6.21 32.3 

o -J 452. ºl 2~4-3.-_ 
-- --·-- -- -

Kp Kp 
- -

1 p2 p 
- 1 ·t- ' 

o ¡ 452. 00 J 204 3. 
1 ' o i 18 .00 81. 
1 

o 1 4 .50 

o 1 0 . 72 
' 

3. 

8 1 o. 18 o. 
2 Í O. 04 O. 20 1 O. 40 2. 31 1 

i 1 

150 1. 2E-6 4.4E - 3 o. 
200 7. 1 E-7 2 . 5E - 3 O. 

L ---

5 1 0.02 0.09 ; 0.17 1.02 ! 
3 1 o. 01 : O. 05 L o. 10 1 o. 57 1 

____l_ - _____ _J_ _____ _ __ -- -- - __ _ __ ______ __j __ _ _ __ .___~ 

2. 7( 

8 . 1 

14 . 3 

l. 5.'i 



Ana 1 izando así µues 1 as tab 1 as X y X 1, podemos \'e1· que -

nuest1·as condiciones de operación co1·responderá11 a una p1·esión 

de lC atm y una temperatura de 450ºC a una conversión de 99. 8% 

las cuáles satisfacen completamente el criterio propuesto en -

el tercer punto para el cálculo de las condiciones de upera--­

c i ón. Además estas condiciones de operación nos p1· oporc 1 011a11 -

un valor elevado de constante de equi 1 ibrio lo que significa -

que nue L•-Lra reacción se va a 1 1 evar a cabo comp 1 etamente. 

Se ve c 1 ar amente que 1 as re 1 ac iones pres i ón-tempe1·atura­

convers ión, presentan bastantes valores para obtener buenos r~ 

sultados en la operación para la obtención de gas de sínte sis 

claro está que como es una planta pi loto, en el la se podr3n m~ 

dificar un poco los valores que seleccionarnos, par a ver si la 

realidad se acerca bastante a lo teórico que es lo que se desa 

rrollo en este trabajo. 

En 1 as f i gu1·as 4 y 5 se encuentran graf i ca do s 1 os va 1 ores 

de Kp vs. temperatura y Kp vs. conversión,respectiva me nt e . 
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7.50 

700 

650 

600 

550 

500 

450 

400 

350 
. 2 

.. ,p/P )00 

250 

200 

150 

100 

50 

o 
0.99 0.991 0.992 0.993 0.994 0.995 0.996 

x (conversi6n) 

fig 5 
Kp/l''-v&. co:iversi6n 

l>.E5COl·iPO~ICION DE METANOL 

I 

0.997 0.998 0.999 
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CALOR DE REACCION. 

Una vez obten i da s nuestra s condiciones de operac ión se --

hace necesario ca 1cu1 ar e 1 .6H a estas cond i e-iones par· u -
reac. 

poder uti 1 izarlo posteriormente en el calculo del r eac tor 

calculos de calor posteriores. 

Uti 1 izando la ecuaci6n (1.17) 

+ 

haciéndo los calculos se obtiene 

¡ 723ºK 
Cp dT 

298° K 

24161.7 cal / gmol 

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

ceder calor al reactor. 
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6 
PROCESOS DE FABlnCACION INDUSTRIAL DEL GAS DE SINHSIS 

Como se dijo en un pr1nc 1p10, e l gas d e sfntcsis s e ob-­

ti e ne e n l a inJustria básicamente por med i o Je dos proc c so s ,.¡u~ 

son: e 1 J e r eformac ión cata 1 rt i ca de h i droca 1·l iuro s > t' 1 de o x i -

dac i ón pare i a 1; por 1 o que a continuación se desc1· i b i r~i11 ambos 

proc es os en una forma general, ya que aun q ue algunas cumpaíl fa s 

tien e n s us prop io s métodos , éstos básicame nt e caen dentro Je -­

lo s dos procesos antes mencionados con 1 ig e ras modificaciones. 

Empezaremo s primero por e l proc eso que se uti 1 i~ ó anti-­

guament e y que en la actualidad ya casi no se usa. 

2.1 ~PARTIR DE COQUE 

Se uti 1 iz a en este proceso, e l gas de agua derivado del 

c oqu e . En e l proceso de gas de ag ua, se in yec ta alternativamen 

te éste ~on vapor de agua y a ir e a un lecho de coq ue in candes ­

ce nt e . El gas producido por la sopladura del aire a través Jc l 

coque no es aprovec hable. Se uti 1 iza e l gas de sfntesis tjue se 

produc e e n 1 a etapa posterior; esto es , por 1 a ac c ión Je 1 1·a-. .., 

por de agua sobre el coq ue incandescente: 

e + ----· co + 

L:i !' e l ac ión hidPóg e no /monóx ido de ca rbono es de 1.25 a 

].JO. Se ajusta a la de 2:1 pasando un a paPte del gas de sfnt e ~ 

s 1 s por un co11vcrt i dor de CO, don Je por ad i e i ón de v apol' Je 

agua e n ca11t i dades determinadas r eaccionan ca ta 1 ft i e amente de -
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300 a 500 ºC en la Forma: 

co + ____ _. 

Los 9? Se s e f 1 ue nt e s son r ec i r c u 1 aJo s a 1 a c-o rr i c' nt c pi ' 111 

c ipal del gas d e síntesis para obt e ne r l a r e laci ó n 2 :1 de hi d ró 

ge no a monó x ido de c arbono. 

6 
Z.2 POR REFORMACIO N CATALITICA 

La p rep arac ión de gas de síntes i s en la r e lac ión 2 :1 

pue de hacerse con e 1 rn i s mo e quipo y 1 os mismo s cata 1 i zado1· es 

usados par a r e f ormar e l gas natural, pe ro la t éc ni c a varía c on-

side rabl eme nte y e s más difí c il. 

El vapor de agua r e acc iona con e l me tano para formar el 

hidróg e no y ó x ido de carbono junto con anhídrido carbónico: 

+ ----... 3 Hz + co 

+ + coz 

Pue de de mostrarse t e rmodinámicame nt e que e l produc to co~ 

sistirá de hidróge no y ambos óxidos de c ar bono e n una relación 

que dep e nde de las condiciones de reac c ión. 

Estequiomé tricamente, un a me zcla de hidróge no y ó x ido de 

carbono en una r e lación r e que rida, se obti e ne cuando la me zcla 

en r e acción tiene tre s partes de metano, una parte de anhíd~ido 

carbónico y Jos partes de vapor de agua, como se mue s tra en la 

sz 



si9uiente reacción: 

+ coz + ----· 4 co + 

Esta reacción es endotérm i ca y fué re ve 1 ada e n una patc n·­

t e francesa a una t e mperatura de 800º C. La manu f actura d r l gas 

de srnte sis con gas natural, vapor de agua y ga s ca rbóni co c om­

prende los siguientes tiempos: .calentamiento de la me zc l a 9as c~ 

sa, paso de la mezcla por unos tubos 1 lenos de c atalizador c a-­

lentados externamente, paso de la misma por una c alde ra de c a-­

lor r e sidual, paso por cambiadore s de c alor e n lo s que s e e f e c ­

túa e l calentamiento pre vio de una nueva me zc l a de r e ac tante s y 

por último, enfriamiento con agua. 

Se ne cesita ten e r las condiciones exac tas de op e r ac ión -

porque ligeras variaciones en dichas c ondi c ion e s originan un -­

cambio desproporcionado en la relación de hidró geno a mon óx ido 

de c arbono. 

Este proceso es usado también para convertfr fracc ion e s -

de destilado de hidrocarburos en gas de sfnte si s . 

Los destilados (naftas) cons isten de parafinas de bajo -­

punto de e bul 1 ición, con cantidades me nor e s de aromáti c os y no 

m~ s J e uno porciento de olefinas. El punto final de e bul 1 i c ión 

del de stilado no debe e xceder los 220°C y de pre fer e nc ia de be -

ser J e 18SºC. 
La carga de h i drocarbur.os 1 f qui dos e ntrantes es vapor 1 za-

Ju a través de un desulfurizador y luego al horno de reformado, 
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donde e s mezclado con vapor y distribuído en los tubos 1 le nos -

de cata! izador. En el horno la nafta precal~ ntada y e l vapor -­

son rápidamente 1 levados a la t e mp e ratura de r c acc i6n y lu r !JO a 

l a temperatura 6ptima para la conversión de seada. 

Lue go de pasar por el cata! izador, e l vapor y la car9a -­

so n reformados. Cuando el producto secundario es amoníaco , u11 -

r e formador secundario es incorporado para introduc ir nitr6ge no 

re querido para la sínte sis de amoní aco ; e n esta p a rt e , e l co nt~ 

nido de metano es de s61o unas cuantas déc imas e n porci c nto . El 

e f lu e nt e s ec undario del r efo rmador se e nfría y pas a a un co nver 

t i dor e n e l que la reacci6n de desplazamiento de l gas de agua -

p rodu ce más hidrógeno y mon 6xido de c arbono. 

7 
2.3 POR OXIDACION PARCIAL 

La Texas Corporation empre ndió e l trabajo sob r e un pro ­

ceso no catalítico, usando un quemador e spec ialmente diseAado -

q ue pe rmitía todos los mezclados necesarios en la zona de r e ac ­

c i6n. Este pr~ces o es una conversi6n ~ontínua de c ualqui e r hi-­

J rocar buro e n un combust ibl e en gas de síntesis , desarro l lándo­

se primero para usar gas natura l. 

El trabajo e xpe rimental mo s tró qu e e l ox íge no 1 ibre no 

~ ra un componente del producto y que la r e acción de oxidaci6n -

µ arc ial estaba caracterizada por la prese nc ia de me tano, d ióx i­

do J e c arbon o y vapor de agua. Aunqu e las reacc iones reales son 

ci e rtamente mucho más compl ej as, éste comportamiento es cons1s-
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tente con una reacci6n de dos e tapas, qu e involucra una combus­

ti6n completa en la primera de e l las vía la r eacc ión altame nte 

exotérmica siguiente: 

+ z ºz -----· 
·----- coz + . . .... ( 1) 

El e qui 1 ibrio es má s r6pido hacia l a de r ec ha de esta r ea~ 

c i ó n y no hay oxíge no sobrante. La c antidad de al irne ntaci6n J e 

ox í geno es , sin embar·go, mucho me nor que 1 a reque r i Ja pa ra rea c 

c ion ar co n todo el metano por la ecuación (1), de ta l f orma que 

en l a co nsu maci ó n de esta r eacc i ón un gran sobrante de me tano -

permane c e . Este metano sobrante puede lu ego r e acc ion ar con c ual 

qui e ra de los productos de la primera r eacción: 

+ coz Z CO + Z Hz .. .... (Z) 

+ _____ .,. ...... (3) 

- ~ ¡ i e ntras qu e 1 a reacción( 1) e s a 1 tament e exotérmica, es- ­

tas r e acciones (Z) y (3), son altamente e ndoté rmi cas. Es por -­

tanto importante que el exceso de calor 1 iberado en l a prime ra 

r eacció n . sea hec ho disponible por algunos me dios de transfe r e n­

c i a J ~ calor para las reacciones e ndotérmicas secundarias. 

La reacc ión global des e ada: 

-----· CO + Z Hz 
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proce Je co n a ume nto de l dobl e de l vo16men, por l o qu e e s apar e~ 

t e que los costos de compresión p ue J en se r 9ran J emente r e du c i-­

dos opc r undo a una a 1 ta pren i ón. Si es to se 1 1 e va a cabo, s e rá 

necesario c omprimir sólo aprox imad a men te l a mitad de l gas qu e -

se r fa r e qu e rido si 1 a operación fuera r e a 1 iza da a baja pres i ó n. 

La comb in ac ión seve ra de un a pres i ó n J e vari os c i e ntos J e 

ibr as co n una temp e ra t ura arriba de lo s 2000° F, s e sat i sface -

con e l uso de reactores aislados inte rnamente . Estos se di se ña­

ron con corazas ci 1 fndricas de a ce ro a l ca rb ón j unto co n capas 

s uces ivas especia l me nte se lecc ionadas de r ef r actarios. 

Es también necesario selecc ion a r va lores de diámet ro 1n - -

te rno y l a long i t ud tal que p ro vea un inte r c ambio de ca lor ade ­

c uado e ntr e la r e acción primaria exoté rmic a y l a r eacc i ón secun 

daría e ndotérmica , Deb i do a l a sensibi 1 i dad de la te mperatura -

de reacc i ón c on l a re la c i ón comb ustibl e/ox ígeno se r eq uier e de 

un c uidado especia l e n l a i nst rume ntación. 

La for ma básica de l proceso es: e l hidrocarburo y e l ox i­

d a nte (oxíge no o aire) son precal e ntados en forma sep a r ada y -­

cargados a l reac to r. Antes de e ntr a r a l a zona de r e acción son 

me z c 1 a dos í nt i mamen t e e n una cámara de co mbus t ión. E 1 ca 1 or p1' .2. 

ducído e n una parte de l hidro c arburo, pi rol i za e l r e sto de lo s 

hidroca rburo s e n gas, producre ndo una pe qu e ña canti dad de ca r-­

bón e n la zona de reacc ~Bn . El eflue nte de l r e a cto r p asa d es -~­

pués a través de un cambiador de ca 1 or, 1 uego a una unidad rem~ 

ve dara de ca rbón y por una r evol vedo ra de agua frfa. 
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Estos pasos dan como ventaja: 

a).- Una generación de vapor de alta presión para usar fuera de 

los 1 imites de bateria. 

b).- Un gas virtualmente 1 ibre de carbón(menos de 1 ppm.). El -

carbón es recuperado en un equipo de disefio simple e 11 una Forma 

que permite recircular el carbón al r e actor. 

El proceso es continuo, simple de operar y r e qui e re de -­

una labor y supervisión mínima. La planta entera est ~ construi­

da practicamente de acero al carbón. Ladri 1 los r e fractarios co­

merciales se usan en la sección del r e actor. La experiencia en 

plantas existentes no ha revelado ningún problema de mante ni- - ­

mient-0. 

La gran flexibi 1 idad del proceso hace posible cambiar e l 

tipo de carga rapidamente. Recirculando el carbón co n el comb u~ 

tibie al reactor puede ser incorporado en e l proceso de disefio. 

_La velocidad de recirculación del carbón dependerá del conten i­

do de cenizas de la carga. El funcionamiento de la planta puede 

ser reducido a un 60 % de la capacidad de disefio sin ningún 

efecto sobre el equipo o el funcionamien t o de l proces o. 
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PLANTA PILOTO. 

Con objeto d~ apreciar comp:etamente la magnitud de lo 

que es un a "planta pi loto"
8

, tanto en sus funciones y oGjeti­

vos primordiales como el problema que involucra el hacet' un -

diseño ci un anteproyecto de el la, hemos creído conveniente ci­

tar los siguientes criterios generales sobre plantas pi loto Ja 

dos por di fe rentes autores, 1 os cuá 1 es fueron de ut i 1 i dad para 

real izar este anteproyecto de planta pi loto. 

FUNCIONES. 

Hablando en términos generales, la función de una plan­

ta pi loto es determinar cuantitativamente la influenci a de to­

do factor cuyos efectos son desconocidos o parcialmente conoc 1 

dos. Las funciones más importantes que real iza una planta pi I~ 

lo son: 

a) .- Pruebas de los efectos de la erosión y corrosión y ensa-­

yos para la selección de materiales de construcción. 

b).- Estudiar los efectos de las impurezas en las materias pr1 

mas y la formaci6n de productos secundar ios. 

c) .- Obtención de datos de ingeniería necesarios para el di s e -

ño. 

d).- Eliminar las dificultad€s y mejorar el funcionamiento de 

la s instalaciones actuales. 

e).- Establecer las apropiadas condiciones de funcionamiento. 
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f).- Determinar s1 un proceso es factible des de el punto de -

vista de su rendimiento. 

g).- Fabricar produ¿tos que pueden ser uti 1 i=ado s en pruebas -

de campo u en nuevas investigaciones. 

h).- Estable~er el orden de magnitud de los co s tos de r·ah1 ·ica -

ción. 

i).- Ver que tipo de catalizador es el má s adecuado y c uál es 

su ciclo de regenera ció n. 

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

En la parte que sigue a continuación, se presenta en un 

forma breve el desarroll o que debe seguir un proyecto de plan­

ta pi loto. 

TAMAÑO. 

De be decidirse st la planta pi loto ha de comp letarse ~­

desde su etapa inicial hasta su última fase y s imul ar e n e l la 

la produ c ción, o si so lo han de in vestigarse algunas de las -

unidades de operación. 

La planta pi loto ha de sen de l menor tamaño compatible 

con la obte nción de datos e n esca la de suficiente magnitud y -

s i ha de servir para fabri car mue s tras, deberá se r lo bastante 

grande para rendir la cuantia requerida de aqu61 las. El plan·-­

teo del equipo debe reducirse cuanto se pueda sin que deje de 

ser apropiado para una buena práctica . 

En la planta de gas de sintesis parecerá que el tama~o 

e scogido es pequeño, pero en realidad se seleccionó en base -
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a pl~ntas pi loto que existen actualmente para otros procesos -

que tienen aproximadamente el mismo tamaAo. 

tNFORMACION BASICA. 

La información derivada de la planta pi lo to para qu e el 

Ing e niero complete el proyecto, depende del tipo de fábrica a 

considara r. Pero para la información especJficamente 1· e4 ue rida 

de la planta pi loto se redactan 1 istas de ver ificación, qu e -­

sirven para distintos tipos de f~bricas, para piezas especifi-

cas de equipo y para op e raciones o procesos unitarios d etermi~ 

nados. La siguiente 1 ista ha sido s ugerida por Vi lbrandt
8

: 

1- Relaciones de operación. 

Diagrama de procesos químicos 

Diagrama del equipo de Ingeniería en operación 

Balance de materiales y de calor 

2- Materiales. 

Materias primas 

Impureza s en las materia s primas y en producto 

Corrosión, humos, polvos 

Desperdi c ios 

3- Equipo de operación. 

Selección del equipo 

Especificación de lo s controles 

Materiales de construcción 

Transferencia de calor 
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4- \1.:inipuldción de materiales. 

'· 1t~todos adecuados 

Riesgos industria 1 es (corrosión, incendio, se9 u1· i dad) 

~o lestias p6bl icas 

Almacenaje 

5- Mano de obra. 

Operarios necesarios 

In spección 

Segur' i dad en re 1 ación con e 1 operario 

Esta 1 ista es de carácter general y sólo srrve comu -

guía para estudios más deta 1 1 a dos, 1 os que so n distintos pa­

l' u cada proceso. 

Para el caso particular de la planta pi lo tn de gus de -

sí nt esis , en el capítulo siguiente, v ien e la de s c ripci ó n de -­

nu es tro pr·oceso en el que se especi fica el diagrama de pr o ceso 

quimrco junto con la materia prima , debi é ndose obte ne r· la co-­

r ro s ión de la 1 itetatura; otra s partes d.e l a informa c ió n bá s i­

cu co.mo e 1 e qu i po de operación, 1 o especifi c a remos u se 1 ecc i o­

nt.1remos e n ba s e a 1 que se pueda encontr.ar en e 1 mercado. 

DISE ÑO . 

El dis~ílo de la planta pi loto, es en la mayor parte de 

los c u sos tdn difí c i 1 como el de la unidad comercial y en --­

otrus ocasiones de un mayor grado de dificultad. Los datos dis 

pon i b 1 es pdt ' a e 1 proceso son más escasos y más suscept i b 1 es de 
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variación que cuando el trabajo de l a plunt.:i pi loto ha resuel·­

to ya mu c hos de sus probl e mas. Por estu s r azones , e l proyecto 

de una p 1 anta debe se r 1 o suf i e i entemente f 1ex ib1 e pa1·a pe 1·111 i -

tir amplias variaciones en las condiciones de s u funcionamien­

to . 

Prob 1 emas que son re 1 at i vamente sene i 1 1 os de mane j ª'' en 

gran escala, como el flujo de fluidos, ofrecen mu c has dificul­

tade s al se r tratados en menor escala y requ ieren e l estud io -

de medidas de cont r o l que norma lmente no serian convenientes -

en la unidad i ndustria l y es lo que hace subir ba stante e l -~· 

costo de una planta pi loto . 

SEGURIDAD. 

El equipo contra incendios de be ser parte inherente a 

la planta pi. loto,; debiéndose tener lo s siste 111a s uni versa les -

por que los caracte r es de in flama b i 1 idad de productos y subpro 

duetos pueden ser desconocidos. Asimismo, se han de disponer ~ 

de exti ntores tanto ma nuales como transportables, en cuyo mane 

jo esté bien adiestrado el personal. 

Muchas prácticas de seguridad de ben ser cons ideradas al 

p royecta r 1 a p 1 anta .p.0\ J.oi;.o. La ve nt i 1 ación, e 1 a 1 umbrado y 1 a 

ca lefacción han de ser adecuados para hacer frente a todas las 

condiciones atmosféricas. El equipo eléctrico debe estar de 

acuerdo con el rieS'go implicado, y los ~t\.terr uptores han de en 

contrarse en tal forma situados que sean f áci !mente accesibles 

cuando una necesidad urgente lo requiera. 
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BALANCE DE MATERIALES. 

Después de que la investigación previa ha establecido -

el curso de operaciones, es posible calcular el Balance de Ma ­

teria les, el cuál está sujeto a variaciones a medida que la -­

planta pi loto progresa, d~bido a que l o~ 1·endimierito :::. y aún :. 

las cargas de materias primas pueda no ser · lo que se esperaba. 

Con frecuencia estos no pueden ser terminados hasta que el -­

proyecto ha real izado algún progreso, pero el cá lculo de mate-

riales indica la información que falta y que puede obten e r se -

cálcu lo s nuevos. 

BALANCE DE CALOR. 

En conjlinc i ón con e 1 ba 1 anee de materia 1 es, e 1 ba ·: anee 

t~rmico da un cuadro completo del curso de ope ra c iones de una 

planta pi loto. los datos requeridos para redactar este bal a nce 

e-orno: calor específico, calor latente y el ca lor de 1·eacción -

~uelen obtenerse en el estudio anterior a la planta pi loto. ~­

Sin embargo, igual que en el balance de mate r ial es faltan da-­

tos que pueden ser averiguados más tarde, deficiencia que 1mpi 

de la terminación del balance. 

C'PfRAC 1 ON. 

Después de planeada la planta pi loto mediante las planI 

1 la s de operaciones, se hace la distribución en secciones para 

trazar los diseAos detallados conforme a los conceptos de ope-
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ración unitaria. la capaciJad par a r econoce r Ja .liíerencia e n­

tre operación-proceso unitario pu e de or191nar la 1liferencia en 

tre una operac ión real izada con bu Pn 6 xi+ o y otra fracasadcl, 

E 1 estab 1 ec i miento de 1 as operaciones y procesos unitarios p •2.c 

mite hacer el proyecto detallado del equ ipo de e laboración. 

EQUIPO. 

La selección d e l equipo requ e riJo para la s div e r s as et~ 

pas de una planta pi loto es comp licada, no s olo poi · la .,,ar i e -­

dad del eq uipo disponib l e para real izar cada una ~e las fases, 

como ocurre e n e l caso de una unidad industri a l. La r espuesta 

ev ide nt e es , desde 1 u ego , ut ¡ 1 izar e n 1 a p 1 anta pi 1 oto un equj_ 

po idénti c o, salvo e l tamaño al que se emplea en esca la indus­

trial. La variedad de dicho equipo e s, desgr aciadamente 1 imita 

da. La experiencia pasada, personal o derivada de publ i c a c i o-­

nes e i nfor mes técnicos, debe ser uti 1 izada de modo qu e e l --­

e quipo escogido será el que se usó en a l guna planta. 

MATERIALES DE CONSTRUCCION. 

El problema de elegir los materiales de construcc ión es 

si e mpr e di f í c i 1 • Se puede preguntar si e 1 mate ria 1 1 e dará 

carácter p e rmanente a la instalación; en este caso , será nece ­

sario someter los mate riales a muchas pruebas para determinar 

c uáles son los apropiados para la unidad, aunque actualmente -

existen en la 1 iteratura tablas en donde se recomienda un matf' 
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ria 1 para cierto :., pru1.:uctos, con 1 o que se pu ede escoger e 1 -­

materia I para la pla nta . Otro criterio es construir la µ!anta 

pi 1 oto con materia 1 es que pa1'ezcan adecuados y co111¡:robal' s u -­

duración en operaciones rea 1 e~: , que a 1 111 i smo t iempo ofrecerán 

los datos requeridos para el diseño final. 

1 NSTRUMEN·r i\C 1 ON. 

En términos gene1 ·<:11 es, 1 a p 1 anta pi 1 oto requ 1 ere mayor 

11C1111ero de instrumentos que 1 a p 1 anta en gran esca 1 fl . Las pos i -

bi 1 iclades para tomar datos deben ser tdn variadas que permitan 

nbtener balances completos de mater ia les y ca lor, curvas de -­

temperatura, pr~s i6n y otros datos necesarios para el proycc-­

t ll . 

Las téco i cas de contra 1 son más di f í c i 1 es de ap 1 i car •:!I • 

pequeñas escala?, como por ejemplo, la velo c idad de un f luícl eo 

pu ede se r tan pequeña que los medic.Jc11· e~. de Ol'ificio no 1·egis-·· 

tren exactu~ente el flujo. Aunque por otra parte, en cierta - ­

For·111a el menor tamaño quizá faci 1 ite el conti·ol. 
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3.1 DESCRIPCION DEL PROCESO 

La descomposici6n de l me tono ! snbr~ un cata! i zador s o-­

portado de óxido de zinc y ó~ido de c romo c on una r e lac ión Je 

0.5 puede s e r un bu e n método para producir cantidades mode ra­

das de gas de síntesis t e ni é ndo una r e la c i ó n de hidr6ge no a -

monó x ido de carbono de 2. Si é ndo los productos s ec undarios de 

di c ha r e acción trazas de dióxido de c arbon o , hidroc arburo s y 

carbón. El cata ! iz ador pu e de s e r r e ge ne r a d o quemando p e riódi­

came nt e e l c arb ó n de positado. 

El métod o e s s imp l e e n operac i6n y r e qui e re de sust a n-­

c 1as y de e quipo fá c i !me nte disponibl e s. Pa ra s er un mé todo -

pr ác ti c o, l a r ege ne rac ión de l ca t a! i zajor de be rá s e r necesa-­

r1a. Nu e stro proce so cons iste bási c ame nt e e n: 

El met ano! s e transfi e r e de l tanqu e de a l ime ntac i ó r. ha­

c ia e l r edctor p o r me dio de una bomb a de p i stó n pas ando, a -­

través de un rotáme tro, con un g ast o de 400 ml / hr. La al 1me n­

tac i6 n frí a e ntra por el domo de l r eactor donde s e c ali e nta -

hasta una t e mp e ratura de 450 º C, la cuál s e mant e ndrá a lo -­

largo de todo e l reactor por me dio de una c ombinac i6n de tres 

r e siste nc ias. La prime ra se usará para cal e ntar e l me tano! a 

la t e mperatura de seada, la segunda para mantener la t e mp e ra­

tura de l l ec ho c ata! ítico a 450 ºC y la tercera para conse r-­

var la misma temperatura de los productos a la sal ida. 

El reactor estará empacado con cata! izador de óxido de -

cromo-óxido de zinc. 
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Volviéndo a las resistencias, 0stas ser~n conectadas a -

·" ' c ontro 1 ador de temperatura ten i enJo termopares de fierro----
2 

c onstantano. El reactor operará a 10 atm (10.33 Kg / cm ). Desde 

este punto hasta que el gas 1 legue al separ udor, toJo el e quipo 

e n contacto con el gas es .de acero ino~idabl e . 

Los gases de producto y el metanol no descompuesto pasan 

~ través de un enfriador de agua fria, donde los gases c al i e n--

1es se enfriarán hasta una temperatura de 40°C, c ondensandos e a 

s u vez las trazas de metanol que no reaccionó. La tub e ría en e s 

t a · parte va aislada, es decir, desde la sal ida de l r e actor has­

t a el enfriador. 

Después de dejar e 1 enfriador, 1 os gases entran e n f orma 

1angencial a un separador tipo cicl6n donde e l metanol se sepa­

ra . El separador operará a una presión de 9.5 atm. Los gas es s a 

i e n de 1 domo hacia una compresora, 1 a qu e 1 os c omprime hasta 

una presión de 100 atm siéndo almac en ados los gases en tanques 

a pres ión. 

Para mantener las presione s en los diferentes eq uipos, 

se e mplearán dos v~lvulas de control de presión, ubicadas una -

Je spués del reactor y la otra despu é s del separador. 

Los diagramas de bloques y de flujo de nu e stro proceso 

~e e ncuentran a continuación~ 
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J.2 CATALIZAílORES 

La reacción de descomposición cata! ítica de me tano! s e ha 

e studiado con anterioridad por un sin6mero de investi~adore s, -

l os que han prese ntado resultados e xperimental e s para de t e rmi-­

nar la naturaleza y la efectividad J e di ve rsos cata! izadbre s. -

Estos elementos c atalíticos de s c ompon e n al metano! e n hidróge ­

no y monóxido de carbono. 

La descomposición sobre la mayoría de los ca t alizadores -

e s tudiados se ha mostrado bastante co mpleja, ya qu e ad e más del 

hidrógeno y el monóx ido de carbono hay . forma c ión de dió x ido de 

ca rbono, me tano, compuestos insaturados, me ti 1 formato, f orma l­

de hído, dimeti 1 ete r y pequefias cantidades d e otras sus tanc ias. 

Las cantidades de cada uno de los comp ue s~os form ados v~ n de -­

ac uerdo al catalizador de que se tr a t e , pe ro normalme nte e s t a s 

c antidades de subproductos son pe qu e fia s en comparaci ón c on la s 

cantidade s de hidrógeno y monóx ido de carbono. 

La actividad de cualquier catalizador depe nde de una c on­

s ide rable cantidad de factor e s así c omo de l a f orma e n que se -

pre p a ra el catalizador cuando se r e duce a los óxidos. La natur~ 

l e za de l age nte reductor puede t e ne r una influe ncia importante 

sobre la faci 1 idad con la cuál un ~ xi do se r e duce. 

Estos se pu e de ilustrar considerando las siguientes for-­

mas en que el óx iJo de zinc puede reducirse: 
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----· 1/3 COZ(g) + 2/3 H20(g) + Zn(s) 

.6F1 = - 14 526 cal 

CH 30H(g)+ ZnO(s) ---• COZ(g)+ HZ(g)+ Zn(s) "F = - 3188 cal 
L.:. 2 

~F = -17 696 cal 
3 

6F4~ - 13 708 cal 

-21 079 cal 

Los cambios de energfa 1 ibre dados para una temp e ratura 

de 350 ºC y una presi6n de 1 atm , nos muestran que la s egunda 

r e ac ci6n ti e ne ma yor tendencia a reducir el ZnO. Obviame nte -

c uando el agente reductor está en un estado nac ie nt e la canti­

da~ de reducci6n es enteramente indete rminada. En nu estra rea c 

c i6n será necesario que uno de los compuestos de l catalizador 

al reaccionar con el metanol produz c a la suficiente en e rgía p~ 

raqu e sea reducido el 6xido de =inc, que e s uno de los compo­

ne ntes básicos de los diversos catalizadore s para este tipo de 

reacci6n. 

A continuaci6n damos los nombres de los catalizadores -

uti 1 izados por diferentes autores, así como la forma en que -­

f ueron preparados. 

1) Oxido de zinc-6xido de cromo. 

Se adiciona hidróxido de amonio a una solución Je nitr~ 

to de zinc y nitrato crómico a una temperatura de 85 ºC hasta 
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má ;d ma precipitación. E 1 precipita do s e seca e n forma de pas ti_ 

1 la en horno el éc trico a 110 ºC durant e 18 l101·ils . Ya seco, se 

pasa por un tam i = de ma 11 a 8 y se r ecoge e n una ma 1 1 ;:1 12. 

2) Zinc-cromo. 

Anhídrido crómico (Cr0
3

) comercialme nt e puro con unu p~ 

queña cantidad de agua se ad i e i ona a Ó ;·: i Jo de z í ne . La pr·opo.c 

ción atómica de zinc-cromo varía de 10:1 hasta 1:1. La p astQ -

re s ultante después de hab e rs e mol ido e n mort e ro, sr sec a a 100 

ºC y se reduce con hi drógeno o vapor de alcohol met íli c o a 300 

o c. 

3) Ox ido de zinc. 

Un a solución de ca r bonato de s~dio s e ad i c iona a una -

so lu c ión c ali e nte de nitrato de zinc. El prec ipitado se seca 

después de l avarse, s e c oloca e n un tubo y s e ca li e nta hasta 

350 ºC, hasta qu e ya no s e prod uzca dióx ido de carbono . 

4) Zinc-upanio 

Se pre para hi r v i éndo carbonato J e zinc con una so lu c i ón 

de nitrato de urani 1 hasta que no se produsca co2 . E l producto 

se seca y se reduce con hidróge no a 300 ºC . 

.5) Zinc-v a nadio 

Un e xces o de una solución de ni t rato de zr nc s e adi ci o­

na a una solución de vanadato de amonio. Se a gr e ga amoníaco a 

la mezcla le ntamente hasta que todo el vanadio se precípite .El 

precipitado se lava, seca y se reduce con hidrógeno a 300 ºC y 

después con metano!. 
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6) Oxido de %inc-óxido . de manganeso. 

Una solución caliente de nitrato de zinc y cloruro de -

munganeso se precipita primero con amonfaco y despuis con l1idr~ 

xido de potasio. La proporc ión es de 4 :1. El precipitado s e la­

va, seca y se reduce con hidróge no a 300 ºC. 

7) Zinc-óx ido de fierro. 

Una solución caliente de nitrato de zinc y cloruro f~rrl 

co se prec ipita con amoníaco. El precipitado se lava r seca y re 

Juce a 300 °C. 

8) Oxido de zinc-óxido de berilio. 

Amoníaco se adiciona a una solución c ali ente de nitrato 

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

9) Ox ido de zinc-óxido de aluminio. 

Se precipita una solución de sulfatos de zinc y a lumi-­

nio adi6ionando amoníaco, la proporción e s de 4:1. El precipi­

tudo se l ava hasta estar 1 ibre de sulfatos, s e seca a 100 ºC y 

se pasa por una corriente de hidrógen o a 300 ºC. 

10).Zinc-mol ibdeno. 

El mol ibdato de zinc se prepara mezclando soluciones de 

nitratos de zinc y mol ibdato de sodio. El producto se lava, s e 

ca > reduce con hidrógeno a 300 ~C. 

11) Oxido de cromo . 

Una solución de nitrato de cromo se precipita con amo-­

nfaco, el producto resultante se lava, s e seca y se pasa una -

corri~nte de hidrógeno a 300 ºC. 

75 



Los catdlizadores antes mencionados y 24 más se c ncucn• 

tran especificados por Smith y Huwk 9
, qui e nes uti li:::aron un mí 

todo expe rimental para determinar c uél de los cata ! i:::aJores 

era el más efectivo para descomponer el metano! a gas de sínt!.:. 

sis. Este método experimental, consiste en hacer pasar metano ! 

por una bureta a un vaporizador que se encuentra sumergido c; 1 

anilina hirviéndo, después del vaporizador pa sa a un tubo J e -

vidrio con cata! izador, ca lentado por un a resistencia. Los r e -

sultados obtenidos se muestran en la tabla XI l. 

TABLA XI 1 

Cata 1 i zador Prepar~ Te mp. % Descom- Anal is is de l gas 
t---- - -- -----ción No. ºC posición. CO Hz COZ otros 

·-
ZnO-Crz0

3 
1 300 96.8 33 66 0 . 4 0. 6 

Zn-V 5 300 83.5 11 56 15 .0 15.0 
ZnO 3 300 61. 7 30 67 l. z 0. 8 

4Z n-1 Cr z 300 58 . 6 Z9 68 Z.1 0.5 

Crzo 3 
11 300 53 .8 7 ...;_ 17 . o --

lZn- lU 4 300 43.Z Z3 -- 5, 3 --
Zn0- Fe zo

3 7 300 Z3.5 12 45 13.0 14.0 

Zn -Mo 10 300 Zl. o 11 56 17.0 14.0 

Zn0-AI Z0
3 

8 300 3.0 -- --- -- --
ZnO-MnO 6 300 2.6 -- -- -- --
ZnO-BeO 9 300 l. o -- -- -- --

L-..- . 

El análisis de los gases lo real izaron por c romatografía .Y por 

e l método de Orsat. 
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En base a los . resultados obtenidos por Smith y Ha~~ -­

emplearemos en nuestro reactor, el catalizador formado por el 

óxido de zinc y óxido d~ cromo (Zn0-Cr
2
o

3
), ya que adem~s do 

darnos la conversión alta, nos da la relación que dcsean~s de 

hidrógeno a monóxido de carbono (2:1). 

Dicho catalizador ha sido estudiado por Huffman y Dodg~o 

viendo los rangos de composición desde óxido de zinc puro has­

ta óxido de cromo puro. Por ejemplo, la adición de óxido de -­

cromo al óxido de zinc causa un aumento definido en la veloci­

dad de descomposición del metanol a gas de síntesis, como se -

observa en la figura 6, la que está a una tempe ratura de 350ºC 

y 1 atm. Cerca al 60 % de óxido de cromo da un rápido decreci­

miento en la actividad para la descomposición. 

Otros autores (Ogino y Uchid~ 1 ) han estudiado también -

este catalizador, para el los la mayor descomposición de met a-­

nol con el catalizador de óxido de zinc y óx ido de cromo s e OQ 

tiene cuando la relación de Cr /Z n es igual a G.5 como se mues­

tra en la figura 7. 
La preparación del catalizador de óxido de zinc-óxido ~ 

de cromo se puede efectuar por diversos métodos, originando es 

tos ciertas efi~iencias de descomposición de metanol a gas de 

síntesis, las que se muestran en la tabla XI 11 y que son dadas 

p01" Ogino y Uchida 1 ~ 
Los mismos autores dan las propiedades físicas de los -

catalizadores que estudiaron. En el caso del cata_I izador de -­

óxido de zinc-óxido de cromo con una relación de Cr/Zn = 0.5, 

77 



LITRO;;, 
DE 

GAS 

80 

60 

40 

20 

o 

CUllVA 

I 
II 
III 
IV 
V 

CATiU.IZADOR(~ mol) 

29.05 56 Cr 
7.07 ¡.; Cr 
3.78 % Cr 
O,O % Gr 

97.12 ~ Cr 

I 

minutos 

fig 6 
EFECTO DEL CATALIZADOR 
SOBRE JELOCIDAD. 

100 



70 

% '° DE!.:'. Cüt1P(lS lCION 
TOT~ A 

350 e 

.30 

20 

10 

RELACION Cr/Zn 

fig 7 
GRADO DE DESCOMPOSICION 

DE METANOL CON Zn0/Cr203 • 



sus -propiedades físicas son: 

Densidad del catalizador 

Porosidad = = 0.39 

Area superficial = Sg 

TABLA 

Métodos de Preparación 

Precipitación de los hidróxidos 

Hidróxidos de zinc precipitado 

el hidróxido de cromo 

Hidróxido de cromo -precipitado 

e.I hidróxido de zinc 

Geles de hidróxido mezclados. 

Calcinación de los Nitratos 

80 

2 90 m /g 

X 111 

juntos 

sobre 

sobre 

3 2.64 g/ cm 

Eficiencia de 
descomposición 

100 

75 

67 

83 

70 

% 



3.3 GRADOS .Qi LIRERTAD TERM0DINAMICOS. 

E 1 riúmero de var i ab 1 e~ independientes de un ::; i stl'111a es­

tán dadas por la regla de las fases 3 y se llama también númer·o 

de grados de 1 i bertad de un sistema. Este número es 1 d di fe1'e.!.!. 

cia entre el número de variables necesarias p~ra caractcri=ar 

un sistema y el número d~ ecuaciones que pueden ser ~sc1·itas -

correlacionando estas variables como sigue: 

donde 

F 2-'ii+m-r 

F número de grados de 1 ibertad 

~ número de fases del sistema 

m = número de especies qulmicas 

r = número de reacciones quimicas independientes 

El número de reacciones independientes puede · determina~ 

se sistematicamente como sigue: 

1).- Esc~ibir lu reaccí6n qulmica de formación a partir 

de los elementos para cada compuesto químico pre-­

sente en el sistema. 

2). - Combinar estas reacc i one...s para e 1 i minar todos 1 os 

elementos que no se consideren presentes como e le­

mentos dentro del sistema. 

GRADOS DE LIBERTAD PARA CADA EQUIPO 

a).- Tanque de alimentación 

'ii= 1 (fase líquida) 
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m 1 (metano 1 ) 

" r O 

entonces 

F = 2 - 1 + 1 - O = 2 

podemos fijar presión y temperatura. 

b) .- Bomba 

'lí = 1 (fase 1 íqu ida) 

m 1 (metnnol) 

r = O 

F 2 - 1 + 1 o = 2 

se puede fijar presión y concentración. 

c). - Reactor 

lí= 2 (fases líquida y gaseosa) 

m = 3 (metano!, hidrógeno y monóxido de carbono) 

r = 1 

F 2 - 2 + 3 - 1 = 2 

fijando presión y temperatura. 

d).- Cambiador de calor 

ÍÍ= 2 (fase 1 íquida-· y gaseosa) 

m = 3 (metanól, hidrógeno y monóxido de carbono) 

r = O 

F 2 2 + 3 - o = 3 

podemos fijar entonces temperatura,presión y fracción mol en -

la fase gaseosa. 
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.. ··. ·~¡ ' . 

E' ). - Separ~Jor. 
,._ 
ti= 2 ( 1 íquiJo y gas) 

m = 3 (metano 1 , h i Jr6geno y mon6x i Jo de c •ll'bo110) 

r = O 

F 2 - 2 + 3 - O = 3 

fijamos presi6n, temperatura y fracción mol de la fa se gaseosa. 

f). - Compresora • 
...... 
11 = 1 (gas) 

m 2 (hidrógeno y mon6xido de carbono) 

r O 

F 2 - 1 + 2 - O = 3 

se fijará presión, temperatura y fracción mol. 

Grados de Libertad ~ Sistema. 

,.... 
2 (fases líquida y gaseosa) 11 = 

m 3 ( metano 1, hidr6geno y monó x ido J e ca rbon o ) 

r 1 

F 2 - 2 + 3 - 1 """' 2 

para nuestro sistema total debe mos fijar dos variabl e s que se-­

rán la presión y la temperatura. 

83 



C A P T U L O 

V 



CALCUL0 DE EQUIPO 

Una vez establecido el proceso de fabriceción Je gas de 

s í ntesis a p artir de metano!, se prese nta el diseño de lo s --­

equipos que forman dicho proceso. Como en el c6 1culo Je cual-­

quier planta empezaremos por los Balance s, tanto de Mat er ia e~ 

mo de Calor, que son los que en real iJad nos fijar611 los tamd­

ños de 1 os...-equ i pos, 

4.1 BALANCE DE MATERIA 

El balance se real izar6 en base al gasto f ijado con ant~ 

r i or i dad que es de 400 m 1 / hr de metano 1 1 í qui do a 1 i me11tado . En 

cada equipo se mostrar6n 1 as ca nti dad es que entran y sa 1 ~·11. 

GastoCH OH 
3 

w (400 ml / hr)(0. 79 g/ml) 

molesCH OH 
3 

w (316 g/h r )/(32 g/ gmol) 

Resumen bomba: 

Entrada gmol/hr M 

9.875 32 

Sul ida 

9.875 32 

84 

316 g/hr 

9.875 gll)ol/hr 

g/hr estado 

316 1 íqu ido 

316 1 í qui do 



f~EACTOR 

las condiciones del reactor son la s oht c nidus por la ter 

modinámica de reacción y son las s i gui L·nt cs : T = -'.51.1 ºC, una 

P= 1 O atm y un a conve rsión = 99 . 8 ~¿ . Haciendo un ba 1 a11c€' de ni.:i -

sa obte nemos las fraccion es mol: 

y . 
1 

co ,'( 0 . 998 0.333 

Hz 2x 1.996 O. ó66 

CH
3

0H 1 X 0 .002 

total 1 + 2x = 2. 996 

Entra: gmol / hr M g/hr estado 

9 . 87 5 32 316 líquiJo 

En e l momento de empezar a entrar e l metanol líquido al 

r eactor, se e mpi eza a c al e ntar para qu e 1 le gu e e n f orma de va-­

por a la cama catalítica por lo que e l gasto de metanol gaseos o 

será: 

- 1 gmo 1 
f'= 22.4 lt 

273º K 
723º K 

10 atm 
1 atm 

- 4 3 
1. 0856 x 10 gmol / crn 

q 
-4 3) ( 9 . 875 gmol / hr) /( 1.68S6x10 gmol /c m = 5. 8 58 ~ J. 3/ 1 " 10 ' cm ir 

f= ...E...1L 
1\ T 

) -3 / 3 10 atm( 32 g/gmo 1 10 1 t cm 
0.082(1t•atm)/(gmolºK) 723ºK 
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ahora e l gasto de metano l gase oso s e r&: 

qf =(S . 8584 x t04
cm3/ hr)(S.39i5 x 10- 3~) = JL g/ lw 

c m 
w 

'" (316 g/hr) / (32 g/ grnol) ~ . 8 75 grnol /hr 

l as moles de sal ida de CO, H2 ~ CH
3

0H están daJas por: 

w·= Y . w 3 
1 1 

se mu 1tip 1 i ca ún icamente por 3 para obte ne r 1 a s mo 1 es de 1 11
2 

y 

de l CO, por que se for man 3 moles de gas de sfntes is a partir 

de 1 mol . Con l a ecuación anterior se obtienen los gastos de -

sa 1 ida de l reactor, los qu e se mu estran en e l resume n s 1gu 1e n-

t e : 

Entra: gmol/hr M g/hr est a do 

CH
1

0H 9.875 32 316 . 000 1 í qui Jo 

Sal e : 

co 9. 874 28 276.470 gas 

Hz 19.748 2 39.44G 9..:is 

. CH
3

0H 0.003 32 0.104 ga s 

CAMB IADOR DE CALOR 

En este equ i po se e nfriará el gas de sfnte sis, co ndensa~ 

dose el metanol que no reacc ionó, por lo que los gastos serán -

1 os 1l'li smos . 
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l~csumcn del cambj ador: 

Fntra: gmol/hr M g/hr estado 

co 9.874 28 276.470 gas 

¡¡2 19.748 2 39.446 gas 

c11 3oH 0.003 32 0.104 gas 

Sale: 

co 9.874 - 28 276.470 gas 

H2 19.748 2 39.446 gas 

CH
3

0H 0.003 32 0.104 1 íquido 

SEPAf~ADOR 

Nuevamente los gastos permanecerán constantes en este --

equipo, por lo que se tiene: 

Entra: gmol/hr M g/hr estado 

co 9. 874 28 276.470 gas 

112 19.748 2 39.446 gas 

c11 3oH 0.003 32 0.104 1 fquiJo 

S,1 lc por el domo: 

co 9.874 28 276.470 gas 

11 2 19.748 2 39,446 gas 

S.ilc por fondo: 

c11 3011 0.003 32 0.104 líquido 
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COMP í~ ESORA 

La compr esora nos s i rve únicamPnte para da r pr es ión al -
gas de síntesi s origi nando que los gastos permanezcan cons t an--

tes . 

Ent r a : gmol/hr M g/hr P St i ldO 

co 9 . 874 28 27.J , 470 gas 

H2 1 9 . 7 ~ 8 2 3 ~ .446 vas 

Sa le : - - -
co 9. 874 28 276 . 470 gas 

H2 19. 74S 2 39 . 4t;ú gas 

BAL ANCE TOTAL 

Entra : gmo l/ hr M g/ hr es t ado 

CH
3
0H 9. 875 32 31 6 l fqu ido 

Tota 1 =316 g/hr 

Sa le : 

co 9.874 28 276 .470 gas 

H2 19. 748 2 39,446 gas 

CH
3
0H 0.003 32 0. 104 1 fquido 

Tota 1 =316 g/ hr 
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4.2 BALANCE DE CALOR 

En el balance de calor se establecerán los 91· adie11tcs ·-

de temperatura, los que servirán para posteriormente cal c ular 

los tamaños de los equipos en los que hay transfer e ncia de ca-

lor. 

Para empezar, no se incluirá dentro de este balance de 

calor el trabajo desarrollado por la bomba, ya que aunque se -

podrta decir que hay energta calorlfica generada, ésta es mlnr 

ma y se pierde a lo largo de la tuberia. 

REACTOR. 

Condiciones de diseño: 

Entrada 

25ºC 

9.875 gmol/hr 

ENTRA: 

Sa 1 ida 

T =450ºC 
2 

CO 9. 874 gmol/hr 

19.748 grnol/hr 

0.00325 gmo l / hr 

Calor dado por resistencia eléctrica o
1 

SALE: 

Calor absorbido ~or descomposici6n de metanol C2 
Entalpía gases de sal ida del reactor= o

3 
a) Calor absorbido por descomposici6n de metano!. 



Para la reacción: 

~HZ9? ºK = 21660 cal/9mol 

CH 30H ' d =(9.875-0.00325)gmol/hr = 9 . E; 717 911101 / 111' consum1 o 

w1 6.Hz98ºK = 9.8717gmo l/h r(21660 cal/gmol) = 213 S22.lcal / hr 

b) Entalpia gases de sal ida. 

Con los siguientes datos de Hougen a T = 237 .2ºC 

Cp. w. Cp. w. 
1 1 1 1 

co 7.035 9.8740 69.46300 

H2 6 .963 19.7480 137.75500 

CH
3

0H 7.630 o. 0325 0.02479 

tota 1 207.2436 cal / hr º C 

Q, w . Cp. b,T =207.2436cal/hrºC(450-25)ºC = 8807 8 .568 cal/hr 
_, 1 1 

c) Calor dado por resistencia. 

Ql = C
2
+c

1 
=(213822.1 + 88078 .568)cal/hr 301999.66 cal/hr 

R~sumen 1·eactor, 

ENTRA: 

Q 
1 

301900.66 cal/hr 
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213 822.1 + 88078.56 S 301900.66 cal / hr 

CAMBIADOR DE CALOR. 

Condiciones de diseño: 

Entrada Sa 1 ida 

450ºC 40ºC 

9. 874 gmol/hr 

19. 74 8 gmol / hr 

0.00325 gmol/hr 

9. S74 gmo l/ lw 

19.748 gmol/hr 

0.00325 grnol/hr · 

CNTRA: 

Entalpia gases de sal ida del reactor= Q
3 

SALE: 

Calor absorbido por agua de enfriamiento Q
4 

-Calor de conden sación de metano! = QS 

Entalpia gases de sal ida del cambiador Q6 
Pérdidas de calor= Q

7 

a) Calor absorbido por agua de enfriamiento. 
4 

De los datos de Hougen C 5 54 I/ lºC pm = . ca gmo 

w Cp ~T = 29.66gmol/hr(5.54cal/gmolºC)(450-40)ºC 
m m 

67369.724 cal/hr 

b) Calor por condensación de metano!. 

De los datos de Kistyakowsky4 con Tb = 65ºC 
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Ab =(8.75 + 4.57 log(65+273) )(65+273) = 6864.67 cul/gmol 

Q_ 
) 

Ab "'cH OH =(6864.67 cal/gmol)(l~.00325 gmol/hr) 
3 

22.31 cal/hr 

e) Entalpiu gases de sal ida. 

De los datos de Hougen4 a T = 32.5ºC 

Cp . w. Cp . w. 
1 1 1 1 

co 6.9668 9, 87400 68 .790 

Hz 6.8970 19.74800 136.201 

cH
3

0H 5.2600 0.00325 0.017 

total 205.008 cal/hr º C 

w . Cp. ,6.T = 205.00S cal/hrºC(40-25)ºC 
1 1 

3075.12 cal/hr 

d) Pérdidas de calor por difer encia. 

Q
7 

o
3
-o4+Q

5
-o6 ~ (8S07 8 .568 - 67369.724 + 22.31 - 3075.12) 

Q_ 17656.034 cal/hr 

Re s umen cambiador, 

EN íRA: 

Q~ 

SALE~ 

=0 ~: ~ o7 S .56 S cal / hr 

l) ~ -l) 5 +l)6 +Q7 (67369 .72~ -22.31 + 3075.12 + 17656.03~) cal/hr 

'º' 8807 S.568 cal/111· 
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SEPMADOR . 

E 1 gradiente de te111pcr·atur<1 qu e habrá , es cons i der211do 

! ~; ~ rayector i a desde 1 a sa 1 i du de 1 cc..1111h i ado1 · hüsta 1 u s a 1 i dl.1 -

de l separador, es de c ir, se incluye n tambié11 las pé rdidas d~ -

calor en e se tramo de tuberia. 

Condicione s de disefío: 

Entrada Sa 1 ida -----

T3 40ºC T4 25 "C 

co 9 . 874 gmol / hr co 9. S74 gmol / hr 

Hz 19 .748 gmol/hr 112 19 . 748 gmo l/ hr 

CH
3

0H 0 . 00325 gmol/hr CH
3

0H= 0.00325 gmol/hr 

ENTRA: 

Entalpia gases de sal ida del cambiador 3075.12 cal/hr 

SALE: 

Entalpía gases de sal ida del separador= O 

Pérdidas de calor en tuberia y separador·= a
8 

COMPRESORA. 

3075.12 c al / hr 

En este caso el trabajo desarrollado por la compresora -

s r debe tomarse en cuenta, por que nos dar·á un gradiente de -­

temperatura. Debido a que no se cuenta con el equ ipo real se -

tomará una eficiencia tota l de compresión= 0.4 

Condiciones de diseño: 

Entrada 

25ºC 

8 atm 

93 

Sa 1 ida 

38°C 

100 atm 



Entrc:1 

9. 874 gmol/hr 

19. 74 ~] gmo 1 /hr 

Snle 

9 . S74 gmol/hr 

19.743 gmol/lw 

Como l:w1-·ve nota cabe dec:ir que el cólculo de la co111p1·es2 

ra :.; e: hizo antes de terminar· e 1 ba 1 anee, por 1 o q1w en esta 

parte damos 4 datos de presión y temperatura ya calcul a dos. 

ENTRA: 

Entalpía gases de sal ida del separador O 

Calor por trabajo de compresión= Q
9 

SALE: 

Entalpía gases de sal ida compresora= QlO 

Pérdidas de calor por compresión= Qll 

a) Calor por trabajo de compresión. 

Se tendrá una compresora de i GHP con Yl_ = O. 4 

1 Kw 103w 0.2389 cal / seg 3600 seg 
0.25(0.4)GHP x---------x------x----------------x---------

HP ( 1. 341) 1 Kw 1 w 1 hr 

Q0 16033.5 cal/hr 

b) Entalpía gases de sal ida compresora. 

Con datos de Hougen a T = 32.5ºC y P = 10 atm 

Cp 11.8754 cal/gmolºC 
m 

1, Cp .6.T = 29.66 gmol/hr(ll.8754 cal/gmol°C)(13ºC) 
"' "' 

4578.93 cal/hr 

e) Pérdidas de calor por compresión, por diferencia. 

Q - Q =(16033.5 - 4578.93)cal/hr = 11454.57 cal/hr 
9 10 
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Resumen compresora, 

ENTRA: 

Q9 

SA LE: 

º10 + º11 = 457 8 .93 + 11454.57 
• 

BA LANCE TOTAL DE CALOR 

ENTRADA: 

c~ l or dado por r es istencia = º1 

Ca lor por traba jo de compresión 

SAL: DA: 

Ca lor abs. por descomposición de 

Calor abs. por agua enfriamiento 

-Calor condensación de metano ! = 

Pérdidas en tuberia y separador 

Pérdidas e n cambiador = Q
7 

total 

CH
3

0H=Q
2 

= Q 
4 

º5 
= Q8 

Entalpia gases comprimidos= QlO 

Pérdidas de calor por compres ión Qll 

tota l 
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160J,3 . ) Ccl 1 /h1· 

lÓOJJ . 5 cal/hr 

301900.66 cal/hr 

16033.50 ca l/hr 

317934 . 16 cal / hr 

213 822 . 10 cal/hr 

67369.72 cal/hr 

-22.31 ca l/ hr 

3075 . 12 cal/hr 

17656 . 03 ca 1 / 11 1· 

457 8 .93 ca 1 / 111' 

11454.57 ca l/hr 

31793..J..16ca l/hr 



4.3 SELECCION DE TUBERIA 

DIAMETRO. 

Para e 1 tramo de tubería comprend i cio e ntre e 1 t~111qu 0 de 

alimentación y el reactor, el fluído (metanol) será 1 íquido, -

p~:· 'o que la velocidad económica de trabajo seg6n Ji ve r s os au 

tores 3 es de 30 . 48 cm/seg. 

Como nuestro gasto es de 400 ml / hr(0 . 11 cc/se9) e l diá -

metro teórico será: 

s 

s 

D 

q 

V 

0.0036 

O . 11 ce/seg -----g- --7----30 . 4 c m seg 
2 

cm 
1 

( 4 s/ 'il ) ~ 0 . 06 8 cm 

Como se trata de un diámetro muy pequeRo, e scogeremos -

e l diámetro mínimo más comercial, es dec ir, 1/ 8 in . Por · lo ta 11 

to de tab l a~ 2tenemos : 

Diámetro nomina l 1/ 8 in 

ced 40 ced ea 
DI 0.269 rn DI 0.21 5 1n 

0.0568 
2 s = 0.0 364 

2 s 1n rn 

Para la tubería después de l reactor usa remos i in, de bl 

do a q ue existirá un increme nto en e l voldmen ya que e l fl uido 

será gaseoso con un aumento en el ndmero de moles de l producto 

por lo tanto de tablas obtenemos: 

Diámetro Nominal 1 de pu lgada 4 

s;;~d 40 s;; e d 8Q 

DI 0 . 364 111 DI 0.302 1n 

0.1041 in 
2 s 0.0716 

2 s = 1n 
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ESPESOl?ES . 

En esta parte se calculará el espesor de tuberia en ca-

da ~ra1110 de 1 proceso . La ecuación qlle ~·e ap 1 i car' á es 1 a que da 

Rase12 : 

siéndo 
t espesor , rn 

M 1.125 
p presión de diseño, ps r 

D diámetro de tuberia, rn 

s esfuerzo máximo permisib le, psi 

e factor de corrosión, in/ año 

El material de tuberia será de acero al carbón en la --

parte donde circu la e l metanol 1 iquido y de acero iro~idable -

en la de gas de sintes i s. 

Ana 1 izando 1 a 1 i tef'L!tura se encontró que 1 os fact o 1'e s -

de corrosión son : 0.02 y O.OS in / año para e l metanol y el gas 

de sintesis respectivamente . Los datos de esfuerzo máximo per­

m is i b 1 e se obt uvieron de 1 Rase . L.:: presión de diseño .. e nru 1 ti -

pi ico por un factor de 2, que es el factor de seguridad com~n-

111ente u s ado en diseño . Igua lmente para la temperatura, ésta $e 

mu~tip l icó por 1.5. 

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

Acero al carbón A- tJ grado A 

Presión = (14.7)(2) = 29~4 psr 

Temperatura= (25)(1 .S) = J7 .5ºC 
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tomondo ced so DI 0.215 1n 

s 16000 ps i 

e 0 . 02 in / año 

t 0 . 2272 in ( o. 0577 cm) 

t = 0. 243 in fabricante 

Como e 1 espesor de 1 fabricante es mdyo r que e 1 de C l! d '. .O 

no será necesario ca 1cu1 ar e 1 de ced 40 cuyo e spes o1' es 111 e no1· . 

b).- Tramo bomba-reactor. 

Acero al carbón A- 83 grado A 

Pr esión= (147)( 2 ) = 294 psi 

Temperatura= (25)(1.5) = 37 .S º C 

tomando ced SO 
DI 0.215 1n 

S 16000 psi 

e 0.02 in / año 

t 0.02472 in (0.06279 cm ) 

tf b ·. t = 0.243 cm a r1can e 
Poi· 1 o que en este tramo será 1 a tubería ced 80 . 

c).- Tramo reactor-enfriador . 

Ac e ro inoxidable T-316 

Presión = (143)(2) = 286 psi 

Temper·ahtra '~ (450 )(l. 5) = 675ºC 

Pscogi é ndo ced 80 
-DI 0.302 in 

S .1500 psi 

e 0.05 . I -
111 / ano 

t 0 . 065 in (0.1 653 cm) 
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Como el espesor del fabric~nte es 

rrccto usar ced 80. 

O. 3022 cm, c stc1 co-

d).- T1•amo enfriador-separado1·. 

Acero inoxidable T-316 

Presión= (140)(2) = 280 psi 

Temperatura= (40)(1.5) = 60°C 

tomando ced 80 
DI 0.302 In 

s 1S750 psi 

e o.os in/año 

t 0.0587 8 1n ( 0.14.93 

tf b . t = 0.3022 cm a r1can e 

cm) 

Para este tramo se usará nuevamente ced 80. 

e).- Tramo separador~compresora. 

Acero inoxidable T-316 

Presión= (117)(2) = 234 psi 

Temperatura= (25)(1.5) = 37.SºC 

teniendo ced 80 
DI 0.302 in 

s 18750 psi 

e o.os in/año 

t 0.05837 In ( o. 1482 

t = 0.3022 cm 
fabricante 

cm) 

También usaremos ced 80 en este tramo de tuberla. 
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r).- Tramo compresora-tanque de a~macenamiento. 

Acero inoxidable T-316 

Presión= (1470)(2) 2940 psi 

Temperatura= (3 8 )(1.5) = 57 º C 

to111a ndo ced 80 

DI 0.302 In 

s 18750 psi 

e o.os in/año 

t 0.0828 In ( o. 2105 cm) 

t = 0.3022 cm fabricante 

Con los dato s obtenidos anteriormente , podemos conc luír 

que toda nuestra tubería serd ced 80. 
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4.4 TANQUE DE ALIME NTACl0N 

DIMENSIONES. 

En nuestro caso por tratarse J e una planta pi loto, e l -

tiempo de ope ración que nos dará e l t a nque pu ede s e r de oc ho li;;! 

ras, es decir, un turno de trabajo, l o que e s bastante conve --­

niente para trabajar a nive l planta pi lo t o. 

Se r eq ui e r e fijar otra variabl e de d i seño , qu e pu e de es -

tar entr e e l c-liá:r.'.)-!::ro o l a altura del tanqu e . Nosot r os i'ijar· v-­

mos e l diáme tro , s iéndo l a forma de l tanqu e ci lfndrica. 

Condiciones de dis e ño: 

tiempo de operac ión = t 

gasto = q = 400 c m3/ hr 

d iámetro = D 10 cm 

8 hr 

Con estos datos podemos encontrar e l volúme n y la a ltur a 

del tanque: 

volúmen = V = q t =(400 c m3/h r) ( 8 hr) = 3 200 
3 c m 

altura = h = (4V)/(íí o2
) = (4)(3200 c m3 ) / 7i (100) =40 .74 c m 

por lo qu e podemos tomar la altura como: 

h 41 cm 
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ESPESOR DEL TANQUE. 

El espesor lo encontramos por la ftrm11la dada ror Brow-
IJ 

ne 1 1 : 

t 
PD + e 2 ES 

donde 

t espesor, cm 

P pr e sión de operación por 2 (factor de s e guriJ~d) 1 psi 

E ef i cienc ia de junta 

C factor de corrosión, cm/ año 

S esf ue rzo máximo permisible, psi 

con lo s datos de nuestro proceso obtenemos: 

p 

E 

e 
s 

t 

at mo sfér ica =(580/760)(14.7)(2) = 22.66 psi 

0.8 

1/8 

12 

(dado por Browne 1 1) 

in /año 0.3175 cm/ año (dado por Orownel 1) 

650 psi (acero al carbón SA 283 grado C) 

Sustituye ndo los valores, e l espesor s e rá: 

(22.66 psi) (10 cm) 
(2)(0.8)(12059 psi) 

+ 0.3175 cm 0.3286 cm 

E 1 tanque 1 1 evará dos tapas e 1 fpt i cas, 1 a superio r con -

una abertura para ve nteo y que además servirá para 11 en ar 1 o. La 

infe rior con una abertura de 0.5461 cm que servirá para conec--
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tarsc a la tuberfa. Para este tipo de tapa~ tenemos las siguien 

tes dimension e s calculadas en base a ecuaciones dadas por Brow­

ne 11 13 
y que se muestran en 1 a figura ( 8): 

D 10 cm 

H 

a 

b 

D/6 

D/2 

a/2 

l. 66 cm 

5 cm 

2.5 cm 

Est~ nos da una ecuación de elipse que servir~ para cons 

trufr la tapa y que es: 

2 
X 

2 
a 

o sea, 
2 

X 

25 

+ 

+ 
2 

_.l'..._ 
5~·25 

1 

1 

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

por medio de la ecuación anterior, asf se van obteniendo valores 

hasta formar la tapa. 
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1 
¡._.x __, 

1 

i.- -5 cm ' 

10 cm 

fig 8 

41 c m 
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4.5 POTE NC IA DE BOMBEO 

De la descripción de nuest ro proceso vernos que e l gasto 

de metano 1 debe s e r constan te y que debe 1 1 ega r a 1 r eactor· ,·0 11 

un a cierta pres ión, es por esto que se usará una bomba de pis­

tón . 

En estas bombas l a acción de bombeo se efectúa por un 

pistón qu e se mu eve en un c ic lo r ec iproc ante en e l inte r ior Je 

un c i 1 indro. El pistón va unido a un a vari 1 la qu e s e muev e en 

e 1 inte ri or de un e mpaqu e en uno de 1 os extre mo s de 1 c i 1 i ndro. 

Durante el recorrido del pistón en un sent ido, se efectúa l a -

succión a través de una válvula de flujo unidirecc i onal; e l r~ 

corr ido de l pistón e n sentido opuesto represe nta la descarga -

de la bomba, cerrandose la vá lvula de succión y abr i é ndos e l a 

de descarga. 

La potencia de bombeo se calculará ent r e e l tramo del -­

tanque de almacenamiento de metano! al reacto r. 

Los puntos de r e f e rencia serán: 

1).- Supe rfici e de metano! almacenado. 

2).- Punto de e ntrada al reac tor. 

condic iones: Punto (1) Punto (2) 

CH 30H(líq) CH30H( I íq) 

p o. 77 atm p 10 atm 

JA 0.56 cps _µ 0.56 cps 

T 25 ºC T 25 ºC 

f 0.79 g/cm 
3 f 0.79 g/cm 
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Datos adicional es : 

A) Tuberl~ 1/8 in ced 80 Acero al carbón. 

s 0.23225 cm
2 

DI 0.5461 cm 

B) Gasto Q 400 ml/hr 

w = 31 6 g/hr 

BALANCE DE ENERGIA. 

3 O. 111 cm /seg 

E 1 ba 1 anee está dado por 1 a expres i ón14
: 

...... (4 . 1) 

En la figur·a 9 vemos que casi no hay diferencias de altura, --

por lo que podemos cancelar' ese término, además la velocidad -

V = 
O. 111 cm3 / seg -----------2--- = 0.47 84 cm/seg 
0.23225 cm 

es: 

Se ve que el término de energla cinéti c a t ambi é n se pue -

de despreciar ya que tenemos una ve loc ida d mu y pequ e Ra, con e s 

to la e c uación (4.1) se reduce a: 

siéndo: 
r2 presión de entrada al reactor 

P
1 

presión atmosférica 

v2 vl = 1/ p (fluido incompresible) 

-Wj: 
[F 

traba-jo r'equer ido 

pérdidas por fricción 
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Las pérdidus 2 y 3 cor responden a la c<iída de presión en 

u l rotámetro y en e l reactor. El otro término es : 

f v
2 

L_L 
L:F = - ---------1 2 g D 

.... . . (4. 3) 
c 

cuda término corresponde a: 

1· = Factor de f ricc ión 

L:L= longi tud de accesorios+ longi tud r ecta L + L 
r a 

~J c --- fuctor de conversión 

U= diámetro interior del tubo 

u) Cá lcul o pér didas por fricci ón. 

a - l. - Reyn o 1 ds. 

l~l' = DvP 
)J.. 

0 .5 461cm(0 . 47 84cm/seg)(0.79g/cm3 ) -------------------------------------
(0 . 56 cps)(0 . 01 g/cms~g) / (1 cps) 

~-2.- Fuctor de fricción. 

f = 64/Re (laminar) 1. 735 

~-J .- Longitudes eq ui va l ente~~ (fi g 9) 

L = (0.4 + 1 + 0.5 + 1.5 + 0 .5 ) 111 390 cm 
r 

Acu·sor ios( datos de 1 Crane): 

J1Q__ o (cm) 
.1 codos 90° 4x30 120 0.5461 
.\ t<'e ::< 3x20 = 60 0.5461 
J ';i 1 n1 la c hec k = 150 0.5461 
.i v..'1 1 vu 1 a s <ig uja 4x350= 1400 0.5461 

36 . 27 

L/ Dtot= 1720 0.5461 y L 
al 939 . 29 
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1 reducción_ K = 0.48 por lo que L = 2í.43 cm a2 

L = L 1 + L 2 = . (939.29 + 27.43 ) cm= 966.62 cm a a a 

a-4.- Longitud total. 

Ll = L + L 
r a 

( 390 + 966.62 ) cm 1356.62 cm 

a-5.- Pérdidas por fricción. 

LF = 
1 

f v
2 L:J 1.735(0.4784 cm/seg)

2
(1356.62 cm) ----------

2 g D 
e 

-;(98~-~-::;~~-::~ 2)(~~546~-::) ___ _ 
LF ~ 0.5027 gf cm/g . 1 

a-6.- Pérdidas en rotámetro. 

Las pérdidas se calculan en una parte posterior si • 

su va 1 or ·: 

L.F 2 = 0.0000315 atm = 0.41246 gf cm/g 

a-7.- Pérdidas en reactor. 

Igualmente éstas son calculadas posteriormente ten· 

un valor de: 

a- 8 . -

\ -
¿_f 3 = 0.202 atm = 262 gf cm/g 

Pérdidas totales. 

l:} 1 + LF 2 + L:} 3 
262.9151 gf cm/g 

(0.5027 + 0.41246 + 262) gf c r 

b) Cálculo energía por presión. 

(10 atm X -~~~z-~~ii~=- + 14.7 lb/in
2

) 
1 atm 

4 . 2 
1.13788 x 10 gf/cm 
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(1 atm(-~ ~~-)(-i1~z_!~li~~-) + 14.7 lb/ in 2 ) 
760 1 atm 

26.034 !~r; 

rn 

La energía por presión será: 

(P2 - PI) 
') 

(1137 8 . 0 - 1832 ) gf/crn~ 

-----------
f 

-----------------3-------
0. 79 g/crrr 

c) Trabajo reguerido. 

En la ecuación {4.2) podemos sustituír las pérdidas por· 

fricción, asi como la energía por pre s ión y obte11emos el trab a 

jo requ e rido para bombeo. 

- wf = 12347.415 gf cm/g 

d) Potencia de bombeo. 

Esta queda dada por la ecuación normal de Hp: 

.l:lp = 

550 7 
codo tel'ln i no l'epresenta: 

wf trabajo requerido 

w gasto de operación 

h eficiencia de la bomba (10 %) 
( 
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(4 .4) 

Hp 

Hp 

Como conocemo s t odos los da tos r equ er idos en la ecuac ión 

podemos encontrar los Hp de bombeo. 

(12347.415 gf cm/ g)(31 6 g/ hr}(l hr) / (3 600 seg } 

(550 lbf/ seg)(30.48 cm/ ft)(454 gf/ lbf)(0.1) 

1.432 X 10-3 

Esta pot e nc ia es pequeRa porque el ga sto manejado es mini 

mo. Se r equerir á e ntonces de una micr obomba que es el tipo de 

bomba que se uti 1 iza generalmente en plantas pi loto . Como lo s 

Hp req uerido s son menores de 1, e l valor minimo más comercia l 

qu e se puede e ncontrar e s el de i Hp por lo que se escogerá e~ 

te caba 1 1 aj e . 

La bomba que se deberá pedir a los fabricantes debe ten­

er un aj ust e para controlar e l flujo, con motor trifás ico de -

corriente alterna, a prueba de e xplosión, 220/440 volts , 1750 

RPM, capacidad a prox imada de 2 lt/ hr, con unos rangos parcl op~ 

ración intermitente o continua de 0-25 ó 0-15 psi, r espectiva-

ment e . 
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4. ú REACTOf": 

Par~ este cá lculo partiremos d~ los balances de energfa 

y de masa e11 e 1 reactor. Esp e cificando que e 1 tipo Je reactor· 

es e 1 1 1 amado de "1 echo fijo". 

BALANCE DE ENERGIA. 

El prop6sito del balance de e nerg fa e s e l de ver co mo va , • 

variando la t e mperatura a lo largo d e l r e actor. Asf pues , to­

mando un e l e mento de volúmen e n un cierto per iódo de tiempo, 

e l balance de e nergfa se puede expresar: 

Energfa e n l a corrren 

te de entrada al e le-

m¿ nto de volúmen. 

\ Energía tran~ 
Energía en l a co rrí e n 1 -J fe rida de lo s - t e de sal ida del e le- + 

a 1 red e dores a 1 
mento de volúmen. 

e 1 e. de vo 1. 

Acumulación de ene rgía) 

n P I e l e me nto de vol. 

Como a t' ég i men permanente no hay acumu 1 ación, e 1 cuart o 

término e s cero. 

Si la e ntalpía de la corriente a la e ntradu del e leme nto 

es H y (H +6H) a la sal ida, e l balanc e de energ ía se convi e rt e 

en: 
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o s e a, 

......... ( 4. 5) 

e n donJe Fes el flujo másico, U e l coe f ici e nt L' gloh,11 d e 

transfe rencia de calor, Ah el área efectiva d e tr<in s f~rcncia 

de calor y T la temperatura de los alred edor e s ~ El cambio c 11 
s 

e nta 1 pi a 6H en e 1 e 1 eme nto de vo 1 úmen dep e nderá de 1 l·amb i o -

de t emperatura y el cambio debido a la rea cción (6.ll/ M)6 ·, , 0s 

decir: 

~H = C D. T + (LH/ M).6.x 
p 

......... (4. 6 ) 

s us tituye ndo e n la ec . (4.5) 

-F e Ln 
~ 

o 

e n f orma di fe r e ne i a 1, 1 a ecuación para e 1 ba 1 an ee de e nerg í u 

ciue da: 

F C dT 
p 

U (Ts - T) dAh + F (-~H/M) dx ..... (4.7) 

BALA NCE DE MASA 

El balan ce de masa para un reac tivo, e n un eleme nto de 

volúmen y en un ci e rto tiempo (l::;t) e sta dado por: 

Ma s a de l r e acti vo 

e ntrando al e le -

me nto de volúme n. 

Masa de l r e activo rMasa de l r e acti­

s al i e ndo de l e le- + vo convertido e n 

gie nto de vo 1 úme n, le 1 e 1 e me nto de \-OI. 
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Como a r ég imen permanente no hay acumula~ión , por l o -

tanto el cuarto término se vuelve cero. 

Si el flujo más i co de alimentación a l reactor es F ) -

la conversión de éste reactivo a la entrada de l e l eme nto de 

\O l úmen es x, siendo (x +..6x) la conversión .:.i la sa l ida de l -

e lemento de vo l úmen, el balance de masa se conv i erte e n: 

F ( 1 - X) 6 t - F ( 1 - X -.6:d 6 t r6V6t ü 

o sea, 

F.6x rb.V = O . ..... ( 4. 8) 

en donde r e s la velocidad de reacción. En forma diferencial 

nos queda: 

F dx = r dV .. .... ( 4 .9) 

Para reactores de flujo tubular y empacados con partí­

cu 1 as de cata 1 i zador, 1 a expresión anterior nos queda: 

r dW = F dx 
p 

...... (4.10) 

Eell donde r es la velocidad g lobal de reacción por unidad de 
p 

ma s a Je cata! izador, W la masa de catalizador, F gasto de all 

rit2 nt.:.ic i Óll Je 1 r eac tivo y x 1 a conversión Je 1 1·eac t i vo. Como -

!.:.i masa del cata! izador se puede expr esa r como 

dW = f_ A dz 
B c 

en donde Ac es e 1 área transversa 1 y f 8 es 1 a densidad Je 1 ca:­

ta I izador empacado, sustituyendo en la ecuación (4.10) obten~ 
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mus 1 a e .xp res i ón para e 1 ba 1 ane e de m..isa: 

F Jx r f. A dz 
p 8 e 

...... l ·-! • 11 ) 

Una vez que hemos obtenido las expresiones para rl ba­

lance de masa y de energía, podemos empezar el cálculo del -­

reactor. Para el lo, necesitaremos la expresión para la velcici 

dad J e 1 a r e acción, 1 as propiedades de 1 cata 1 i zaJor, 1 as p1' 0-

p i edades del fluído a la temperatura y presión de oper0c ión , 

y la forma e n que operará el reactor(adiabático, isotérmico). 

Según estudios experimentales real izados por Ogino y -

Uch i da16
, 1 a ecuac i 6n de ve 1 oc i dad para 1 a- reacción: 

----~ co + 

está dada por: 

r p ~ k [cpco 

en donde la constante de ve locidad de reacción (k), según la 

ecuación de Arrhenius es: 

donde 17, 

E 

A 

R 
g 

k = A exp ( - E/R T) 
g 

9.4 Kcal/gmol 

0.278 X 102 
m mol/min 

= 1.98 cal/gmol ºK 

T = ° K 
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su s t ituye ndo los valore s e n la e c. (4.13) 

k = 1.668 exp (- 4 747.5/T) 2 
gmol/hr m 

2 
c omo C' I ár e a supe r f icial Pspecífica del catalizador es l) O ....!!L. 

9a.~t 

obtenemos: 

k = 150.12 exp (- 4 747.5/T) gmol / hr 9 t ca 

Suponiendo un funcionamiento adiabático para el r e actor 

a l a s condi c ion e s de operación determinada~ Pr1 el capítulo Je 

t e rmodin á mica (T = 450 ºC, P = 10 atm) con un diáme tro de r e ac 

tor ' d e 2.54 c m, la ecuación de balance de e ne rgía (4 ,7) se con 

vi e rt e e n: 

en donde, 

F C dt 
p 

F (-6H/ M) dx 

6H = 24 161 cal / mol 

MCHJOH = 3~ _ __9 / gmol 

C = 18.84 cal / gºK 
p 

s us t i t uyC' ndo los datos anteriore s y cance l a ndo t é rmin os , obte ­

ne 111 os l a e xp r e s i ó n de t e mp e r a tura e n fun c i ó n de la c on ve r s ión: 

dT = - 40 dx 

1 nt e g rando de sde T. . . I = 723 ° K hasta Tf. 
1 
= T y de 

1n1c1a - ina 

.'<. . . I = O hasta x f 1. na I 
1111 c r a 

x , 1 a ecuación s e transforma e n: 

T 723 40 X ...... (4.15) 
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Utí 1 izando ahora la ecuación del ha lance de ma~ 

poJemos obtener la altura del lecho cat .. ilítico en térm· 

conversión. 

Escribiendo la ecuación (4.11) en forma 

donde: 

dz 
F 

r f. A 
p B c 

dx 

9.875 gmol/hr 
3 2.64 g/cm 

de metanol 

2 5.067 cm 

ana l izando las unidades de las variables tenemos: 

dz 
gmol/hr 

gmo 1 9cat 
hr 9 

· -::::Tc.m· 
t ca 

2 cm . 
dx 

e s decir, dz estará dada eh cm, Sustituyendo los valor~s 

riores, obtenemos: 

dz = 0.7389 dx/r 
p 

Como la ec uación de veloc idad está expresada en 

t anto de presiones parciales de productos como de.reac 

teridremos que expresar a estas presiones parciales en 

de l a convers ión, Así pues, a una conversión ( x ), las ,. , 

cada componen te son: 
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~h., t ano 1 1 - X 

MunÚ.'\ ido de c urbono X 

2x 

Molvs Totales 1 +2x 

d un a pre sión d e 1 O a trn, 1 as presione s parc •i a 1 es paro cada co111 

p o ne nte serán: 

p CH
3

0H 
1 - X (10) 1 + 2 )( 

Peo 
X (10) 

1 + 2x 

PH 
Zx (10) 1 + 2x 2 

I" ' '' lo tanto la ecuación de ve locidad ( ~ .. 12) e stará dada e n -

!"unc i ó n de conversión como: 

I' 
p 

150.lZe-4747.5/ T 
{ 

-~7 
1 Ü X 20 X 2 

[1+2x (i +z..J J 
Í1-x(1o)ll1º2.(:w ._'' )~º·J t l+Zx Ju +2 ·: 1 +2'< J 

K 

1 ,1 c· u11 s tante d e equ i 1 i b r i o obt e ni da en e 1 cap í tu 1 o de termod i -

11.i1111 c a es K = 2.3108 x 104. 

Su s tituyendo el valor d e la e cuación d e velocidad e n la 

.. .- u.i c ión ( L! .. 16 ), tendr e mos así la ex pr esión para la altur a d e l 

1,._ ·lw c elt a 1 í ti c o e n términos de c onv e r s ión y de temp e ratur ~ : 

. 1:: l\ 00493 4747.5/T 
e 

( [ J
- 0.7 

4 000 X 

( 1+2x ) 3 -

r1- .-;po)l f.i ooo .,¡-3J1 

t 1 +2x :J l(l +2.ill_ d x 

2.Jl08 X 104 

... (4.1 7) 
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La s ec ua c iones (4.lS) y (4.17) se pueden resolver mim é 

r i camentc para 1 a a 1 tura de 1 cut a 1 i =.idu1 · µara cua 1 quier con-­

vcrs i ó n. Siguiendo el procedimiento dt · S111ith5 tenemo :; : 

Si e 1 coeficiente de dx 1 o 1 1 <1111<1mos o<. y trabajando en 

forma de incrementos, podernos escribir la ecuación (4.17) co-

rno: 

Se tomará un incremento 6x de 0.1 en todos los ca s os, 

con e 1 1 os se ca 1cu1 a 1 a temperatura por rned i o de 1 a ecuación 

(4.15). Con el valor de temperatura se calculan lasot al 1n1-

c i o y a 1 fina 1 de 1 incremento, obten i éndo · d es pués 1 a Oi. que -­

mu l ti p I icada por el valor de 0.1 nos da la altura de catal iza 

dor para dicho incremento. Así pues , ha c i é ndo cálculos ten e --

mos, 

a Z = 0, X o y 

o(º= o 

T 
entrada 

723 ºK 

Para un incremento de 6x ::a O .1, 1 a temperatura por medio d e 

la ecu ac i ón ( 4.15 ) es: 

T1 = 723 - 40(0.1) 719 ºK 

y a l final del primer incremento x 0.1 

o<.¡= 3.63314(0.5557 0.000417)-l 6.5420 

la altura del c atalizador r e qu e rida para el primer incremento 

ecuación (4.1 8) es: 

6z o+ 6.5428 (0.1) 
2 
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para e 1 seg undo i nct'emento 6.x = O. 1, pe ro x 

temperutura a 1 r· i na 1 ele 1 i ncreme:nto: 

T2 = 723 - 40 (0.2) 715 ° K 

teniendo, 

O. 2, s i e n do 1 a 

~2= 3.7698 (0.179 - 0.00051)-l = 21.12 

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

(4.18) es 

6.z = 
6.5428 +21.12 

2 
(O. 1) = 1. 38 cm 

para el tercer incremento Í::,.x = 0.1, pero x 

ratura será: 

O. 3 y 1 a temp e -

T
3 

= 723 - 40 (0.3) = 711 ºK 

siendo 

~3= 3.9133(0.1012 - 0.0005)- 1 ~ 38.861 

la altura para este tercer incremento seg6n la ec uaci6n( 4 .1 8 ) 

será 

6.z = 
21.12 + 38. 861 

2 
(o. 1) 3 cm 

Los resultados obtenidos por medio de este procedimiento 

se pueden ver en la tabla x~v. 
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TAB LA XIV 

DATOS DE CONVERS ION PARA LA REACC ION META NOL 

A GAS DE S INTES IS EN UN ~EACTOR AD IAGAT ICO . 

---· . ~ 
Conversión 

Tempe r atura 

º K ºC 
Alturu de 1 c<1t <: 1 i =<1du1' 

(e rn) 
---- ··-- -- -

º·ººº 723 45 0 º·ººº 
0.100 71 9 446 0. 326 

0. 200 715 442 1.380 

O.JOO 71 1 438 3. 000 

0 . 400 707 434 4. 800 

0. 500 703 430 6.700 

0. 600 699 426 S. 600 

0. 700 69 5 422 10 . 490 

0. 800 691 418 12. 360 

0. 900 '.:: 87 414 14 . 220 

0. 990 684 411 15. 850 

U. 999 683 410 16 . 000 
__J 

----· 
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Como se puede apreciar, para una conversión dada, en un 

r eac tor isot,rmico la altura de catalizador es menor que en un 

reactor adiabático, res u ltando tambi é n un reactor más económi­

co ya que se uti 1 izará menor cantidad de catalizador; evitando 

también e 1 inconveniente de que pueda di sm i n i.; f r 1 a temperatur·a 

a lo largo de todo el reactor como pudiera ocurrir en el adia­

bático, a tal grado de que la temperatura Je entraJa fuera me­

nor a los 450 ºC, disminuyendo asf el grado de conversión Je-­

seada. Es por esto por lo que nos inclinamos por el reacto r -­

isotérmico para e sta pl a nta pi loto. 

En la figura 10 se puede apreciar el efecto de la altu-

ra co n respecto a la conversión en los dos reactore antes men ­

c ionados . 

ESPESOR DEL REACTOR 

Para calcular el espesor del reactor se usará la sr---­

gui e nte ecuación: 

t 
PD + c 

2 SE 

donde: p presión de diseño, Kg/cm 
2 

D diámetro del reactor, cm 

s esfuerzo máximo permisible del 

mate r ia 1, Kg/cm 
2 

E eficiencia de unión 

c corrosión del material, cm/10 años 

La presión de diseño estará dada por la presión dentro 
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REACTOR ISOTERMICO. 

Este tipo de reactor se puede adaptar t a mbién a nuestro 

proc eso, ya que con la instalaci6n de un a o \ari a s r es i s t ~ ncias 

s e pu e de alcanzar e l fun c ionamiento isoté rmi c o y usando tambi é n 

un aislante de media caña de si 1 i cato de c al c io s~ Pv i t an las -

pé rdidas de c alor hacia el ext e rior, En es t e c aso l <-1 e c uac i ón -

para la altura del lecho catalítico ( 4 .1 7 ) se transforma L' n: 

( [ J
-0.7 

Jz = 3.5028 4000 X -

( 1+2x) 3 
[
1-x(lO)J- [ 4 000 xl o.J )-l 

1+2x (1 +2x )3J d 
4 . X 

2, 3108 X 10 

...... ( 4 .1 9 ) 

Sigui e ndo el mismo proc edimi e nto qu e para e l r e a c tor -­

adiabático, 1 a a 1 tura de 1 e mpaqu e para c ada in c r e me nto se rá: 

a Z = 0 , X = 0 y ol0 = O 

para un incremento de ~x =0.1 y una con ve r si6n de x =0.1 

~.= 3.5028 (0.5557 - 0.000417)-l = 6 . 306 

la altur a del c atalizador para e ste prime r in c r e me nto us ando la 

ec . (4.1 8 ) es: 

o.o + 6.306 
2 

(0.1) = 0.3153 cm 

~ara e l s e gundo incre mento ~x = 0.1 y x = 0. 2 obteni e ndo: 

o<.2 = 3.5028 (0.179 - 0.0005166)-
1

= 19 . 6 25 

la a ltura pilra este segundo increme nto será: 
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6.z = 6. 306 + 19. 62.5 
2 

para el t e r ce r incremento f:::.x = 0.1 y x 

( 0.1) = 1.29 c m 

0.3 obteniendose, 

~3 = 3.5028 (0.1012 - 0.0005052)-l = 34.78 

y la altura para el tercer incremento es: 

6.z 19.625 + 34.78 
2 

(0.1) = 2.72 cm 

lo s d e más r e sultados obte nidos por este procedimiento s e pu e ­

d e n v e r en la tabla XV. 

TABLA XV 

DATOS DE CONVERSION PARA LA REACCION METANOL 

A GAS DE SINTESIS EN UN REACTOR ISOTERMI CO. 
·-

Conv e rsion 
Te mp e ratura Altur a d e l ca t a li zador 

ºK ºC ( c m) 

0.000 723 4.50 0.000 

0.100 723 450 o. 31.5 

0.200 723 450 l. 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 Kg/cm
2)(2) = 20.67 Kg/cm

2 

El esfuerzo máximo permisible se obtiene a partir de tá 

b 1 as y a una cierta temperatura, 1 a cuá 1 será dada por 1 a tem­

peratura dentro del reactor multiplicada por el coeficiente de 

seguridad. 

T = (450 ºC)(l.5) = 675 ºC 

usando la tabla del Rase 1 ~ para acero inoxidable 316 y a esa -

temperatura, 

s 2 281. 2346 Kg/cm 

La corrosión para mezclas gaseosas de mon6xido de c arbo­

no e h i dr6geno18
, 

e = 0.2 in (0.508 cm) 

por lo tanto el espesor del reactor será: 

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

t 0.61 cm 
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RESISTENCIAS ELECTRICAS 

Corno se obtuvo ünter i orrnente en e 1 ba 1 anee de ca 101·, 1 a 

cantidad de en e rgfa calorffica que deb e n cedt>r las ti•es 1·esis­

tencias es: 

Q = 301 900. 66 cal/hr 
r 

considerando corno base una hora tenernos, 

q =(301 900.66 cal)(l/860 watts-hora/cal) 
r 

q = 350.2 watts-hora 
r 

El c alor que cede una resistencia eléctrica está dado -

por la siguiente relación19
: 

donde: 

2 (e /r) t 

r resistencia del elemento de calefacción, ohm 

e tensión aplicada, volt 

t tiempo e n el cual circula la corriente, hr 

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

Por lo tanto, si se requieren de 350.2 w-hr y se cuenta 

con un voltaj e de 220 volts corno es corn6n en la industria, en-

tonc e s la resistencia para cada elemento de ca:ef"acción en 

nuestro reactor será: 

e 
r 
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los elementos de calefacción que utilizaremos son de -­

una aleación 8 g ~ (80% Ni-20% Cr) según la ASTM, ya que este -

tipo de elemento tiene una resistencia de 133.21 ohms a 20 ºC, 

pa~a una temperatura mayor es 3.3 % mayor, o sea, una resisten 

cia de 137.6 ohm a 450 ºC. Esta aleación posee la primordial -

característica de resistfr la oxidación, sus coeficiente s de -

dilatación son bajos, la variación de la resistencia con la -­

temperatura es pequeña y su temperatura máxima de trabajo Ps -

de 1160 ºC. 

Dado que el calor que cederá la resistencia será el ca­

lor necesario que se requiere para 1 levar a cabo la reacción, 

debemos evitar las pérdidas de calor lo más posible, por lo qu e 

será necesario una cámara de de calefacción, para que e l r e ac­

tor reciba todo el calor producido por la resistencia. 

De la tabla 11.13 del Perry3, el espesor e conómi c o de -

aislante para construir la cámara de calefacción de si 1 icato 

de calcio en bloque (media caña), es de 3.81 tm para cuando se 

tiene una temperatura interna entre 427 y 538 ºC. Por lo qu e -

para mayor s eguriJad se puede uti !izar 5 cm (2 in) de espesor 

del aislante de si 1 icato de calcio en bloque. 
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CAIDA DE PRESION DENTRO DEL REACTOR. 

Esta cafda de presión s e c alcula e 11 ba se a unu e cuac i611 

y una gráfica dadas por Cre me r20 , ! ¿¡ ce u oc ¡ ón es ! ;:: s igui e nt e : 

'f = 
3 6p e 

en donde : 

'!' = fac tor obtenido de gráfi ca, e n fun~ i6n de lRcy nolds 

p 'd d . , lb ; · 2 
ca1 a e pres 1on, f 1n 

e por os idad del catalizador 0.39 

h altu ra de la cama, ft 

f =de nsidad del flufdo = 0.110465 lb/ Ft 3 

v =velocidad del f lufdo, ft/s e g 

sl =constante= 969.1 

La velocidad será: 

q 

s 

V = q/s 

4.7088 x 10-4 f t 3/ s e g 

área de l reactor= 5.435 x 10- 3 ft
2 (DI . 1 in) 

por lo tanto 

v = 0.0864 ft/seg 

El Reynolds será: 

Re = O v f' /)J.. 
donde, 

)l. = O. 03229 cps 
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sustituyendo obtenemos: 

Re = 36.639 

con este Re y la gráfica 17 del Cremer encontramos, 

~ = 0.48 

Es costumbre que a la altura del catal izedor calculada 

se le de una altura de exceso, de bido a que s e presenta e nve­

nenamiento en el lecho catalítico, lo cuál ocasionaríu que -­

disminu yera la actividad del catalizador, disminuy e ndos e así 

la altura real del catalizador. Por este motivo, creemos c on-

ve niente uti 1 izar una altura de 14 cm. 

Ahora bien, sustituyendo en la ecuación arte s mencion~ 

da los valores correspondientes obtenemos la caída de presión 

o s e a, 

(0.462)(0.110465)(969.1)(0.48)(0.0864) 2 

(0.39) 3 

2.975 lb/in
2 

f::. p O. 202 atm 
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4. 7 ENFR 1 ADOR 

El dise~o del enfriador se hará como un intercambiador -

de doble tubo, por ser este extremadamente úti 1, ya que se pu~ 

de ensamblar en cualquier taller de plomería a partir de par-­

tes estandar, proporcionando además superficies de transfer e n­

cia de calor a bajo costo. Los intercambiadores de doble tubo 

encuentran su mayor uso en donde la superficie total de tran s ­

ferencia requerida es pequeña, 100 a 200 ft
2 

como es nuestro -

caso. 

A).- Bases de diseño. 

a. - E 1 gasto de entrada a 1 i ntercamb i ador de gas de sí n­

tes is es el mismo que a la sal ida del reactor el que está dado 

por: 

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

o sea, 

w - ~ 0.0218 lb mol/hr(j)(Ó .998)(454 gmol / lbmol 

par·a el gas de síntesis tenemos, M = 10.5 g/gmol 

entonce s 
W = (29.66 gmol/hr)(l0.5 g/gmol) = 316 g/hr 

29 .66 ~ 
hr 

b). - Temperatur a': 1 a temperatura de entrada a 1 i ntercam­

b i ador (T 1) se co~sidera como la misma temperatura qu e se tiene 

. a la s al ida del reactor (450°C), ya que la tuberÍ<J va necesa-­

riamcnte aislada y suponemos que la disminución de temperatura 

es mínima. La temperatura de sal ida debe ser menor de 60ºC ya 
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qu e a menos de esa temperatura y una pre sión de trabajo de 9.í 

atm podremos separar e 1 metano 1 que no r·eacc i onó, por 1 o que -

la temperatura de sal ida (T
2

) será de 40ºC. 

Nuestro fluido frio será agua que tendrá una temrer·atura 

(t
1

) de entrada de 20°C y una temperatura (t
2

) de sal ida de -

70ºC. 

c.- Diámetros 

Tubo interior: Acero inoxidable T 316 

Diámetro nominal de 0. 635 cm (1 in) 

ced 80 

Tubo exterior: Acero comercial (ASA-836) 
(anulo) 

Diámetro nominal = 2.54 cm (1 in) 

ced 40 

B).- Cálculos. 

Para esta parte del di ~eRo segurmo s e l proced imiento de 

1) .- Balance de Calor. 

Q = W Cp6T = wcp6T 

a.- Temperaturas promedio. 

T 

t 

,6.T 

6t 

(450 + 40)/2 

(70 + 20)/2 

245ºC (518°K) 

45ºC 

450 40 

70 - 20 

410ºC 

SOºC 

b.- Flujo de calor. 

. ...... (4.20) 

De la ecuac ión (1.11) de la parte de las propiedades te~ 

modinámicas del gas de sintesis obtenemos a T = 51 8ºK 
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Cp = 5.54 
cal -~~~1 ____ = 0.52 cal / gºC -------. 

gmo 1 ºC 10.57 g 

sustituyendo en la ecuación (4 . 2ü), 

Q (29.66 gmol/hr)(5.54 cal/gmolºC)(410°C) 

Q = 67 370 cal/hr 

c.- Gasto de agua. 

Para el agua a i = 45ºC el cp = 1 cal / gº C,despej ando -

de la ecuación (4.20) e l gasto de agua ( w) y susti t uye ll do va lo 

res: 
Q 67370 

w = ------- = --------- 13.47. 4 g/ hr 
cp6.t (1)(50) 

2).- Temperatura logaritmica med ia (LMTD) para flu jo a 

contracorriente. 

LMTD = 122.4º C 

1 n ( ~!-=-~~) 
T2 - tl 

3) . - Areas de flujo. 

donde, 

en-t onc es, 

. A 
a 

d iámetro interno del tubo exterio r 

diámetro externo del tubo inte r io r 

0.7 85(2 . 6645)
2 

- (1.3716)
2 4 .1 cm 
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~ 2 
At =11D / 4 

donde D es e 1 diámetro interno de 1 tubo i nter i ot' 0.767 Clll. 

Puesto que el área de flujo del anulo es mayor, entonces 

e l mayor flujo que es el del agua fluirá por el ánulo y el ~ 1 as 

de síntesis fluirá por los tubos. Además de que se faci 1 itar á -

la instalació n de este tipo de intercambiador. puesto qu e la -­

tubería que sale de nuestro r e actor es de la misma nominación -

de 1 tubo inte ri or de 1 i nter c amb i ador ( i). 
Ya que se trata de fluídos 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; (ft/JJ-w )º' 14 
= 1 

4).- Calculo del h . (tubos interiores) 
10 

a) Masa velocidad 

G = W 
t -¡¡~ 

2 
67 8 .57 g/ hr-cm 

b) Cálculo de la viscocidad y de la conductividad térmi_ 

ca del gas de síntes~s a la t emperatura promed io de 245ºC Y~-

una presión de 9.5 atm. 

La viscocidad a esas condi c iones de presión y temperat~ 

ra y utilizando las ecuaciones (1.7),(1. 8 ) y (1.9) será: 

A = 0.02487 cps = 0.895 g/hrcm 
m 
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A una temp, ratura de 245ºC y 1 atm lbs valores de la con 

duc t ividad térmica (k) de la tabla 5 del Kernl.lpara los co111po--

nentes puros son: 

K~0 0.0135 Btu/(hr ftºF) 

Kº 0.17 8 Btu/(hr f tºF) 
H2 

Para corregir por presión ut i 1 i za111o s - 1 a figur a 3. 59 de -
3 Perry obtenemos: 

para el CO 

para el H
2 

1.1 

k/ kº = 1.1 

entonces para una temperatura de 245ºC y presión de 9.5 atm 

kº co ( 1.1) 

kº (1.1) 
Hz 

(0.0135)(1.1) 

(0.178)(1.1) 

0.01485 Btu / (hr ftºF) 

0.196 Btu / (hr ftºF) 

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

ductividad térmica para el gas de síntesis: 
1/3 L y. k . (M) 

km -----~--~--¡73--- = 0.0973 Btu / (hr ft º F) 

~y . (M . ) 
L 1 1 

k 144.6 cal/(hr mºC) 
m 

c ) Número de Reynolds. 

NRe = D Gt /y._= (0.767)(67 8 .57)/(0. 895) = 581.52 

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

i~te3~anto para enfriamiento como para calentamiento: 
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h . D [ J 1/3 O . 14 
-~- = 1.86 (DG/µ.)(Cp,u/k)(D/L) (fa-/JJ-) ... . (-1 . ~ 1) 

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

jando h . obtenemos: 
1 

G 
a 

h . 100267.63 cal/(hr rn 2°C) 
1 

e) Cálculo de h. 
10 

h. h. ( DI/DE) 
10 1 

h . 56070 ca l/(hr m
2

°C) 
10 

5).- Cálculo de l h (para el lado del anulo). 
o 

a) Diámetro equivalente. 

2 2 
De = ( D2 - 01 ) I Dl 

De= [ ( 2.6645)
2 

- (1.3716)
2
] / 1.3716 3.804 cm 

b) Masa velocidad. 

-i- = (1374.4 g/hr)(4.1 crn
2

) 
a 

c) Número de Reynolds. 

2 
328 .63 g/hr cm 

A la temperatura promedio de 45ºC tenernos: 

fa-= 0.65 cps = 23.4 g/hr cm 

para agua 
k = 0.368 Btu/hr ftºF = 548 cal/hr mºC 

(3.804)(328.63)/(23.4) = 53,37 
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d) Uti 1 izando la ec. (4 . 21) despejando h y su s tituyen­º . 
do los valores respectivos para el agua obtenernos: 

h 81 878 cal/hr m
2

°C 
o 

6). - Cá 1cu1 o de 1 coefici ente tota 1 1 i mp i o (U c ). 

h . h 
Uc 10 o ---------

h . + h 
10 o 

2 
Uc = (56070)( 81878)/(137948 ) = 33 280 cal / hr m º C 

7).- Cálculo del coeficiente total de diseño (U d ) 

De la tabla 12 del Kern se recomienda: 

para el agua un R = 0.001 hr ft
2

°F/ Btu 
d 

) para el gas de síntesis Rd = 0.01 hr ft
2

°F/ Btu por lo qu e 

Rd = LR = 0.001 + 0.01 = 0.011 hr ft
2

°F/ Btu 
t 

d . 

ó 10-6 
hr 

2 
Rd = 2.2 X m ºC/cal 

t 

como 1/ Ud . 1/ Uc + Rd 
t 

obtenemos que 2 
Ud= 31 056 cal / hr m º C 

8).- Cálculo del área de transferencia. 

Q = A Ud LMTD . ...... (4.22) 

despejando el área y sustituyendo los valores re s pectivo s , 
2 2 

A = (6 7370 cal / hr) / (31056 cal / hr m ºC)(122.4ºC) = 177 cm 
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9) . - Número de t ubos (Nt) 

[ 1 número de t ubos está dado por 1 a sigui entl:l re 1 uc i ó11 

Nt A/a"l 
donde 

a" superficie ext . por unidad de long . 2 
4. 3 c111 /cm 

L 30 . 48 cm 

Nt = 177/(4 . 3 ) (30 . 48 ) = 1.35 

por 1 o que ut i 1 iza remos 2 tubos o sea una horqu i 1 1 a . 

10).- Area real. 

A = a" L N = (4.3)(30 . 48 )(2) = 262.128 cm 2 
r t 

11). - Coeficiente total de diseño real . 

Despejando de l a ec . (4.22) y sustituyendo va lores, 

Ud= (67370)/(0.0262)(122 . 4) = 21008 ca l/hr m
2

°C 

Caídas 

Anu lo : 

NRe 

12). - Factor de obstrucc ión real. 

de presión . 

a). - Diámetro 

De = D2 -

b). - Número de 

_ i~~3§~ - =-3~~~~2-
(33280) (21008 ) 

equ ivalente. 

D = 
1 

l. 2929 cm 

Reyn ol ds 

-5 1.75 X 10 

= (1.2929 cm)(328 . 63 g/hr cm)(23.4 g/h - cm) 
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c ).- Factor de fricción. 

f = 0.0035 + -~~~~1_ _ 0.078 
(N )0.42 

Re 

d) . - Cá 1 cu 1 o de L F 
a 

2 f G; Lt 
------~-----

9 f' D 
e 

como 
2 (30.48) = 60.96 cm 

8 2 1.27 x 10 cm/h 

p 1 g/ cm3 

entonces 

donde 

.6.F = 6. 291 X 10-3 cm 
a 

e ).- Cálculo de ~F 1 que está dado por: 

LF
1 

= n( V2/2g) 

n =número de horqui 1 las 

V veloc idad del fluído 

g ' = 981.46 cm/seg
2 

1 

G /3600 
a 

entonces 
/\ -6 
~F 1 = 4.2 x 10 cm 

f).- Caída de presión en el anulo 

0.0913 cm/ s eg 

6P 
a 

( 6F a + 6. F 
1 

) f = 6 . 3 x 1 O - 3 g/ cm 
2 

-6 2 6.3 x 10 kg / cm ó 6P 
a 



La caída de presión permitida es de 0.703 Kg / c111
2

, 

lo que nuestra caída de presión e1: el anulo es mínima. 

Tubos. 

donde 

a) . - Cá 1 cu 1 o 

6F = 
t 

de6Ft' está 

2 f Lt Gt -----2-----
9 fm D 

dado por: 

f = 0.0035 + º· 264 
-(58~~5;)0~42- = 0.0245 

la densidad del aire a nuestras condiciones es: 

fa = 0.00717 g/cm
3 

por lo que la densidad del gas de síntesis _erá: 

f m (0.00717)(0.36) = 0.0026 g/ cm
3 

así que 
~Ft = 2086.7 cm 

b) Caída de presión en los tubos. 

L,.P t = DF t ( .f m) 

(2086.7 cm)(0.0026 g/cm
3

) 

.6_pt = 0.005425 Kg/cm
2 

2 
5.425 g/cm 

por -

Como podemos ver, la caída de presión en los tubos es -­

también peque~a, por lo tanto nuestrc intercambiador de doble 

tubo está dentro de los límites permitidos. 
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e). - Resumen de resultados. 

Flujo de agua, w = 1347.4 g/hr 

Flujo de calor, Q = 67370 cal/hr 

h. 56070 cal/hr m20 c 
10 

m20c h 81878 cal/hr o 
m20c u 33280 cal/hr 

e 
2 

Ud 21008 cal/hr m ºC 

Rd 
-5 2 1.75 x 10 hr m ºC/cal 

Caídas de presión: 

permitida, ~P = 0.703 kg/cm 2 

p -6 2 
ánulo,~P = 6.295 x 10 kg/cm 

a 2 
tubos,~Pt = 0.0054 kg/cm 

Area de flujo, A = 262 cm 2 

N~mero de tubos, Nt 

Longitud de tubo, L 
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4.8 SEPARADOR 

La separaci6n de un material dispers o de u11 fluido, es -

una operación casi imposible de evitar en cualqui e 1· planta in-

dustrial. 

Cuando la fase dispersa es un liquido y l a fase co ntinua 
' 

es un gas, la separación puede ser por : separaci6n cent rifu g~ 

en ciclones, separación por choques contr a barre r a s co locadas 

e n la dirección de la corriente, separación h~me d a por co lum­

nas, prec ipitación eléctrica, o cámaras en las qu e se uti 1 iza 

la gravedad. 

Para sistemas en los cuáles la fase dispersa es un liqui 

do, se debe tener c uidado en evitar l a formación de e mulsiones 

inseparables o nieblas, debido a la di v is ión de la s gotas de l 

liquido por la turbulencia y gradientes de ve lo c id a d. La frag­

mentación de las gotas se ve también afectada por otros facto­

res, tal es como la tensión interfacial , la viscocidad de l 1 i--

quido o la presencia de varios componentes en pequ e ña s ca nti--

dade s. 

El efecto contrario, es decir, la coalición de pequeñas 

a grandes gbta s también ocurre, particularme nte en flujo l am i-

11a r sobre las parede ~ de la tuberfa y de r Ec ipientes, estable­

c i én do un equi 1 ibr io entre la coal ici 6 n y la división . Por es­

ta raz ó n es difici 1 predecir el método más . prometedor de sepa­

ración para un problema particular. Sin e mb a rg q , los ciclones 

ju ega n una parte muy importante en este campo y son los apara-
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tos m..'is ampliamente usados pat"a separat' di s µ e rsione-; 1 íquido--

9as. Deb ido a un esfu erzo cortarite má:- bajo que en los "'iste-­

ma s 1 í qui do-1 í qui do, hay en es te caso un a mucho 111 C' 11or tendcn -­

c i a a la división. 

Como decíamos, uno de los r eco lector es 111 enos caros y r11 <1s 

amp l iarnente usados, es el separador tipo ciclón. Cu nsisrc de -

un c i 1 í ndro en e 1 que e 1 a e roso 1 es i ntrod11 c ido ta119e11c i al 111 t•11-

te y a una ve 1 oc i dad a 1 ta, con u na cámara eón i ca . dch,1.i o. L.:i st' 

paración principal ocurre debajo de la sección c i 1 índrica, e11 

e l cono invertido. La corriente del gas baja en forma esp iral 

( f i g 13), 1 u e go, s ube por dentro d e 1 a espi r a 1 d e scendente y 

descarga a través d e la sal ida. Las partrculas más peque~as 

son separadas en la zona donde se 1 le va a cabo la Formación de 

espira l doble, no solo por la acc ión centrí f uga or i g in .:iJa por 

e l diámetro más peque~o, sino también por l a velocidad relati­

va entre la esp ir a l externa e interna. 

Lo s c i c 1 ones son ap 1i cab 1 es para separar só 1 i Jos o 1 í qu_i 

dos d e gases cuando las part;culas tienen diámetros mayores a 

5 micrones; s i e l diámet ro es menor la eficiencia de r eco lec-­

ción será baja. Los ciclones también son uti 1 izados para sepa­

rar part;culas con diámetros mayores a los 200 micrones, p ero 

en tá 1 es casos, 1 as cámaras d e gravedad son más convenientes. 

Las dimensiones del separador ciclón están e n función -­

d e l va lor del diámetro, como se puede ver en la figur"a 14; las 

ecuaci ones a uti 1 izar para el cálculo del diámetro del sepat' a-

dor serán
2? 
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u k (!.~-=!.~--)'12 ....... (4. 2.3) max p (; 

·-
Rd . . ..... (4. 24) UD u 

max 

A G / UD ....... (4.:!S) 
s 

D = h~;s;--) ! ....... (4. 26) 
s 

cada término corresponde a: 

u velocidad superficial máxima~ cm/seg max 
k 0.63 (para planta pi loto) 

uD velocidad superficial de diseño, cm/seg 

G flujo del gas, cm3/seg 

RD 0.115 (dado por Youngerf 

D diámetro del separador 
s 

segan la reacción: 

~wr· cada mo 1 de metano 1 se producen 3 de producto por tanto: 

f(;as = _i2!~-~!~2i3~~2!~~-!_3~2!~~2- = 3,94 x 10-3 g/cm3 
(0.082)(40 + 273) 

' 
"' 

_i32!~~2i3~~2!~~-!_3~2!~~2-
3. 94 X 10- 3 

3 22.3 cm /seg 

l<l j~nsidad del metanol a esa temperatura es de 0.736 g/cm3. -

Por· lo tanto el diámetro del separador por la ecuación (4:23) 

·148 



será: 
u max 

UD 

A 
s 

D 
s 

25.9 c111/se~ 

(0.115)(25.9) 2.9/ cm/ seg 

22.3 7.52 2 ------ crn 
2.97 

1 

(7 .52/0. 785) 
2 

J .1 Clíl 

comu este diámetro se acerca al valor de li in, toroarernos el -

diámetro igual a 3.175 cm. 

DIAMETRO DE GOTA. 

El diámetro de gota que un ciclón puede separar co n una -

eficiencia alta, está en función de una velocidad promedio de 

entráda a 1 separador (V ) , es decir, 1 a ve 1 oc i dad desde e 1 pu~ 
e 

to de la reducción hasta el puhto en que entra la particula al 

e i 1 í ndro de 1 separador. Así pues, 1 a variación de 1 di á111etro de 

gota (D ) con respecto a la velocidad (V ), está dado por la -
. , p 24 e . 

ecuacron de Lapple : 

D 
pe 

9 Be )L -------------------- ..... (4.27) 
2 Ne v¿/(fL -fG) 

y uti 1 izando la grafica 11 de Lapple, para una eficiencia de -

98% (D /D ) = 6.0 . Las variables de la ecuación anterior -
P pe . 

son 

D diámetro de particula recortada, que es el tarnaRo de pa~ 
pe 

ticula que un ciclón recogerá e~ un 50 % , crn 
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)A.. 'iscocidad del gas , g/ ( c111 seg) 

Fe ,rnchc d e 1 a ent1, ada r ecta11911 1 ar a 1 c i c 1 ón, cm 

, número efect i vo de vue 1 tas 1·eu 1 i ::a da s µ or 1 a cor ·1· i v11 l l · 
e 

d e l ga s e n e l cic l ón . 

ve lo cidad prome di o de entra da a l c icl ón, cm / sPg 

densidad del líquido, g/cm3 

- densidad del g as , g/cm3 

Así pues, si variamos el valor d e la ve l oc idad obtend r e 

mos d i f e r·entes va 1 o r es para- · D y D . Los dato s así obt e n i Jo s 
pe P 

.p ode;11os verlos en la siguiente tabla y en la f i gur a 15 . Se utj_ 

1 i ::ar·on los sigui e ntes va lor es, obten idos a las cond icio nes d e 

n ,3 atm y T = 40°C . 

/ ~ = 0.000 1756 g/(cm s eg) 

8c 0.79375 cm 

\~ 
e 

5 ( para las dime nsiones del ciclón de l a f i g 14) 

0.736 g / cm 3 

0 .00394 g / cm 3 

TABLA XV 1 

\A RIA CIO N DEL DIAMETRO DE PARTI CULA CON LA VE LO CIDAD . 

\ ,· locidud prom . 
de entra da. 

\ ( c111/ seg) 
~-

1): . 4 
304. 8 
609 .6 
91-1- . .i 

121 9 .2 
lj24. 0 

Diám e tro de part. 
recortada. 

D (cm) 
pe 

0.000598 
0.000423 
0.000300 
0.000234 
o. 000211 
0.0001 81 
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Di á111etro de 
gota. 

D (cm) 
p 

0.0035 09 
0.00253 8 
0.001 800 
0.001400 
0.001266 
0.001083 
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Ls Ji l: í c i 1 c-o lH•ce r e l d i á me t r o 1·ec1I cp 1c pu <' J ;.111 tc 11e 1· !,i" 

•1 o t.c1s J e 111 e t cJ 11o l c o 11Je 11s ado , p o r 10 qu v c ::, t a s v1.., l o .. : id ,1c l c· s ¡11·•>-

111ed i o cic e 11 tr<.ida s e pu e d e n i r v a1 · i a11 d o yu e1: . i a fll ' c:ct i cél , h e-; -

-
t a d e tc1· 111 i 11 d l' .c uii 1 se r á 1 LI m.ós ap 1· o p i ada p.:,1"a c bt l ll (' I" Ul l pur· --

ce 11 t uj e a-1 t o d e sepura c i ó n . 
' 

As í por e j empl o, rara u na v P l oc ida d de 9 14 c 111 /scg e l ' . , 
Ol il -

111 e t 1·0 teóri co d e p i:wt í c ul u q u e se p u e d e r e co l ecti:ll' co n ur 1a el"i 

c 1e n c r a mí n i111 a del 50 % e s d e 0. 000 23 .+ c m, a u 111 enta 11 d o esh' Pº.!.:. 

cP n t a je d e reco l ecc i ó n a medida qu e au me n.t e e l d i ilrne tr ·u i"1 o: t.:.1 

1 h :! ga r a u n 9-8 % de ·· e fic-i e nci a a -pa 1 .. t í r· d e un ~ i á111 ct n; tc!úri 1..·o 

d e 0.00 14 c111; a diámetros ma yores. qu e es t e , l a ef i c i e nc i a t<J111-

b¡ én s e r·á mayo r' . 

' ESPESOR DEL SEPA l\ADOR. 

E l e sp e s o r se puede obten e r d e la s i g ui e n te ecu uc i ó 11 : 

t 
p D 

-------- .+ . e 
2 s · E 

-~·don-de 

P pre sión d e diseño,· Kg /c 111
2 

D diámetro d e l separador, cm 

s esfuerzo má* imo p e rmi s i b le, 

E eficiencia d e uni ó n 

e corros i-ón d e 1 mat e ria 1 

2 
Kg/ c ni_ 

11u e s h "u s d a t os s on: 
2 2· 

P = (9 .8186 Kg/cm )(2) = 19.637 Kg / cm 

d ebido a qu e es l a presión del separado~ ~or u ~-¿o cf ici en te d e 
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seguridad. 

T = 40ºC X 1.5 = 60°C 

nuevamente se multiplicó por otro coeficiente de seguridad,que 

para la temperatura es de 1.5. Con este valor de temperatura - -

encontramos el esfuerzo- máximo permisible -en tablas para acero 

inoxidable 316 cuyo valor es: 

S = 1318.287 Kg/cm
2 

El único dato que nos falta para poder calcular el espe­

sor del separador es la corrosión; -el valor de el la para mez-­

c~as gaseos as de monóxido de carbono e h ~dr6genq es: 

e 0.2 in/año = 0.508 cm/año 

por lo tanto el espesor será 

t _i~~~~~z2~~~Iz~2 __ 
2(1318.287)(0.8) 

t =' O .6 cm -
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4,9 POTENCIA .Q.f COMPRESION 

La p.otencia de la compresora se calculará en bas e a la s 

ecuaciones dadas por Handbook Compressor 25 y por Hougen~ 

1).- La ental~ia se puede obtener por: 

. .... . . (4.28) 
donde, 

M = peso molecular de la mezcla = 10.s g/gmol m 
Cp capacidad calorífica de la mezcla 

m 
Tl temperatura de entrada 

T2 = temperatura de sa 1 ida 

En esta parte no se conoce la temperatura de sal ida, por 

lo .que hay que hacer un procedimiento de prueba y error para -

calcular dicha temperatura, ayudandonos de la ecuación: 

....... (4.29) 

siéndo, 

6 

6 

p2 = 
p2 = 

presión a la sal ida de la compresora= 100 atm 

1470 lb/in
2 

P
1 

=presión de entrada 

P
1 

= 117.6 lb/in2 

n = (K-1 )/K 

a la compresora 8 atm 

K = relación de capacidades caloríficas= Cp/Cv 

La presión de sal ida de la compresora se seleccionó en -

función del rango de presiones de ~lmacenaje. 
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2).- La eficiencia hidráulica se rá: 

% ~ 
p 

donde, 

WP trabajo a desarro l lar = 144 /dP/ p 

(H 2 - H1)= cambio de entalpía= Btu/lb =Í\H 

3). - Potencia. 

GHP = (w)(Hp) / (33000)"\:p 

siéndo, 

..... (4.30) 

..... (4.31) 

w = gasto de ga s de sfntesis -2 1.1.4327 x 10 lb/min 

0.065533 lbmol / hr 

"\: eficiencia hidráulica, dada por la ec. (4.30) 
p 

H 
p 

z 
m 

factor de compresibi 1 idad de mezcla 

R constante de los gases = 1545/M 
m 

..... (4.32) 

0.504 

.A continuaci6n se presenta formalmente el cálct•lo de la -

compresora. 

A).- Cálculo de la temperatura de sal ida~ 

a).- Suponiéndo T2 38ºC = 311°K 

b).- Las capacidades calorfficas con las temperaturas de 

entrada y de sal ida de los componentes puros son: 
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CpCO = 7,4336 cal/gmolºK 

Cp = 7.0566 cal/gmolºK Hz 

c).- La capacidad calorífica de la mezcla será: 

Cp = (7.4336)(0.33) + (7.0566)(0.66) = 11. 8748 cal/gmolºK 
m 

d).- Cálculo de Cv 

Cv = Cp - R = 11.8748 - 1.987 = 9.8878 cal/gmolºK 
m 

e).- Cálculo de la relación de capacidades caloríficas. 

K = Cp /Cv = 11.8748/9.8878 = 1.20094 m 

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

salida de la compresora. 

r. J(0.20094)/(1.20094) 
T2 = ~25)(100/8~ = 38.lºC 

I~ cuál está de acuerdo con la temperatura supuesta. 

B).- Cálculo del cambio de entalpia. 

Uti 1 izando la ec. (4.28) tenemos que: 

~H = (11.8748/10.5)(311 - 298) = 14.7 cal/g 

ó ~H = 26.432 Btu/lb 

C).- Eficiencia hidráulica. 

f = 0.11046 lb/ft3 

WP = 144(P2 - P1)/p = 144(1470 - 117.6)/(0.11046) 

W = .1.763 X 106 ft lb~lb 
p 

158 



sustituyendo en la ecuación (4.30) obtenemos: 

% 11.1' = _í!.:~§~1-~_!2=~21!.:Z~ª-~-!2~2-
26. 432 

·O).- Potencia de la compresora. 

n = (1.20094 - 1)/(1.20094) = 0.166 

uti 1 izando la ecuación (4.32) tenemos: 

0. 8573 

o .166 

H (0.504)(1545/10.5)(539ºR)(0. 8573 /0.166)(-!g~-) O. SS73 
p u 

empleando los valores obtenidos anteriormente y la ecuación -­

(4.31) encontramos: 

GHP = _i!.:!1~~Z-~_!2==2Í!.:ª21§_~_!2~2-
(33000) (0.8573) 

GHP = 0.05272 

Como se puede observar, el valor obtenido es aproximada­

mente de 1/20 de cabal lo, el que no se encuentra comercialmen­

te y al igual que en la mayoría de los equipos usaremos un so­

bredisefio, que en este caso corresponder~ al tamafio minimo que 

existe comercialmente, o sea i de GHP. 
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nsTRUMENTACION 

'Iomóindo en consider ac ión que la inetrumentaci6n dará 

normalidad a la operaci6n y para la obtención de rlatos, es arJ2 

cuado presentar en una forma breve el tipo de instrument1ci ~n 

que requerirá la planta piloto. 

5 .1 ACCESúRIOS 

El tipo de accesorios y válvulas que se requerirán , '-H· n 

de loa más comúnmente utilizados en cualquier planta como son : 

codos, teee, bridas y válvulas de aguja, de globo y de r eten-­

ción. 

A continuación se enlistan los accesorios y válvulas -­

que req uerirá cada una de las corrientes aei'ialadas en el dia-­

grama de tubería e instrument1ción. 

Corriente & 
l codo de 90° eetandar de 1/8 in. Ac ero al carbón, # 1240 

l brida de 1/8 in. Acero al carbón 

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

1 válvula de aguja de 1/5 in. Acero al carbón, # 08, 150 lb 

Corriente & 
2 codos de 90º estandar de 1/8 in. Acero al carbón, # 1240 

1 brida de 1/8 in. Acero a.l carbón 

1 tee de 1/8 in. Acero al carbón, # 1241 

l válvula de -aguja de 1/8 in. Acero al carb6n # 8b, 150 lb 

l válvula de retención de l/8 in. Acero al carbón, 150 lb 
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Corriente ill 
1 codo de 90°eetandar de 1/4 in SS 316, # 16 t60 

2 bridas de 1/ 4 in SS 316 

3 tees de 1/4 in SS 316, # 18 868 

4 vá lvulas de aguja de 1/4 in SS 316, # 222 H, 150 lb 

1 válvula de globo de 1/4 in SS 316, 222 H, 150 lb 

_ Corriente 8 
1 codo de 90° estandar de 1/4 in SS 316, # 18 860 

2 bridas de 1/4 in SS 316 

1 válvula de aguja de 1/4 in SS 316, fi222 H, 150 lb 

Corriente fil 
2 codos de 90° estandar de 1/4 in SS 316, # 18 860 

1 briéla de 1/4 in SS 316 

5 teee de 1/4 in SS 316, # 18 868 

3 válvulas de aguja de 1/4 in SS 316, #222 H, 150 lb 

1 válvula de globo de 1/4 in SS 316,#222 H, 150 lb 

Co rriente~ 
3 codos de 90° estandar de 1/4 in SS 316, # 18 860 

l tee de 1/4 in SS 316, # 18 868 

2 válvulas de aguja de 1/4 in SS 316, # 222 H, 150 lb 

Corriente~ 

2 bridas de 1/4 in SS 316 

1 válvula de aguja de 1/4 in SS 316, # 222 H, 150 lb 

Corriente & 
2 codoe de 90º eet.andar de 1/4 in SS 316, # 18 860 

2 válvulas de aguja de 1/4 in SS 316, H 222 H, 150 lb 
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Los n6meros que se dan al fina l de algunos accesorios y -

válvulas, corresponden al nOmero comercial qu e da Crane . 

5.2 VALVULAS DE CONTROL 

Para el control de la presi6n de nuestra planta pi loto -

se requerirá de este tipo de válvulas por lo que c reemos conv~ 

niente dar algunas generalidades sobre su funcionam iento . 

La válvula se considera formada de dos partes, t la parte 

inferior 1 !amada cuerpo de la válvula l y la parte supe rior 1 !a­

mada parte motriz Aan cuando la parte motr· ~ más uti 1 izada es 

la ne umática, hay la posibi 1 idad de sustituírla por algOna de 

otro tipo, por ejemplo, una eléctrica cuando se trata de válv~ 

las con determinados tipos de cuerpos, Lo que se busca e n una 

parte motriz de tipo neumático, es que a cada valor de la pre ­

si6n recibida por la válvula corresponda una posición dete rmi-

nada del vástago. 

En algunas aplicaciones la parte m6vi 1 de la válvula qu~ 

da sujeta no sólo a la influencia de las fuerzas correspondie~ 

tes a la presión del aire y al resorte, sino también a otras -

fuer=as que pueden tener un valor apreciable. En tal caso la -

posición del tapón no podría ser fijada con precisión y una m~ 

nera de resolver este problema consiste en usar un posiciona-­

dar. Cuando se usa un posicionador, la presión del controlador 

no es recibida por la válvula, sino por el posicionador (ver 

fig. 16), este recibe a la vez una indicación de la posición -
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de la v51vula y hace una comparación de las dos señales reci­

bidas; si no hay co rrespondencia e ntr e el las, env fa a la vál­

vula presión de aire necesaria para qu e la válvula torne In p~ 

sición que debe corresponder 0 !a presión qu e está e nvi ando -

el controlador. 

Corno se ve, la presión que e l posi cion ador envfa a l a 

válvula, es la necesaria para obtener la posición J es e a Ja, tn 

dependienternente de los valores que puedan t e ne r las demás 

fuerzas que act6an sobre la parte móvil. 

El posicionador funciona bajo e l principio de e q ui 1 i-­

brio de fuerzas, e s d ec ir, las dos señales recibidas por é l -

(presión del controlador y posición de la válvula), son tran~ 

formadas en fuerzas para pod e r compararlas. Cuando hubi e ra al 
guna diferencia e ntre dichas fuerzas, automáticamente se madi 

ficaría la posición de la válvula en la dirección .neces aria -

para restablec e r el equi 1 ibrio. 

La figura 17 representa esquemáticamente la forma en 

que funciona el posicionador. La presión del controlador al 

aplicarse a los fuelles, produce una fuerza que act6a hac ia 

arriba. A esta fuerza se opone la debida a la compresión del 

resorte, que depende de la posi c ión en que se e ncuentre e l -

vástago de la válvula. Cuando la prime ra fu~rza sea ma yor e l 

conjunto de los rnuel les se moverá hacia arriba, cerrando el -

escape del aire a la atmósfera y abri e ndo el suministro de ai 

r e qu e aumenta la presión en la vál~ula y mu eve e l váta90 ha­

cia abajo: esto ocacionaría que el resorte se fuera cornpri---
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~~ endo más, hasta que las fuerzas correspondientes del resorte 

fuer~ igual a la fuerza debida a la presión. Si esta fuerza -

<i>'r ·i g i nada por 1 a presión disminuyera, 1 os fue 1 1 es se mover ían 

'hacia abajo, se cerraría el suministro de aire y se abriría -

e l escape a la atmósfera, disminuyendo la presión sumi11istra­

da a la válvula, esto haría que el vástago s e movi era hacia -

arriba estableciendose de nueva cuenta el equi 1 ibrio Je fuer-

z,as. 

MANOMEmROS 

Se requerirá de manómetros de l tipo que se encuentra c~ 

1mlÍllramente en el mercado (Metrón), debiendo ser 3 para un rango 

de presiones de O a 20 Kg/cm
2 

y 3 para O a 100 Kg /cm
2

, daJas 

las condiciones que se requerirán a lo largo del proceso. Con 

Burdón de 'IDil'\olil ce y que tenga diafragma. 
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5.3 CONTROLADOR ALifOMATIC028 

Lu ego de habe r visto las válvulas Je control, es neces~ 

r10 hablar de los contro les automáticos. La primera cosa qu e -

un controlador automáti c o debe hacer , es med ir la \ariable qu e 

debe cont rolar. Es precisame nte la habi 1 idad de sentir o medir 

1 a var i ab 1 e, 1 o que di ferenc í a a un contro 1 ador autom<'it i co de 

uno que no lo es . 

Un controlador automáti.co es un instrume nto qu e miJc -­

una variable y actóa en una forma determinada para qu e la va-­

riable se mantenga en un valo r deseado. 

Cuando un controlador automático siente que la var i able 

no esta en e l punto de c ontrol, aplica una correcc ión al proc~ 

so. Entonces, mide o siente de nuevo el efecto produc ido por -

esa primera corrección y aplica una segunda corrección y l as -

que sean necesarias para obtener el punto de control . Se ve J e 

hech6, que las correcciones y las medi ciones no se aplican por 

etapas, sino que un control está midiendo y corrigiéndo contí­

nuament e . 

El control automático incluye el siste ma de medición y 

e l sistema de control (Regulador Automático). Los e lementos de 

un controlador automático los podemos clasificar en la fo rma -

siguiente: 

1).- El "Sistema de medición" consiste e n aqu e l los ele­

mentos Je un controlador automático los cuáles comunican al -­

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

2) El " e lemento primari o" es la porc ión de l s i s t e ma de 

me dición e l c uá l inicialme nt e uti 1 iz a o tr a nsforma e ne r 9 fa de l 

med io cont rol ado para producír un efecto e n r es pues ta a l cam-­

bio e n e l va lor de la variabl e controlada. Es te e f ecto pue de -

s e r un ca mbio de pres ión, f uerza, posi c ión, potenc ial e léctri­

co o r e siste nc ia. 

3) E l" s i stema de cont r ol" c onsiste en aque l los e l e me n-­

tos de un contro lado r automáti co l os c uáles ti e nen por obj e to 

producir un a ac c ión correct i va e n la variable c ontro l ad ~ . 

4).- La "Un idad de potencia" es la porc i 6~ de l s i stema 

de c ontrol que proporc ion a pote nc ial al e l e me nto f in a l de c on­

trol. 

S) .~ El " e l e mento fin a l de control" e s aq ue l la porc ión 

de l s i stema de control e l c uál di r ectame nte camb i a e l va lor de 

la variab l e manipulada. 

Los e l e me ntos de un c ontrol ado r automáti co se ilust r an 

en l a fig ura 18. Como ejemplo se puede s upo ne r qu e e l sist e ma 

de med ición es un t e rmómet ro y e l s istema de control c onsiste 

e n un mecanismo ne umático y una vá l vula d e d i afragma. 

Un cambio en el valor de la var iabl e cont rolada, (la -

t e mperatura del líquido saliendo de l proceso ), es de t e ctado -

por e l elemento primario (bulbo del termómetro) de l s istema -

de medi ción. El cambio e s c omunicado por e l siste ma de medi-­

ción al sistema de control. Este produce una acc ión correcti-
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va que afecta el valor de la "variable manipulada" (cantidad -

de líquido entrando al proceso), La acción corre~tiva s e obti~ 

ne por medio de 1 e 1 e mento fina 1 de contro 1 ( vá 1vu1 a), 1 a cuá 1 -

cambia directamente el valor de la variabJ e manipulada; La un~ 

dad de potencia (motor neumático), mueve al elemento final de 

control 

Otros ejemplos de elementos primarios son el termopar -

para medir temperatura; el diafragma, fue! le o espiral para me 

dir presión; el orificio, flotador del rotámetro, venturi o t~ 

bera para medir flujo, Todos estos elementos uti 1 izan o trans­

forman energía de la variable controlada. 
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5. 4 CONTROL DE TEMPERATURA2.
8 

Dado que la planta pi loto requerirá 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 més usados para controlar temperatura son -

los pirómetros que, como los termómetros son instrumentos pa­

ra medir la temperatura. Hoy en dfa la mayorfa de los piróme­

tros operan bajo el principio termoeléctrico, por medio de un 

T/C que convierte la fuerza electromotriz (fem) generada por 

este termopar en una indicación de temperatura correspondien­

te, éste instrumento puede ser un mi 1 ivoltfmetro o un poten-­

ciómetro. 

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--­

ción de los alambres para termopar se hace de acuerdo con los 

sig~ientes requisitos: 

1.- Resistencia a la corrosión, oxidación y reducción. 

2.- Desarrollo de una fem relativamente alta. 

J.- Una relación entre temperatura y fem de tal manera -

que el a1.11l,lento de ésta sea uniforme al aumento de la 

temperatura. 

4.- Costo. 

La siguiente 1 ist~ muestra los termopares més comdnes 

con la fem desarrollada a la temperatura més alta recomendada 
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para operación satisfactoria. 

Composición de alambres 

Positivo 

Platino-Rodio 

Cromoníquel 

Hierro 

Cobre 

Negativo 

Platino 

Aluminio 

Constantano 

Constantano 

fe111 co l're sro nd i e nte a 1 a te!!! 
per·atu1·a mtix i111a de oper· ac ión 

Tipo Mi 1 ivolts Centigrados 

"R" 18.90 1610 

"K" 39.70 982 
'~ J,, 41,70 760 

"T" 15. 77 315 

No se ~uede ev itar e l deteriodo d e lo s termopares a tem­

peraturas ~ l evadas y además por el da~ o causado por los gases 

oxidantes. o reductores a 1 a 1 amb re, 1 a fem baja originando una 

1 ectura errónea en e 1 instrumento. Por 1 o genera 1 para 1 os -­

termopares del tipo "K" se usa una atmósfera oxidante y para 

los del tipo "J" una reductora. 

Cuando el termopar es conectado al instrumento, el extr~ 

mo soldado representa la"junta caliente" y la"junta f ria" son 

las terminales exteriores del termopar. La temperatura indic~ 

da por e 1 instrumento corresponde a 1 a diferencia de tempera­

tura de dichas juntas. 

Si se quiere controlar o registrar la temperatura dentro 

de un recipiente o tanque a presión, es necesarro instalar a 

prueba de presión un tubo protector en el cuál se pueda inse~ 

tar e 1 termopar. E 1 uso de estos protectores con unión de ''º.§. 

ca permite fáci !mente meter y sacar el termopar. 

Como ya se había mencionado anteriormente, se requiere 

de alambres de extensión entre el termopar e instrumentos,di-
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chos cables de extensión son conductores con p1·opiedades ter­

moeléctricas similares a las del termopar, para el cuál fue-­

ron especialmente desarrollados y no pueden ser usados para -

termopares con otras caracterlsticas te1·moel~ ~tricas . 

MILIVOLTIMETROS. 

Los instrumentos indicadores o registradores que son co ­

nect~dos a un termopar, operan segón el princ ipio de un galv~ 

n6metro o como un mi 1 ivoltrmetro coman y corriente o también, 

segón el principio de un potenciómetro. 

Los galvanómetros que se usan para medi r la fem generada 

po r un termopar, tienen montada una bobina mo v ible entre los 

polos de un imán permanente. La desviac ión de la aguj a fijada 

a la bobina es proporcional a la corriente e léctrica que pasa 

a t ravés de la bobina y ésta corriente eléctrica es propor-­

cional a la fem desarrollada por el termopar. 

El campo del imán es fijo, pero el campo producido por -

la bobina es variable y depende de la corriente que pasa a -­

través de el la; y en consecuencia la desviación de la aguja -

del galvanómetro es proporcional a la fem, esta relación es -

uniforme o constante a través de la escala completa del 1ns-

trumento. 

Para el control de temperatura de la planta pi loto de -

ga s de síntesis se tendrá 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) Mi 1 ivoltímetro con escala graduable a mi 1 ivolts y --
temperatura. 
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5. 5 ROT AMETRO 

Para pode r especificar el tipo de r otámet ro que se va 

a uti 1 izar es necesario obtener el valor de su coeficiente e l 

cuá 1 es función, tanto de 1 número de Re>·no 1 ds como de 1 a for­

ma del flotador y de su material, es por esto que e l va lor de 

este coeficiente será diferente dependiendo de l Fobricante 

que lo construya, sin embargo en una for111a general el cá lculo 

del coeficiente ' puede ser real~zado en base a las ecuacion es 

que da Foust1 ~ 

En el diagrama anexo vemos las dimensiones qu e debe t~ 

ner el rotámetro, las que nos originarán un coefic iente teóri 

co. 

La ecuación para este coeficiente es: 

donde cada término es: 

w = gasto de d iseño, g/seg 

CR= coeficiente de rotámetro 

Sz= 

St= 
s = f 
V f= 

área ánulo = s -
2t 

área tubo, cm 

área fl otador, cm 

volúmen flotador, 

sf , cm 

2 

3 cm 

2 

g =aceleración de la gravedad, 951 ~ ~ 

f =densidad del flotador, g/cm
3 

. f 
f =densidad del fluido =. 0.79 g/cm> 

175 

2 
:;;eg 



Par· a u n f 101:e.00r .Je a-:-ero ' . 
: : : ~'-11 1.."' 7. :-. ; un ...:; 

g , ' cm ·) , con di me n s i ones : 

[' ;;,_¡. ·~ cm 
t 

[l l' "' ' l..• ... ' cm 
' 

hf 0.5 cm 

que corresponden a una for·ma ci 1 indr·i c-a, ::'e ri·<'lh'11 l .1 ,.: ,.: 1 ~H11,·.!2_ 

tes á r ea s : ., ,.._ 
~ 11 o- ·' .i 

t t 

~-
') 

e: 11 o- / 4 ~f f 

sz = st - sf 
el volumen del flotador es: 

además 

w = 0.4388 g/seg 

., 
(\."' . 1:2 _; 6 ) C:-111 

· ) 

(0.07\."'Ó~ ti) cm 

., 
(0.0_)_¡01) Cfll 

3 
Cfll 

con todos los datos anteriores el coeficiente co'<: 

CR=0.1081 

CAIDA DE PRESION. 

bomba, 

Esta caí da de presión nos serv i 1-.'."1 pur.:i e 1 <":1 1,-,, ¡ ,, .¡,. l ,1 

la ecuación a usar es: 

- 6.P/P 
- 2 
V 

c2 
R 
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sustituyendo todos lo3 valores tenemos que la cilida de pre­

sión es: 

- 6P 

2 2 (0.4784 cm/seg) (0.1256/0.05491) - 1 -----------------------------------------
2 (0.1081) 

177 

') 

2(981)9 cm/(gf seg~ 



Gasto = 400 ml/hr 

Dt = 0.4 cm 

Df = 0.3 cm 

hf = 0.5 cm 

f 

4--D -
f 

fig 20 

DIMENSIONES DEL ROTAMETRO 

GAS DE SINTESIS 
TESIS 
UNAM 
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OPERAC 1 ON 

6.1 ARRANQUE NORMAL 

1).- Carga del cata ! izado r. 

Esta operación con s iste en colocar e l c atalizador e11 e l 

interior del reactor. Para el lo es necesario efectuar antes -­

una 1 impieza a fondo del reactor, una vez hec ho lo anterio r , -

se deposita el catalizador c on la altura adecuada (1 4 cm) t e~-

n i éndo cuidado de que 1 a base de 1 1 ec ho cata 1 ít i co haya 11 ega-

do a su lu ga r, ya que de otra forma obtendremos una altura di 

fe rente a la requ er ida. En seguida se se llan debidam e nte las -

bridas del reactor. 

2) .- Localización de fugas. 

Para evitar atmósferas oxidantes qu e pudieran afectar -­

nuestro proceso, se efectúa un barr ido del aire que se encu e n­

tra ·e n la s líneas por medio de una corriente de gas inerte(ni­

trógeno) por espacio de quince minutos. Un a vez qu e se ha e l i­

minado el aire de nuestro s i s tema, éste se bloquea y se repr e ­

s i ona hasta 10 atm, se observa si hay caí da de pr es ión du1·a-nt e 

un lapso de diez minutos, si la ha y se local iza la fuga y se -

corrige. 

3).- Activación del Catalizador. 

Con objeto de activar e 1 cata 1 i zador, se co1111 en::a a e 1 re!!_ 

lar hidrógeno en forma lenta hasta 1 legar a nuestra presión de 

operación. Manteniéndo el flujo de hidrógeno constante, calen-
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tando gradualmente hasta alcanzar la temperatura de 500ºC. El 

tiempo requerido para la activa~ión es de 6 horas. 

4).- Alimentación de la carga. 

Una ve z transcurridas las 6 horas de activación se sus-­

penderá la alimentación de hidrógeno y se procederá a al imen-­

tar el me tano! ajustando la temperatura de op e ración, así mi s ­

mo se empezará a circular agua por el enfriador. Ya que se han 

estabi 1 izado la presión y la tempe ratura, hac e mo s uso de l a mJ. 

ni bomba para alimentar al reactor. Siéndo necesario bloquear 

las lín e a s de desca rga co n el objeto de in c remen t ar la pre sión 

hasta alcanzar u n valor por encima de la presión de operación, 

una vez alcanzado éste valor se abre lentamente la válvula de 

bloqueo para igualar las presiones. 

Efe ctuado lo anterior s e dejará la planta op e rando bajo 

las condiciones descritas hasta alcanzar la estabi 1 ización del 

sistema. 

6.2 PARO NORMAL 

Esta operación se efectúa cuando ha y necesidad de cam--­

biar el tipo de catalizador o de regenerarlo, también cuando -

la planta necesite alguna reparación y cuando falte algún ser·­

vicio. 

Para poner fuera de operación a la planta, se comienza a 

disminuír la temperatura hasta aproximadamente 40ºC, se reduce 

el flujo de alimentación de metano! gradualmente y se 5Uspende 

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

a disminuír la presión. 

PARO DE EMERGENCIA. 

Esta situación 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 desconectándolos de i11mediato . Si éstcl 

s ituación persiste por algunos minutos, se deberá tomar ia de­

c isión de hacer o no un paro completo , para lo cuál se drena~­

r6n los diferentes equipos. 

Para cualquier otro tipo de falla , el paro de emergencia 

s e efectuará de la siguiente manera: 

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

temperatura ambiente. 

2).- Se dejará sal ir el producto del sistema. 

3).- Se suspenderá la alimentación de metano!. 

4).- Se deprecionara todo el sistema. 

En el caso de falta de aire a instrumentos, los contro les 

automáticos deberán ser operados manualmente. 
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ESTIMACION DE COSTO 

En vista de que el precio t·eal de los divers o s equ ipos e 

instrumentos que requiere nuestra planta pi loto es difíci 1 de 

conseguir, haremos una estimación de su costo e n ba s e a un 111 é ­

todo propuesto por Drew y Cinde~9 , que es específico para 

plantas pi loto y se real iza en base a gráficas. 

Dicha s gráficas dadas por estos autores, fueron obtenidas 

en ba s e a precios standard de fabricantes . Aplicando los índi­

ces de costos de Marshal 1 y Stevens, que son publi c ado s pe rió­

dicamente en el Chemical Engeenering podemos actual izar estos 

va 1 ores , s i éndo que e 1 indice de costos ut i 1 iza do por estos au 

tores fué de 276 . S en el año en que se elaboraron(1969). 

Para e stimar el costo total de una planta pi loto se r e--­

qu ie re encontrar el costo de adquisición de equipo y e l costo 

de instalación del equipo. La estimación pre liminar del costo 

de instalación se hace usualmente por la aplicación de un a re 

!ación con el valor del equipo. 

El costo de instalación 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 adquisición del equ ipo . 

A. 
1 

. t {Reci pientes 1s am1en o 
instalado Tuberias 

se toma aproximadamente un 15 a 18 % del valor del equipo. 
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Material diferente 

Tubos de diferente tamaRo 

Tubería Válvulas 

Acce sorios 

Mangueras 

se toma s u costo como un 70 a 80 % del precio del equ ipo. 

Instalación 
eléctrica 

{

Motor de arranque 

A 1 i mentado res 

l luminación 

su costo está entre e l 30 a 60 % del valor del equipo. 

In strumentación 

Temperatura 

Presión 

Controladores de nivel 

Medidores de flujo 

Válvulas de contro l 

Tableros de control 

Válvulas de reducción 

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

Pintura 
{

Recipientes 

Tuberías 

Extructuras 

el costo de el la está entre el 10 a 12 % del valor del equ i po. 

Además por ser planta pi loto, se incluye e l monto de la 

lngenierla de Proyectos por que representa un i1nportantc costo 

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

de adquisición del equipo. 
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Algunas relaciones típicas de costo de instalación / cos­

to del equipo encontradas en la 1 iteratura para la producción 

en equipo a escala pi loto son: 

Autor 

Lang 

Zirnrnerrnan 

Walas 

Di e tsche 

Clerk 

Tipo de equipo 

Sól ido-Fluído 

Sólido-Fluido 

Fluído 

Farmacéutico 

Columnas y 

Notas 

sin instrumenta c ión 

costo de l equipo 

~$500 000 

$ 5000 000 

$ 50000 000 

500 gal 

Relaci ó n 

1.43 

l. 5 

3- 4 

2 . 6 

2.0 

2-3 

cambiadores. 2 .3 

Como estarnos trabajando dnicarne nte con fluidos, uti 1 i zare 

mos los valores proporcionados por Walas, pero para el lo requ~ 

ri111os de l costo de adquisición del equipo, para saber qu e r e l~ 

c ión debemos usar para encontrar el costo total de la planta -

pi loto. 

7.1 COSTO DEL EQUIPO 

Se obtuviéron de las gráficas de Drew y Cinder s i éndo : 

1).- Tanque de al irnentación . 

Será de acero al carbón y con una capacidad de 3 1 itros. 

costo: l 562. 00 
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2).- Bomba de pistón. 

De acero inoxidable 316, de 1750 RPM, con motor a prueba 

de explosión y una capacidad de 0.2 a 1 gal / hr. 

costo: $3750.º º 

3). - Reactor. 

Aislado, con 300 # de presión de diseño y una capacidad -

de 0.2 a 1 lt, sin agitación con resistencia. 

costo : $ 8750 . 00 

4).- Enfriador. 

Considerado como tubo en U de acero inox idabl e 316 y una 

área de transferencia de 262 cm
2 

5). -. Separador. 
f' .¡.· 

costo: $ 2000 . 00 

2 
Por costo de material, venta mínima 0.5 m de acero 

dable, más 50 % por construcción. 

costo : $1000/m
2 (o.s m

2
) + $500 41000. 00 

6).- Compresora . 

1nox 1 

De i GHP de acero inoxidable y una relación de compresión 

de 12 . 

costo: ~ 4000. 00 

Sumando los costos de los equipos obtenemos el costo to-­

tal de adquisición del equipo para 1969 y que es : 

costo total $20 062. 0 0 
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Para poder encontrar el cos to de adquisición del equipo 

actua 1 ( 1976) ut i 1 iza r e mos e 1 siste ma de indice s de costos --

por rela c ión directa como sigue: 

1 e 
a a 

1 e 
r r 

donde: 
1 índi ce de 
a 

costos actua l (1976) 
índi ce de costos 

r 
de refer e ncia (1969) 276.5 

e co sto de l equipo actual (1976) 
a 

e 
r 

costo de l equipo de referencia =$20 062 . 0 0 

De l Chemical Engeenering , 1 (1976) = 475 .1 por 
a 

lo que par a 

año de 1976 tenemos: 

C = (C 1 ) / (1 ) 
a r a r 

(20062)(475.1)/(276.5) 

e =$34 472 . 00 

a 

7 . 2 COSTO DE INSTALACION 

e l 

Ya que el costo del equipo estimado es de $34 472.ºº, uti 

1 izare mos la relación más a lta que da Walas para obtener e l --

costo de instalación. 

c. t = e (4) = $34 472. 00 (4) 
1 ns . a 

C. = $137 888 
1nst. 

ahora el costo tota l de l a planta pi loto será: 

e = e + e = $137 88 + $34 472 
tot. i nst. a 

e = ~172 360 
tot. 
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En el si guiente resumen se encuentran mostrado s los costos 

aproximados de la s partes que se incluyen en la in sta lación, 

los por centajes son dados por los auto r es antes mencionados. 

RESUMEN DE COSTOS 

Articulo 

Equipo de proceso 

Montaje: 
concreto, soportes 

Tuber ía s: 
diferente material, 
mangueras, cop ies, 
válvulas, etc. 

In sta la c ión e léctrica: 
arrancadores, i 1 um i na­
ción, alimentadores 

In strumentaci ón: 
contro ladores de pre­
s ión , temperatura, n~ 

ve l, flujo, panel, etc. 

Aislamiento instalado: 
recipientes, tubería. 

Pintura: 
recipientes, tubería, 
extructuras. 

Inge niería de Proyec­
tos. 

total 

Costo 

34 472 

6 894 

27 578 

20 683 

47 917 

6 204 

1 034 

27 578 

$172 360 

187 

% con respecto a 
eq uipo de proceso 

100 

20 

80 

60 

134 

18 

3 

80 
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1.- Dado que el equipo requerido por l a planta es míni­

mo, de ope ración simp l e y que las condiciones d e op e ración -

e ncontradas no son extremas, pod e mos deci1· que nuest ro proc~ 

so satisface uno de lo s objetivos de é ste trabajo. 

Aan c uando otra forma d e t e n e r gas d e s ínt e s i s co n fi- ­

n e s de laboratorio s e ría por medio de c i 1 índro s de gas n at u­

ral o directame nte co n ci 1 índros d e CO e H
2

, l a trans porta- ­

ción d e los mismos, así c omo su man ejo , será más co mpli cado 

y costoso ya que e l monó x ido qu e se consume e s d e import a --­

ción, por lo que s e puede ver que a partír d e me tano! r e pre­

senta una de las formas más s impl e s y económicas d e obt e n e r 

gas de síntesis a niv e l pi lo to. 

2.- Cabe hacer notar qu e aunqu e e ncont r a mos d i ve r s a s va 

riabl es c omo son: condiciones de operac ión, gasto, a l t ur a de 

catalizador, tipo d e catalizador, etc.; éstas vari ab les se -

podrán modificar en caso necesario durante la op e ra c ión de 

la planta para obtener las mejores condiciones del s i s t e ma. 

Sin e mbargo podemos decir que la s condiciones t eó rica s que -

obtuvimos serán de gran ayuda para empezar las d i fe r e ntes -­

pruebas. 

J.- Por otro lado e n e l Capitu lo de Proyección de l e d~ 

manda d e Importaciones, se v~ó que en nu es tro paí s la gran -

mayoría d e los derivados del gas de síntes i s s e importan, -­

por lo que la manera de disminuír e stas importacione s es pr~ 
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ducír estos derivados, para lo cuál será necesario estudiar 

diferentes procesos de elaboración en los qu e la materia prr 

ma pudiera ser proporcionada por una planta pi loto. 

4.- Al inicio de este trabajo se mostró qu e la impor-­

tancia del gas de síntesis consiste principalmente en los dl 
ferentes der ivados que de él se pueden obtener. Se vió que -

la técnica más común para fabricarlo es a partír de gas nat~ 

ral, sin embargo en la actualidad las res e rvas de gas natu-­

ral e n e l mundo han ído disminuyendo a tal grado qu e ya se -

fabrica gas na tura l sinté tico, debido a que los costos de su 

impeortac ión son cada ve z más e levados; éste gas natural sin­

tético se produce a partír de fracciones de l pe tról eo. 

Deb ido a es ta disminución del gas natural, para e l año 

2000 según seña lan algunos autores, combustibl es como e l hi­

drógeno e mp e zarán a desplazar al combustible tradicional(gas 

natural); por lo que se hará necesaria la innovac ión de los 

procesos a c tuales o la búsqueda de nuevos procesos de produE 

c ió11 J e lo s diferentes productos qu e del gas de síntesis se 

obt i ene n, no descartando l a po s ibi 1 ida d de que e ste proceso 

pueJa ser uti 1 izado e n un futuro cercano. 
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