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R E S U Y. E N

Ira presente tesis se realiz6 debido E+ la necesidad - 

constante de revisar los procesos existentes en el - 

pais, con miras a mejorarlos tanto desde el punto de

vista técnico como económico. En particular se selec

cion6 el proceso del alcohol isopropilico por varias

rezones que incluyen desde las características tecni

cps de la separaci6n de productos hasta le necesidad

de ampliar capacidades de planta por el incremento - 

de ventas observado. 

En este trabajo se realiz6 un estudio sobre los pro- 

cesos nue obtienen alcohol isopropílico. Dividiendo_ 

los procesos en dos métodos fundamentales de obten-- 

ción, Hidretaci6n Directa e Hidretaci6n Indirecta, - 

hsciendo a la vez un enalisis sobre las ventajas que

presenta cada método, sugiriendo después del estudio

la forma más práctica de obtener dicho producto. 

Además en forma complementaria a. la presente tesis, - 

se hace un estudio somero a la secci6n de destila--- 

ci6n azeotr6pica de todos los procesos, en forma ge- 

neralizada. Esta sección se estudia ya que en la Drác

tica actual se introduce un tercer componente ( BENCE

NO) para romper el azeotropo ( AIP- H20) lo cual impli

ce un costo extra sobre el que se tendrie si el azeo
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tropo se destruyera -sin necesidad del tercer compo— 

nente del tipo empleado normalmiente. 

El estudio técnico realizado está basado en la forma

de llevar a cabo este proceso sin la utilización de_ 

un tercer componente para romper dicho a.zeotropa. — 

Primero se estudió el sistema en un Flash y no proce

dió, se siguió con una destilación fraccionada y tam

poco procedid. Por lo tanto debido a impedimentos -- 

técnicos se concluyó que es más factible romper el — 

azeotropo con benceno, con los datos accesibles a la

fecha. Sin embargo, aqui se pretende apuntar el he— 

cho de que esta técnica actual es factible de mejo— 

rarse por otros métodos aqui no explorados. 
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CAPITULO I

I N T rR 0 D U C C I 0 N

En el presente trabajo se estudiaron los procesos - 

del alcohol isonropilico AIP, primer compuestos pe- 

troquímico, el cual en México corresponde a la pe— 

troquímica

e- 

troquímica básica. 

En ' léxico la industria petroquímica está legislada - 

por la " Ley reglamentaria del articulo 27 constitu- 

cional en el ramo del petrdleo" promulgada el 29 de

Noviembre de 1958 y por el " Reglamento de la ley re

glamentaria del articulo 27 constitucional en el ra

mo del petrdleo, en materia de petroquínica", del - 

16 de Diciembre de 1970, publicado en el Diario Ofi

sial de la Federacidn el 9 de Febrero de 1971. Di- 

cha legislación divide en 2 ramas la Industria de - 

los productos petroouimicos: la petroquímica básica

reservada exclusivamente al estado a través de Pe— 

tró leo s Mexicanos y la de los productos de segunda- 

transformacidn química que usan como materias pri- 

mas los :>roducto s químicos básicos, que pueden ser - 

elaborados oor el estado o -) or las enpresas particu

lares, con d sin participacidn estatal. 

Petroleos llexicanos ha formulado - in programa de in- 

tegracidn de la industria petroouimica, tomando co- 

mo base la demanda interna, la disponibilidad de ma

terias primas y los recursos de capital y, periddi- 
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cemente, lo somete a cuidadosas revisiones, a fin - 

de suministrar en forma suficiente y económica, los

productos que el mercado demanda. Este programa, al

31 de Diciembre de 1975, está constituido por 57 -- 

plantas oetroquímicas en operación y 12 en construc

ción; además 8 terminales de almacenamiento ( refri

geradas ) para amoníaco ( 5), etileno ( 2) y butadie- 

no ( 1). 

Por eso se dice que con la petroquímica, México ha - 

entrado en forma definitiva al manejo de tecnologí- 

as complejas y de técnicas productivas más comple- 

tas y así el total de la industría manufacturera -- 

presenta un aumento en la presente década del 25 al

30 á. 

El orograma vigente de Petroleos v[ exicanos .sobre pe

troqúímica básica comprende la elaboración de 42 -- 

productos, de los cuales ya se entregan al mercado - 

40 y los restantes estarán disponibles en el trans- 
curso . de 1976 ( percloro etileno y polietileno de al

ta densidad). Entre los 40 productos que ya se ela- 

boran se encuentra el AIP, que se produce en la re- 

finería " Ing. Antonio K. Amor", localizada en Sala- 

manca, Gto., donde además se elaboran amoníaco, an- 

hidrido carbónico, azufre y propileno. 

E1 aorovechamiento del oropileno de la planta desin

tegradora catalítica de Salamanca quedó integrado - 

al proyecto de elaboración del AIP en la misma refi

nería en 1969. Esta planta está diseñada para ope-- 



rar 330 días/ a:^o y producir 24, 000 Ton/ año; aunque

actualmente su capacidad productora es de 45 TPD ( 

1973). E1 AIP es, fundamentalmente, la materia pri

ma básica para la elaboracidn de la acetona. 

Incluyendo las plantas que entraron en operacidn - 

en 1972, la capacidad total de oroductos Detroqui- 

micos básicos al 31 de Diciembre de 1972, alcanzd- 

la cifra de 2, 990, 420 Ton/ año, 495 735 Ton/ año más

que la correspondiente a 1971; de la cual corres- 

ponde al AIP en 1971 a 9 188 Ton/ año y en 1972 a - 

7 107 Ton/ año, su baja ( 2 081 Ton/ año) se debe a - 

la corrosidn del equipo. Por lo cual en este traba

jo se hará un estudio de los procesos del AIP de - 

acuerdo a la tecnologia de cada proceso, ya que ca

da año aumenta su demanda en el mercado. Según da- 

tos reportados en el anuario -) ara la industria pe- 

troquímica 1973/ 1974, las ventas interiores de AIP

para 1971 fueron de 22 millones de pesos y para -- 

1972 de 25. 6 millones de Deso s. Esto indica una di

ferencia de 3. 6 millones de Desosy una variacidn- 

del 16. 36 t. 

Con lo explicado anteriormente se ve la necesidad - 

del mercado en cuanto a AIP se refiere, y la conve

niencia de estudiar el proceso que actualmente tie

ne Pemex. 

Además de revisar los procesos de AIP, en el pre— 

sente trabajo se estudia la posibilidad de economi

zar el Droceso, si es Dosible, rompiendo el Azeo-- 
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tropo, AIP- Agua, haciendo un canbio a las condicio

nes del sistema.~ Fn resúmen la' presente Tésis tra- 

ta de atácar las desventajas del proceso actual en

México; para un mejor aprovechamiento de la mate- 

ria grima utilizada y poder dar más realce a la pe
troquimica en México. 
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CAPITULO II

G E N E R A L I D A D E S

E1 AIP ( 2 propanol, IUPAC), CH3CHOHCH3, es el más sien

ple de los alcoholes secundarios; el alcohol puro tie

ne propiedades como bajo punto de fusi6n, inflamable, 

miscible en agua liquida y con olor agradable, algu- 

nas de sus propiedades físicas se encuentran en el a- 

péndice, tabla I. 

En el pais se producen 2 grados de AIP, el llamado al

cohol seco, con una pureza del 99. 9 % en peso y el -- 

alcohol az-eotr6pieo con 87. 7 Y. en peso de alcohol y - 

el resto de agua, algunas propiedades de éste dltimo- 

son reportadas en el apéndice, Tabla II. 

El AIP fué reportado por vez primera par Berthelot en

1855. S•a síntesis fué basada en la reacción entre pro

pileno y ácido sulfdrico para formar sulfato ácido de
isopropilo ( 1), el cual al hidrolizarse produce el -- 

alcohol ( 2). 

C
3H 6 + H2SO4 ---

1 --- 

C3H7HSO4

C3H7HSO4 + H
2

0 ---- C3H70H + H2SO4

Los métodos para obtener el AIP actualmente los pode- 

mos dividir en 2 ramas: por hidratación indirecta (-- 

que ha variado muy paco de la reportada por Berthe--- 

lot) y la hidratación directa, la cual está basada en

reacciones con diferentes catalizadores que evitan el



uso del ácido sulfúrico. 

Pemex actualmente asa la hidratación indirecta, usan

do en el proceso ácido sulfdrico; lo que implica que

en las secciones de alcohol crudo en la planta sea - 

importante el uso de materiales de construcción re— 

sistentes

e- 

sistentes al ácido a varias concentraciones y tempe- 

raturas requeridas para el proceso, con lo cual se - 

aumentan los gastos de mantenimiento de la planta y - 

por consecuencia el alza en el costo del proceso. -- 

Las 2 ranas de obtención serán explicadasí, más amplia

mente en los siguientes capítulos. 

Las cualidades del AIP difieren grandemente depen--- 

diendo de la cantidad de agua que contenga y así en - 

Estados Unidos, lo dividen en 3 grados: 91 -%- en vo lú

men ( azedtropo), 95  en volúmen y anhidro ( 99, 85 -%- 

en volúmen o alcohol seco). También se encuentran o- 

trostros grados, como el cosmético ( anhidro y 91 % en vo

himen) teniendo un agente enmascarante ( perfume); y - 

un grado electrónico, que tiene baja conductividad. 

Por lo general el AIP se envasa en bidones, camiones

y vagones cisterna, su traslado debe ser cuidadoso - 

ya que tiene riesgo de incendio, además es moderada- 

mente tóxico por ingesti6n e inhalación. Tolerándose

400 ppm en el aire ya que su límite de explosión es - 

del 2 al 12. 

Puesto que el AIP ha sido factible comercialmente a- 

bajo precio por muchos años, es base de múltiples -- 

síntesis. Estos usos pueden ser clasificados como -- 

a) químicos y ( b) disolventes y otros.) En la tabla- 



1 que se reporta a continuación se dá una idea gene

ral de los princinales usos del AIP. Los datos de - 

la tabla fueron reportados en 1965. 

Las exportaciones mencionadas en la tabla, es debi- 

do a aue son datos de bibliografía estadounidense. - 

En el pais este producto se importa para cubrir la - 

demanda interna. 
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I A B L A. 1

USOS MILLONES DE LIBRAS

Quimico s

Acetona 860

Glicerol 40

Acetato de isopropilo 30

Aminas 30

Perdxido de hidrdgeno 10

Otros esteres y variados 120

Sbtotal químico 1 090

Disolvente y otros

Reve st im iento 120

Alcohol para frotación 50

Medicina y cosméticos 25

Uso gubernamental 10

Deshielo general 40

Exportaciones 50

Todos los otros 195

Subtotal de disolventes

y otros 490

Gran total 1 580

úL importación de AIP en el pais es debido a que la

producción que tiene la Planta de Salamanca es insu

ficiente en caaacidad Para el arado de pureza reque
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rido en los orocesos industriales y farmacéuticos - 

actuales, siendo ésto la causa del bajo consumo -- 

del AIP azeotrdpico, además los precios de ventas - 

para éstos productos no difieren en gran cantidad- 

3 900. 00/ ton para el seco y $ 3 614. 00 por to- 

nelada para el azeotropo), y empleando el primero - 

les aumenta el rendimiento en sus procesos y redu- 

ce la degradación de los catalizadores. A Continua

cidn se expone en forma de tabla ( tabla 2) el uso - 

industrial del AIP con todos los derivados que se - 

producen actualmente en el país. 

Habiendo dado una idea general de uropiedades, cua

lidades y uso del AIP, en los siguientes capítulos

se tratará el problema que se presenta actualmente

en México; y como se dijo anteriormente tratar de - 

mejorar el aspecto económico básicamente, disminu- 

yendo así las pérdidas de divisas que tiene el --- 

país a consecuencia de éste producto. 
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T AB I, A 2

Acetato de isopropilo

Acetonas

Bief enol A 1 Resinas eWxícas
Metil isobutil — 

Alcohol de
cotona ( disolvex— 

diacetona

JOxido

mesitilo
te) 

Metil isobutil car

binol ( disolvente) 

Metacrilato Resinas

de metilo acrilicas

Metacrilato

Acetona
de butilo

cienhidriva

Metacrilato de 2 hi, roxi— 

propilico. 

Forona fDiisobutil cetoua ( disolvente) 



CAOITULO III

bFSCRIPCION GENERAL DE LOG PROCESOS ACTUALES

Este capítulo se divide en 2 partes: 

a) Método de hidratación indirecta.- En esta sec-- 

ci6n se encuentran los procesos que para la pre

paracidn del AIP ocupen ácido sulfúrico como pa

so intermedio para la hidratacidn, y

b) ¡ létodo de hidratación directa.- Esta seccidn se

ocupará de analizar los procesos que utilicen - 

catalizadores para la preparación del AIP. 

En las dos secciones se incorporan los nombres de - 

las compañías que trabajan con el método correspon

diente. Cabe señalar que las compañías que se nom- 

bran son de acuerdo a la información obtenida de -- 

los artículos que se mencionan en la bibliografía - 

final, por lo tanto eb nosible que NO se nombren to

das las compañías productoras actuales. 

a) Métodos de hidratacidn indirecta. 

En el campo de la industria química, la hidratacidn

y la hidrolisis son relativamente procesos antiguos. 

La hidratacidn estuvo limitada primeramente a la in

dustria química alifática y es uno de los procesos - 

comerciales actuales en este campo; en sí es la re

acción del agua con un compuesto Para producir una- 

reaccidn donde el producto contenga ambos reactan-- 

tes en una substancia simple. Hay 2 clases genera-- 
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les de compuestos que son hidratados en gran escala

comercial- olefinas y acetilenos-. 

En esta secci6n se analizará la hidrataci6n de usa

olefina, ( CH2= CH - CH3, propileno), por ser la mate

ria prima para la producci6n del AIP. 

Este método para producir AIP es llamado hidrata-- 

c16n indirecta ya que tiene como paso intermedio la

producci6n de un componente ácido para llegar al -- 

producto final: 

C3H¢ `> C3H7HSO4—
H2-- 

C3H70H + H2SO4

Todas estas condiciones se estudiaran a continua--- 

ci6n al describir y analizar los procesos que produ

cen AIP por este método. 

Primeramente se dará una descripción general de los

procesos para que a continuaci6a se haga su estudio

general. 



1.— Proceso S'a'o . r & JYrS I_. z.l'iGI> I I2I_.G !; u.:P. 

Estados Unidos, 1960 ) 

Cargas Propileno líquirio el 65 % de - Pureza o más. 

Acido sulfúrico el 75 La reacción se efec— 

túa en fase liquida. 

Productos AIP el 87. 7 peso y AIP el 93. 99 - peso,— 

despues de ser concentrado por fraccionamien— 

tos. 

Conversión: Lel 93 el 95 h de la carga de propileno_ 

es convertido a AIP. 

Condiciones de operaci6ns La sulfataci6n del propile

no ocurre en el reactor de 300 a 400 psig., — 

todo el equipo complementario de operación se

encuentra operando cercade la presión atmos— 

f érica,, excepto el tengue de alimentaci6n de_ 

propileno. 

Los datos eeon6micos no fué posible obtenerlos. 

Liaoama de bloques

H SO diluí - 

2 f 4 do

e 3 H 6 Sección Sección de

de sulfatos hidrolisis

H2SO4 absorción de

isopropílico

H 20

AIP
Sección de — Sección de

87. 7 - Peso

Durificaci6n
neutrelizaei6n

AIP crudo



C H a ne,-' ralizacion

Reactor Hidroliza dor
3

y combustible

IH2O

I

Neut ral izador

C3H5

Na OH

C752550 De la planta de

concentration vapor

H450á diluido_ 
vapor de AIR. neutralizado

eter isopropiHco

liq• 

eter libre de Alp r
Al P.. 

87% peso

AI P, crudo H C
2Columna Polímero

de eter

UNAM TE51
Fac. de Quimica 1 Profesional

Ma, Antonieta Martinez Rueda

Diagra de '; ujo del proceso
STONE & WEBST R ENG CORP. 



C/ 3.- Proceso de PETROLEOS VEXICANOS

México, 1969) 

Carga:' i'dezcla propano propileno en la siguiente pro

porción. 

Prooano 37. 5 % en mol

Propileno 60. 0 % en mol

Lmourezas 2. 5 en mol

Acido sulfárico al 75 La reaccidn es en fase - 

liquida. 

Producto: AIP azeotrdpico ( 87. 7 -% peso) e AIP seco- 

99. 9 % peso) 

Conversión: + 76. 34 % de propileno se convierte a - 

AIP. 

Condiciones de operación: El sistema de absorción - 

para la esterificacidn se efecteia a contracorrien

te, generando una reacción fuertemente exotérmi- 

ca. El enfriamiento se efectúa retornando los -- 

hidrocarburos que se vaporizan durante la reac-- 

ci6n previamente condensados. La reaccidn de hi - 
0

drolisis se lleva a cabo isotérmicamente ( 93 C), 

obteniéndose vapores de alcohol que se neutrali- 

zan con sosa al 15 %. El azeotrogo AIP- H2O, se, - 

rompe con benceno. 

Consideraciones económicas: 

Capacidad de la planta 24 000 TPA

Limite de bateria + 3 000 000 Ddlares

Precio venta AIP seco ( 1975) $ 3 900. 00

Precio venta AIP azeotr6pico

1975) 3 3 614. 00

Titilidad neta 1 4 000 000. 00



Diagrana de bloques: 

H2SO4
Sección de ab H2SO4 diluido

sorci6n e hi- — ( 45 1') 

drolisis

r3H6
NaGH ( 15 - áÍ

Alcohol

crudo 1 1 Eteres. 

Destilación del _ Agua

Vapor AIP azeotr6pico

Alcohol crudo: 

AIP azeotrópi

co

Destilación de- 

AIP seco AIP seco. 

Benceno

AIP 75 - Z

éter isonropílico y agua. 



AGOTADOR TORRE LAVADORA

Secc ion de desti Iaü ion azeotropi ca
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3.- Proceso de la NIPPON PETROCHEMICALS Co. 
1\ ( 

Jap6n, 1970 ) 

Según dltimo s datos ésta compañia usa el método de- 

hidrataci6n directa de la Ueba Chemie ( Alemania --- 

Occidental), pero desarro116 en 1970 un método don- 

de disminuye la cantidad de ácido sulfúrico ( 70 %-- 

en peso) para disminuir costo de operación y mante- 

nimiento del equipo; ya que esta disminución evita - 

en una cantidad más notable la corrosión del equi- 

po. 

Consideraciones del proceso: 

Como éste proceso utiliza una columna de agotamien- 

to de multiestados, la cantidad de ácido sulfúrico - 

depende de la cantidad de estados de la columna de- 

ago-tamiento en este caso es del 70 Y- peso de ácido - 

sulfúrico. 

La absorción del propileno se lleva a cabo a una -- 

temperatura de 60 a
700

C. 

La temperatura de operación de recuperación de pro- 

pileno sin reaccionar es alrededor de
800

C. 

La cantidad de agua añadida para los rango's de ex-- 

traccidn son solamente de 20 a 30 volUmenes/ 100 vo- 

ldmenes de extracto. 

El proceso queda resumido en el diagrama de bloques

y en las figuras 1 y 2. 
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b` ' l.étodos de hidratación directa o hidrataci6n ca

talítica directa: 

Este método de obtener AIP con ayuda de catalizado

res ha sido estudiado desde hace varias décadas, - 

siendo la Imperial Chenical Industries, LTD., la - 

ori nera planta operando con este método ( 1951). Ac

tualmente hay varias compaiiias que operan bajo és- 
te sistema. 

El método se lleva a cabo poniendo en contacto la

olefina y el aTua en presencia de un catalizador a

presi6n y temperaturas elevadas para producir el - 

AIP directamente: 

CH3 - CH= CH2 + H 2 0 - 2at-* CH3CH( OH) CH3
Se han estudiado varios catalizadores en diferen- 

tes Condiciones de presión y temperatura. Los cata

lizadores de más a-)licacidn son las resinas de in- 

tercambiador de iones ( sulfunados de estireno- divi

nil-benceno); como ejemplo tenemos el Amberlyst 15

que es una resina de intercanbiador de iones macro

reticular. Tanbién se usan otros tinos de cataliza

dores que de acuerdo a la tecnologia de cada compa

ñia serán dados a conocer a continuación al descri

bir cada proceso estudiado. 
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1.- Proceso de I.MPFRIAL CHE` 9ICAL INDUSTRIES, LTD. 

v ( Inglaterra, 1951) 

Carga: Propileno y agua. Reacci6n en fase vapor con

un catalizador de dxido de tungsteno. 

w2 0
5 ) 

Producto: AIP al 87. 7 1 peso y 92. 5 % 

Conversión: 65 G de la carga del propileno. 

Condiciones de operación: E1 reactor opera en los - 

rangos de presi6n ( 200 a 250 atme.) y de tem_ 

peratura ( 200 a
3000

C.). La formación del - 

Polimero es muy pequeña y la solución dilui- 

da de AIP es destilada para Producir el azeo

tropo binario. 

Las condiciones económicas no fué posible obtener- 

lE.s. 
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C Lo,- C (A -c- - C

2.- Proceso de HIBERNIA CHEM IE GMBH. 

Alemania Occidental, 1966 ) 

Carga: Propileno al 99 9 completamente libre de agua

aunque se puede utilizar propileno del 65 %;- 

agua y un catalizador de H3PO4
impregnado so- 

bre una base de arcilla. La reacción es en fa

se gas. 

Producto: AIP al 87. 5 Y. peso e AIP de alta pureza (- 

usado en farmacia). 

Conversión: 97 -% de propileno de la carga. 

Condiciones de operación: La operación en el reactor

se lleva a cabo en un rango de presión y tem- 

peratura de 25 a 65 atm s. y de 180 a 2600C. - 

respectivamente. 

C
3H 6 + H2O - cat.- C3H7OH + 12. 3 Kcal. 

Consideraciones económicas: 

Utilidades ( inclusive dehidratacidn) 

Potencia 28 Kw- Hr/ ton AIP

Agua de enfriamiento 150 m3 / ton AIP

Gas aceite de calen- 

tamiento 1. 5 X106Kcal/ ton

AIP. 

Vapor ( 15 atms) 2. 5 t/ ton de AIP

Capacidad de la planta 30 000 ton/ año. 
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3.- Proceso de TOMAMA SODA Co., LTD. 

Japón, 1972) 

Carga: Propileno liquido al 95 ¡ 6 y agua. En la reac- 

ción se usa un catalizador acuoso de zirconio

tungsteno. La reaccidn es en fase liquida. 

Producto: AIP al 99. 99 - A. 

Conversidn: Del 60' al 70 t de propileno por paso. 

Condiciones de operacidn: El reactor donde se. efec- 

túa la operación opera de 150 a 250 atms. y - 

de 240 a 290 grados centígrados. El azeotropo

se rompe con benceno. 

Consideraciones económicas: 

Capacidad de la planta 30 000 TPA

Limite de batería 2 000 000 dólares

Consumo/ Tm. de AIP

Propileno 0. 72 t

Catalizador y quim 50 cts. 

Vapor ( 2. 5 Kg/ em2G.) 3. 5 T

Potencia eléctrica 200 $ w -Hr. 

Agua de enfriamiento 15

Combustible 270 Teal. 

Propiedades típicas del proceso AIP 99. 99 %) 

Apariencia color cristalino

Color ( met. Pt -Co) 5

S. G. ( 20/ 200C.) 0. 786

Destilajo
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Punto de ebullicidn inc. 82.
40

C. 

Punto de secado 82.
60

C. 

Destila

No volátiles

Contenido de H 2 0
Acido libre ( co.no

ácido acético) 

Diagrama de bloques: 

C3H6 Reactor

H2O

AIP + H 2 0

Co lumna

Benceno azeotrdpica

AIP

Seccidn de

purificacidn

AIP ( 99. 99 ! a) 

98. 

0. 0002 Yo

0. 001

o. o83
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4.- Proceso DEUTSCHE TE%ACO AG. 

Alemania, 1972) 

Carga: Propileno liquido al 92 % y agua, estando en_ 

una relación de H2O- C3H6 de 12,- 5- 15. 0: 1. Se_ 

usa un catalizador suifonado de intercambia -- 

dor de iones. La reacci6n es una hidrataci6n_ 

catalítica de propileno en fase vapor/ líquido. 

Producto: AIP en grado óptimo. ( 100 %) 

Conversión: 75% o más de conversi6n del propileno

por paso. 

Condiciones de operación: En el reactor se tienen -- 

temperaturas de 130 a 1500 C. y presiones de_ 

60 a 100 atme. Debido s los iones sulfonados_ 

del catalizador este proceso tiene una sec— 

ci6n de neutralizaci6n con sosa antes de aña- 

dir el benceno al azeotr6po. El AIP es recon- 

centrado en 2 destilaciones adicionales con - 

un tratamiento de ccrb6n activado, siendo el_ 

equipo de acero inoxidable.. 

Consideraciones económicas: 

Capacidad de la planta 100 000 Tm/ año

Limite de batería 19 x
106

DM

Personal de cambio

Supervisor 1

operadores 4

Utilidades/ ton. de AIP: 
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Agua de enfriamiento 46

m3
Agua de proceso 0. 3

m3
Vapor ( 2. 5 Kg/

cm2) 
6. 2 Tm

Vapor ( 20 Kg/

cm2) 
0. 6 Tm

Potencia eléctrica 128 Kw -Hr. 

Químicos y catalizadores 4. 5 DM. 

Vida catalítica 8 meses ( mínimo) 

Diagrana de bloques: 
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H 2 0
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Todos los procesos mencionados fueron los encontra- 

dos en la literatura, aunque no sean todos los que - 

existen en el mundo, sí se obtiene una visión am--- 

plia de la forma de obtener el alcohol isopropílico. 

La descripción anterior aunque a grandes rasgos, -- 

por falta de información, nos hace llegar a la con- 

clusidn de que un mismo producto es factible de ob- 

tener de varias formas, y así escoger entre ellas - 

la mejor. 

En el capitulo siguiente analizaremos en forma gene
ral las diferentes formas de obtención del AIP y, - 

como se dijo anteriormente, sugerir el proceso más - 

factible de llevar a cabo con grandes rendiaiento s - 

y más economía. 
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CAPITULO IV

CUALIDADES Y VENTAJAS DE CADA UNO DE

LOS METODOS DE OBTENCION DEL AIP

Este capitulo está destinado como su nombre lo indi

ca a analizar la importancia, cualidades y ventajas

de cada método de obtención del AIP ( hidrataci6n di

recta e hidratación indirecta). Primero se resumirse

cada método y a continuacidn se harán las compara-- 

ciones, que se crean pertinente. 

El AIP es considerado generalmente el primer com--- 

ouesto petroquímico hecho y vendido comercialmente. 

En 1919 se arrancó una planta que producía AIP por- 

Melco Chemical, Co., un poco después la Standar de - 

Jersey obtuvo derechos a la tecnologia de , delco y - 

construy6 su unidad comercial la cual inicid su o-- 

peraci6n en 1920. 

La tecnología para preparar AIP en 1920 difería po- 

co a la usada por el químico francés Berthelot, que

describid la reacción en 1855. Difiere un poco, tam

bién, de la utilizada ahora en plantas que son gi- 

gantes comparadas con la unidad original de Bayway. 

Por supuesto se han hecho desde entonces muchos re- 

finamientos en la ruta del ácido sulfdrico al alco- 

hol. 

Actualmente la refinería de Bayway de Standar Oil - 

Nueva Jersey) canbid su nombre a Exxon Corp., que- 
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produce 680 000 lb de AIP anualmente ( Enero 1970), - 

por el méto- o de hidratací6n indirecta. Se tiene co- 

nocimientd también que las siguientes compañías pro- 

ducen AIP en Estados Unidos de Norteamérica, por el_ 

mismo método: 

De acuerdo al capitulo anterior se yace la descrip-- 

ci6n de otras compañías como: 

Stone & rWebater Eng. Corp. ( E. E. U. U., 1960) 

Petroleos Méxicanos ( México, 1969) 

Nippon Petrochemicala Co. ( Jap6n, 1970) 

que también producen AIP por el método de hidrata--- 

ci6n indirecta, como se dijo anteriormente. 

El método de hidrstaci6n indirecta tiene la cualidad

de que todos los procesos constan dé 4 secciones bá- 

sicas: 

1) Sección de absorción

2) Sección de hi^ rolisis

3) Sección de uurificsci6n

4) Secci6n de concentraci6n del ácido. 

in la secci6n de absorción del propileno es dende — 

Miles de lb/ A

Compañía Nov. 1972 Enero 1976

Enjay Chemical Co. 680

Shell Chemical Co.( Texas) 610 610

Shell Chemical Co.( Cal.) 250 215

Union Carbide Corp.( Texas) 570 570

Union Carbide Corp.( Ind.) 330

Arco Chemical Co. 50 50

De acuerdo al capitulo anterior se yace la descrip-- 

ci6n de otras compañías como: 

Stone & rWebater Eng. Corp. ( E. E. U. U., 1960) 

Petroleos Méxicanos ( México, 1969) 

Nippon Petrochemicala Co. ( Jap6n, 1970) 

que también producen AIP por el método de hidrata--- 

ci6n indirecta, como se dijo anteriormente. 

El método de hidrstaci6n indirecta tiene la cualidad

de que todos los procesos constan dé 4 secciones bá- 

sicas: 

1) Sección de absorción

2) Sección de hi^ rolisis

3) Sección de uurificsci6n

4) Secci6n de concentraci6n del ácido. 

in la secci6n de absorción del propileno es dende — 
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jse desarrollan las reacciones: 

C3H6 + H2so4------+ C3H7HSO4 sulfato de isopro- 

pilo. 

C
3H6 + C3H7HSO4---( C3H7) 2S04 sulfato de isopropi

lo. 

En la sección de hidrolisis se llevan a cabo las - 

siguientes reacciones: 

C3H7HSO4 + H 2 0 --- C3H7OH + H2so4 AIP

C3H7) 2SO4 + 
x20 2 C} 11, OH + H2so4 AIP

Pero como subproducto de la reacción se obtiene -- 

éter isopropilico: 

2 C3H7HSO4 + H2 0 ------+ ( C3H7) 20 + 2 H2so4

C3H7) 2so4 + H 2 0 ------- ( C3H7) 20 + H2so4

este éter es enviado a la sección de absorción con

la finalidad de convertirlo nuevamente en éster. 

La sección de puríficaci6n de la planta de AIP es - 

la parte que está destinada a neutralizar el alco- 

hol con sosa, en caso de que existan trazas de á- 

cido sulfúrico en los vapores. Además en esta sec- 

ción se rompe el azeotropo binario, C3H7OH- H2O, -- 

con benceno para la obtención del alcohol anhidro. 
1

Finalmente, la secci6n de concentración del ácido, 

funciona al recibir el ácido diluido ( 3J- 5J%peso) 

de la sección de hidrolisis, y lo concentra para - 

su nuevo uso en el mismo proceso. 
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En el los procesos llevados a erbo con este método_ 

no difieren entre si en grandes pronorciones; ya — 

que tanto las car --as, como los productos, están a — 

las mismas concentraciones, solo el último proceso_ 

mencionado ( Nippon Petrochemical Co.) difiere de -- 

los demás procesos mencionados, en la carga del áci

do suMírico, que para evitar máximas corrosiones — 

de 1 equipo disminuye la concentración del ácido de

75 % a 70 ' 1- en peso. Esta disminuci6n es debido a — 

que su sección de concentración de ácido es tal ea

el proceso, que el ácido sulfúrico concentrado se

usa directamente en una. recirculaci6n, desde el ago

tador hasta el absorbedor. é la vez Este último pro

ceso tiene la ventaja de que el disminuir la eoncea

traci6n del ácido, por concecuencia se disminuye la

corrosión del equipo, repercutiendo en los costos — 

de mantenimiento y producción. 

i
En lo que se refiere al método de hidratación diree

te su cualidad esencial es el uso de un lecho cata

lítico en todos los procesos y dependiendo del cata

lizador o tecnologia las reacciones son llevadas a_ 

cabo en fase líquida, en fase va.por, fase vapor/ 11— 

quido y fase vapor/ liquido/ sólido, según sea el es— 

tado del propileno, agua y catalizador. 

El proceso de hidratación directa en fase vapor, e— 

limina la mayoría de las dificultades del proceso — 

de dos pasos, pero tiene la desventaja de tener ba— 

ja conversión de propileno por paso, lo cual es con

siderado como resultado de le termodinámica, 0 sea_ 
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las propiedades en el equilibrio de la fase vapor. 

La mayoría de los trabajos desárrollado s reciente- 

mente han sido dirigidos al uso de condiciones que

permitan a los reactantes estar en ambas fases: va

por ( olefina) y liquido ( agua). El procesamiento - 

con agua liquida permite la hidrataci6n directa de

olefinas con una conversi6n más alta por paso de - 

la obtenida en la operaci6n en fase vapor. Esto -- 

tal vez se deba a la solubilidad del producto ( al- 

cohol), en la fase liquida ( agua), cambiando así - 

las consideraciones de equilibrio termodinámicas - 

que limitan la conversi6n en la fase vapor. 

Los catalizadores más comunmente usados para este - 

sistema se han estudiado en varias formas y condi- 

ciones. Deering en 1951, preparó ATP pasando propi

leno. y vapor sobre un catalizador consistente de - 

un 40 t de H3PO4 sobre una base de sílica-giesel-- 

guhr a
1800

C y 250 psig de presión. En 1952, Levy

y Thomson usó un catalizador consistente primera- 

mente de óxido de tungsteno a 2700 C. y 250 atms.- 

de presión. Este catalizador fué reportado como -- 

muy efectivo, también se usa en combi,Raci6n con o-, 

tros 6xidos como el óxido de zinc, aunque la síli- 

ca- alumina y soporte de metales de los grupos VI y

VIII también han sido reportados. 

Los catalizadores de tungsteno son parti- 

cularmente utiles en la adici6n de agua y peróxido

de hidrógeno a uniones dobles olefínicas. Por ejem
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í
f' plo, el óxido azul de tungsteno, N20058, es altamen

í - 

te efectivo en la hidratación dn fase vapor de ole - 

finas a ' sus correspondientes alcoholes. El 6xido a- 

zul es también frecuentemente descrito en la litera

tura como 2005 6 W4011. Estos catalizadores están - 

entre los más activamente estudiados y no fueron -- 

sensitivos a la de- radacidn con agua. 

Según la descri,)cidn del capítulo anterior la prime

ra planta que funcionó con este método fué la Impe- 

rial Chemical Industríes, LTD., usando un cataliza- 

dor de 6xido de tungsteno. Desde entonces se ha:-. se

guido este estudio con nuevas tecnologías y en la - 

actualidad se tienen diferentes catalizadores fun- 

cionando, como se indicó anteriormente en este capi

tu lo . 

El tercer proceso ( Tokuyama Soda Co. LTD.) usa un - 

catalizador que es una prolonguaci6n al estudio del - 

óxido de tungsteno y comprende zirconio- tungsteno. 

Este catalizador es factible para el procesoien am- 

bas fases, líquido y vapor. La Tokuyama Soda, exami

nd las ventajas del proceso en cada fase y llegd a- 

la conclusión de que la fase líquida -ira la más sa- 

tisfactoria para su proceso. 

El último aroceso mencionado corresponde a la Deuts

che Texaco AG. que utiliza un catalizador sulfonado

intercambiador de iones. 

Se han encontrado que los catalizadores de resinas - 

de intercambiador de iones son claramente efectivos

para la selectividad en la hidratación directa de - 
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C
olefinas presentes en los flujos de refinería ( J4- - 

5), a temperaturas y presiones moderadas. Los catali

zadores más reportados son los sulfonados de estire- 

no- divinil-benceno, que han logrado llevar a cabo la

reacción en fase liquida/ vanor. De este tipo se cono

ce el " Amberlyst 15" y el " IR 1201l. Estos catalizado

res dan conversiones de equilibrio a condiciones de - 

procesamiento moderados que ya se habían encontrado - 

cok: catalizadores inorgánicos como el W205. Uno de - 

los principales problemas de este proceso es oroba-- 

blemente la hidrolisis de grupos de ácidos sulfini-- 

cos de la resina catalítica la cual causa una pérdi- 

da irreversible de actividad catalítica. 

Runge et. al. ( 1953) estudió cerca de 120 catalizado

res para la reacción del propileno. Los catalizado- 

res incluían ácido suMírico, sales ácidas de fosfa- 

to, anilla de ácidos activados y óxidos de tungste- 

no, todos sobre varios soportes y, en muy pocos ca- 

so s, sin soporte también; no todos han sido aplica -- 

dos a escala industrial, pero se ponen en conocimien

to como información general. 

La tabla 3 simplifica los datos acortados para los - 

dos métodos nombrados anteriormente. 

i
METODO DE HIDRATACION INDIRECTO

DESVENTAJAS: 

1.- El uso de ácido sulfúrico implica una alta corro

sidn del equipo. 
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TABLA 3

RESUMEN DE LOS PRUGESUS QUE PRUDUL: EN AIP

METUDO CATALIZADOR CONDICIUNES DE Py
T EN LA SEC. DE — 

HEACCION

CARGA Y FASE DE

REACCION

PRODUCTO

AIP ) 

HIDRATACION USA COMO PASO 300- 400 Psig H SU s 70W'80 % PESU 87. 7 % PESO2 4INDIRECTA INTERMEDIO H2SO4 60- 90° C

í; 3H6 = 60- 80 % PESO y 99. % PESO

HIDRATACION

DIRECTA W2 O5 200- 250 Atme Carga C3 H6 87. 7 % PESU

200- 300° C Fase Vapor

H3 PU4 25- 65 Atma L' 3 6H = 99 b 65 % 87. 7 % PESO

180- 260° C y 10036

Zn - W 150- 250 Ntme C3H6Liq 95 % 99. 99 % 

Acuoso 240- 290° U Fase Liq. 

Súfunado de esti 60 - 100 Atme C 3H 6 Liq - 92 % 

reno- Divinil Ben 130- 150° C Relación H2O- C3H6- 100 % 

ceno. 12. 5- 15: 1
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2.- El mantenimiento frecuente, debido a la corro-- 

sidn implica mayor costo de producción, y difi- 

cultad de mantener la mi;ana velocidad de Droduc

cidn. 

3.- Debido a los dos Pasos del proceso, se utiliza - 

demasiado equipo que ocupa una gran área de su- 

Derfície de oDeraci6n. 

4.- La sección de concentración del ácido, es consí

derada como uno de los mayores costos del proce

so . 

5.- La gran producción de subproductos que deben -- 

ser recirculado s o eliminados. 

VENTAJAS: 

1.- El uso de condiciones moderadas en la sección ttz

de reacción. 

2.- El costo bajo de las materias primas, evitando - 

el alto costo de un catalizador. 

METODO DE HIDRATACION DIRECTA

DESVENTAJAS: 

1.- Este método necesita condiciones de presión y
temperaturas altas, altas, para una mayor producción

del AIP; aunque esto varíe de. acuerdo al siste- 

ma catalítico como se ha indicado en la tabla - 

3. 

2.- El uso de sosa en el Proceso 4 Para neutralizar

los grupos ácidos sulfónico s de la resina. 

3.- La mediana vida del catalizador en algunos pro- 

cesos. 
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YEI]TAJAS: 

1.- El sistema catalítico mantiene alta actividad y

excelente selectividad para la hidratación del - 

propileno a isopropanol. 

2.- La cantidad sin convertir para ser recirculada- 

es muy peque: a comparada con la alta velocidad - 

de conversión del propileno. 

3.- La cantidad de subproductos es considerablemen- 

te pequeíia debido a la ventaja 1. 

4.- Debido a la ausencia de corrosión en el sistema

es fácil la operación de mantenimiento del equi

Po. 

5.- El sistema es simple y cerrado evitando así con

terminaciones del método con reguladores de pro- 

tección. 

6.- lío necesita sección de concentración del ácido - 

ya que no se utiliza en este método y por lo -- 

tanto hay una reducción en los costos de ener- 

gía. 

Éste último método, aún cuando es el más antiguo y - 

con más experiencias sobre los resultados del proce

so, está siendo desplazado últimamente por el de hi

dratación directa. Por lo tanto, eventualmente éste

método será el dominante dadas las ventajas aue pre

senta y que sus desventajas no son determinantes. 

A continuación se nombran algunas de las industrias

que producen AIP en diferentes partes « el mundo y - 

que no fueron mencionadas anteriormente: (+) 

INDUSTRIA PAIS

Naphtachímie Francia
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Sentoachem Sur Africa

Kwinana Nitrogen Co. - Australia

Herdilia Chemicals India

Shell Canada Canada

Plitsoui Toatsu Chemicals Japón

De éstas compa_ñias sólo se sabe que producen — 

AIP, pero sin saber cual es su método de obten

ción. 
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CAPITULO V

C ESTUDIO DE LA SECCION DE DESTILACIÓN

AZE0TRUPI.; A

La destilación es un método de separación de compo- 

nentes de una solución, la cual depende de la dis- 

tribuci6n de las substancias entre una fase gas y - 

una liquida, aplicado a casos donde todos los compo

nentes están presentes en ambas fases. Para que és- 

ta senaraci6n pueda llevarse a cabo, 
entre los com- 

nonentes a destilar debe haber una diferencia de vo

latividad, siendo más volátiles los componentes que

se obtienen en el domo de la columna de destilación. 

En la senaraci6n de mezclas oor un proceso de desti
lación, se encuentran mezclas de ebullición constan

te, o azeotropo s. Esto ocurre entre ciertas combina

ciones de los componentes, en parte o en total. Es- 

te fenómeno nor si sólo puede ser usado como una -- 

treta nara efectuar una separacidn, y cuando se a- 

plica al proceso de destilación se denomina "
desti- 

lación azeotr6pica". El mismo término puede ser ge- 

neralizado para incluir todas las operaciones de -- 

destilación envolviendo sistemas no ideales. 

Bajo ciertas circunstancias, una senaraci6n puede - 

ser afectada por la adición de un componente o com- 

ponentes como un flujo lateral Dara la oDeraci6n de
destilación. Comunmente se observa que ésta adicidn

se efectúa añadiendo un líquido en algana parte de - 
la columna -usualmente alrededor de la

alimentación, 
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o al nismo tiempo que el reflujo- el cual actúa -- 

preferentemente hacia un componente o componentes, 

romoiend6 de esta manera el azeotroDo formado. Un - 

ejemplo de esta operacidn lo constituye el azeotro

Do formado por AIP- Agua, el cual es separado utili

zando como flujo lateral benceno. 

En la mayoría de lo s sistemas binarios uno --de los- 

comnonentes es más volátil que el otro sobre un r - 

rango entero de composición, cosa que no ocurre -- 

con los azeotr000 s, ya que en estos sitemas: por - 

ejemplo AIP- Agua, el alcohol es más volátil que el

agua hasta un rango de concentración de 68. 70 % -- 

mol de AIP ( 760 mmHg); posterior a esta concentra- 

ción el alcohol es el componente menos volátil. A- 

un 68 i6 de concentración, ambos componentes tienen

la misma volatividad, debido a esta propiedad la - 

separacidn de los componentes que forman el azeo-- 

trono se transforma en el problema estudiado poste

riormente en este capitulo. 

El liquido azeotrdpico puede consistir de una fase

simple a dos fases inmiscibles, en el primer caso - 

el azeotr000 es hetero geneo. En los azbotropo s ho- 

mogéneos hay sistemas con punto de ebullición mini

mo y puntos de ebullicidn máximo ( fig. 3, 4 y 5) a

una presidn total dada; donde por ejemplo sus pun- 

tos de ebullicidn son menores o mayores que los -- 

puntos de ebullición de los componentes puros. 

De acuerdo al capítulo III, todos los procesos, no

importando su método, obtienen el azeotropo AIP -- 
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Sistema C52 - Acetona
Azeotropo con punto de ebullición

máximo

P = 760 mm Hg. 

a) 

Lu

0. 

re] 

0 0. 2 U. 4 UD U. a

x= fracción mol de C52 en el llquido. 

Fig, 3.- Diagrama x vs y ( fraccion mo0

Punto azeotropico = 64.10% mot. 

a) y ( b) a presión constante. 
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b ) 

is

0. 0 0.2 0.4 Ub U. 15

x, y  fraccion mol de C52

Fig.3.- Diagrama T vs ( x, y ) 

Sistema C52- Aceto na

Temperatura azeot ropica = 3910° C. 

1. 0
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Sistema Acetona - Cloroformo. 

Azeotropo con punto de ebullición

mínimo

P= 750 mm Hg. 

1. 6

QO 0. 2 ü4 u. o V. o

x= fraccion mol de acetona en
el líquido

Fig. 4.- Diagrama de x vs y ( fraccion mol ) 

Punto azeotropico = 34. 20 % mol. 

a) y ( b) a presion constante. 

1. 0
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Sistema AIP - H2O

Azeotropo con punto de ebullición máximo

P : 760 mm Hg

a ) 

U. U U1 U. 4 U. 6 0. 0 1. 0
x= fraccion mol de AlP en el líquido

Fig. 5.- Diagrama de x vs y

Punto azeotropico = 68.7 % mol. 

a) y ( b ) a presion constante, 
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H2O que es separado nor la adisidn de benceno. 

Estudio realizado: 

Este capítulo como su nombre lo indica se dedica a - 

repasar en una forma muy somera la sección de desti

laci6n azeotr6pica. El problema a estudiar es sepa- 

rar el azeotropo formado sin utilizar benceno, ata- 

cando este caso desde varios puntos de vista como a

continuaci6n se expone. 

En los sistemas azeotr6pico s de punto de ebullición

mínimo al variar la nresidn del sistema, el punto - 

azeotr6pico varía directamente con respecto a la -- 

presi6n. En algunos sistemas es posible alcanzar la

máxima pureza con s6lo la variaci6n de la presión. - 

Para estos casos se necesitan sistemas con puntos - 

azeotrópicos sensibles a la presidn, que presenten - 

un caso como: 

P1 < P2

P1 P2
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El sistema AIP- H2 O+ presenta la siguiente variación; 

con respecto a la presión: (+) 

P ( mmHg) Punto de eb. ( 00.) Punto azeo- 
Figs. 

trópico (%M01) 

3087 120. 45 69. 50 6

760 80. 10 68. 70 5

380 63. 90 67. 50 7

190 49. 33 67. 05 8

95 36. 00 66. 70 9

Referencia 19 al final de la tesis. 

Se observa que la variación del punto azeotrópico - 

con respecto a la presión es demasiado pequeña, así

de 760 mmHg hasta cuadruplicar ésta presión el pun- 
to azeotrópico se mueve solamente en 0. 8 % mol de - 

AIP ( 69. 50 % mol) por lo que resulta impráctico pen

sar en mover el punto azeótrópico hasta una concen- 

tración de especificaci6n( 99. 9% mol) simplemente -- 

con aumento de presión. 

Otra alternativa más factible es bajar la presión, - 

estudiándose en éste caso la presión de 95 mm; todo

el estudio se hace en base a 760 mm, ya que según - 

datos reportados, en la mayoría de los procesos to- 

do el sistema es llevado a cabo alrededgr de la pre

sión atmosférica exceptuando el reactor. 

Aunque la variación de concentración no es muy gran

de ( 2. 0 % mol) es probable pensar en un flash. 
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Sistema AIR- H2O

P = 3087 mm Hg. 

0. 0 Q2 0. 4 0. 6 0. 8 1. 0

x = fracción mol de AIP en el líquido

F iq. 6.- Diagrama de x vs y

Punto azeotropico = 69.50 %o mol



Sistema AIP - H20

P = 380 mm Hg. 

ral

4

U. 0 0. 2 0. 4 0. 6 0. 8 1. 0
x= fracción mol de AIP en el liquido

Fig. 7.- Diagrama de x vs y

Punto azeotropico = 67. 5090 mol. 
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Sistema AAP - H2O

P = 95 mm Hg. 

0

K = y/ x

8- 

4- 

2- 

1 C) 421C) 0. 2 0. 4 Q6 0. 8 1

x = fracción mol de AiP en el líquido

Fig. 9.- Diagrama de r vs y

Punto azeotropico = 66.7 % moi. 

lei
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AIP

68. 70 1 mol

760 mm

800

C . 

La figura 10 muestra la parte posterior al punto --- 

azeotrdpico a 95 mm, siendo esta la zona de trabajo - 

para efectuar el flasheo. A continuacidn se hace un~ 

balance de materia para saber que concentración se -- 

tiene en el recipiente del flasheo. 

ECIJACIONES

Ecuación del balance de materia: 

Lx = L ( ( 1 - +&) x' + y*Y) 

x' _ ----- x------- - ( 1) 

1 * jd( K - 1) 

x' = fracción mol en el recipiente del flasheo

x = fracción mol a la entrada del recipiente

Su = fracción vaporizada en el recipiente

K = relación de vaporización de equilibrio

K= Y/ x=

po/
Pt

p0= 
presión de vapor del componente puro

Pt= presión total del sistema

álculo de las presiones de vapor por medio de la e- 

cuacidn de Antoine: 
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log

p0 = 
A - --- B--- ( 2) 

Ir + C

A, B, C = Constantes de la ecuacidn de Antoine

t = Temperatura ( 0C.) 

Constantes para el AIP: A = 7. 75634

B = 1366. 142

C = 197. 970

Constantes para el agua: A = 7. 96681

B = 1668. 210

C = 228. 00

Cálculo para t = 3600

I) AIP log pi
1366_ 142

7. 75634 - _-_- 
36 + 197. 97

PI = 85. 9944 mm

W) H2O log pow = 7. 96681 _ _
1668_ 210-- 

36 + 228. 00

pW = 44. 4460 mm

K = _
85_ 9944-- = 

0. 90520
I

95

Kw _ —
44_ --_ = 

0. 46785

955

Para el cálculo de balance de masa: 

lo. Se supone W

2o. Se calculan las xi
30. la £ xi = 1, debe checar; si no checa se de- 

be repetir desde el paso 1. 
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lo. se supone 1# = 0. 5

2o. se calcula las x segdn la ecuaci6n ( 1) 

0. 687
0. 7212

I
1 + 0. 5( 0. 9052 - 1) 

X; = ------
0. 313--------- = 

0. 4265

1 + 0. 5( 0. 4678 - 1) 

30. gxi = 1

0. 7212 + 0. 4265 = 1. 1477

por lo tanto : 1 xi ¿ 1

Para y/ = 0. 4 xI = 0. 7141

xW = 0. 3977

zr x. = 1. 1117 x.  1

Para O = 0. 003 x1 = 0. 6872

x; = 0. 3135

g xi = 1. 0007

Corno es muy pequeña la fracción vaporizada se hicie

ron intentos a varias temperaturas. La tabla 4 resu

me los datos obtenidos. 
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Según la definición donde K = y/ x; implica que en - 

la sección donde~ el AIP es mens volátil que el a- 

gua, K debe ser menor que 1, de lo contrario el -- 

punto de la concentración obtenida no se localiza - 

en la regídn superior al azeotropo. 

Los resultados de la tabla 4 se pueden explicar con

el siguiente diagrama: 

10r B

50
g< 1

1

q 66. 7 ' 74 100

P = 95 mm Hg. 

la linea AB separa en dos secciones el diagrama, an

terior y posterior al punto azeotr6pico. Superior a

los 3.800. la concentración de AIP se desplaza hacia

la izquierda con lo cual se caé en la región ante- 

rior el azeotropo y no es lo que se necesita; sin - 

embargo, a 38 y
360

C a pesar de alcanzar la concen

tracidn superior al punto azeotr6pico, se presenta - 

otro problema, como las fracciones evaporadas son ¡p: 

pequeñísimas, se concluye que, toda la alimentación

pasa como líquido y además con la misma concentra-- 

cidn, con lo cual el flash propuesto queda descarta

do vara efectuarse en este sistema. 
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TAHLA

T (° C) PÍ ( mmHg) NW ( mmHg) KI K X1 XW Xi

60 288. 9944 149. 4218 3. 0424 1. 5728 0. 5U0 0. 3407 0. 2433 0. 5840

48 159. 3U88 83. 6702 1. 6769 0. 8807 0. 500 0. 5152 0. 3328 0. 8460

40 103. 6391 34. 8554 1. 0909 0. 3667 0. 500 0. 6571 0. 4580 1. 1151

39 98. 0162 52. 3398 1. 0317 0. 5509 0. 500 0. 6763 0. 4036 1. 0799

3B 92. 6545 49. 5842 0. 9753 0. 5219 0. 005 0. 6870 0. 3137 1. 0007

36 85. 9944 44. 446 0. 9052 0. 4678 0. 003 0. 6872 0. 3135 1. 0007
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Otra 2osíbilidad de romper el azeotropo podría ser

destilando, en su sección despúés del punto azeo-- 

tr6pico.' Observando el diagrama T vs compo sici6n,- 

se obtendrá una explicaci6n y conclusión para sa— 

ber si es factible llevar a cabo ésta posibilidad. 

P= cte

760 mm

68. 3 % u

80 C. 

i

U

V W

Lia

R

T

0
xfy

1. 0 

Los componentes en cualquier parte del diagrama -- 

al calentarse o enfriarlos tienden a alcanzar su - 

vapor de equilibrio. Por ejemplo en el diagrama an

terior la mezcla ( V) alcanza el va-3or de equili--- 

brio ( U) en el componente más- volátil que en el li

quido ( T). Para la mezcla ( W) el vapor de equili-- 
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brio ( Q) es menos rico en la substancia más volátil

que en el líquido ( P). Por lo tanto una mezcla de - 

composicidn Z alcanza una composición de vapor idén

tica con el liquido, y consecuentemente ebulle a -- 

temperaturas constante sin cambios de composici6n.- 

Si las soluciones T 6 P están ebullendo en un reci- 

siente abierto con escape continuo de los vapores, - 

la temperatura y compo sicidn de los líquidos resi-- 

duales en cada caso se mueven a lo largo de la cur- 

va alejándose del punto Z, hacia S para el liquido

T y hacia R para el liquido P. 

Toda la literatura acerca del tema concluye que és- 

tas mezclas no pueden ser separadas por métodos de- 

destilaci6n ordinaria, puesto que, la composición - 

azeotrdpica es y+= x y d =1. 0, ( exceptuando los va

lores de x = 0 6 1). 

es la volatividad relativa del sistema que repre- 

senta a la relación de concentración de I y W en u- 

na fase también se conoce como la relaci6n que indi

ca cae tan fácil es separar determinada mezcla. 

Y±/( 1--- y±)- - - y±( 1 - x) ( 3) 

y+ = fracci6n mol, concentración de vapor - 

en equilibrio con x. 

x = fracci6n mol, concentración en el lí— 

quido ( en mezclas binarias). 
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Éntre más amplio sea el valor de c< superior a la u

nidad, más grancfe es el grado de separabi.lidad del

sistema: Así cuando 42<-= l, NO hay separación posi- 

ble ( en las mismas condiciones). Además, para que - 

pueda ser efectuada la destilación, se recomienda- 

aue « debe ser igual a 1. 05 o más. 

Para el caso del siste.aa AIP- H2O, después del pun- 

to azeotrdpico y tomando datos de la figura 10, se

encuentran los siguientes datos para 0C: 

según la ecuación ( 3) 

Para x = 0. 70 = 
0_ 684-( 1_-_ º_70)= 0.

9277 y+ 0.
694 0. 70 ( 1 - 0.

684) Para x = 0.
80 o< = 0.

7500 y+=0.

75 Para x = 0.
90 = 0.

6104 y+= 0.

846 Para x = 0.
98 = 0.

5166 y+= 0.

962 Cómo se puede observar en los datos, cuando el

va- lor de x recorre todo el rango, desde el

punto -- azeotrdpico hasta cerca de la unidad, el valor

de ^ disminuye y, además todos los valores son

menores - a la unidad. Por lo tanto de acuerdo a la

defini-- cidn deo( expuesta anteriormente este sistema



1. 0

0.9

y

0. 8

0. 7

A
x

Fig. 10.- Diagrama de x vs y de la sec -cion

despues M punto azeotropico a - 

95 mm Hg. 

N
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se puede destilar por métodos simples. 

Con el estudio que se ha llevado hasta este momento

y tomando en cuenta las dificultades técnicas que - 

presenta éste sistema, es más factible llevar a ca- 

bo la separacidn del azeotropo, añadiendo un tercer

componente, que en este caso es benceno. 

Es posible, que puedan haber otras formas de romper

este azeotropo más economicamente que en la forma - 

actual una forma sería añadiendo un componente más - 

barato nue el benceno y que funcione como tal, pero

todas éstas investigaciones son temas fuera de este

trabajo. 

Con todo el estudio expuesto anteriormente, espero - 

haber aportado, aunque en una Pequeñísima parte, al

progreso de la Ingeniería Química que existe actual

mente en México. 
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CAPITULO VI

SUGEPFFCIAS Y CONCLUSIONES

La obtención del AIP, como materia basica para otros

procesos, todavía es de importancia en México. Este_ 

componente es la materia prima para la obtención de_ 

la acetona, que tiene gran demanda en el mercado co— 

mo producto intermedio. 

La acetona actualmente se obtiene a partir de varios

métodos, además del isopropanol, se obtiene a partir

de la oxidación directa del propileno usando aire, — 

por la síntesis del fenol vía cumeno, por la vía per

óxido de hidrógeno, y por le síntesis de glicerina. — 

vía alcohol alílico. El proceso que tiende a despla— 

zar al AIP es la obtención del fenol v -le cumeno, ya_ 

aue en este proceso, la acetona se obtiene como sub- 

producto. 

Este estudio de los procesos de la obtención del AIP

se inició cuando Pemex aún conservaba el método indi

recto, según últimos informes Petroleos Mexicanos, — 

compró tecnologia japonesa, la cual está breada en — 

el empleo de un cctalizador dentro del equipo insta— 

lado actualmente. Al emplear dicha tecnología, Pemex

obtendrá mejores beneficios si tomaios en cuenta que

según las comparaciones hechas en este trabajo, nos_ 
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llevan a la conclusión de que el método de hi( reta-- 

ci6n directa es el más conveniente. 

En el capítulo IV se explicaron más ampliamente to— 

das las ventajas que tiene el método de hidratación

directa, sobre el método de hidratación indirecta, y

al igual que en ese capitulo se concluye que debido_ 

a la mayoría de ventajas que presenta, será el méto— 

do más apropiado de obtener AIP, mientras exista de— 

manda de este producto. 

En cuanto al estudio de la sección de destilaci6n a— 

zeotr6pica, todos los datos obtenidos se resumieron

en el capitulo -V y lo que en un principio se presen— 

t6 como el problema principal y que fué el móvil del

estudio nos condujo a la conclus16n de que es más -- 

factible económica y técnicamente —dentro de lo que_ 

se estudió— romper el azeotropo AIP—H20 con benceno, 

que es el método utilizado por todos los procesos ac

tuales. Esto no debe considerarse como una. conelu--- 

si6n definitiva, aunque para explorar áuevas alterna

tivas se necesita un estudio más a fondo de la see— 

c16n de destilaci6n de los procesos actuales. 

Espero que los datos reportados sirvan como un paso_ 

a estudios posteriores y que de esta manera se deci— 

da la economía de este proceso. 
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APENDT ICE

TABLA I.- Propiedades físicas del AIP Anhidro

II.- Propiedades físicas del AIP Azeotro

pico . 

III.- Presi6n de vapor del AIP. 

IV.- Especificaciones de las sales típi- 

cas del AIP. 

FIGURA I.- Composición liquido -vapor de las -- 

mezclas de AIP- H20 y sus puntos de- 

ebullici6n. 

II.- Indice de refracción vs composición

de las mezclas AIP- H20 a 250C. 

III.- AIP- H2O: viscosidad cinemática ve - 

composici6n a 250C. 

IV.- Variación de la temperatura con la- 

presi6n de vapor del agua, 2 propa- 

no 1, y azeo tropo . 

V.- Variaci6n de la presidn de vapor -- 

del AIP con respecto al azeotropo. 

VI.- Conversión del AIP como función de - 

la temperatura. 

VII.- Constante de velocidad de primer dr

den como función de la presidn._ 

VIII.- Efecto de la temperatura sobre la - 

conversión del propileno a AIP en - 

la hidrataci6n en la fase líquida. 
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TABLA I

Acides, como ácido acético 0. 0021 peso, máx. 

Temperatura de autoignicidn 460° C

Punto de ebullición a 760 mm 82. 30C

50 mm 270 C

10 mm 20° C

Coeficiente de expanci6n a 55° C 0. 00111

Color, escala PtCo 10 máx. 

Presidn critica 53 atas. 

Densidad a 20° C 0. 7864 9/ m1

250C 0. 7809 9/ al

Constante dieléctrica a 20° C 18. 62

40° C 16. 24

80° C 11. 91

Destilacidn a 760 mm Destila enteramen

te dentro de un - 

rango de 1. 0° C el

cual incluye 82.- 

3° C. 

Peligro al fuego. Peligroso cuando - 

se expone al ca- 

lor o flama direc

ta. 

Punto de flasheo( con superfi- 

cie libre) 
70c

C

Punto de congelamiento - 87. 8° C

Calor de combustión 7970 cal/ g

7942 cal/ g
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Calor de fusiSn 21. 08 cal/ g

Calor de vaporización 287 Btu/ lb. 

Limite inferior de inflama

bilidad en el aire 2. 65% vol. 

Vac. 400 p. pm en - 

el aire. 

Peso molecular 60. 09

Materia no volátil 0. 002 g/ 100 ml máx. 

Olor No residual. 

Pureza 99. 5- 99. 9% en vol. 

Indice de refracción a 2000 1. 3772

Specific gravity a 20/ 200C 0. 7862- 0. 7867

Color especifico a 200C 0. 596 cal/ g/ 0C
Tensión superficial a 250C 20. 8 Dinas/ cm. 

Toxidad Moderada por inges- 

tión; 6 ligera. 

Límite superior de flamabi- 

lidad en el aire. 7. 99% en Fgl. 

Viscosidad a 200C 2. 4 cps. 

Contenido de agua 0. 51 en peso máx. 

Peso por galán a 2000 6. 55 lb. 

600F 6. 58 lb. 
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TABLA II

Punto de abullici6n a 760

mm Hg

Composición,  vol de al- 

cohol

peso de alcohol

Indice de refraccidn, N2D
Viscosidad a 250C

Temperatura de inflamación

Coeficiente térmico de ex- 

panc id

Densidad (
d20) 

Acidés, como ácido acético

Color, escala Pt -Co

Destilacidn a 760 mm

Peli--ro al fuego

Punto de flasheo ( con su- 

perficie libre) 

Z ateria no volátil

Olor

Tiempo de permanganato

80. 40C

y1. 3

87. 7

1. 37685

2. 1J6 cps. 

640

C

0. 001062 / 0C

o. 8150, 

0. 0024% peso, máx. 

15 máx. 

Destila enteramente den

tro del rango de 1
0

C el

cual incluye 80. 40C

Peligroso cuando se ex- 

pone a calor o flama di

recta. 

750

C

0. 005 g/ 100 ml. máx. 

No residual

30 minutos mínimos, a - 

150C cuando se usa el - 

Barbet en punto final. 
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Pureza

Specific Gravity a 20/ 200C

Toxicidad

Contenido de agua

Peso por galón a 200C

600F

91. 09 % en vol. mi

nimó a 15. 560C. 

0. 8175- 0. 8185

Xoderada por ingestidn- 

6 ligera. 

9 % vol. máx

6. 81 lb

6. 84 lb. 
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TABLA III

Temperatura Presi6n Temperatura Presión

OC mm Hg 0C mm Hg. 

26. 1 1 40 105. 6

7. 0 5 50 176. 8

0 8. 9 6ú 288. 5

10 17. 0 70 454. 8

20 32. 4 8o 691. 8

30 59. 1 90 1020. 7
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TABLA N

Método de

Grado s prueba

Propiedad 91 t 95 j6 Anhidro ASTM

Pureza 9 vol. min. 91. 0 95. 0 99. 85

Specific Gravity, 

20/ 200C min. 0. 8175 0. 8035 D 286

náx 0. 8185 0. 8055 0. 7866

Acidés, 1. peso co- 

mo ácido acetia0,- 

máx. 0. 002

Materia no volátil

Mg/ 100 ml. máx. 1

Prueba de solubili

0. 002 0. 002 D 1613

2 1 D 1353

dad en H2 0 . Claramente una diso-. . 

luci6n infinita. 

Destilación, 0 D 1078

Inicial, min. 79. 7 80. 0 81. 3

Punto de secado, - 

máx. 80. 7 83. 0 83. 3

Rango, : máx. 1. 0

Color, Pt -Co, máx. 10 10 10 D 1209

Apariencia — Clara y libre de materia... 

suspendida

Olor . . . ninguno . . . 

Olor residual nada nada nada D 1296

Contenido de agua, 

Y. peso, máx. 0. 1 D 1364
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Datos obtenidos con el sistema cataútico de Tokuyarna, a

2 0 0 Kg. / cm2 G. 

5

240 250 260 270 280 290

Temperatura ( ° C ) 

Fig.Vlll.- Efecto de la temperatura sobre la conversión

del propileno a a 1 p en la hidratación en - 

la fase líquida. 
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