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Robert Boyle fuá el primero en observar el alcohol

metílico o metanol ( CH3- 0H), como cierta substancia neutra, en - 

el licor que era obtenido en la destilación seca de la madera. - 

Estudios posteriores efectuados por Taylor lo llevaron a la con

clusi6n de llamarlo " Eter Piroleñoso". 

En 1834, Dumas y Peligot lograron aislar el metanol

y determinaron su fórmula. 

El metanol fué sintetizado en 1857 por Berthelot, - 

por saponificaci6n del cloruro de metilo. 

Durante mucho tiempo, la producción en escala comer

cial tenla como fuente el ácido piroleñoso, el cual se obtenía - 

por destilación seca de la madera. La producción de metanol por - 

este método, presentaba problemas en la adquisici6n de la mate— 

ria prima y además la producción en escala comercial, no era su- 

ficiente para satisfacer las necesidades de Metanol en la Indus- 

tria. 

Los estudios para sintetizar el Metanol fueron ¡ ni- 

ciados por los químicos Sabatier y Senderens en 1905. partiendo - 

de óxidos de carbono e hidrógeno gaseosos, sin obtener resulta— 

dos positivos. 

Más tarda, La Badische Anilin- und Soda Fabrik

B. A. S. F.) inicia las investigaciones para sintetizar el Metanol

por hidrogenaci6n del óxido de carbono bajo presión en base a -- 

que el amoniaco se había logrado sintetizar, mediante reacciones

efectuadas bajo presión, logrando mittasch y Scheeider de la --- 



BA.'. -F en 1923 la p.- eparaci- n de metanol sintético industrial, a - 

partir de jas de aguas a una presi6n de 200 atm. de temperatura

de 4') 0' C, utilizando 6xidos de cro=o y zinc como catalízado---- 

Los projresos alcanzados en la Industria del Meta— 

nol, continuan. en 1927, en que la com,,, 9Fi:ta Du Pont obtiene el — 

metanol comj subproducto en la sintesis del amoniaco. 

El crecimiento posterior de esta industria es debi- 

do al desarrollo de la industria de los p1daticos y resinas ainté

ticas tales oou¡oí Las Ureicas, Penolicas y Velamínicas, que vio. 

nen a significar el grupo de plásticos m4a importantes en cuanto

volumen de producci6n. 

C.tro aspecto que viene a favorecer el aumento de la

producci6n de metanol es su aplicaci6n como solvente en la indus

tria de las hormonas y como desnaturalizante. 

El metanol como materia prima en la 3intesis del — 

formaldehido y,' su adicién para evitar la polimerizaci6n en las

soluciones comercieles del 37l de Fcrmaldehido; constitt4yen una

de sus principales aplicaciones. 

En la Industria Automotríz es utilizado en la pro— 

ducci6n de aditivos anticon¿elantes pera mo . torea enfriadores con

Las propieda des disolventes del Metanol lo hacen — 

util en las Industrias de adhesivos9 pinturas, barnices9 lubri— 

cantos, coerléticos, j2 ones, etc. 

En sintesis Cufmico el Metanol es utilizado también



3

en la fabricaci6n de: Metil arjin:is, Fibras poliestericas, ', eta-- 

crilato de Yletilo, Cloruro de Metilo, Alcohol Dolivinilico. 

El metanol es aplicado también cnu.o derli,tratante - 

del jas natural, deocongelante en las plantas de etileno y en la

producci6n de acido Acetico. 

En lléxico se cuenta con una planta de Yetanol, que

se encuentra situada en Sn. Mart1n Tezmelucan, Puebla, con una - 

capacidad nominal de 21500 ton, métricas por año. Es una planta

recientemente construida, ya que se inici6 en sus operaciones en

el a5o de 1969 y sin eutar¿o, alcanz6 prácticamente su capacidad

de diseao, con ún índice de operaci6n de 90. 5% - 

La producci6n de metanol en el T>aíB, tuvo un aumen- 

to considerable, ya que en 1969 la producci6n fué de 4574 tone— 

lados métricaa,". v en 1970 fué de 19. 458 toneladas métricas. Esto

fué debido al incremento en las necesidades de metanol en la In- 

dustria de transformaci6n en el Puls. 

la capacidad de la planta fué ampliada de 40 ton,/ -- 

día a 65 ton/ dls. 

Este planta de metanol utiliza el proceso de la SpE n

cer Chemical Co. 

Las materias primas que ttiliza son: Gas Natural y - 

Vapor de A,, ua. El Gas Natural es suministrado a la planta por

medio de un gasoduoto de Fémex. 

La refinaci6n del metanel crudo se efectúa por des- 

tilaci6n y las especificaciones de pureza requeridas en el pro— 

ducto son determinantes para la elecoi6n eoon6mica del número — 

de columnas que deberán utilizarse. 
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GENTERA LIDA DES

El inoremento reciente que se ha tenido en la demal

da del metanol, ha dado lugar a que se aumente el número de plan

tas de METANOL, siendo recesario modificPr sus capacidades, y — 

esto aunado con el desarrollo de los nuevos procesos de sfntesis

que utilizan temperaturas y presiones bajas se _ha logrado redu— 

cir los costos de producción. 

En la actualidad el metanol es obtenido en escala

comeroial por reducción catalítíca del Uido de carbono -o del

anhidrico carbónico con el hidr6jeno, es decir la preparación de

un gas de sIntesis, o sea una mezcla gaseoea formada por dos — 

partes de hidr6geno y una parte de 6xido de carbono, o tres por— 

tea de hidr6geno por una de anhidrico carbónico, o una mezcla co

respondiente de ambos óxidos de carbono con hídrógeno, utilizan

do presiones que fluctúan entro 50 y 600 atm6aferas y temperatu— 

ras entre 250=400* C, en presencia de catalizadores selectivos — 

tales como 6xidos de cromo y Zinc o catalizadores a base de co— 

bre. 

Las reacciones que se efectúan Borr las sieuientes0— 

CO+ 2H2 CH3- OE ( 1) 

CO2+ 3H2 CH3—OR4»H20 ( 2) 

la materia prima utilizada en la obtenci6n del gas

de sIntesis puede ser kas natural o nafta y su seleocién depend* 

de las condiciones económicas de suministro, de acuerdo con la — 
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situaci5n Jeogr4fica. En lou ,, Píses de Europa donde el precio - 

de la nafta es bajo, se utiliza esta como materia Drima. En car, 

bio en América donde el precio del ¿ au natural es bajo en rela— 

ci6n con la nafta se hace preferible como alimento de los refor~ 

madoreB para producir el gas de síntesis de metanol. 

En la síntesis de Metanol se tienen los procesos

de alta presión, de baja presión y de presión media, siendo este

áltimo una variante de los otros dos procesos. 

En lau plantas que operan con procesos a baja pre— 

sic5n el costo directo de ope:ación es debido a la materia prima, 

los procesos de alta presión, el costo es afectado por mate— 

ria prima y la potencia requerida en el equipo. En ambos proce- 

sos el siatema, para recobrado de calor es un factor de gran im- 

portancia para salvar los costos de operación. 

Entre los procesos de alta presión, tenemos la sín- 

tesis convencional descubierta por MITTASCH y SCIMIIER de la — 

BASP en 1923, la cual se lleva a cabo utilizando presiones alre- 

dedor de 300 atm. y temperatura entre 320 y 380OC, empleando co— 

mo catalizadores óxido de cromo y óxido de Zinc. ( eq. 1 y 2). 

Prooeso de alta presión. Union Rheinisch Breunko— 

hien- Kraftatoff AG ( UXW). ( Fig. l). 

En este proceso es utilizada la nafta como alimen— 

to al reformador para producir el Sas de síntesis. 

A la mezcla ¿ aseosa se le elimina el pentacartonil

de hierro, utilizando un absorbedor con carbón activado para lue

So ser alímentada en un reactor ( convertidor) a una presi6n apr o
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xiíii da de 300 atm,, manteniendo en el lectio catalitico una tempt

ratura de 350' C - 

El metan9l. crudo producido es enfriado, y se sepa— 

ra el metano crudo condensado, del ¿ es, y este se recircula al

reactor. Los gases inertes son removidos por purgados continuos

en la cor—iente de recirculaci6n. El metanol crudo que se obtie- 

ne contiene aparte del ajua, solamente el 1- 5- 3. 5% de éter dime - 

tilico ( dependiendo del con' enido de CO2 en el ¿as de s£ nteuis), 

0. 1% de altos elcoholeB 0. 1% de formiato de met ¡ lo. No se tie— 

ne formaci6n de metano. El metanol crudo es enviado a la ese— 

ci6n de destilación para obtener el producto con las caractería- 

tices de pureza requeridas, utilizando dos columnas de destila— 

ci6n. 

En este proceso no es necesario adicionar agentes - 

oxidantes durante la destilaci6n para poder remover las impure— 

zas formadas en la sintesis. 

Proceso ( UXW) utilizando gas natural como materia - 

prima ( Fig. 2). 

El jas natural, vapor, y el di6xido de carbonc ( re- 

cobrado de la corriente de jases de combusti6n), son converti— 

dos en un reformador tubulart operaudo a una pr9si6n de 10- 17 —. 

atm. y 850 -» WIC, produciéndose Ln as sintesis con un' oonteni— 

do aproximado de 8- Q,% de CO2, 20- 21-% de CO, 65< de H2i Y 1- 5- 2. 0

de CF4 y N2. Este gas de sintesis se enfría y se comprime a - 

300 atm. para ser suministrado sin m4s trstamiento a la seoci6n

de síntesis. 
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En los procesos convencionales de alta presión> el - 

gas de sintesis es reactivado sobre un catal:kador de cromo - Zn

a * temperaturas de 300 - 400* C. Cuando se trabaja a estas tempe- 

returas se necesita procesar a altas presiones de tal manera que

Be obtenga en el reactor un porcentaje de conversión razonable. 

De esta manera a una presión total de 330 atm. La - 

sido impraoticable el planear más de 5- 5% de metanol en la -- ez— 

cla a la salida del reactor. 

Al disminuír la presión, dism ìnuje el rendimiento

de metanal siendo necesario mas catalizador, continuando esta

disminución de presión y empleando catalizadores CV - 2--p la sin' 

tesis no resulta econ6mica. A una presión de 50 atm.. el proceso

resulta impracticable, debido a que la máxima concentración de - 

alcohol no es lo suficientemente alta como para lograr su sepa— 

ración por condonsacida. Sin embai¿ o, si se lleva a cabo la — 

reacción de sintesis a temperaturas entre 200 - 3030C en luja-r - 

de 300 - 400* C. se lo¿ra restablecer en gran parte el equilibrio

de la conversión a metanol, siendo posible planear en estas con- 

diciones 270' C- 50 stm- y 2. 5, 5 de metanol a la salida del reac— 

tor. Pero naturalmente es imposible operar en estas condicíene3

con catalizador CV - ZN, debido a su baja Retividad. 

PROCESO TE SI17TESIS 12 = ANOL C? W-A.INW A P MIO' T MEDIA. 

De los procesos que operan con presiones interme — 

dias, tenemos el desarrollado por la Haldor Topsoe Nihon Suiso - 

Kogyo Co. ( Pi¿. 3 ). 

Los hidrocarburados alimentados se desulfuran y se
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mezclan con vapor para lue¿ri cargarse al hc= o de reformado. IAa

íaezcla de proceso ci precalentada en la secci6n d convecci6n — 

Jel reformador y ; e hace reaccionar en presencia de un cataliza— 

dor a base de niquel, en los tubos de la secci6n de rediacíón, 

convirtiéndose los hidrocarburos er, as de sintei3is. El calor

para la reacci6n es suministrado calentado los tubos del refor— 

mador por su parte externa. 

Al vas de proceso se le adiciona diftido de carbo— 

no comprimido con el fin de obtener una mezcla estequiométrioa — 

correcta para la sintesib. Este CO2 adicional se puede r*oobrar

de los Jases de combusti6n. 

El convertidor consiste en un tanque para alta pre— 

si6n conteniendo lechos múltiples de catalizadores de Zn — Cr — 

Cu. La reacci6n se lleva a cabo a una temperatura de 226- 2710T

y una presi6n de 102- 156 atm. 

El metano crudo se purifica en una unidad de desti- 

laci6n con dos columnas. En la primera columna es separan las — 

impuroza de bajo punto de ebullici6n de la mezcla metanol—agua. 

En la segunda columna, se separa el metanol del agua y se purSan

las impurezas de alto punto de ebullici6n. El metanol refinado

es almacenado en presién atmosférica. 

PROCE90 DE SIWIsSIS LE MEIWML OPIW^ A' BAJA J~ ION. 

El desarrollo de los procesos de sintesís de mete— 

nol en baja presi6n tia reciente, al tratar de reducir los costos

de operaci6n los cuales dependen de la capacidad de la Mbrica y

del equipo utilizado. 
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Entre estos pro<,esos , etieiüos el tie la luri Cori.,- 

rrankfurt, Aleímania y el ( 1, la i:ape- ial Chemical Ináustries !-.td. 

de In,. laterra. 

P 2 0 0 E 9 0 1. C. I. 

En 1962 se introduce comercialmente el proceso M

de baja pre3idn, reformando jas natural a nafta utilizando un ea

talizador a base de cobre, estable y de actividad adecuada. Este

catalizador al poder operar a bajas temperaturas, lo_:ra que no - 

se produzca la alta reaccidn exotérmica de metanizaci6n. 

CO+ 3112 A110 298OY=- 39400 cal
mo

En el reformador de nafta se obtiene un jas da afn- 

tesis libre de azufre. 

El' proceso ICI consta de un reformador a vapor de - 

agua, la planta de sinteuis a baja presi6n y una planta destila~ 

dora. 

El aproveohamiento de vapor en el proceso se tiene

al utilizar el calor del gas de combu- tion y del gas de sintesis

para obtener vapor como enerjía para la compresión, como es ha— 

bitual en las plantas de amoninco. El calor del vapor exhausto

se puede aplicar en la planta destiladora. 

Si el material de alimentaci6n de una planta ope— 

rando en alta presi6n es jas natural, se puede aHadir di6xido de

carbono a la entrada o a la salida del refor.aador para tener una

relaci6n deseable de hidr6t;eno. Oxidos de carbono de

H2- 2CO+ 3CO2' 

De otra manera existe un exceso de hidr6jeno en el
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gas de sintesisp cuya Purga impone un desperdicio grande de ener

jfa de compresi6n. 

En plantas pequeñas utilizando gas natural como ma— 

teria prima y operando a bajas presionea es opcional la adici6n

de CO2- La planta debe obtener CO2 de una fuente sePIrsda 0 Pt e— 

de ser lavado de los gases de chimenea. 

La lomposioi6n de la nafta es casi exactamente la — 

requerida Para la Gintesis del mqtanol, no siendo necesario remo

ver o adicionar CO2* 

Antes de entrar al circuito de sintesiag el gas de

sintesia es comprimido a 48 atm. utilizando un compresor centri— 

fU.jado, movido por un acoplamiento directo con la turbina de va— 

por. Una vez que el gas ha sido comprimido entra en el circuito

de sintesis. La ' disposici6n básica del circuito consiste de la

bomba de circulací6nt consiste de la bomba de circulacida, con

aparato de intercambio t¿rmico, enfriador y separador. 

El equipo de reacci6n es distinto del convencional

debido a las temperaturas y presiones relativamente bajas. 

El catalizador soportado sobre un lecho de material

inerte en el fondo del convertidor, lo cual permite un disc3o — 

mas simple en los recipientes y en el convertidor, en el cual se

logra un bajo costo y rápida carEa—descartla del catalizador. 

El metano y el nitr<5¿, eno derivados de una alimenta— 

ci6n de gas naturalp son purgados dol circuito de sintesiag y la
2ay— parti el jas pti rgado e3 utilizado como combustible en ol

convertidor. En el oaeo de que no se tenga presenoia de nitr.590

nc, la Purga rica en metano puede pasar por el oicio nuevamente. 
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En algunos procez3os que utilizan nafta parte de la corriente de~ 

purga, se emplea como fuente de T12 para el desazuframiento de la

na fta. 

PROCESO LURGI, Los desarrollos de este procebo fueron inicia— 

dos hace aproximadamente 15 ahos- El objeto era encontrar un ca

talizador resistente y un proceso para producir gas de sintesia

que ofreciera &ptimas econoí¡ilas. ( Fij. 4) - 

El gas de síntesis se comprime a una presión de

40- 50 atm. utilizando turbocompresoreB. La mezcla gaseosa inter

cambia calor y es alimentada al reactor donde se efectúa la con— 

versión a metanol, en presencia de catalizadores conteniendo co- 

bre y a una temperatura entre 200 v 300* C. El disego de! reac— 

tor elimina la posibilidad de sobrecalentamiento del catalizador

manteniendo constante la temperatura bajo las condiciones de opt

ración conti:nua. 

El calor que se libera en la formaci6n de metanol - 

es utilizado para la generaoi6n de vapor de alta presión, apro— 

vechado para mover los turvo- compresores y subsecuentemente en - 

i6n. las torres de destilac 

La corriente de metanol crudo saliendo del reactor, 

se enfría, cambiando calor con el gas de sintesis y después con

aire o agua. A esta corriente Be le separa el metanol crudo con

den~ o, del gas, y este es recircula al reactor con un turbo— 

compresor. 

La purificación del metanol crudo Be lleva a cabo - 

utilizando un sistema de dos columnasp obteniendo las mismas es- 
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pecificacionea de pureza que en el proceso UY-' de a.lta presión. 

Cuando ise utilize ¿as natural en la producción de - 

metanol, se pueden aplicar dos métodos, los cuales se conocen — 
1

como operación este¿uiométrica y operación no esteguiométrica. 

En la operación esteguiométrica. ( Fig, 5) el gas na

tural, vapor j el 00-2 son convertidas a ¿; as de sintesis en un — 

horno tubular, teniéndose una relación des ( H2- Co2) : ( CO = ro2) 

de 2. 2. considerada estejuiométrica, Cuando no se dispone de una

fuente externa de CO2, la cantidad requerida para ajustar la re- 

laci3n, se recobrará de los ¿ ases de combustión del horno tubu— 

lar. 

la operación no esteguiométrica, funciona sin la

edición de CO2 durante el reformado del gas natural. El ga a de

sintesis resulta con una relación ( H ) de 3sl con2- Co2) ( CO + CO2
teniendo un exceso de hidr6jeno. la purga de gas que es mayor de

cantidad y jeneralmente más rica en hidródeno se puede oargar a

una planta para recobrado de Hidr6geno 0 utilizarse como combus- 

tible en el horno tubular. 

En los procesoa a baja presión se ha producido meta

nol crudo muc',,.o mas puro que en los procesos a alta presidn. 

rome todas las impurezas son las mismas en" todos — 

los procesos ( aunque en cantidades mas pequeñas), el díseHo de - 

la plonta de3tiladora es similar 31 daptado por la ! CI para me- 

tanol crudo a alta presi,6ng pero en al¿:unas circuiistancias es . 

puede user una columna en vez de dos columnas. Destilando a baja

presión el metanol ref --nado j, Lede producirse facilmente con un - 
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tiempo de desveneciriento de perr.,.anUe nato de potaz3io de 6n , ríáru— 

tos. 

La planta de la ICI ( en Billingham) ije diseM para

una presi6n de operaci5n de 50 atm. Sin embargo seria perfecta— 

mente factible ( usando el nuevc catalizador de cobre) pasar por

alto el c,3mp7-esor y ope, ar la sintejis a la presi6n de! conver— 

tidor, aunque ¡ si habria una pérdida considerable de producci6n

j eficiencia. Pe: -o gi el catalizador se perfeccionara para ope— 

rar a 2350C aproximsdamente, seria oportuno operar sin comp—esor

a la presi6n normal de salila del convertidor de 20 atm. 
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El proceso más antijr10 para la o'btenci6n del meta - 
1

nol es3 el de la debtila,ci6n pirojenada de la madera neutralizan- 

do con carbonato de calcio el écido piroleZoeo obtenido. La se- 

paraci6n de los componentes extralos se efectdP por una destila- 

ci6n fraccionada. 

Pero en la actualidad los procesos modernon de fa— 

bricaci6n del metanol en escala comercial utilizan como materia

Primia el ¿as de sintesis de instanol el cual, comprende mon6xido

de carbono, hidr&:eno y bi6xido de carbono. Efectuándose la con

verai¿n a altas presiones en presencia de ca t̀alizadores de es--~ 

rio, cromo, cobaltog maridanesog molibdeno, osmio, paladio, tita- 

nio, zit,c, de & xidos u otros oompuestos de estos, en metanol. 

Los compuestos obtenidos de estos elementob son hi- 

drocarburos líquidos, alcoholes satursdos y no saturados, coto. 

nas, écidos, etc., los cuales varían %egdn la naturaleza del os~ 

tilizadory las condiciones de operaci6n. 

Los primeros procesos utilizaban monixido de carbo- 

nc en exceso sobre el hidr6geno, la presi6n se llíAtaba entre —. 

100 y 120 atmósfPras y la teuperatura entre 300 7 400' c, la ---- 

reacci6n que se efectda ess

CCI + 2 TT2 C1:13cm3 volúmenes) ( 1 voltímen). 

K
2

Otro proceáo comprondfa la reacci6n 315 en— 

tre bi6xidu de carbono e hidr6Eeno en una relaci6n de 1: 3 en pre

sencig de ur. C;qt&.iizador que co: prendfa mezclas de una variedad
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de Uídos --ietll. zior., el producto de !;; reacci6n era una mezcIa

del 61.f de metanQl Y 32 de at- ua, efectuándose la purificaci6n

por deii4l'i'lacijn obteniéndo¿se metano! - de lOCr- 1, ureza, la reaccijn

total puede ser rej;reventado por 19 ecuaciént

CO2 + 3 112 3
OE + t20

Re supone en la reacci6n dos etapas. 

CO, + CC + U 0
2 2

CO + 2 E2 —— CR3 07

De las cuales la tiltime es la mí., Lia ecuaci, n para - 

la olitenci6n de metanol a partir de conáiido de carbono e hidr6- 

jeno por la cun1 esta ser4 tor-ada coco base para el estudio de - 

la fabricaci6n del metano!, y adem4s es la que se emplea pr6cti-. 

cemente en la industria actualmente. 

El gas de zintesis para la obtenci6n del metanol

es Uná mezcla jaseosa que se compone esencialmente de una parte

de monéxido de cérbono y dos partes U hidr&¿erío y una parte de

bidxido de carbono y tres partes. de hid- ck; e- to, o de hidr6,,-eno, 

cr6xido de carbono y biftido de caz -bono en P1,oporci6n que dspqn

de de la relani6n de los <Sxi'do&s de carbono. 

El c8s ds, : 9Jyitez; i,-: piede 3, 2- e-ltenid9 a partir' de - 

hidroc- r.buros o c*1rb6n por diferentes mitodos. 

la Obtenci5n - le jes de sintesis a prtir de hídrocar

1-Uros se puede realizar por i-na refor,:iajidn, por una oxidacit5n - 

de los hidtocarburos o bien us puede utilizar un procesem

mixto de aml:oo. A partir de uarb&n ae ol tiene el .& a de sínte— 

sis utilizando un sistería carb6,i, 9.-, ua. 
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La reformacidi. de Yii-Jrctc,. rburcs e; ura reaccién e.a

1: 1 cual 19 corriente de hiIrjW,.rburo4 que i;,e va a ref,9:- n. 2r, es - 

previaiiiente dejulfurada por medioj pHra evitar el en— 

venenamiento del catalizador. Esta corriente de hidrocarburos - 

puede ser de líquidos vol?'tileg o Lraset;, seleccionados set; dn 3u

abundancia er. la re¿ i(5n o su poca utilidad. 

Esta corriente de hidroeDrburos es precelentada pa- 

ra elevar su temperatura y mezclada con vapor de a¿ ua sobrecalen

tado, pns4ndose la mezcla a un horno reformador, en el interior

del cual _se pasa la mezcla por tub os llenos de catalizador y se

eleva su temperatura para qub se lleve a cabo la reacci6n que es

endot4rmica, produciéndose de esta manera el ¿:as de sintesis. — 

las reacciones -para hidrocarburos saturados que se llevan a ca— 

bo son Ips siJuientes. 

CnTI2n+2 + nTy20 nCO + ( 2n+ 1) 7, ( 1) 

CnEr n+ 2 + 2nH 0 nCO2 + ( 3n+ 1) H ( 2) 2 2 ' 2

La oxidaci6n parcial de los- hidrocarturos para 1,- - 

obtenci6r del gas de síntesis es tRm!,,ién un proceso catalitico

en el cuel la corriente de hidroc2rburos es también previamente

sulfurada para evitar el envenenamientn del of,-talizador. la co- 

rriente de hidrocarburos es calentada en un horno donde se ha'ce

reaccionar con Oxfgeno puro o aire en cantidades linitadRa en -- 

presenciP del catalizador. 

Las jorincipales reacciones para hidrocarburos satu- 

redos que se llevan a cabo son: 

Cn F2 n+ 2 + n

02 '- R2 ( 3) 
7

Cn F 2 n+ 2 + n 0 2 ---- nco2+( ri+ 1) H2 ( 4) 
n n- 2 _+ 1+ 1 02 -- nC+ L:--= 01+ 1) F20 ( 5) 

2
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En el proceso mixto p ira hidrocarbuross para ? a ob- 

tenui6n de ise de ksinte.si2 para netanol consi..,tente en ,) s pasos

llansdos reforirsei6n primnria y secundHris, el priner paso es

Yerd9deramente una reformaci6n, en le ouel la eficiencip de 1,9

re- cci6n es muy baje siendo elevada esta al p>,sar a la referrip— 

ci6n séound.-.,riag en la cual por oxidación pircial se termina la

reacción. 

Los métodos de obtención del jas de uíntesis s,) r. - 

ghtky variaJoB en cu: nto a materias primas empleadas y el proceso

a se.uuir, tomando en cuenta la aplicaci6n a que se destine el — 

p, oducto. 

Las reacciones que se efectúan en este proceso son

básicamente las Lásmas que en los procesos anteriores, agres-.4n-- 

dose una en la oxidación parcial que es: 

CO + 1 0 2 CO2 ( 6) 

i
La utilización de carbón para la obtención de gas - 

de sintesís para metanol se realiza con un sistema carbdn~ajua - 

y se conoce con el nombre de -- es de a¿ ua, el cual tiene muchas - 

variantes, de las cuales el proceso tipior consiste en pasar va- 

por de ak; ua sobre coque al rojo, la reaccidn efectuada es la si~ 

z: uientet

C + H20 ------- C + 17

2 (
7) 

El proceso que utilizs el carbón se un proceso muj

costoso ya que ue requiere jran cantidad de coquje en relación -- 

con el hidrógeno obtenido. ' El proceso de oxidación parcial de - 

hidrocarburo es un proceso absoletc. El proceso iai_<to para hi— 

drocarburos es un proceso que se emplea b4,,4icamente pa: -a la pro- 
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ducci6n de jas de 3intesits para amoniaco ya que no solai.,ente se

clisminuye el conjenido de mon6xido en el gas, sino que se efec— 

túa la oxidaci6n con el aire, proporcionando adeula la c> ntidad

de nitr6.-eno necesario para la síntesis, el cual reacciona en el

B del jas de síntesis formándose -W,., que a su vez reacciona con
2

el r -etanol en el convertidor produciendo metil aminas de acuerdo

con las sig. reacciones: 

1) CH
3

OH + wp
3 -- CH3r— -71 2 + R20

2) CH CH + CH SE — ( CH ) 2 17.S + H 0
3 Y 2 3 2

3) CH 07 + ( CTT ) 2Nzi — ( CTT ) IT + H 0
3 3 3 3- - 2

Estas metil &minas impurifican el matanol de tal mn

do que no se puede utilizar en ninjuro de los procencs industri.1

les que lo utilizan como materia prima, ja que adc= d de tennr - 

un olor a pescado descompuesto, las matil aminas causin reaccio- 

nes. secundarias indeseables. 

De los métodos descritos el n-t"s econ6=ico para la - 

obtenci6n de jas sintesis de metan -DI es el de reformaci6n de hi- 

L ocarburcs. 

Los factores ci 9 afectan la salecci5n del tipo - e - 

lAdrocarburos a utilizar en la p:.-oduc,3i-5n del ¿ es de sintesis : a

ra metanol dependen bdaicaiLente de la abundancia de una r-.;>taria

prina en particular. 

En México, es utilizado el proceso de ' refo= aci¿n - 

de hidrocarburos, utilizando Tas natural como materia prima cu— 

yas especificacioneb son las 3¡ juientesi

gas Natural Composici6n % de Vol. 

Metano 94- 01
Eta o 4- 42
Propano 1. 24
Butano 3. 24
Pentano 0- 04
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Exano 0. 03

lleptarlo 0. 02

Bióxido de Carbono --- 

Nitrógeno 0. 0

To saturados 0. 00

Aci¿Lo SulfhidricObPM) 50

Azufre ( PP..",) 30

El proceso de obtención de metanol se puede dividir

para su estudio en 5 secciones separadas que son: 

A) La reformaci3n primaria del jas natural y vapor de ajua para

producir moni5xido de carbono,. bióxido de carbono e h¡ dr6.je— 

no. 

B) purificación del jas de afntesis por eliminaci6n del bióxido

de carbono. 

e) Producción del gas de reposición ( bióxido de carbón) en la - 

seccidn de mutaci6n. 

D) Compresi6n. 

E) La conversión del mon6xido de carbono o hidrógeno para pro— 

ducir metanol crudo. 

A) Refcrmaci6n primaria del gas natural y vapor de

agua. 

A la ccrriente de -- as ti tural antes de ser alimen— 

tadas a el reformador en el cual se lleva a cabo una reacción ca

talitical se le necesita elimínar el 4cido sulfhidrico y el azu- 

fre debido a que estos compuestos en- enenan los catalizadoreb

usados en las diferentes secciones del proceso. 

El ácido sulfhiririco y el azufre se eliwinan del

L; as natural con un purífiosdor de carbón activadoy por conver— 

sí6n química del 4cidu sulfhidrico y sbí3orci<5n del azufre, dicho
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purificador contierie ade és del carbdn activado trozos de Jxidos

metálicos. V-1 azufre y sulfuros orjánicos se absorben y el áci- 

do sulfhidrico reacciona con los <Sxidos rietálicos de acuerdo con

las sit;.' reacciones: 

Fe 203 + 3r2 S ==— 1 -Pe 03 + 3P 20
La unidad de Durificado de gas natural debe tener - 

un duplicado con el objeto de permitir su rejeneraci6n j tener - 

una operaci6n continua, teniendo una unida<J en servicio y otra - 

en reSeneracidn. Esta rejeneraci6n se efectúa con vapor de ajua

sobrecalentando a contra corriente del flujo normal del ¿7aa na— 

tural. Si la trajectoria que sigue el gas natural dentro del — 

purificador es descendente, el flujo del vapor de a¿ ua de rejene

ración debe ser ascendente rejenerando la p&rte más bajn del le- 

cho en su mayor grado, en virtud de 1c cu.,ii durRnte la purifica- 

cJ6n, el jas natural con la menor cantidad de azufre entra en — 

contacto con la parte más regenerada del lecho de carb6n, asejt. 

r4ndose de esta forma la mínima f.iltraoij?i de azufre. El afluen

te de la uni,lad de purificaci6n debe contener menos de una prm - 

de azufre por voltimen. 

El ¿ as natural be envIa al área de proceso libre de

lrquidos lo -,4 cuales son er.ei 31...-eite retenrdo-s; en Ln - aj- bo de - 

01 De 0. 

El reformador de jao natural consiste en un horno - 

sil cual está dividido en Io3 gecciones que son.- la seccifSn de-- 

Radiaci6n y la secni5n de Cnnyecci..iii. 

La secciin de radipci6n contiens tubos caljados de

ace—0 inoxidVle que ootiti- tien en su intPrior el catalizador y - 
J

la secci3n. de cenv(1COJI611 está prevista de serpentínes de calenta
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miento utilizados Para la producción de vapor sobrecalentado, l a

ra recalentar la mezcla de alimentación al reformador o en pre— 

calentar el aCua de alimentación de calderas de recucpraci6yi. 

El jas natural afluente de los purificadores, libre

de líquido2 es rr.ezclsdo crjn una corriente de v9por de alua sobre

calentada y una corriente de biftido de carbono ( corriente de -- 

as de reposición). 

La Llezcla se alimenta al refornador elevSndose su - 

teuperatura en los serpentines de precalentairtiento de la secci5n

de convecci6n y de atil pasa a los tubos que contienen el catali- 

zador en la secci n de railiaci6n del reformador en donde por me- 

dio de quemadores se aumenta su teraperatura empezando la refor— 

maci6n del rLetano alrededor de los 60000-, llevándose a cabo las

siguientes reacciones. 

CT -r
4 + '

H20 + calor ---- Co + 3' T2 ( pJ) 

CO + H20 ------ CO2 + 11*2 + oalor ( 9) 

Reacciones similares a la ( 8) se llevan a cabo con

hidrocarburos de nés alto peso nolecula- que reaccionan a más -- 

baja temperatura. El calor absorbido por la reacc, 6r ( 8) es mu- 

eho mejor que el liberado por la reacción ( 9) por lo tanto el -- 

proceso el altuj ente endotérmico. 

El afluente del reformador contiene como -,n.4x--mo

0. 67% mol del metano ( base seca) y una temperatura cerca a

757* c. 

El calor de estos gases se aproveclia por un inter— 

cambio de calor en una caldera de recuperaci6n en la que se pro- 
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duce vapor. 

El ¿as de sintesis crudo se pasa a un enfriador y - 

de éste a un tanque sebarador donde se eliminan el ajus y aceite

que puede arrbatrar el c; as. 

B) Purificaci6n del - as de oIntesis. 

La sintesís de metanol a partir del Jao de sintesis

el cual está compuesto de mun6xido de carborio, biftido -de carbo

no e hillrJzetio) se puede describir en las si--. reaccioneu: 

CO + 2P2 === C' 3() R ( 10) 

CO 2 + 3H2 _— CH3OH + H20 ( 11) 

En estas reacciones se puede oboerver que un 4tomo - 

de carb6n requiere de 4 a 6 átomos de hídr6geno para obtener el - 

metanol segin se sintetice con mon6xido de carbono o biftído de - 

carbono respectivamente. 

Raz6n por la cual el objetivo de esta secci6n es el

de eliminir la máxima cantidad de biftido de carbono de las oo--- 

rrientes r; aseosas de tal ¡ anera que el ¿as de sintesis tenga la - 

composici(5, i adecuada para conseguir una uáxima cantidad de produo

ción de metanol y la recuperaci6n del bi<Srido de oarbono para re- 

círcularlo a la entrada del refo~ dor de Cas natural. El jas de

sintesis finalmente purificado se considera que Idote tener menoJ

de 0. 7, de bi6xido de carbon-'. El proceso consiste -en la abnor— 

ci6n del bi6xido de carbono por medio de ura soluci6n de monoeta- 

nr olamina al 2C), en peso, efectuándoae la si¿;uiente reacci6n en el

abaorbedor. 

1 0 H2co calorR TM2 + CO2 + 72 2 3

El _-ats de ofritesi6 crudo se alimenta en la parte in- 
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feri-)r de la enlui-nna absorvedora y fluje en contra corriente con

la soluci6,1 de la monoetanolamina lo que se suministra medip.nte

control de flujo. 

El afluente del absorbedor contiene ¡menos de 0- 7% — 

de bi6xido de carbono y se pasa a un tanque separador donde se - 

elimina- la monoetanolamina que se halla podAdo arrastrar. 

La monoctanolamina rica en bi6xido de carbono sale

por el fondo de la columna aboorbedora y se dirije hacia la to— 

rre reggeneradora a trav4s de un intercambiador de calor con mo— 

noetanolamina regenerada, en el cual se caliente y entra por la

parte superior de la torre. Los fondos de esta torre se calien- 

tan con vapor con el fin de mantener la concentraci6n del bi6xi- 

o de carbono en. la monoetanolamina regenerada alrededor de 1. 4% 

en peso. 

Los vapores del domo se enfrian en un condensador y

la corriente pase hacia el acumulador de reflujo donde el conden

sado se retorna como reflujo. 

El bi6xido de carbono fluye del acumulador hacia

los compresore u bajo control de presi6n con el fin de mantener - 

e -3t.9 en el regenerador. 

La soluci6n de monoetanolamina rica en bi6xido de

oarbeno se envía haciR la pprte superii)r de las torres abso- bedo

ras por medio de la bomba de recirculaci6n de monoetanolonina. 

Debido el contInuo calentamientG y enfriamiento a - 

que somete la monoetanolomina, se polimerizan pequenas cantida— 

des, que con el tiempo causarán tapona, íentos en los t0,os de -- 
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los ivi'. erc.ir-ibi- dores de c! lor, le, ( ue interfiere con la o, era--- 

ui6n r,-)rmR! del equipo, con el fi.n de evit--r que esto ocurra, — 

loj polimeroa formados e elininan por arrastre con soluci6n de

monoetanolonii; a y se tratan posterioruente en un purificador don

de se calientan con vapor de a¿ ua. Los vapores de monoetanolomi

na se retornan al sistema y loG compuestos indeseables permane— 

cen en el purificador debido a su mayor teruperatura de ebulli— 

ci6n. 

C) - Produceí6n del as de reposici<5n ( bi6xido de car

bono) en la secci&n de mutaci6n. 

SejJín las reacciones 8 y 9 se vé que en refo.irmaci6n

del ruetano se obtiene monóxido de carbonn, biftido de carbono o

hidr6jeno, la relaci6n de ambos Ixidos de carbono dependerá de - 

las condiciones de la reacci6n, pero cualquiera que sea la rela~ 

ci6n, la mezcla reaultante será deficiente en carbono para la

sintesis ¿el metanol, esta deficiencia debe oompensarse con --- 

fuentes exteriores para l%rar esta, un medio fácil es aUdir

gas carb6nico a la mezcla de gas natural y vapor de Peus entes

de la refori2aci6n. 

Con el fin de que la -relaci6n de hidr6b-eno a mon<5xi

do de carbono ( hicLr<Sgeno/ mondxido de carbono.) en' e1 gas
sintel

sis sea la adecuada, es necesario recircular un exceso de bi6x¡- 

do de carbono a la entrada- del reformador, de tal nanera que de

acuerdo con la reacci6n ( 9) se obtenga un mejor producoi6n del - 

mon6xido de carbono. 

Un balance de materiales en el ¿;as de sintesis ---- 
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muestra claramente que el bi&xi,io de carbono recuperado de la ~- 

purificaci6n de gas de sir, -tesis no es isuficiente para obtener la

relaci6n requericia de hidr6geno a mon6xido de cerbono en el jas

de sinteais de metanol, por lo que es necesario una producci6n - 

adicional de biftido de carbono. 

Pbtequeo,-étricaraente, una mezcla de hidr&jeno y mo- 

n6xido de carboro de la re1nci6n requerida ( 2 a 1) se obtiene — 

cuando la mezcla en el reforiüador catalitico tiene como composi- 

ci6n tres partes de netanos una parte de bi6xido de carbono y — 

dos partes de vapor de agua. 

3CP4 + CO2 + 2H20 ----- 4CO + 8H2

En virtud de que se requiere menos hidrdgeno para - 

la producci6n de¡ metanol cuando la concentraci6n de mon6xido de

carbono en el gas de sintesis es alta, es de esperarse que los - 

requerimientos de jas de reposici6n por tonelada de metanol pro- 

ducida disr.inVa cono la relaci6n de mon6xido de carbono/ bi<Sxido

de carbono aumente. 

El vapor obtenido en el reformado del jas natural - 

produce un gas rico en laidr<St eno, como lo requiere la producci6n

de metanol y la adioijn de bi6xido de carbono es requerida para

reponer la deficiencia de carb6n. De esto se dice que el método

preferido para la producci6n de metanol de gas de síntesis es -- 

aquel ,¡ onda se tiene una fuente de bi6xido de carbono dispcni--- 

ble. Es posible producir metanol de un gas rico en hidr6geno p.2

ro se requiere major cantidad de gas de reposici6n para la misma

rapidez de producci6n. Una planta usando adici6n de biftido de

carbono al jas reformado, continúa produciendo metanol, cuancio - 
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el suministro de biftido de oRrbono es quitado, pero obviamente

es más baja la rapiáez de rroducci6ri. Existen dos métodos para

hacer gas de sintesis le metanol por reforL.ado de gas, uno es

producir bi&xido de carbono dentro de la planta de metanol por

recobrado de gases combustibles y otro es tomar una corriente la

teral del ¿¿as rico en hidr6Z;eno y transformar el gas a bi6xido - 

de ca -bono o hidr&.eno removiendo el bi6xido de carbono -produci- 

do y recirculándolo. 

Empleando este áltimo método se tiene que el afluen

te del reformador que fluye a la caldera de recuperecí6n de ca— 

lor se divide en dos crrrientes. Una se pasa a la seoci6-n de — 

purificación como ja se describi6 j la otra se pasa a este sec— 

oi&n de mutaci&n pasando el calentador de gas de mutaci6n de don

de pasa al mutador. 

L"1 mutador es un recipiente metálico forrado de ta- 

bique ref actario, el cual contiene en su interior osase oatali- 

ticas. El catalizador usado en esta seccién es a base de ftidos

de hierro y trozos de cromo. 

Las camas cataliticas están provistas de una cone— 

xi6n para introducir a¿;ua de enfrtemiento con el fin de contro— 

lar sus temperaturas. Ia resoci6n de mutacián ea una reracci6n -* 

altamente exotérmica y cuando la temperatura de la reacci6n lle- 

a a 457* C., ae agrega a¿ up fría bajo control, de tal mRnera que

se obten¿;a la temperatura de equilib—io, que ea de 3600C. 

La oorriente de salida del mutador contendré' menos

de 1. 5. mol. de mon6xido de carbono, y su te-aperatura es de ---- 
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369<T. Se enfría hac- ért(igla pasar a una caldt-ra de recuperación

con el fin de aprovechar su calor en la producci6n de calor. El

flujo pase a un enfriador y de ahí se manda a la columna de ab— 

sorci6n de bi6xido de carbono con monoetanolamina. 

La cor- iente de gas entra por la parte inferior de

la columna en contra corriente con la soluci6n al 20< de monoeta

nolamina. 

Generalmente el gas de domo del absorvedor conten— 

dr4 alrededor de 0- 48% de bi6xido de carbono y se usa como com— 

bustible en el reSenerador. 

La soluci6n de monoetanolamina rica en bi6xido de - 

carbono pasando por un intercambiador de calor ise bombea hacia - 

la columna re—enéradora. 

La oorriente de bi6xido de carbono antes de recir— 

cularse a la entrada del reformador y mezcla" e con el t; as natu- 

ral y vapor de ajua, debe tratarse con una soluci6n de permangana

to de potesio con el objeto de eliminar los trozos de sulfuros— 

Esta oporaci6n se lleva a cabo haciendo pasar la corriente de -- 

di xido de carbono a trav4s del recipiente que contiene la solu- 

ci6n de permanganato de potasio por medio de un distribuidor lo- 

calizado en el fonzin. El diftido de carbono burbujea en la solu

ci5n de perman¿anato de potasio j se envía al reformador. 

7) Secci6n de Cotapresi6n. 

Una vez efectuada la purificacidn del as de sinte- 

sía este es comprimido. El —as de sintesis ) u¿4cle ser comprimido
u

con cor,.presores centrifujos o coi. presires reciprocantes. Los -- 
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más >, ficientes sistemas diseHadOs emplean compremores centrTfu— L

gos los cuales pueden ser Solo utilizados en plantas de altss - 

caDacídades. ( 60 MM gallalío)- En Dlantaa más peque3as ( aprox. — 

40 YA j_7al,,alo) puede usar compresores reciprocentos con más bajo

oosto y en las plantas de 45 W< gal/ año se pueden utilizar un& - 

combinación de compresor reciprocante- centrifugo. 

La mayor influsticia en los oostos de opera— 

ción son los de Energía necesar-, os para mover los compresoreS — 

reciprocantes. 

En México 3e utiliz8 un compresor reciprocante que

opera de la r* iguiente manera. 

El gas de síntesis crudo obtenido del reformadorg

pasa a la sección del golpeo de compresi6n, en esta sección 08

introducid.o en la compresora. Dicha c—ompresOra 03 una adquina

reoiprocante de cinco pasos que operan bajo control de presión - 

de succi6n del primer paso, una por-ci6n dmi gas frfo que provi*- 

ne de la descarga del segundo paso de los enfriadoreo te gas de

sIntesis se recirculado en el primer paso ci ya entreds 5C manti—c

ne a una presión constante de succión el gas de aintesís OOMPri- 

mido en el primer y segundo POSO 09 llevado a la sección de pu3 i

ficaci6n. 

El gas de sintesis purificado se pasa a tercero, 

cuarte y quinto paso do compresión. 

Antigtlamente era necesario tener una presión de

200 a 300 atms. pero gracias al nuevo lecho 08t* litic0 de cobre

inventado por ICI ( Imperial Chomical Industrias) t el cual es -- 

mas activo que el tipo convencional para altas presionesg y por
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lo tanto ln repecid-n pue&, ser realizada a bRjau presicnes y tem

1, rgturas. 

En la actualirlad los procesos de alta presif5n ya no

se justificPn, b4sicancinte Porque er los proce., le de baja p.¿-e-- 

si5n se tier,e un aborro considerable en la secci6n de compre---- 

Si6n. 

E Conversi6n del mon6yido de carbono e 1-, idrtS¿E eno - 

para producir metanol crudo. 

Termodinámica de la sintesis con mon6xirlo de carbo- 

no e Iridr6jeno. 

C11culo del calor de rea cci6r ( iLTTr) a 29,96Y. 

bHr = &&H Prod— Air reac

b *Hr - - 48080- (- 264i6+o) =- 21664 Cal/ nol- 

Como' el valor de JJ Fr es nejativa, la reacci3n es -- 

exotérmica. 

Calculo de la ener_-:re libre de regocio5n (. NFr) 

tá6r - APr - bkF prod - i kP reac. 

P-- — 38620- (- 32808 + 0)- - 5812 Callmol. 

r,omoPFr es nejativa, la reacciin es posible a esa - 

temperatura. 

41culo de la tempergtura de en-uilibrio CTe-,). 

Teq = Th7r = 29P x - 21664 - — 645'¡ P72 = 407` Y
alir-wr - 21664-(-, IM12) - 158,r-2

C41culo de la energía de activaci6ni

iN lla - 4. 57 Ti - T2 log y2. 

T2- TI Ki

Tl = Teq- 1000k = 407- 100 - 30"iOk

T2 = Teq+1000k = 407+ 100 = 1507' k

Log Kl =_ ZA.Fr - -( A+ r- 71) 

4. 57T

41-
57 Ti
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Comú A y 3 no se conocen hnbfa que calculArlos. 

LN,7298 = A + 298

j6Feq A+ Teq B= 0

5812 A + 2; 9 B

0 - A + 407 3 A= - 407 B

812 = - 407 B + 21

53. 3 A= - 4C7 ( 5

31-
3) 

Loj Y1 - ( a+ B'?!) = -(- 21693. 1 - 9- 53. 3 - T 3,97) 
4. 57 TI 4- 57 X 307

loj Yl - (- 21693. i + 16363. 1) -_ 21=O
9- 

3. 78
1402. 99 1402. 9

Xl - antilog 3. 78 - 6026

Lee K2 - -( A + ' 9 T2) - ( 2165 3- 1-+ 53- 37': 07) 
457 T2 4.57 X

log Y2 - -(- 21693. 1 + 27023- 1). - - 6330 - - 273
2316. 9) 2316- 99

Y2 - antilqe - 2- 73 - 0- 0537

a - 4- 57 TIT2 log Y2
T2 -Tl 1ki

Ha 4- 57 ( 307 X 507) log C0537
507- 302 6327

b Ha - 4. 57 155642 loc 0. 0' 37
200 6026

5 log 0.) COMi9FA = 4. 57 X 778. 24W

Z1'a - 3556- 57 X - 6- 94494 - 24716- 02 ' Cal,- aol

Como b; ra tiene sie:apre valor poz3itivo

thEa - 24716. 02 Callmol. 

Cálculo de la temperatura de aotivac4-dn.(- act) 

i

Tact - wbFP + T in cial

C 0% + C P 6 - 79 + 6. 85- 13. 4 Ca 1, 1n ol

Teo; - 247:'.* 02 + 298 = 1819 + 299= 2117* k
1374— 
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ReJia de fases. 

L = C + 2 - P + y

C = %. de componentes-, F= ? 7o. de _^a::;es Y = - 1

cu;, rdo haj re3eci6n quIrnica activada por calor o a_-itac! 6n. 

L. - 3 + 2 - 1 — 1 = 3

Cálculo -de li conutante de inteiraci6n. 

Z» de la ecuaci6n. 

jb;jr - ba t + 1 íN bt2 + 1 b e T
3 + 

T n7 - S

gompueAa a b 0

F2 6. 850 - 0. 196 X 1073 0- 4757 7 10- 6

CO 6. 790 1- 940 X 10- 3 - 02675 X 10-
6

24. 28 X 15 - 3 X 10- 6IT! 3 OF 4- 403 - 7- 413

ba! reac - Zba prd - Qa react

6 i reac = 4. 403 - ( 2 X 6. 850 + 6. 790) 

a reac - 4- 403 -( 13- 700 + 6. 790) 

6a reac = 4- 403- 20- 490 = - 16. 087

b reso -: Ebb prd - ab reac, 

0 b reac - 24. 28 X 10- 3- ( 2 X 0. 196X, 0- 3 + 
1. 840 X 10- 3) 

Ob reac = 24. 28 K 10- 3 _ ( 0- 392 X 10- 3 + 1- 840 X

3 

3 - 3 = 
22b b reac = 24. 28 X 10- 1- 410 X 10

832 X 10- 3

be reac - Ze prd - Ebc reac

be reac - - 7- 413 X 10-
6 ( 2 X 0--4 757 X 10- 6_ 

0. 2675 X 10 - 6

be reac - - 7- 413 X 10-
6 - (

0- 9514 X 10-
6 -

0? 675 x
lo -6) 

9 reac - - 7- 413 ' K 10- 6 - o. 68 39 X 10- 6
8. 09 65 X 10-

6. 
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X 1, -
3 2

16. 097 X 292 + 1 y 22. 832 X 298

2

X _ B. ngo o X 10- 6 X 2983 + 

4792 + 1013 - 71. 5 + TITI - 4863. 5 1013 + 

3850 +- D tt - -2166 + ! P - - 21664 + 3850

17814 cal/ mol. 

Esta constante de inte¿raci6n ( XTI), - permita, calcu— 

lar a cuRlquier teriperatura la cinetica de la sintesii;; con CO y

Ti i la termodindmioa, indica una temperatura baja para la sinte- 

sis del Metanol. La temperatura b mJés baja en que se ha, logrado

la reacci6n con velocidad apreciable en prekiencia de un catali— 

zador» es aproximadamente 225% y soleciente a alta presi6n.- -- 

La mayor- parte de las sintesis con CC2 y q, operan a una tempera

tura -9ntre 300- 375* r, Y preui6n entre 270- 3r,0 atm. La velcoidad

parcial media de renoci6n se halla entre 20, 000 y 50, 000 - La

conversi6n usual de oxido de carbono e hidrdgeno en Metanol es - 

de 12- 26c por pasa -la de jas en el convertidory debido al efecto

de la temperatura en la conversi6n, por lo tanto une vi¿ilAnci.a

estricta de esta variable es iwpe- 8tiva. Le com.nosici6n del gac

de sinteeiu debe ¡ jualmente ser re&ulada estrechomentel para eví

tar el minime de reacciones secundarias. La - reaccijn aecundaria

aés importante, es la formación -de Vetano, que orij ina un r4pido

sumento de temperatura, arruinando el catalizador y produoiéndo- 

nos una relaci6n de hidi jeno a 6xido de carbonD mayor de dos. - 

Edta reacci6n se puede : suprimir casi totalmente, eligiendo un — 

buen oatalizador y vi- URn4o la a 4.ue ue 8fe9td8 la

reacci5n. 

La reacoi<5n secundaria que preduce alcoholeé supe— 
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riores, :, e favorece terraodiriámicamente i:%obrc el Metanol, sin em- 

bari o es mas lenta di-bido al número creciente de moles que par— 

ticipari eri la reacción. 
1

La formación de Ca:rb6n, es evitada medipnte la deb«i

de elección del catalizador y manteniendo -una relación de hidr6- 

jeno a 6xido de carbono relativamente elevadal superior a la es- 

tequiométrica de 21 1, con lo cual se restrin¿en también otras - 

reaccioneu secundarias. 

Los catalizadores dem4, de cumplir los requisitos

usuales de durabilidad química, resistencia sacea*nica j, 'fIGICáy - 

relativa faoilidad de manufactura, cte., en el caso de:k metanol

debe suprimir las reacciones secundarias j acelerar la reacción

principal a una teuperatura lo má3 baja posible. 

Numerosos metales y uu9 ftidos y sales son efica---- 

ceo ja sea que se usen solos a ¡ Tiezclados; pero en la pr-4ct-lcg -- 

se usa un número limitado. 

Los catalizador -e que hoy prevalecen en la indus--- 

trin est4n compuestos de óxido de zine . 7 Uido d#a cromo a los

cuales se puede a?iadir oobre u Uilo de cobre. ' T1 cobre -es un

buen oonductor de calor, de suerte que ayUda a la distribución - 

del calor de la reacoión por todo el lecho dnl cataliza4or y

ada;-iás refuerza la actividad del catalizador zinc -cromo. 

El ¿ as de sirytesis purificado y uomprimido se ooLbi

na quTmicamento para :, reducir el metanol crudo. Esta sinteais - 

requiere que la relación de hUr6,jeno a munéxido de carbono --- 

h2,ICO) en el Cas de uinteSi3 tenga un mínimo teórico de dos a ~ 

uno. Este 6es debe estar libre de a, ua j aceite, y contetier me - 
1
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nos de 1- 5 de di&xi,-Io de carb9no y jtras jiLpurezas intolerablé-s- 

al catalizador y al eql.Pipo3 las cuales deben oer pur,;adas ya que

afectan la eficíencil 6ptirna de la ) lenta, esta purja es necesa- 

a cuando los inertes Filcanzsn si. 20 por ciento. 

Durante la hidroj; enaci6n de los & xidoa de barbono - 

en el convertidorg ! no reacciones clue se pueden llevar a cabo — 

aon muj variadas por lo que se usa un catalizador selectivo para

reduoirlas al mfnimo. 

VI catalizador usajo en esta síntesia es una mezcla

de óxi-lou. de zinc y croino, con el fin de proteger el cataliza— 

dor en cada uno de los platos se colocan rea,aches de cobre, P.e -- 

tos remaches adeíade tietien la finalidad de transferir con major

efioíencis el calor de la cama caialftica a los tubos del inter - 

cambiador del cjnvertidor. 

1,a reaccí6n que se lleva a cabo en el conve- tidor - 

para la producci6n de metanol es la si¿uientei

CO + 2TI CH OTT + CA LOR
2 ' 3

Si se carece de un tatalizador adecuado no se podr.4

controlar la rsacci6n de formaci6n de metanol, ya que el produc- 

to puede ser reducido. El .»as de sintesis purificado provenien- 

te de la secci6n de compresi6n se pasa a través del cabezal de - 

descarga hgcia el separador de aceite, P-1 cual, ademóü> de eepa— 

rar el aceite que pudiera haber arrastrado el L; a¡ de sintesis de

lo.3. pístones de los compresores, sirva para mezclar los ja2es de

El afluente de este separador se divide en dos co— 

rrientes, una que se diri&e a la parte - 3u.-crior del convertidor

j la otra que se diri¿.^ a IR partf- J. r1>er¡ or del ronvertidor. 
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El j:as de sntesit que ertra en 19 per te inferior - 

del ennvertidor je - asa a través de la -,ró' lvulg de control U la

derivaci5n de retorro frío, pa-3ando Lacia la parte superior por
1

un tuluo central, combinándoGe con la corriente mayor de gas de - 

eintesis, pasando el multidorivador y entrando al cambiador de - 

calo,- y a los platos con c talizador. 

1, a mezcla de jas de sintesis fluje hecia el extremo

inferior del convertidor y luejo vé hacia arriba' alrededor de -- 

los tubcs del intercambiador de calor para mezclarse oon el gas

de jintesis de la derivaci6n de retorno frio y se colectan en el

multisurtidor inferior, a la mitad de la seccién. 

La mezcla de gases fluyen a la parte superior de la, 

cámara que tiene an ¿;:rupo de tubos concéntricoa con el tubo exte

rior, elte , ltimo cerrarlo en su parte superior. 

El gas es forzado a pasar hacia abajo por la parte

exterior del tubo y colectado en el multisurtidor superior. En- 

seguida el jas desciende a través de las nueve Cam^ a CatalSti— 

cae y pasa por loe tubou del intercarbindor de calor h8ci--s afue- 

ra del convertidor pasando en se¿ uida hacia el condensarlo -n de me

tanel en bruto. 

Esta oondensacijn produce un lfquitío crudd que es - 

envfa al separador del metanol en donde se le eliminan los Kesea

le sintesis que no reacciona -ron. 

El metanol en brito se circula a la secoi6n de pu- 
t

rificaci(Sn de metanol j lou ¿ ases de uin, etsi-3 se retornan a la - 

válvula de acb.. isi6n de los oros de recirculaci:5n para que
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sean recomprimidos y reoirculados al circuito. 

Compuestos que envenenan al Catalizador. 

Los principales compuestos que pusden causar enve- 

nenamiento en el catalizador son: Los eulfuros5 el oxigenc, el

acaítr,y al vrror de a¿ un y los ca- bonil.es de fierro. Bstos cor- 

Duestos ae comporten de la siguiente manera: 

2-1 oxfjjenc actúa como oxidante en la superficie -- 

del catalizador. Los sulfuros no 00nBtitujen un serio problema

debido a que se eliminan totalmente del gas de sintesis en los - 

tratamientos con carb6n activado y monoetanolamina. 

El vapor de agua y el aceite tampoco causarán pro- 

blemas serios ya que se eliminan totalmente en los subenfriado— 

res y Beparadores de aceite en cada paso de compresi6n, as£ como

también en el separador aceite -agua que se encuentra situado an- 

tes de que el gas de sintesis pase al convertidor. 

Los verdaderos venenos que actúan sobre el catali- 

zader son los carbonilos de fierro. 

La soluci6n para el proldama que presentan es la

de provenir su formaci6n fabricard) el convertidor con acero

inoxidable tipo 321 y forrado con plaons de oobre les partes en

que debido a las condiciones de temperaturas se promuevo la for- 

mación de carbonilos. 

Principales Reacciones Secundarios en la eintesis

del metanol. 

En la sintesis del metanol a partir de gas natu— 

ral y Vapor de aguag adn uzando un catalizador selectivo, se lle
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varí a cabo reacciones secundarias o lateraleu en el convertidor. 

Entre las reacciones secundarias las inifu importaríteG son las si- 

uientes: 

1.- Pormaci6n - de ti6xido de carb,)nc . metano. 

CO + 3H2 — ... CF
4 + E20

2CO + 2 U2 = 
CTT

4 + ' T20
CC + 1120 ------ CO2 -#- F2

2CO C + Co 2

2.- Formaci6n de alcoholfas pesa -los. 

2 CO + 4 72 C 2 1501T + iT20

3 nO + 6 79 n3 TT
7

OTT + 

2 TI20

3 CO + 3 TI2 e 2 N5 r)yl +, CO 2

C2 F5OH Secundarios saturados. 

3.- Formaci6n de hidroaerburos pesados. 

2CO + 5 V12 --- C2 R6 + 2 Tx20
3CO + 7 172 C3 T18 + 3 T120

4.- Porm:acii5n de eter, formaldehidj y ácido aceticc. 

2CO + 4 112 Cir 3
OCT? 

3 + ' y20
CO + H2 .... HrTTO

CIT
3

OR + C fT
3

Pormaci6n de or- bonilos

Fe + 4CO ' Pe ( C0) 4

Fe + 5CO Pe ( C0) 5

M- + 4f'(' ' Ti - 4

Cr + 1 -CO Cr (,!-) 6

6.~ ror.maci5n de aironiaao j ¡::etil a.,iinas. 

1 - -- 
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M + CH JH = ........ CH NR9 + R 0
J 3 3 - 2

e IT 3 OH + CE 3 ITH2 —— CH 3) 2 NII + H20

3 - OH + ( CH3) 2 SH _:_" ( CF' 3) 3N + 
1,

20

Compuestos indeseables en el produoto terminado. 

De ticuerdo con las especificaciones que debe reu— 

nir el metanol, los compuestos indeseables en el producto son — 

todoL aquellos formados en las reacciones secundarias o latera— 

les que tiene lugar en el conve= tidor. 

Con el fin de obtener un producto dentro de 189 — 

espeoificacioneo la forma en que se eliminan los compuestos in— 

deseables es la oiguienmes

Los gases inczndonsables tales oomo el Mon6xido

de Carbono, hidr6genop metano, bióxido de oarbono, se purgan

del sistema en el abaorbedor de metanol y se utilizan 0000 gag— 

combustible en el reformador. 

Los componentes ligeros tales como 01 N* tan0i E¡— 

dr6g* no, éter dimetílico en el reformador que Se encuentran di- 

sueltos en el metanol orudo se eliminsu al vent*&rlOb en 01 9011- 

mulador de reflujo de la columna de metanol orudo. Los hidro--- 

carburos y alooholes Pesados Se encuentren disueltos en el meta- 

nol refinado, es eliminan por extraooi6n ouando Se pase una cO— 

rriente a través de unas boquillas instaladas en la o*olumna de - 

metanol refinado, dioha corriente se pasa al decentador en donde

Be eliminan las izapuresas por el derrame que es desecha a la al- 

cantarilla, y por la parte inferior del decantador se extrae el

metaríol que se recircula a la columna de metanol refinado. 

Los compuestos ligeros que causan problemas i que
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producen mal olor en el producto terminado se
elimina', mediante

un lavado de los vapores de metanol con dcido fosfórico diluid0- 

El ácido fosfórico se encuent- a en un plato blindado de la co— 
lumna de refinaoi6n, de tal modo que los vapores de metanol se

lavan al pasar por el plato. 

El nivel de ácido fosfórico se mantiene constante

por medio de la adici6n. que de este se hace a la solución que

reoresa a la columna. 

Con el fin de eliminar la aoidez debida al écido

fosfórico que escurro en la columna se adiciona en un plato in— 

f9rior al número de plato blindado Hidróxido de Sodio. 

Las metilamina3 formadas en el convertidor se eli- 

minan en la unidad de intercambio catalític0t la cual se encuen- 

tra situada antes de que el metanol pase a la columna de met8n0l

crudo. 

Otra unidad de intercambio catalítico Be encuentra

situado antes de que el metanol refinado pase a los tanques de - 

día o intermedioss oon el fin de eliminar 108 compuestos orgáni- 

coa residuales. 

Los trozos de ácido fosfórico que arrastran los

vapores de metanol de loa últimos platos de la columna de refi— 

naci6n se eliminan por tratamiento en el intercambiador de anio- 

nes* el afluente de este unidad se manda a los tanques interme— 

dios de los cuales pasara a los de almacenamiento. 

AlternatiV&B en el proceso de purificaoi6n de me— 

tanol pare e3iminaci6i ( is las metil aminas. 
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Debido a que la oantidad de metil aminae formadas - 

en el convertidos es insígnificanteg no resulta económico su re- 

cuperaci6n como un subproducto de la fábrica de Metanol. 

Los métodos más comunmen-Le usados a escala indus— 

tria! para eliminar los metil aminas del m3tancl Sintético son

las siguientes: 

1.- Método de purificación por recirculaci6n. 

2.- Método de purificación por intercambio ionico. 

1.- Método de purificación por recirculación. 

Este método elimina las matil aminas que impurifi- 

can el Metanol que son los causantes de que el producto adquiera

un olor caracterIstiGO descompuesto. 

El proceso consiste en recircular el Igetanol a la

torre de reformacióng se recircula el producto que de acuerdo -- 

con las determinaciones de control a que fué sometido no se en— 

cuentra dentro de especificación. 

En la torre de refinacion los vapores de Metanol - 

se rectifican y se lavan en un plato blindado, el que mantiene - 

un nivel -, j:istante del Acido fosf6rico diluído. Continuamente

el &cido de la torre por una boquilla de extracción y se recir— 

cula al mismo plato con 4cido fosfórico diluído repuesto- Es— 

te método presenta el inconveniente de que la producción es VO— 

riabla y escasa, debido a que la reoirculación para conseguir — 

una buena eliminación de los amínas y es elevado ( aprox. de ---- 

40%) elevdndose con esta el didmetro de la tubería de recircula- 

ci6n as£ como la potencia de la Oálvula de reflujo, lo que ele— 

va el costa del equipo auxilisr necesario para la operaci6n de - 

la columna de metanol refinado y como consecuencia los costos ¡ e
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przd,,?cci,<r -. e aumentan considerablemente, 

2.- Método de purificaci5n por Intercar-bio Ionico, 

Es* e método hace uso de las nuevas resinas de in— 

tercambio ionico que recientemente se han lanzado al mercado. 

Primeramente se hace pasar e.. metanol crudo por un sistema de

intercambio cationico en donde se absorben totalmente las metil

aminas, formadas en el convertidor, estando generalmente esta -- 

unidad provista de un duplicado de modo que cuandc, u¡ia se reg -,,r -- 

re la otra está en operaci6n. Esta unidad contiene un lecho fi- 

jo de resina sintética y su reZeneración se lleva a cabo a con— 

tracorriente con una soluci6n de ácido fosf6rioo diluIdo. 

Despué9 de la columna de refinaoi6n se encuentran

dos unidades de intercambio ionico. 14 primera conat3 de Un le- 

cho de resina sintética de intercambio cationico igual a la usa- 

da para. tratar el metanol crudo y tiene por finalidad elimínar - 

los compuestos orgénicos residuales. 

El efluente de este unidad pasa a la siguiente uni. 

dad pu:rificadora que está provista de una resina de intercambio

enionico. El prop6sito de esta unidad es eliminar las trazas — 

de ácido fosf6rico que hen sido arrastradas por el metanol refi- 

nado de los últimos platos de la columns y el que se haya forma- 

do en la unidad anterior. 

La regeneración de la resina de intercambio anio— 

nico se lleva a cabo a contracorriente con una soluci6n de sosa

caústica. 
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CI-Pu,,.CT'ERIS,TICI,S DE U ? EZCIr'- QUE-' -:: V!' ' P'- IT 7 * 

la mezcla que se va a purificar, es la corriente de

metanol crudo ptoveniente del reactor de sintesis. 

Dependiendo de la presión de procescp utilizada en

la reacción de síntesis de mRtanol, será el núu!ero de subproduc- 

tos en la corriente del metanol crudo - 

Cuando la presión de proceso es baja ( 750 Psig), 

se lojra obtener una menor cantidad y un menor número de subpro- 

ductorl en comparaci6n de cuando se trabaja en presiones altas

alrededor de 5000 psi¿.). De ¡ jual manera cuando tenemos pre

cione3 de sintesis más bajas se tienen altas releciones de hidrd

eno a Mon6xido de carbono en el punto de sintesis lojrándose

comprimir de esta manera & ran cantidad de reaociones laterales

indeseables. 

El a¡; ua contenida en la corriente de metanol es ca~ 

si directamente proporcional a la cantidad de bióxido de carbono

convertiao a metanol. 

CO2 + 3F2 " 30-11 + 7120

Tainbíén ue nos produce ajua debido a ciertas reac— 

ciones de los subproductos. 

2C" 3OH CH3CC73 + 1120

CH
3

C11 + n0o + 2n E 2 CIT
3 (

eF
2 ) nOR + PITIP

CO + 3 H2 -======= el:r4 1120

La tabla I nos muestra una ' lista de los componentes
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que po: jemos eape ar encontrar en la corriente de metanol crudo - 

independientemente del método utilízacio en sintesis. 
Esta tabla

no resulta cempleta, pero si es representativa, ya que aun inde- 

pendientenente de la selectividad del catalizador utilizado en - 

1
1 crudo, contedrá una

a reacci5n3 una típica corriente de metaiiol

Yayoria de esos componentes. 

El n mero de productos que pueden te5ribamente for- 

marse por la reacci6n de monftido de carbono -e hidr6gerio Parece

indicar que la purificaci6n clel metanol sería un problema labo— 

rioso. Sin embarjo en buenas dondiciones de operaci6n es posi— 

ble obtener un producto de sinteeis que contiene de Un 90 a 98% 

de metanol qntes de la absorci6n. 

La etapa de absorci6n que recuperan los vapores ex– 

pulsados por expansi6n instantánea, diluye el productoy de suerte

que la corriente para purificaci6n contiene alrededor de 20% de. 

a U8. El agua dilujente no pasa por destilaci6n, por consiguien

te no aumenta de mpner5 sustancial la denjanda de ener.gia. 

Los componentes que 5 e presentan en la tabla I. ex- 

cluyendc el acuay los podemos dividir para su estudio el, tres —. 

jrupos blsico ql. 

J).- Compuestos vol4tiles ( compuestca ccn bajo puntO de ebuili— 

ci,<n o bajos ebullidores. 

2), Etanol

3)— p. ltos alooholes ( Compues-. os con alto punto de ebullici6n 0

altos ebullidores. 

21), Compueatos volátiles.- Este rt,po ' enemos los componentes — 

del I al 14 exclujendo el cietanol y 91 etanol) de la tabla 1

stos son com, uestos b--lsicei ente de bajo punto de eltullición

y se les conoce como '* cabezas% 
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2)— E'tanol.- Este se clasiffica como un componente separado pue B

to que frecLentemerte las especificac,iones del metanol nos

indicarén el contenido tolerable del etanol en el producto. 

3), Altos alcoholes.- En este ¿;rupo tenemos los oosponentes del

15 al. 30 ( excltVendo el a& ua) de la tabla I. Estos son bg- 

sicariente compuestos de - ilto punto de ebullici6n y también

se les conoce como " colas". 

Fl metanol de t; rado comercial no dete tener denbi— 

dad mayor de 0- 7962. El contenido mínimo en metanol debe ser de

99. 8 a 99. 8Y,, en peso, y el intervalo de destilaci6n puede espe- 

cificarse como no mayor de VIC. El producto no debe ser- ácirlo - 

para el anaranjado de metilo ni alcalino para la fenolftaleIna;- 

debe ser incoloro y diéfano como el agua o dar el índice de e 

Jor que establece la Sociedad Pmericana de Sanidad Pública. Res- 

pecto el contenido mínimo en ecetona, varían las especifioRcie— 

nes desde 0- 03 a 0- 003% en Patio- la cantidad de formal debido - 

en el producto, indicado por el tiempo' de retencidrí ael calor — 

después del tritariento con permenganato de potesio, no debe ex- 

ceder ciertos línites. Otras especificaciones que se deben con— 

siderar, son las suátancias carbonizables por el A*cido sulfdri— 

co, el contenido de hidrocarburos, la cantidad de at;ua,. la de — 

sustancias no volétiles, eto. 

Los consumidores establecen las especificaciones -- 

eján. 91 uso a que han de aplicar el producto. 

Un ran¿o típico acerca de las especificaciones del

producto se tiene en la U. S. _ Federal rrade Spesification

232e de Julio 20 de 1,068. 

Estas espedificaci-cnes son para metanol grado sin— 
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tetico, y desnaturalizante, 
clasificado en la sijuiente forma: 

Grado A.- Sintetico 98. 85% en peso ( utilizado como solvente) 

Grado AA.- SinteticO 98- 85% en Peso ( utilizado parageneral hi— 

dr6j^ o y bióxido de carbono). 

Grado e.-- Alcohol de madera ( utilizado para desnaturalizar). 

El alcohol grado A y AA, cubren el rango completo - 

de especificaciones para metanol utilizado en la industria como

materia prima en ciertos proceBO89 algunos consumidores requie— 

ren concentraciones de agua mucho más baja que el producto grado

A y AA, o sea tan bajos como 50 PPm- 

La Tabla II nos proporciona datos de las especifica

ciones grado A y AA. Durante muches aFíos el limite aceptable de

etanol en el pro¿ueto era de 0. 1% en peso. Esta concentración se

tolera en muchos procesos de formaldehido. Hace 5 aloe la tole- 

rancia de etanol era de 0. 05% en peso, pero ahora el limite es - 

de 0. Wl% en peso como lo especifica el grado AA. Esta pureza - 

es requerida para obtener Dimetil Ptalato- 

Muchas plantas modernas se tienen que diseHar para - 

producir un metanol que no contenga más de 10 ppm. ¡ e EtanOl- 
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T A B L A I

C 0 M P C X 7 N T E 3 - 

CCYpM*TOS PM7,'C NOTIAL ME

E717LLIC 10-N. 

1.- Eter dimetilico ................................. 23- 7

P.- Acetaldehido ......... 1 ............. . ............ 20. 2

3-- ' limetil forri8to ....................... - ........... 31. 8

4.- Eter dietilico..... ..................... . ....... 34. 6

5-- E- pentano ....................................... 36- 4

6.- Propionaldehido ......... .. ...................... 48- 0

7-- Metil acetato ....... --- ......................... 54- 1

8.- Acetoria ... .................................. 56, 

9.- Metanal ......................................... 64- 7

10. -- ter I2opropilico ............................... 67- 5

11.- N- hexano ................................... 69. 0

12.-.', ietil propinato ................................. 78- 0

13. - Etanol .......................................... 
73- 4

14.- Metil Etil Cetona ............................... 76. 6

15.- T- Butil Alcohol ................................ 93- 0

16. - N - propanol ..................... . ............. ... 
97. 0

17- 11- heptano ....................................... 

13.- Ajua ........ i
100. 0

19.- Metil Isopropil Cetona ..................... ----- 101- 7

20. - Acetal

21.- T:,3o', titanoi .................... 
1 ....... 

22.- N- Butil ! 1- ohoj ............................ ..... 
117- 7

23.- zter 1,90,t utilico******* 
122. 3

24--:: Ji-¡ sopropil getona
123. 7

25-- Y---Octnn-j ........................................ 
125. 0
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COVPUES Os PUIrO NO-TMAL ME
EBULLICION. 

26.—Alcohol Isoamilico .............. * ................ 130. 0

27- 4 Wretil Amil Alcohol ............................. 131. 0

28.- N- Amil Alcohol ................................... 138

29,. N- Nonano ......................................... 150- 7

30.- F Decsno ......................................... 174
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Caracteristicas Grado A Grado AA. 

Acetona y Aldehidos % Max. 0. 003 0. 003

en peso. 

Acetona % Max 0, 00.— 0. 001

Etanol % Max 0. 00.— 0. 001

Acidez como Ac -Ac.% Max 0. 003 0. 003

Aloslinidad como Nfl3% Max. 0. 003 0. 003

Apariencia Claro incoloro igual

SubBtancias carbonizables No decolora--- igual

cion no m6a oscuro

que una solución - 

de yodo al 0. 000125N

Color No más obscuro

que el color estan

dar No- 5 de la 11-9
cala cobalto- plati

no de la ASTM. igual. 

Rango de destilacion. No mayor que - 

1* o hasta 64. 60c + 
101, c, en 760 ma. 

Hidrocarburos No manoha ni - 

opalescencia. 

Gravedad específica max. 0. 7928 a 20* 
200c. 

sistemas purifica- 

ción. 

metanol en peso minimo 99- 85 99- 85

Contenido de no volatiles

Max. 0. 001 0. 001

Olor Caracteristico

no residualos Lo mismo

Prueba ¿ Le permariganato No desaparece el

color en 30 min. Lo mismo

Agua % Max. 0- 15 0. 10
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MESCRIPCION IE WS DIPM SI l" VAS ! Z PUR1FICACI()1* 

La Seleooiéa d» l sistema de Purifi0aO¡ 611 d* 

lante de metan'01 con un& capacidad di@ 100 toa/ dfa, se kartí en
una p 

base ae una zvg1r_.cí6n econ6míoe d" Ponerdo a los requerimientos 0

el diémotro de A torr* ó_, Ca Pudiéndoje variar, 

y el ndaero de platosp para conseguir ux sistema de purifiosci6n - 

que resulte m6a 9oondmico y que logre dar espeoifio* ciouss ds Pu— 

rezaqw requiere el producto. 

Según las especifioacioxos que requiero el

produoto se determina si se ube utilizar 1, 2 o 3 oolumnas d- Pu- 

rifioaci6n. 

ro por destílacidu. 

TIPOS IS ESqUMAS IZ 1ESMACION- 

El Xotanol orudo es r* finado & ffi6tan0i PU— 

Cntra las compaffiras p.- opistarias de « Ynoir-- 

How" sobre destilaoi6n do motanol oon * oqu* maa prominentes tene— 

most

Allied Chemical. 

Commercial Solventg

Dup* Ut

Chemical Construction* C OrP- 

Monsanto. 

Imperial Chemical industries. 

Tonreoo. 

Vulcan

Utilizind,ose on oadA esquama nna V'Ari* Oid*- 
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de los conceptos bíaicos de clsstil* Oi6n- 

La Cfe. ChOmicO, tier a sístemas de destila— 

ción en _" ja Presi6n y siütromaa U- alta Para Elas prop6si- 

tos de optimizaoi6ni utiliza trec, diferentes esquCMPE de destila— 

ci6n para ux proyeoto dado de metanol- 

1,a Cfe. ICI, cuenta con sistemas de de2tila- 

Oi6n * a alta y baja presida. En un sistema de destilaci6n dado, el

domo de un& columna nos puede proporcionar los requerimientos da

oalor de otra columna, aumentando de esta manera la enonom1a de

energ:ra. 

SISTEM& IZ VAPOR Y RICCUPERACION 12 ClIDR- 

El disafío del sistema da vapor instalado * a

el complejo donde a* enouantra la planta de Xetanolo juega U31 Ps— 

Po, importante, en la solecoi6n del uiatema de purificaCi6n al ¡ u 

corporarse un mdxim0 de calor nO 13010 en ' aa oorr' Oatos de' procc— 

so, sino también de los gases oombustibles, que salen de la oerci6" 

de convecoi6n dal horno de reformado, en las corrientea 928605£3 Y

Uquidas de la geoci6n de destilaci6ny lza cuales tiene" 1, 11 alto

valor calorIfíoo. LPgtas corrientes de la seocidn ds dss'tilaOi6" 

logran salvar una consiclerabla cantidad da enp-rgl:a. 

También resulta econ6mico el uso de como co- 

rrientes oomo oambustible en el horno de reforM3d0* 

31 sisteas de vapor ue dixes£ normalmente — 

para que nos pueda dar un méximo de tres a' 70108 de PrOs' 6n* El — 

primero 0 sea el nivel da inioio serí seleccionado oomo un nivel de

preBi6n nominal de 600, 900 a 1500 psog. dependiendo del OostO dAl

ga E. 
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El segundo nivel, que es el que nos " a

suplir '£os requeripientos de vapor para lue operaoiones de re— 

formado ijel gas. El teroer nivel, que es el más bajo y oía el - 

que nos proporo"Lon& el oajor necesario en la sejecni 6n de dor— 

tílecí6n. 

Cuando se legra tener un *¡ atea* de va— 

por eficiente se tiene una mínima cantidad de vapor condensado

en el sistema de compresi6n. 

Una planta que utiliza di6xido de carbo- 

no en la síntesis, consumírg menos energIa que cuando la ofuto— 

sis se lleva a oabo sin adicionar diftido de carbono ( o sea oon

gas rico en hid-rdgeno), utilizando el mismo nivel de pr* síén en

el siste na de vapor. Debido a que el e2:ceso de " sidr6g@no Be -- 

deberé pur&ar, y será necesario niés gas de reposici6n mayor can

tidad de eas reformado y mayor secci6n de compresidu. 

El equipo de destilación, puede ser gene

ralizado en los siguientes esquemaos

Destilaci6n de una columna.- Cuando es - 

requieren especifioaciones grado Federal 1, es posible lograr - 

este producto utilizando una columna. Este. sistema lo utilIZA, 

la ICI ( RW& rocarb6n Proo* esing. Peb. 1971), resultando un aho— 

rro en los costos. 

Destilaci6n de des columnas.- Este sis— 

tema es utilizado para obtener especificaciones de metanol gre- 

do Fe de ra 1 A. Este sistema pudo Ber dise3ado de manera q!Ift - 

ambas columnas operen substancialinente en presi6n ataosférioa,- 

o con una columna  operando a 40- 50 Psig- Y la otra oon presi6n

atmosférioa para ahorrar vapor. ( Ver Fig. 2a. y 2b copias — 
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diagraía&& anexas). 

Destilmoi6n con tres colu'Dt'.& FJ-- Esto ti- 

po de sistema se utiliza para obtener especifioaciones de meta- 

nol Srado lPederal AA. To5ricaraente es posible utilizar un sis - 

toma con dos columnas para obteni! r la sepúcificaci6ti ¿ rado AÁ, - 

si es puede tolerar altas pérdidas de metanol y altas relacio—— 

nes de reflujo ( y por lo tanto altas exigencias en el rehervi— 

dor). ( ver figa. 3, 4 Y 5) - 

Como mencionamos antes, los componentes

en el metanol ortido, serén subdivididos en tres grupos b4si—- 

cos, que son los oompueStos volítilOs9 etanol y altos alcoholes. 

continuaci6n, es discuten oiertos conceptos bésicos para re— 

mover cada uno de éstos. 

Compuestos Volétiles, Todos los compues

tos en este grupo tienen puntos de ebullíci6n mito bajos o cerca

no el punto de obullici6n de metanol. En la mayorfa de los es- 

q" e7 B - r, de destilac:i6n los compuestos volótile8 se remueven en

la primera columna. Los gases como el R2' CO, CO 2 1 CE
4 ' 

etc., - 

que se enouentran disueltos en el produoto crudo son separados

también en la primera oolumna con los compuestos vol4tiles. 

Destilaci6n extractivG.- Muchos sistemas

de destilaci6n utilizan agua como agente el:tr*Otiv0 en 13 prijae

ra columna. Este solvente ( agua) relativamente no volétil al— 

tera lo coefioienoi& de actividad de la fase lfquida de los com

ponentes clavos. La oentidad de solvente adioionado determiza

el grado de cambio en las actividades de los componentes. 

Pretratamiento QuImico.- El pretrata— 
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ij -. to q,_Imino se puede llevar a cabo antes de la desti laci6n — 

extractiva para asegurar un alto tiempo de desvanecimiento de — 

perman3anato como lo requieren las especificacijiies del prcduc— 

to. Un tierapo da desvanecimient,) de perman.-ana-Go de 60 min. o - 

mife es considerado alto. El metanol crudo requiere solo un tiem

po de desvaneoimiento de porman&anato de 30 minutos- El Protra- 

tamiento químico consiste en ínjectar permanjanato de potesio en

la cor—iente de alimentaci6n de metanol crudo. 

Al adicionar el perman¿anato de Kv se losr* 10

oxidací6n de las impurezas tales como aldehidos, resultando un - 

lodo de di<5xido de manjaneso y otros 86lidos. El lodo es asen— 

tado y el líquido es usualmente filtrado entes de ser enviado a

la primera columna. Este 11quido filtrado contendrá ácidos o— 

génicos, como resultado de la oxidaci5n de los aldehidoe y re— 

quiere neutralitaci6n. 

Se tiene presencia de Iminas como resultado -- 

de un ges natural conteniendo nitrégeno y también en el arranque

cuando el catalizador ee reducido en una atm6afera de nitr6g*no. 

0 por el uso de gas d» síntesis de amordaoo. La BIntesis en al- 

ta presi6n formará amoníaco y * minas orgánicos cuando es tienen

concentraciones de nitr&,eno de 1. 2% en voldmon en la entrado — 

del oonvertidor, mientras que en la sintesis en baja presi6n so- 

lo se forman ami" as cuando se tienen conoentraoiones de nitr6ge- 

no abustancialmente altas. 

Si no es lleva a cabo la separaci6n de la8

aminas en la seoci6n de destilaci6n, el Droducto tendré un olor
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a pescado. 

Es posible lograr eliminar las aminas por me— 

dio de una localizacíén selectiva de los puntos de purgo en 18 - 

primera y segunda columna. Sin embargo la forma más segura de - 

remover los 15ltímos trazos de & minas, pasando el m6tan01 crudo ^ 

a través de una unidad de intercambio caticónicOy lleZando a

ser una parte del pretratamiento quImícoy Paso que se lleva a

cabo antes de la destilaci6n extractiv8. 

Cuando las &minAS se forinan en cantidades ma— 

yores, 91 metanol crudo tiene oaráoter bésio0y pero normalmente

tiene carácter ácido, debido a la presencia de ícidos or,,dni—~ 

coa. 

Columna de extraccién.- Esta columna se 10 00- 

nooe muchas veces como$ " Read -e ColumnIl o ITopping Column". Es

la primera columna que se presente en los diagramas con dos o

tres columnas en la purificacídn de metanol. la alimentaci6n de

metanol crudo, después que se ha llevado a cabo el pretratamien- 

to quImico, es preoalentada hasta Bu punto de ebullici6n y luego

es introducida en la parte media de la columna de extracci6n. - 

El agua para la extracci6n, es recirculada del fondo de la segl n_ 

da columna y es introducida en el damo de ja columna de extrac— 

ci6n. 

El ugus para la extrQCC15n es enfriada por

medio de un cambiador de calor con l& alimentgci6n de metanol

crudo, antes de introducirla en la columna. El Irapor que sube

al domo de la columna 0, atiene todos los g& ses no condensables,~ 
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los componentee volétJ14-,s o bajos ebulljiiores, vF1, or ie e¡ -, tia y - 

metanol, Una gran parte de metanol, vapor de a_- ua y componentes

menos volátiles, se condensan y se reflujBn, mientras que las di

s!1eltas y muchos de los bajos ebullidores no condensables inclu- 

yendo el éter dimetflico son venteadoreB del sistema. 

Una pequeda corriente del líquido oondensado - 

obtenido del condensador de la columna, es desviada para purgar

a las impu-rezas menos volátiles de los bajos ebullídores. 

Las pérdidas de metanol en las purgas de vapor

y de líquido se pueden reducir, utilizando un condensador de dos

pasos para el vapor de la parte superior de la columna. Esto — 

nos permite un acercamiento más cerrado de temperatura en el --- 

segundo oondensador teniendo así menos pérdidas de metanol en la

purga de la oorriente. Debido a que una concentraci3n más alt&y- 

de impurezas org4nicas menos volátiles se tendrán en la fase 11- 

quida del condensador secundario no requerirá una menor canti— 

dad de líquido purgado. Pudiéndose refrigerar la corriente de - 

venteo para recobrar mar el éter dimetílico como subproducto. 

Después que se ha llevado a cabo la destila— 

ci6n extractiva, el metanol crudo que sale del fondo de la colum

na tiene una concentraci6n de 3C- 50- en peso, dependiendo de la

cantidad de agua aclicionado en la columna. U cantidad de agua

adionada depende de las impurezas en la alimentaci6n de metanol

cru(lo y de las especificaciotierd deseadau riel produoto. Bn la — 

práctica industrial se requieren de 40 a 50 etapas en este colum

na. Si tenemos el sistema con la segundo columna operando a -- 
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una presi6n ( 40- 50 P,3j-9) Y se jueda utilizar el calor latente de

los vapores del domo de este columna, como fuente de calor en

lujar de vapor. 

Columna dio Ufinºdo.. ysta segunda oolumnA se conoos

también como: OTailo Col1imn". IAa principal de erte

columna es separar el &¿uq y los altos ebullidores del me tanol

producto. La

Fig. 6 nos presente un t:rpico perfil dgle— dar-

o de e-,YmponenteB par& metanol, etanol, altos alcoholes alcen zan

su méxims concentraciM en la secci6n de fondos de la to rre, 

que Be encuentra en la parte de abajo del punto de alizBer>-- tación. 

En la secci6n de fondos, es tienen puntos de PuTgR & 1-- ternadas, 

para sepnrar los altos alcoholes del sisteoa- Se pr*— fiere

purga de v8POT- Se deben purk; ar pequeElaB cantidades para loerar

minimizar las pérdidas de metanoly pero mayores c—artida— des, 

no provocan cantidades ap"ciables de altos alcoholes, se — el

metanol productoy que lo¿ra degradar la cantidad o en los fon dos

de la columna que pudierb agravar los problemas Para ner

de los desperdicioB. Si

la pure; a de altos alcoholes es 1- 11 cOrrien— te

de vapor, es enfriada y condensado, para
lJe9c recIOle0tara4 ' en

un separador. En adici6n 4 los altos alcoholesy alto$ Obu— llidor,,

s esta cor, Jertte. tambi4n contiene metanol, agua y peque— Pías

cantidades de etanol. En

el esquema con dos columnas, el T. et&nOl producto

se remueve del domo de la columna de refinado. Se ob— tiene

usualinente 3acán- olo entre los platos 4 o 6 del domo. Es— 
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te secci6n entre los platos 4 y 6 ( seco -,6n de pa; teurizac4-6n) 

para concentrar al¿unos bajos ebullidores que escarar a través

de lois fondos de 18 priu,era columna. 
Una pequeK9 cantidad del

condensado total en la parte superi(,r do ! o columna, es purga

y se recircula a la prime—a columna, 
donde las trazas de impure- 

zas finales ligeras, serín forzadas fuera del sistema en la par- 

te Bup>er or de la columna. 

La Segunda columna se puede c'liseFar para pre— 

si6n atmosférica ( 10- 15 Psig) o para una presi6n ( 50- 5,5 Psig)- 

ámbos rangos de presi6n son referidos al fondo de la columna. 

Cuando es operada en presi6n media, parte de los vapores de! do- 

mo se puede utilizar para suplir 10,3 requerimientos de calor de

1* primera columna de destilaci6n. Debiendo tenerse en cuenta - 

que el mantenimiente en presi6n medía hace que disminuye la vula

tilidad relativa entre los comPoncntes- Para la misma pureza en

el producto y requerimientos en el rehervidor se requieren m6s - 

platos para la columna operando en presi6n medi*- 

1, as especifiosciones de metanol grado federal

A, no limitan el coritenido de etanol, por lo tanto un sistema de

destilaci6n con dos columnas fícilmente nos PrOPOrciOn1i esto

grado de producto. El etanol contenido en el met8nol crudo 05

usus1fl,,ente más bajo que 1000 plimp de esta menor& 18 columna de

refinado solo debe remover, todos los altos ebullidores y el — 

agua sufiojente para obtener un producto total con Una pureza de

99- 85%- Un esquema de destilaci6n con dos columnas; 
resulta to- 

davía précticO> si se requieran especifidaciones de metanol pro- 

ducto de 2,00~ 250 ppiB. de etanol. ' En la fiE. 6 poden;os ver que - 
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m una máximo concentraci6n de etanol, se requieren pocos Pl2tcs

enoima de la alimentaci6n. La purga de lfquido de esta rOJi6n,~ 

disminuye 19 concentraci6n de otanol en la columna y mejor& 
la — 

purez& del producto. Sin embargo se tienen de metanol en la PL 

la de la corriente y sé tiene un llmita hasta donde resulta eco— 

némico el uso del esquema con dos columnas. Este lfmite SB cOr— 

cano a una concentraci6n de etanol de 200- 250 PPm- en la cOrr' en

te de producto. 

La tabla No. 3 nos proporoiona tres esquemas — 

diferentes que presentan el efecto de operar a presi6n Y Cambie

las especificaciones de etanol en el metan0l PrOduoto* 
Los -- 

tres casos estén basados en una planta de metanol hipotético de

300 ton- métricas por dfa y 900 ppm. de etanol en el metRnOl

crudo ( base libre de agua). 

En el No. de platos es & sume un* eficiencia

de platos de 60< o incluye 6 platos en la secci6n de pasteuriza— 

Ci6n. 

El % de recobrado de metanol esté definido

port CH
3

OH producto X 100 y basado en ua oondenB* dor de dos

Cil
3

OH prod. perdidas

etapas en la parte superior de la columna de extreccidn- 

Los tres casos son& i Producto Federal A. 

1.— Producto grado Federal A. ( etanol, 900 ppm; agua 500 PP' n- 

otros, loo ppm) oolumna de refinado operado a 10 Psig- 

2.— Para las mismas especificaciones del productoy 07-OOPtO que

la columna de refinado opera a 50 Psig- 

3.— El contenido de etanol en el producto es reducido a 250

ppm. y la pureza del producto es lograda purgando
encima de
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la alim6rtaci6n. En este caso la columna de refinado opera a

presi6n atmosférica. ' 

De esto vemos que un sistema de destilaci6n

c;., n los columneR es adecuado para copcc-.Ificac4-onGs de mGt& nol, - 

de acuerdo con el grado federal A. La primera columna remuevo - 

los compuestos volítiles y la segunda columnag lo¿;ra remover los

altos alcoholes, agua y etanol a ciertos llmites, cuando la co— 

rriente de purga se saca de encima del plato de alitientacidn. 

Tercera columna de destilaci6n.- Este columna

del uietema de dentilaoi6n puede ser una columna de purifica

ci6n final o : na columna de recobrado de metanol. La funci6n de

esta tercera columna, es la de separar el metanol del etanol. 

El at&nol podemos separarlo, purgando una co— 

rrienle encima del plato de alimentaci6n de la oolumna refinado, 

y otra fo'rma es producir metanol- stanol en el domo de la colum— 

na de refinado, y separando esta mezcla por medio de una teroora

colu,.Itia. Fig. 

La alimentaci6n a este columna contendré casi

todo el etanol que estaba presente en la corriente de etanol — 

crudo más el metanol producto. El agua y las peníqueffas cantida—' 

des de altos alcoholes se remueven del f. ndo de la columna, jun- 

to con el etanol, mientras el. metanol puro se retira de! domo. — 

Cuando lna especificaciones del metanol, requieren una concentra

ci6n de etanol menor dw250 PP32 la purga de una corAente en -- 

la columna de refinRdo resulta menos ecoi<Smioa, debido a que 39

requiere purJarse una mayor cantidad y esto provoca que las p4r— 
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didas de metanol en esta cor. iente sea exceBiva. Bajo tales — 

condici3nes se necesita tener un recobrado de metanol de la 00-- 
1

rriente de purga. 

La corriante de etanol, que es sacado de pla— 

tos encima -del plato de alimentaci6n de le seg= d* columna de — 

destilaci6n, es enviado a la poroi6n m4a bajo de la tercera co— 

lumna o sea la columna de recobrado. El etanoly los s1tos mlc0– 

holes y el agua saldrín del fondo de la columna. 

vi metanol rcoobrado del domo de la oolumna se

retorna a la segunda columna, en un plato localizado die tal me— 

nora que contenga la pureza del lfquido reforrádo, Pig. 4. En el

esquema vemos que el metanol purificado se retira del domo de la

segunda columna entro los Platos 4 y 6. En la columna de reco— 

brado no se requiere una secci6n de pasteurizscidn- 

Una variaci6n de los esquemas anteriores que – 

utilizan tres columnas es el que utiliza una tercera columna da

purificaoidn. y una purga de etanol de la segundo columna. Pig - 

5. En este sistema de destilaci6n, el etanol y el agua del fon– 

do de la tercera columna, se reoírculan a la segunda columna con

una cantidad apreoiable de metanol. 

El etanol se purga finalmente de la' segunda oo

lumna de la manera usualt

SISTEMA CON TRES COLUMS. 

En J:os esquemas 3, 4 Y 5 la Begunda columna se

presenta como una columna atmosférica. colmo vimos en los siste– 

mas con 2 columnas, la segunda columna se puede operar también – 
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en alta presi6n ( 50- 55 psig). 

utiliza una columna de puríficací6n

final en el sistema con 3 columnas, la pureza del producto d* 1 — 

dom, D de la segunda columna puede ser mur.lio más regul&d*- Por 10

tanto el número de platos y los requerimientos en el rehervidor, 

pueden ser minimizados para la segunda torre. Sin embar . go, la

tercera columna debe producir un metanol de alta pureza, y la

separaci6n entre etanol y metanOl- 

Esto provoca que sean necesarios un mayor nú— 

mero de platos y se requieran mayores necesidade-s en el rehervi— 

dor, para la torre de purifícaci6n final - 

Si utilizamos oomo tercera columnay la columna

de recobrado, ja segunda columna nos producirá un metanol de al— 

ta pureza, ypor lo tanto se requieren más platos y requerimien— 

tos en el -hervidor para la segunda column&, Sin embargo en la

columna de reoobrado, la separgoi6n es todev:fa entre etanol y

metanol. La alimentaci6n total de la columna ( purga de etanol

de la segunda columna) es una corriente relativamente més peque— 

n& ( no más de un cuarto de la producoi6n total), y 1* puros* — 

del producto del domo puede ser més regulable 0 disminuId&- Por. 

lo tanto la columna de recobrado será mucho más peque5a en medí— 

da, en comparaci6n con la columna de purificaci6n del esquema an

terior. 
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Contenido de susta. no

volStiles

olor

Prueba de YMnO4

Compo entos

Contenido Metanol

Gravedad eupecifica

TRango de destilaci6n

Materias no volEftiles

Acidez

Acetona

Vmn04

Color

Olor

Pidrocarburos

Rust. carbonizables

0.

10008
g1, 100 MI

Caracteristico libre de olores extraílos. 

No desaparece color rosa por 30 min. 

Especificaci6n M 2

Mfnimo 99- 95 en peso

M4x- 0. 7963 e 1514* 0- 

Tfdx. 0. 001 g/ 100 mi

Max. 0. 003' oemo Ac- Ac'- 

M4x. 0- 00Y en peso

No desaparece color rosa 60 min. 

No da mda oscuro que 5 unidades de la esoala
p+ - Co. ( ADRA). 

Sin olores extrafios

No esturbierse al diluirse con 2 parteo de agua

Yo - ás ok3curo que una 1301. Jodo 0- 000125% 

T A P '- A - 2

el,- ' r 1 -, S 1;,- nee, ChprL  ap , 7 0. 1 -) e 1 a ¿3 i fi ea Y, y V-

21
1 omponentea pecificaciones

pese fíetanc) l YAínime 99- 85,1

cetona Jo MSS de 0- 00Y

A e¡ lez No inás de 0. 003*Y como ácido

lualinidad No 134-5 de 0. 003,1 ccmo NE
3

Apariencia Limpia y libre de mat. en suspensi6n. 

Sust. carbonizables Fe más oscuro que una sol. de yodo 0. 000125N. 

Color No más oscuro que 5 unidades de la escala
platino cobalto ( AFmW1). 

Raneo destil. No más de I*C hasta 64+ 10c a 760m

TTidrocarburos Pasar la pruebe

Pesa especrfico Mz- 0- 7964 a 15/ 4* 0- 

Contenido de susta. no

volStiles

olor

Prueba de YMnO4

Compo entos

Contenido Metanol

Gravedad eupecifica

T Rango de destilaci6n

Materias no volEftiles

Acidez

Acetona

Vmn04

Color

Olor

Pidrocarburos

Rust. carbonizables

0.

10008
g1, 100 MI

Caracteristico libre de olores extraílos. 

No desaparece color rosa por 30 min. 

Especificaci6n M 2

Mfnimo 99- 95 en peso

M4x- 0. 7963 e 1514* 0- 

Tfdx. 0. 001 g/ 100 mi

Max. 0. 003' oemo Ac- Ac'- 

M4x. 0- 00Y en peso

No desaparece color rosa 60 min. 

No da mda oscuro que 5 unidades de la esoala
p+ - Co. ( ADRA). 

Sin olores extrafios

No esturbierse al diluirse con 2 parteo de agua

Yo - ás ok3curo que una 1301. Jodo 0- 000125% 
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T A B L A 2

Efecto de columna a presi6n y pureza del produoto

en una columna de refinado de Metanol, pare una producción de

300 TON/ día de Metanol. 

C 1 3 0 1 2 3

Pureza producto --% 99- 85 99- 85 99. 965

Etanol ppM 900 900 250

H20 ppe, 500 500 Neg- 

Columna refinados

Requerimientos de

98- 77 98- 77 97. 35

calor en el reher- 

vidor ( MM Btu- 41 49 50

hr

Presión operacion

psig fondos) 10 50 10

No. de platos 63 63 100

Dism. de la torre

ft. 8 7 9

Recobrado Metanol1,1
Me-tanol 98- 77 98- 77 97. 35



C A P I T U L 0 VT_ 

EVALTIACIC,NES DE LOS DIFEREV-27S SISTEMAS LE PURIFICACION- 

La mezcla de metanol crudo proveniente del — 
1

reactor de sintesis cuya composíci6n se encuentra en la tabla — 

1 del Capftulo IV, que es la alimentaci6n a las columnas de des- 

tilaci6n se dé en forma de un diagrama de temperatura de obulli- 

ci6n real ( T. E. R.) en la 1. 

Cuando en el diagrama T. E. R. aparece en tramos

casi b orizontal, significa que un vilúmen apreoíable de la mes— 

cla de alimentaci6n ha destilado en un pequeHo intervalo de tem~ 

peratura. Esto indica la presencie de un componente duico, 0 -- 

un grupo de componentes semejantes, cuyas temperaturas de ebulli

ci6n están oomprendidas en esa intervalo. 

El significado del diagrama se aclara si se — 

transforma en un histograma ( fig. 2), en el que se representa 01

porcentaje volumétrico destilado en un intervalo de temperatura* 

frente a una temperatura en la cabeza de la oolumna. Se obser— 

vará que los tramos horizontales de la curva del diagrama T. E. R. 

están representados por los picos en el histograma de la -- 

fig. 2 y esto facilita la distinci6n en tres grupos de oomponen-, 

tea o incluso entre componentes puros dentro de un mism"o _grupo. 

Esta alimentaci6n es una mezcla de muchos com- 

ponentes, pero seg!! n se desprende de la fis. 2, solo pueden dis- 

tinguirse 4 gruPos principales. En cada ¿ rupo hay un c"_ ponen— 

te que se encuentra p- esente, evidentemente en mayor cantidad -- 

que los otros componentes si-.ilares. Como los componentes de un
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grupo deteinilinadg tenirán aproximadamente las mismas propiedades

físicas ( en particular la presi6n de vapor a la volatilidad rp— 

lativa), es posible sin introducir errores importantes conside— 

rer que cada Jrupo 0 fracci6n est6 constitu:rdo linicamente por

un componente. est, modo Eje elial-na la oomplejidad Co la

mezcla inicial, y se hace equivalente a efecteb de célculo, a

un sietema de 4 componentes, con el e,,,al lueden efectuarse laB

ediculoq, sin dífiuult.ad. 

Los É; ru-pcs que aparecer en 18 fi_. 2 Be hace - 

trasladando a la fi-_. 1. y a partir de esta se han det(-rwinado - 

el porcentaje volumétrico de cada erupo de comparientes. Se sul o

ne que cada fracci6n tiene las propiedadec- fiel componente prin— 

cipal presente en el ¿ rupo ( fig. 2 y Tabla A). 

T A P 1: A A

Cn,,-I-r, OSICTON DE JA ALIMENTACTOW. 

Grupo Componentes Temp. eb. Vol. Acumulado Vol. 

Seleccienada. COC

os Acetcna 1-- 6. o 6. o1. - BaJ 16. 5
ebullido- 

res. 

2.- Meta- 

nol Yetanol 64. 7 87. 2 - 91. 2

3. - Etanol Etanol 78. 4 90. 6 3- 4

4— Altos - Agua 100<Ic 100 9- 4

ebullido— 

re 8. 
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por lo cual cuan(4o IF destílacién Ee efeCtLIes

con una seis columnaq, e,e considerard una alimentaciiSn de 4 oom— 

ponentes, que son los establecídos en la tabla A. Es decir Ace - 

t ona , " etanol, Sta" Ol Y AC118- 

Cuando la purifioac4-6n se efectúa en dos 0 -- 

tres columnas de destilaci6n, 1& prilrera columna, será una colum

na' de destilaci6n fxtractiva, en la cual se separa los bajos ebu

llidores en la cabeza y en los fondos se tendrán el Metanol, el

Etanel y los altos ebullido-res más el compuesto empleado como — 

A., ente extractivo. Paz n por la cual se consideraré un . a alimen- 

tac- 6n de bajos ebuilidores representada por la Acetena y de al- 

tos ebullidores representada por Vetanol. 

t VA

3W IN

0

41 IJ I U
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SISM,4A r,011 MU, CPLUYNA DE

La corríente de Metanol crudo proveniente --- 

de! reactor de s-InteBil3i se ha dividido en grupos, de los cua--- 

lee- se ha tonado un componente repreazntativo, 
coneiderando su - 

concentrac¡( 5n y temperatLra de ebullici6n. 

Así tenemos para razones de célculo la siguiente mezcla- 

1.- Vetanol. 

2.- Etanol. ( representando los componentes de

alto punto de ebullici6n. 

3.- AcetonO, ( representando los componentes de

bajo punto de ebullici6. 

4.- Agua, 

Este mezcla serd purificaday utilizando una

columna de platosy con carr..panas de burbujeo. 

En general es requieren P- 1 Columnas de frac- 

cionswiento para producir P corrientes de salida de calidad es- 

pecificada. En este caso especificamos solo dos corrientes de - 

salida por lo tantc, solo necesitat;.os una columna. 

BALANCE IE MATERIALES. 

Balance total de materiales

FI- D+B

Ecuaciones independientes para el balanoc de materialeB. 

l- 
Dx D'+?, XB' Xf 1 + Xf2 +Xf3 +Xf

4' 
1

PP2. * 

r2+3#
2 + Xd + Xd + Xd = 1Xd1 2 3 4

pXf3_ 

DX D3+ BXB
3

XB1 +X11 2 +n3 +
XB

4 - 
1

pp4. 

DX I+ B»
4

La conoentraci6n del Etanol en el destilado — 

es pequeRa ( 0. 001,49) pór lo cual poderca suponer que las concentra
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ciones del componente de temie:, attra de ebullici6n7 superior

agua) serén despreciAbles en el destilado. 

1
En la mismo forma tenemos para el COMPOníant* — 

de bajo punt- de ebullicJ-6n, dado que la concentr¿cldn del meta— 

nol en la base es pequeHa ( 0. 15% en peso). Podemos suponer que

la concentraci6n de la acetona en la base es coro. 



a E!. j

ESqUINA TEL BALVJCE DE VATERIA12S Y CALOR. 

Componente Temperatura Oc Deso Mole— No. Moles t NolOr

ebullici6n cular. 

1.— Vetariol 64. 7 32. 04 2. 62 89. 2

2. —Etanol 78- 4 46. 07 0. 1128 3. 4

3.— Acetona 56- 5 58- 08 0. 0172 6. o

4.—Ague 100. 0 18. 0 0- 544 9- 4
3. 294 , 100- 0

COMPOSICION UE JA ALIMENTACION. 
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cow, -RkSv- 100 MOU",,S tE A. LI'!_FF' ACI0rT

100. 0 87. 2+( D - M) 12. 8+( M - E) 

F- Voles de etanol en el destilado. 

11. moles de : 2etanol en la base. 

E - 0. 001 N - 0- 15

87. 2+( E - M) 12. 8+( M - E) 

Resolviendo tenemost E- 0- 0850

Y- 2. 24

1 Metanol

T¿ olns en el Moles en la

PRODUCTO BASE

14 biola- Destilado. Base. 

1 Metano! 1-1. 2 m M

2 Etanol, 3. 4

76. 96 92. 85

3- 4- E

3 Acetona 6. 0 6. o 0

4 Ajua 9. 4 0 9- 4

100. 0 87. 2+( D - M) 12. 8+( M - E) 

F- Voles de etanol en el destilado. 

11. moles de : 2etanol en la base. 

E - 0. 001 N - 0- 15

87. 2+( E - M) 12. 8+( M - E) 

Resolviendo tenemost E- 0- 0850

Y- 2. 24

1 Metanol IESTI1ADO PRODUCTO BASE

2 Etanol No. de Moles % Tiolar No. de Volea Molar

3 Aceton0 1 Metanol 76. 96 92. 85 2. 24 15- 0

4 * ua 2 Etanol 0- 085 0. 10 3. 315 22. 15

3 Acetona 6. o 7. 05

4 Agua 9- 40 62. 85

85- 045 100. 0 . 14- 955 100- 00

CALCULO DEL 11TUM-ERO DE PIATOS. 

El número de platos neces8ri0a dePOnd* de la ra— 

z6n de reflujo y esta debe elejirse oonsi,lerando, un costo total

de la destilaci6n 10 más pr6ximo al mínimo. 

Para el cálculo consideraremos como componente

clave li_-ero al 14etanol, ya que es el 7úds volítil y el que espe- 

cificaremos en el produoto de la base. 

Como componente clave pesado consirleraremos al -- 

Etanol ya que es el menos vol4til y espeoificamos su concentra— 

c¡& a en el dee+ ilaulo< 
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M PLATOS ' EOPTCO' 3- 

El número de platos necesarios para la separa—- 

ci6n a reflujo total, 3e oalcularé por la Ecuant6n de Fenske. 

Iog ( Be) med. 

Bo) med=( M. B1, B. 00s Br §* e BINM) 1/( na+ 1) 

X. fracci6n molar en el l:tqui.io. 

el- sub:rndice para el olave lijero. 

op- Sub:rndios para el eleve pesado. 

D- Destilado. 

r—- n&mero de platos. 

B- bolatilidad . relativa. 

112

Efectuando la aproximaci6n ( Bo) med- ( B De OBBo) 

Como las volatilidadea en el destilado y en la -- 

base deben ser calouladas a las temperaturas que se tienen en

estas secciones, entonces deben ser determinados. 

Temperatura de ebullici6n de! producto de la base. 

xxr Pr"- P. 

Presi6n en la oabeza de la colúmna - 760 ma Hg. 

Suponiendo que la colywina tendré£ 40 Pla-tor- reR— 

les y admitiendo una p4rdíia de presi6n por plato de 8 mm ' 79- se

tendrd: 

Presi6n en la base de la columna= 760+49=8- 1080

MM Uá 0- 15 pl* + 0. 2215P2 + 0. 6285P <>4 ' 
1080 mm* 7g* 

Eeta ecuati6n la resolvemos por tantoos, hasta -- 

encontrar una temperatura a la cual las preeiones de vapor 00-- 
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rrespondientes satisfacen la ¡ Sualdad. 

F7M TMMS r1i ( rkTo - 1 - n- n no s DE -- pEPO- 7- B. ) 

Temperatur- a

la temperatura de ebullici6n del producto de la - 

base resultante esa

e ES). 

T- 960c. 

296- 4 159. 6 367- 9

Metanol Etanol Acetona Agua

TIc P, 0 !- Hg. p2" M.,a R¿ p

30
MM Fg P4 0 Mr2 Rg

50 380 205. 2 516. 8

223. 4

55 45 6 253 - 4 630. 8

59 585. 2 304. 0 783. 5

60 608. 0 326. 8 7108- 0

61 623. 2 334. 4 813. 2

70 942- 4 532. 0 1140- 0 233. 7

73 1033. 0 600, 4 117-3- 4 265. 7

74 1064- 0 615. 6 1185- 0 277. 2

76 ll"8. 2 681. 0 1303. 0 301- 4

78 12 2. 3 747- 0 1421. 3 327. 3

80 14o6. o 1813- 3 1539. 6 355- 1
82 15210. 6 1879- 5 1657. 2 384- 9

90 1976. 1 1140- 0 2128. 7 525- 7

98 2432. 3 1520. 8 2736- 0 707. 2

100 2660. 0 1596. 2 2888. 0 760- 0

110 3724- 1 2356. 2 3800- 0 1086. 0

120 4636. 0 3420- 5 4560. 1 1499- 7

F7M TMMS r1i ( rkTo - 1 - n- n no s DE -- pEPO- 7- B. ) 

Temperatur- a 0. 15 Pl* O. IX p 92 O. Q" P 04 Presidn

e ES). 

90 296- 4 159. 6 367- 9 823. 3

94 330. 6 196. 2 427. 6 944. 4

98 365. 0 213. 0 495. 0 1073. 0

100 399- 0 223. 4 532. 0 1154. 4

La terperatura a 19 cual se satisface apro-ximRda- 

mente la ecuaci6n anterior es entonCes 96* co

A esta teinperatur* P1
0- 2318 mi Hg - 

P2*= 1425 Hg - 

y B Bl, 2 2318 1. 62

p2 0
1425



TEMPERATITIRA DE EBULLICION DEL LIVIDO EN EL PISO SUPERIOR. 

p,* 

0. 7896. + 0. 085 + 0. 060 0. 0013157

p1
9

p2<> P3
o 760

Resolviendo por tanteos. 

T. * e 0. 7896/ PlO 0. 00075/ P2* 0. 060/ P3
0 0. 001315. 7

50 o. 002o78 414 x 10- 7 11. 61x 10- 5 0. 002200

55 0. 0017315 328 x 10- 7 95- 1 x 10- 6 0. 001830

59 0. 0013492 28 x 10- 7 76. 6 x 10- 6 0. 0013207

60 0. 0012987 26. x 10- 7 75. 2 x 10- 6 0. 0012700

Temperatura del lfquído en el piso superior - 59' c

a 59* c B Di, 2- - Pl* -_ 512.1..2 1. 92

p2
9 304- 0

112
1/ 2

B - 1, 2) med- ( B D1, 2 - B Bl 2) ( 1. 92xl. 62) 1. 76

Mm + l- log ( X Di . X 3 2 ) 1 ' Log ( B1, 2) Ved

X D2 X B1

Nm+ 1- log ( 0. 9285 x_2. 2215 Log ( 1. 76) = 12. 78

0. 0010 0- 15

Nm- 11- 78 Namero < te platos to6ricos necesarios en la colu--na
son aproximadamente 12. 0

Comunmente para lp raz6n de reflujo de operac*An, son aproximado

mente dos veces el número mInimo de platos tedrio0s. 

Considerando una eficiencia por plato de 70< es necesitan: 

24/ 0- 7 - 35 platos reales. ( Referencia 2). 

EfGctuando un ajuste de la temperatura para 35 Platos rewles

tenemos. 

Pregi6n en la base de la columna- 760+35x8- 1040 - 

MM Hg. 
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0. 15 Pj* + 0. 2215 P2* + 0. 6285 P4
0 - 1040 = 119 - 

Resolviendo se tiene ciue 95* c se satisface la ecuaci6n ente

rior. 

1

Por tantos Temperatura en la bese - 95* c- 

y B B1, 2 - Pl* 2318 1. 69

1368

p2 * 

B1, 2 ) med - 1. 80

Nm- 11. 30

CALCULO DE LL RAZON DE REYLW0 14IN174A* ( MODO RIGUROSO' o UN1"— 
WOOD). 

Brp Xfr

Erp, - 

13rp Xdr + ram

Brp, - 

donde

Brp- volatilidad relativa del 0015POnentO Y con r9sP60«t0 al 00= 92

nente de més pesado o de mayor temperatura- de qbullici6n a 18 —, 

temperatura del alimentos

j - Relaci6n entro el calor necesario para vaporizar un 1001

de alimento y su color latente molar. 

F- Se refiero a la AlimentAci6no

t9 R&rz de la ecuaci6n ( comprendida entre los valores de vo— 

latilidad relativa de los componentes clQvs8) 
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B1, 4 X f, 32, 4 X f2 + 

BI, 4— 9 334— 9

B 3, 4 11 P3 + ' B
4

94 X - P
4

B3, 4
B

4' 
4- G

Bly 4 972. 6 3. 98

244. 3

x fl 0. 812

D"- EPYIICtC! ON rE LA '" EMPERATURA JE U ALI"--VPACI(' N. 

0. 812 P1
0 + 

0. 034 P2
0 + 

0. 060 P3
0 + 

0. 94 P4<> - 900 mm hg

Resolviendo por tanteos. 

T* o 0. 812 Plo 0- 034P2* 0. 060 P39 0- 094P4* 900

61 402. 27 11. 37 48. 80 20900 482. 44

70 765. 22 18. 08 68. 40 22. 00 873. 7

71 789. 86 18. 85 69. 00 23. 0 900- 7

73 838. 8 20. 41 70. 20 25- 00 954. 4

Aaf tenemos Temperatur8 de limen- aci6n%- 71* 0

B2 4 6 2. 27 x p2' 0. 034

244. 3

B3 4- 1150, 0 4. 4 x F3- 0. 060

244. 3

t4 4- 1- 0 x F1 = 0. 094

x DI - 0. 9285 x 1) 3 - 0. 0705

x 1) 2 . 0. 001 X D4' 0* 0

3. 98 xo. 812 + 2._27 x 0. 034 + L.I x 0. 060 + 1. 0 x 0. 094 - 1 - 1

3. 98- G 2. 27- G 4- 7- 9 1- 0

Se supone que la alimentaci6n es un l:rquido a su terePeratura cIO

ebullici6n, y se hace 1 - 1
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RESC,LVIENDO pop TANTEOS Lik ECUACION ANTERIOR* 

3. 23176 0. 07718 0. 282 0. 094 TOTAL

3. 98- 19 2. 27- 0 4. 7- t) 1- 0 9- 

2* 29 + 1. 912 - 3. 859 + 0. 1170 - 0- 0728 - 1- 903

2. 30 + 1- 923 - 2- 572 + 0. 1175 - 0- 0723 0. 6038

2. 31 + 1- 935 - 1. 929 + o. 118o4 - 0. 6717 + 0- 052

2. 32 + 1- 947 - 1- 543 + o. 1185 - 0- 0712 + 0- 4513

Tenemos ( p = 2. 31



no] 

a] z

El

a

0

i

E
Z:, 4

I



91

Sustituyendo el valor de t) en s

95X0- 2285 + 2. 27XO- 001 + _4- 7x O- 0ZO5- 1- rsm

3. 98- U 2. 27- t9 4. 7~ U

Tenemos Ram = 1. 3

CALCI' 10 DE IA RAZON DE Tl?EFLI-TJ,", DE

113TODO GRAFICO DE GILUIA7DO). 

Rs Re - Rem N+l)_(TM+ l) N

rs+l N+ 2

1. 3 0 110 ram

1. 4 0. 041 0. 70 41- 33

1. 5 0. 080 0. 625 32. 66

2. 0 0. 233 0. 475 22- 76

2. 5 0. 342 0. 375 18. 80

3. 0 0. 425 0. 340 17. 69
4- 0 0- 540 0. 260 15- 56

1. 0 0 11. 3 Nil

Para N- 22. 6 platos te6ricos la raz&n de reflujo de operaci6n

es aproximadamente 2. 0

kaf rs- 2. 0

BIANCE DE CALOP. 

Efectuanlo unIBlance de calor entreun plato si— 

tuado por encíma del punto - le alimentaci6n y la cabeza de la co- 

lumna. 

Ln+ l = _05- Y1, 
Vn Qt- hn+ 1

r, 0 D. i;hi>+ Q en

V- Uaudal molar de vapor. 

L- Caudal molar de l:rqui do. 

7= Entalpia del vapor eE- turado. 

h= Calor sensible le las mezclas ! fquidas en ebullic-'-6n. 
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D- Indice del destilador. 

Qcn= cantidad de calor eliminado en el condensador. 

n- Se refiere a las corrientes que abandonan un piso cualquiera

encima de la alimentac-IU. 

S- Se refiere al piso superior de la columna. 

Si el vapor ti-nicamente. se condensa se tiene. 

2on- Vs \ a

Vs- ( rs+1) D

Vs A.S- ( rG+ 1) D  S

Calor latente ( Feal./ Ek- Calcr ecpecfrlcc. 
rol) 

n90 - 59* c 95* cC 95<1c. 
1 Metanol . 8330 7s751' 0. 64 0. 67
2 Etanol 111064 11557 0- 70 0- 84

3 Acetona 5712 5113 0- 56 0- 585

4 ¡ E -ja 9900 9540 0, ng1 1, 0

DatoB tonados del -Perr-jr. 

Calor latente de la mezcla en la cabeza de la COI! 7f! lna a 59' C

As= 0. 922j' x 8330 + O. 00lxll96- 4+ 5712xO. O7O5- 814-' Vcal

YS -Mol

Calor Intent,e e la mezcla en la base de la coluna a 950o

AB- 0- 15:r7753+ 1155- 7xO. 2215+ 954OxO. 6285- 9418 Ecal

Ke -Mol

Calor latente de la mezcla en el punto d.e alimentaci6n. 

8166 real/ Yg- moi

en- Ve s= ( rs+1) D As- ( 2. CI+ 1. 0 85. 045 x 8149

Qon= 2. 079, 095 KcaljKs- Mol- 

Entalpia del liquido en el destilado. 

hD=Cps Ta Me
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s= medío de! producto de la cabeza - de la c4unna

Ys= 0. 9255x, 2. 04+ C. Oolx46. n7+ C..'. 705x58- 08

Y-.- Peso noleculsr med¡(> del producto de la base. 

Yx-- 26. 32 YE1YZ- Mol- 

Cps= ^" lcr especffico medio del prolucto del destilado. 

Cps= 0. 639

hr -0. 639 x50x33- 88- 1277

C D- DhI>I-QII

D

D. 85. 045x1277+2. 079. 095

85- 045

QD- 25, 724 Ycal/ Eg- Mol. 

In+l- QD- Hn - 25724- En

Vn QD,-hn+ 1 25724- hn+l

Entalpia de! vapor en la parte superier de la columna ( Hr.). 

En= Es- As+hD- 8149+ 1277- 9426 Trc& l/ kE- mol. 

hn+ l- hD- 1277 Kcal/ Kg- mol- 

Asi

jLn+lj = 26971- 9426 - 0. 666

V VnIs 26971- 1277

r del liru' do de la base de ira coltunnaEnta1ria

HB= C pP Tb ' Fb

cp'B- 0- 915 Tb= 95* c

Mb- 26- 32

FP,= 0. 91-)x95x26- 32= 2287 Ycali, 
I

Kg -mol



Entalpia r.,el vapor en la base de la columna. 

HB- > B+ hF- 9418+2287

HB- 11, 705 Koallki~1201- 

Calor latente Entp.Ipia del 31quido Entalpia del Vapor

Y/ callyg- mol Ycal/ Kff- mol kcallyg-mol. 

Cabeza 8149 1277 9426

Alimentaci6n 8166 1640 9, 806
Base 9418 2287 11Y705

En el plato por encirLa del punto de alimentaci6n tenemos aproxi- 

madamente. 

Ln+ l ) - 26971 - 9806 - 0. 660

Vn F 26971- 1640

Ln+ l ) - 
rsM - 0- 565

VVn— ínima ram+ 1 1. 3+ 1

En el ott1oulo de la raz&n de reflujo se supuso que Ln+ 1/ Vn, era - 

constante, entonoes podemos tener. 

Ln+ l ) 
Jr . 0- 565 - ( 2D. 9806

Vn Q D- 1640

QD- 20413 Kcal/ Kg- 0.01- 

Qcn- Va 1 a- D ( QP- hD) - 85 - 045 ( 20413- 1277) 

Q cn- 1, 6279421 Koal/ kg- mol

Ve- Qdn - 1. 627, 421
S a 8 149

Ve- 199. 7 moles- Kg- 

re- ( Ys 1 199. 7 - 1 - 1- 35
D 35- 045

re- 1. 35- raz&n de refluJo mfnima en el punto de alimentacidn. 

Habitualmente es cenisidera la raz6n de reflujo de operaoi6n un - 

13% mayor que este valor wfnimo, as£ se tiene. 

rs- 1, 53



Recalculando D tenemos= 

QD. C'Dhr+ ( rs+1) DI

21, 894 Yeal/-kr,---IP01

Recalculando

95

85. 045xl277+( 1. 53+ 14 85. 095x8149
85- 045

Ln+ l - 21894- 9BO6 - 0. 597
Vn F 21894- 1640

Ln+ l 1. 53 - o. 605
Vn S = 1- 53+ 1

Célculo de Vn en el punto de alimentaci6n. 

Vn= D+ Ln+l

Vn- Ln+ 1- D= 85- 045

Vn- 0. 85 vn- 85- 045

Vn- 567. 0 moles- Yg( En 100 moles de alímento). 

Ln+ l - 482. 0 kg -mol

Ulculo de V3. en la parte superior de la coluiena. 

va- ( ra+ 1) D- ( 1. 53+ 1) 85- 045

Va= 215 kg -mol

Lo- 1- 53 x 85- 045- 130 Lí -mol

Recalculando Qcn para re- 1- 53

Qon- ( 1- 51+ 1 x 85- 045X 8149- 1* 753370 rcOl- 

Balance de color en el plato " X" por debajo de.1 punto de al¡ , 

mentaci6n y la bese de la columna. 

IM+ 1 - Ha- QB
vm hm+ 1 - aB

3 QB-- c

QR- Calor suminístraá0 a la caldera. 

R= Se refiere a la base. 
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Suponiendo que la entalpia de la alimentaci6n es la misma que -- 

la entalpia del lfquido en el plato de alimentaci6n. 

Tenemos pa2' a 100 Yg/ mol de alimentacídn. 

QR- ( 100X1640 -85- 045x21, 894) / 32- 78

QR- - 51799 Kcal/ kg- mol. 

En la base de la columna. 

Im+ l ) = llJO5 + 51799 = 1. 17
TIM B 2287 + 51799

En el piso por debajo del punto de alimentaoi6n. 

IM+ 1 ) - 9, 806+ 51799 - 1- 15

Vm F 1640 + 51799

Observéndose poca variaoi6n en la rez6n Uquido- vapor por debajo

del punto de alimentaci6n. 

Considerando calor latente molar constante y que el alimento es

liquido a su punto de ebullici6n, se puede tener: 

la+l - Ln+l + P rsD+P

VIM Vn -( r-s-+-17D

Aor en la zona de agotamiento, el valor míximo de la raz6n lfqui

do -vapor, para la razdn de reflujo m:rnima seré: 

LM+ 1 ) - 1- 3x 85. 045+ 100 1- 08

VM max ( 1. 3+ 1. 04-x85- 045

Puesto ques

VM+ R. IJ0+ 1

Entonoes en la base de la columna se tienel

VB+ N ( lm+' Vt; 

ve+14. 955- 1. 17 vB

vB- 88. o Yg- mol. 

LB- 103. 0 Kg -mol
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En el - - 1plato por debajo del puno de aliment* ci6n- 

Vm= Vn- 567. 0 Kg -mol. 

In- Vm ( Lm+ l_) - 567. 0 x 1- 15

vm A

In- 652. 0 Kg -mol

El calor sumínistrado a la caldera serés

Qc. R ( hR- 32. 78 ( 2287+51799) 

e-- 1 2 32--Lc—aI!-- LlIgi-L

LIFEAS M OFEUCION, 

Las lfneas de operaci6n nos relaoionan la c= posici6n del Tapor

que llega a—un - lato con la composici6n del lfquido que lo aban

don&. 

yn- ( Ln+l ) Xn+l +_I—Xg- Pars la zQna do enriquecimiento

Vn Vn

JvM. 
Im+ 1 ) XM+ 1 ~ JUCR . para la zona de agotamiento* 

va \ fn

Se ut, lízar4 el valor medio aritmético de las razones lfquIjo— 

vFipor para cada zona de la columna - 

Zona de agotamiento ( im+ i ) - 1. 08

vm

Zona de enriqueoimiento ( Ln+ l ) - 0. 60

vn

1Raz6n de refluj0o

0. 60/ ( 1- 0. 60) - 1- 5

Zona de enriquecimiento* 

Vn- Ln+ l= D

Vn- Ln+ l- Vn- 0. 60 Vn- D- 85- 045

Vn- 212. 6 YR - mol ( para 100 Kg -mol de alimento)- 
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Zoaa de Agotamiento. 

vm+ R- Lm+ 1

vm+ R- l. 08 vm

Vm- 32. 78 - 410- 0 Kg- mOl

o. o8

Urneas de operaci6n para la zona de enriquecimiento. 

ypsy MO Xln+l+ 0. 371

v2n` 0. 60 X2n+ l + 0* 00041

v3
n- 0. 60 X3 n+ 1 + 0. 020

74
n- 0. 60 X

4
n+ 1

1. 0 0. 60 xl. O + 0. 400

Linesa de operacién para la son* de agotamiento. 

y, m- 1. 08 Xlm.4. l- 
0- 0055

y2
M- 1. 08 xam+ 1_ 0. 0170

y 3a- 1. 08 X3m+ 1

y4m" 1. 08 x4m+ 1 0. 0483

1. 0 - 1. 08 x 1. 0 0. 0708
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Pr)Sj(' T", T — DTI,*,JA DEL PLkTO DE

la posici6n ptima de la alimentaci6n se deter

win6 utilizando el m4tod.'3 de cálcujo plato a plato. 

Efoctuanllo los cálculos de equilibrio ron valo

re s de Y. 

Cáir,ulo de la Columna hacia arriba. 

Se. iin las ecuaciones de las lfneas de ópera--- 

cijn de enríquecimient,,), pode!nos tener la raz6n de las concentra- 

ciones de los componentes claves en el lfquido que abandona el — 

piso. 

xi ) 
n+ l - yin - 0. 371

X2
Y2n - 0. 00041

Para las lfneas de operaci6n de agotamiento. 

X I ) - Ylm + 0. 0055
X2 M+ l Y2m + 0. 0170. 

La temperatura de plato es calculada por tan— 
p

teos para cuando se cumple la iZualdad X - 760

Calculantlo la columna hacia arriba desde la — 

caldera se encuentra _ue hay un plato donde el valor de (- Z-1) n+ 1
x2

es mayor que el valor dado por ( n_) -4. 1
x2

Ti' n este plato .; e utilizarif. la Ifnea de opera--' 

ci6n de ajotamiento, estando entonces el plato en 12 zona de en— 

riquecip.iiento, correspondiendc al plato de alimentaci6n. 

Para cada plato se calculan valores de K' a — 

partir de datos de presi6n de vapor a una Temperatura A la oual - 

se puida curaplir la ¡ jualdad X = P/ 760 o K - P*/ P
VI- 

Y

76017,_P
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Valor de con.itante equilibrLo pera rresi-3n atmos,!- J«' 2. 
y L

1

Don- Presi6n de vapor a la Temp,.,ratura del líquido que aba-ndona - 

el piso. 

P- Presil5n en el plato. 

Se considera una ca:fda de presi6n por plato de 11 mm qj- 

Los valores de X para el plato sijuiente son oalculados median— 

te las lfneas de operaci3n. 

Los valores de y se calculan para determinar las relacienes

x1/ X2 para cada zona. 
Ym= Ym Xin Ym_ Y, m Xm ( 

76, 
para la zona de a otamiento

p

Los resultados son representados en la tabla siguiente, 
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P -mm Tag Comp. * TA Y iro xim xm

I,'- so # I 1 0 15 2. 975 0. 446

P- 1040 mm 2 0: 2215 1. 813 0. 401

T- 95* C 3
P - - 1. 368 , 

4 o. 6285 0. 840 0. 528
60

xi xi

Tm ( 7-2-) n + I '- - X2 ) m + 1

0. 325
0. 2920

0. 385

1. 0 - 1- 375 1. 00

iso # 2 1 0. 309 2- 337 0. 722 0. 533

P- 1029MM 2 0. 282 1. 350 0. 387 0. 286

T- 86. 5* c 3

1. 353 4 0. 403 0. 610 0. 245 0. 181

760

1. 0 - 1. 349- 1. 00

li sa # 3 4 19--- 1- 850 0. 923 o. 6aq- 
N1018 2 0. 282 1. 113 0. 314 0. 234

T- 80* C 3
P - 1. 339 4 0. 215 0. 486 0. 104 6. 078

790- 
1. 0 1. 341 1. 0

Piso # 4 1 o. 644 1. 637 1. 054 0. 795

P- 1007 2 0. 233 0. 952 0. 222 o. 168

T- 77* c 3

p - 1. 325 4 0. 118 0. 426 0. 050 0. 057

760
1. f) 1. 3? 6 1. 0

Digo # 5 - 1 0. 742 1. 516 1. 125,0 0. 859

p= 996 2 0. 17,^ 0. 151 0. 175

T= 75. 5 3
p - 1. 31 4 0. 393 0. 0380 0. 024

7ro
1. 0 1. 307 0

Píso -# 6 0. 900 1. 474 I. T79 0. 919

985 0. 123 0. 952 n. 104 o. , S -w

T- 75* c 3 6. 76 9. 45

r - i. 296 4 0. 068 0. 3t" 0. 025 0. 0190

76-0
1. 309 1. 0

1. 40 1. 293
r= - C. 09P o. Y. C79f nA 1

P. n9 11 - 71

r

f6-0

m 9 1. 3714 935

963 C- 073 0. Qoo«: C. Zv5q 0. 046

267 4 D. o6- 7, c ir, P. 1 el - 2 7 14.` 2
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P-- =m HE C= 13. TM
irl. 

y - 1 x¿ 

Ti 71

Ts » 2 ) M+ 17-57-) n+ i ( 1

Piso ?! 9 1 0. 873

1. 213

56 97
P 952 2 9- 059 0. 7899 ó46 37
T- 73- l*c 3 6
P = 1.?', 2 4 0. 061 0. 3491 0. 02103 0. 017 13- 74 17. 63
760

xi

En el Pl' 3to 7c. 12 la relaci6n. ( 72 ) n+ l e- 3 :: 51jor q -- e la

m+ 1
X2

De. aquf podenes que le

se introducir¡ en el plato 4 129 donis si tiera i--& pr9! 9 - n da 913 = L', - 

y una Terperatura de - íl. 8< 1c. 

d- digmetro. 

3

Caudal volumétrico de vapor ( m 1, sej) 

Velocidad del vapor a través de la colum- na ( m/ seg) 

1. 0 1. 253 9-415

Piso , lo 1 0. 8 82 1. 213 1. i
P- 941 2 0- 051 0. 77P3 0. c39.9 0. 03,3

T- 72. 5 3
P - 1. 238 4 0. 069 0. 3328 0* 02006 o. c26 19. 12 20. 03
7ro

1. 243 i. 0

21- 30 # 11 1 o. ezo l.jl94 1. i_140 0., , 

93) 2 O. C44 0. 7635 0. 03,2 C) CI. _-: -. 3

T- 72. 09c 3 21. 45 2 1. 92

1. 223 4 0- 059 0. 3262 0. 0130 0. 0150

1. 0 1. 226

j_- # 12 1 o. 8 3 G. q¿ 6
919 2 0. 03 o 0- 7574 0. 022 C. 0180

72. 2 3 33.? -2 27. 7.3
1. 209 4 O. C57 0. 3235 c. o -1 0 0. or-, 6

5 -) 

xi

En el Pl' 3to 7c. 12 la relaci6n. ( 72 ) n+ l e- 3 :: 51jor q -- e la

m+ 1
X2

De. aquf podenes que le

se introducir¡ en el plato 4 129 donis si tiera i--& pr9! 9 - n da 913 = L', - 

y una Terperatura de - íl. 8< 1c. 

d- digmetro. 

3

Caudal volumétrico de vapor ( m 1, sej) 

Velocidad del vapor a través de la colum- na ( m/ seg) 
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ef'ereneia -.-, 2) 

A= peso nclecular medío, del! alimento. 

A= 0. 812 x 32 04+ 0. 060 x 5% 08 + 0. 034 x 46- 07 + 0. 094 x 18

5

i3aso- IMO tori., l d:fa de alimento. 

100X1000 x 1 0. 0353 xg- mol. eg. 

3 77- 2,', 24x36oc

Alimentaci6n es un lfquido a su temperatura de ebullici6n, se ---- 

c, r.sideran que los calores latentes molares de todos los componentes — 

son idénticos, el caudal molar de vapor es el mismo en todo la columna. 

V B- Vs- ( Ls+ D)=( Ys+1) D

Moies totales en el destil2do = D- 76. 68

Va- ( 2. 0+ 1) 0. 85045 x 0. 03553 = 0- 0855 Kg - 01

seg. 

Tenemos una temperatura promedic) pera el vapor de 809c

Caudal volumétrico de vapor- 0- 0855 x 22- 4 273 + 80 x 760

273 900

2. 089 V31seg. 

Unsiderando una velocidad s-, perfic-;91 de! vapIr de 0. 6 m/ seg para una

columna de pisos, operando a presi6n atmosf4rica- 

4 x 2. 089 - 2. 10 m

X 0. 6

Altura de la Columna. 

Considerando una distancia éntre platos de 0. 6 metros y una eficien ----- 

cia por plato de 701.1. 

ltura - 0. 6 N/ E + 3 - 0. 6x24,10. 79+ 3- 23. 5 metros. 
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p E S u Y E % 

Columna de .-,¡ sos operando, a atinoi-,f4rica

Mmero de r)lstc'3 tedrícOS - P4

J& ero real de platoe - 35

laz&n de reflujo de operaci6n ys - 2. 0

Plato de alimentaci6n - 12. 0

Diámetro de la colurqn8 - 2. 10 m

kltura de la columna - 23, 5 metros

El nsimero de platos es habitual en la indus--- 

tria por lo tanto, se puede justificar 19 suposici6n de que la calidad - 

espeoificada de los productos puede obtenerse con una cola columna. 
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II.- SISTEMA DE DCb COLTUMTAS- 

wstf, sidtema es utilizado Para obtener especifica

ciorjes de metanol jzado Federal A. El sistema puede ser diseHa- 

clo de manera que ambas columnas operen substancia lmen te en pre— 

i6n atmosférios 0 con una columna operando cerca de 50- 55 Psig

y la otra a presi6n atmosf4rica- (
ver diagrama anexo) - 

La prime.ra columna de este sistema es una columnq

extractiva, en la cual se ueparan los compuestos volátiles, de

los cuales como ya se mencion6, el componente olave es la aceto- 

na . Los fondos de esta columna que son los altos ebullidoresv- 

el metanol y el agua empleada como a¿ ente extr3ctivO los cuales

van a ser la alimentación de la se¿unda columnag en la cual se - 

separan el agua y los altos ebullidores del metanol. Removiéndo- 

se el metanol producto de! domo de esta columnR y los fondos que

es el agua empleada como agente extractivo en la primera columna

se recircula a ésta. 

A).- PRIPTERA COLUMNA ( COLUMM EXTRACTIVA). 

La primera columna es una columna de de8tila0i6n - 

extractiva en la cual el fraccionamiento se facilita por la adi- 

ci6n de un nuevo componente, el cual desplaza el equilibrío va— 

por- liquido. Al utilizar un disolvente o agente separador mu . cho

menos volátil que los componentes de la a limentaci6n para faci— 

litar el fraccionamiento, el proceso se llame destilaci6n extrae

ti VFI . La base de esta destilación es el cambi,> de volatilidad - 

producido por la introducci6n del disolvente. Este oambío no es

igual para cada componente, y la diferencia de volRtilidad que - 

resulta permite el fraccIcasmiento de los componentes dela al¡-- 

mentación, corrientemente con menos Dlatos y con una relación de
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reflujo mas bajo que de ordinario. 

El disolvente elegido debe tener un punto de ebu— 

llici6n auficientemente más alto que la de los componentes, de - 

modo que Be realice Ucilmente la separación del disolvente y -- 

que la exigencia de calor sensible del ciclo disolvente resulte

una fracción grande del consumo total de calor. El disolvente - 

debe ocasionar un incremento mayor en la voletilidad de uno de - 

los componentes que la del otro, para que sean razonables el nú- 

mero de platos y la cantidad de reflujo. 

En general, los requerimientos que debe cumplir un

disolvente satisfactorio para la destilaci6n extractiva son: 

1.- Alta selectividad o capacidad suficiente para alterar el --- 

equilibrio líquido -vapor de la mezcla original como para permi— 

tir una fdcil separación con pequeñas oantidades de disolvente. 

2.- Alta capacidad o facultad de disolver los componentes de la

mezcla a separar. Ocurre freouentemente que sustancias que no - 

son totalmente míseibles, son muy selectivas con la mezcla. Ade

mas si no pueden obtenerse concentraciones sufioientemente altas

de disolvente en la fase liquida, no podrán desarrollarse plena- 

mente la capacidad de separación. 

3.- Baja voletílidad para impedir la evaporación del disolvente

con el producto de evaporación y para manzener una conoentración

alta en la fase líquida. 

4.- Separabilidad, El disolvente debe esperarse fácilmente de - 

la mezcla a la cual se adicionag y no debe formar aziotropos con

las sustancias oríjinales. 

5-- Debe se-- barato y fácil de conseguir. No corrosivo a 108 m8- 
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te:riales de constrwción. No tóxico. De baja viscosidad para fe- 

cilitar altos rendimientos por plato. De bajo punto de congela- 

miento para facilitar el almacenaje y el iranipulso exterior. — 

Químic3men+e estable e inectivo frente 2 18 sOlucién 8 SePuyar- 

Como ya se dijo el disolvente ocasiona un incremen

to en la volatilidad de unos de los componentes. El efecto del

disolvente crece aproximadamente en proporción a su concentra --- 

cion en el líquido. - asa sacar el máximo beneficio del disolve-n

te, se añade este cerca de la parte superior de la columna de — 

modo que se mantenga una alta concentración del disolvente en el

líquido de todos los platosi excepto en la sección derecupera— 

ci6n del mismo. 

En una columna continua crn un gesto de alimenta— 

ción fijo de los componentes A y B y una relación de reflujo fi- 

je, la concentración del disolvente en el liquido será mayor -- 

cuanto^mayor sea el gasto cen que se alimento el disolvente. Un

gasto elevado de disolvente permitirá la separación Con un& CO— 

lumna cuyo numero de platos se aproxime al minimoy pero la nace- 

sidad de calor aumentará, ser nomo la sección transversal de la

columna extrivtiva y la de la despojadora de! disolvente. Por - 

el lado contrario un gasto bajo de disolvente- requirirá muchol3 - 

platos en la columna extractiva. 

Como el a¿ ente separador empleado para la desti -- 

laci6n extractiva es corrientemente de baja volatilidad en rela- 

ci6n oon la de los componentes de la alimentación, su concentra - 

cion se aproxima rápidamente a valores constantes cercanos al de

construcción" en la secc ón de absorcion y en la demagotamiento
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o despojo. Asfl al proyectar una columna de destilaci6n extrac- 

tiva es admito corrientemente el supuesto de que las concentra— 

ciones del disolvelite son constantes en cada una de estas dos — 

seccioneit y utilizqr datos X -T del bir, rio, sobre la base exenta

del disolvente para calcular el fraccionamiento de los ccr2pcnen- 

tes de la alimentaci6n. Estas concentraciones constantes del

disolvente se calculan por las sijuientes acuacienes: 

Por la Secci6n de Absorci6n. 

XS= S ( 1) 

1_/ 3 ) L + 3D ( 1-- 1
S) 

llara la secci n de des -,ojo o ajotamientca

en la que: 

XIJ
9 - "-

2' racci<5n Mol9r en la composici¿n de la de

las secciones de absorci6n y de despo-Jo9 respectivan-ante* . u - 

p - Volatilidad relativa d,?l di-sol", ntg al no

disolvente. 

S- Moles del disoivente puro que sale (- 3 la tn 4q per

unidad de tiempo. 

L, L - rnoles totales de Uquicto por unidad de t-4em,- o Ci-neltZendo

el dioglve ite,) que descienden por la columna en l s - zec-c-i nes

de absorci-J- i y de despojo respectivamentg. 

mole¿ de destilaco por unidad de tiem, o. 

B- moles de residuos exentos de disolvente por unid d

de tiempo. 

Dratos complementarios. 

La temperatura del Agua de enfriamiento es la con— 
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veniente para ccnáensar la acetona a 1-' 6- 5" ( presion de vapor y - 

760 mm. de Hg). Esto e3tablece la presion y la temperatura míni- 

mas de funcionamiento de la colur.na. La alimentacion de hidro— 

carburos ha de ser precelentada a su punto de ebullíción 60- 5' C

la del disolvente se precalienta a la temperatura le la parte -- 

superior de la columna. 

BASES IYE DI SENO - 

La presionen la parte superior de la columna= 760

mm. de Hg. Abo. limitada por la temperatura del agua de enfria— 

miento. 

presion en el fondo de la columna- 760 mm. Hg. + - 

AP. En la que AP- caida de presion a traves de la columna. Si

la columna se' construye con 50 platos de casquetes de burbujeo - 

con unos 6 mm. de caída de presión por plato, la presion aproxi- 

mada en el fondo de la columna sera - 760+ 300 = 1060 mm. F!g. --- 

I.M. 

56. 5" 0. 

Temperatura en la parte superior de la columna = - 

La tem,-eretura aumentara gradualmente al descender

por la columna por las secciones de absorcion y aEotamiento 0 -- 

de3? ojo, a medida que la acetor.a del liquido es substituida por

el metanGl. Luego empeza¿Lo vPrios platos encima del fondo, la - 

temperatura aumentará rápidamente hasta un mFfximo en el bervi--- 

dor. La temperatura real del fondo variard con la concentraci6n

del disolvente. 

Las tablas 10 y 11 nos d6n los coeficientes (¡ a ac- 

jua. La te- tividad binarios para acetina en agua j metanol. en a. 

bla 9 presenta lar. constantes binarias de margulez. 19s tablas - 
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I , 

2 j " tabulan las presiones de vapor. 

Las medida9 de los datos de equilíbrío dpdas en — 

las tablas 4, 5,. Y '

17
f>ueron relacic-nadas utilizando ! os. ecuaciones

binarias de que son: 

Log x k - 
2 + 

2 X, ( A2- 1 A
2 E 1

JOE x [ A 2- 1 2 1: 
2 ( A 1- 2 A 2- 1) 

1 1
En donde A 1- 2 y A 2- 1 son las constaintes bínarias - 

de mar6ules. 

Mostrándose los coeficient<,s de actividad obtenidoe

ly Y, ) en las tablas 10 y 11

la tabla 8 nos proporciona la volatilidad relativa

del acetona al metanol. 

1.- BALMÍCE DE VATERIALTS- 

Basado en una alimentaci6n de 100 Ton/ die de mete— 

nol crudo o. ue contiene
64 en peso de com, uestos V011«tile'- (COM - 

ponentes clave la acetona) y 94% en peso de compuestos pesados

componente clave el inetanol). 

2.- CALC710 GASTO APRC7IVIDO D'13r LV"-"172P * 

En una columna de destilaci6n extrectivay la con— 

centraci6n de! disolvente, por encima del punio de introducci6n - 

disminuye primero muy r4pidamente hasta oierta oancentracidn baja

y luego lertaríente hasta ue en la parte superior de la columna - 

se reduce a algún valor prifetico. - Entre la tovera del disolven— 

te y el plato de alimentaci6ny la concentraci6n del disolvente - 

se mantiene sustancielmente ecnstante en un valor que puede --- 

calcularse por la ecuacii5n ( l) 3 en esta secci6n el liquido de -- 

los platos se compone de reflujo ,- disolvente. Ja concentracidn
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del disolvente en la secci6n de despojo perL-,qnece práctícarnente- 

constante, en un valor que se calcula por la ecuaci6n ( 2) dentro

de unos platos a partir del fondo. Cerca del hervidor, dicha -- 
1

concentraci6n aumentaré rápidamente hasta un méximo en la co---- 

iriente de los residuos. 

3).- CALCULO EE LL REUCION YINIMA M REFWJO- 

En base a las ecuaciones de Undenwood. 

4).- CLUCULO POR METODO DE IE LA UMPEPUTURA IEL

LIQUIDO Y LA CONCENTRACION DEL DISOLVENTE. 

F -ay que estimar la cantidad de vapor de hidrocarbu

ros absorvida en la oolumna para elevar la temperatura del disol

vente. El vapor absorvido por la soluci6n diluyo el disolvente

reduciendo por lo tanto la volatilidad relativa del Acetona al - 

Metanol. Sin embargo, la absorci6n aumenta las relaciones exen- 

tas de disolvente Lhi/V y Lh/ V de modo que el número de platos — 

calculados sobre la base de Lh/ V en la parte superior de la co— 

lumna será corrientemente en sentido conservador para finos de - 

proyecto. 

Tienen que conocerse los moles totales de vapor de

hidrocarburos ab8orvidos en la columna para calcular los moles - 

de vapor que salen del hervidor. Este flujo de vapor influye -- 

tanto en el área de transmísi6n de calor del hervidor como en el

diámetro de la columna en el fondo. 

La temperatura del lfquido y la oonoentraci6n del

disolvente X
S , 

se estimarán aproximadamente para el plato inme— 

díatamente superior al de la alimentaci6n de hidrocarburos ( de— 

l fcndo designado plato n) y para el quinto plato por encima de. 

la colw.-,na. Se si,;ue el si.-uiente procedímiento de aproximacic- 
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nes sucesivas¡ 

1.— Se supone una temperatura de ebulli& 6n de! lfq,,ido que sale

del plato. 

2.— Se calcula el valor sensible ganado por el dieolvente desde — 

la temperatura de su alimentacidr a la del plato. 

Se divide esta canti,3ad de calor por el calor mAar integral

olotal de absorci6n del vapor de hidrocarburcs para calcular

los moles de hidrocarburos absorvidos. 

4-- ARádanse los moles de hidrocarburos absorvidos a los moles

de reflujo de hidrocarburos de la Darte superior de la colum— 

na para calcular Lh, moles totales de Irquido de hidrocarbu— 

ros que ciroulan por el plato. 

5.— Se calculan la concentrací6n del diekolvente por las ecuacio— 

neas

X

l_ 13 ) L + 
la

D ( l—xs) 

X ( 2) 

13) 
1 + 

6.— %. rtiendo de la tem;, eratura supuesta y de la composici6n del

lfquido celculandog hállese la presi6n parcial de equilibrio

del acetona, metanol y el agua. Esto exi¿e datos de presio— 

nes de vapor y coeficientes de actividad para cada componen— 

te de la soluci6n. La suma de estas tres presinnes, será la

presi6n total calculada. 

7-- Si la Z.resi6n total calculada no es igual a la presiJy1 de

funcionarnierto de la columu. se supuso una te: iperatura ¡ ni --- 

riel err(5nea y se harán nievos o4lculos por el procedi— 
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miento hasta que la presi r. calculAn = cuerde rezcnzible-- 

m.ente rrn la presién de funci-inamientc. La aproximací<5n fi

nal de lacorioentraci6n del disolvente. 

Se harán las si¿_ -¡entes suposicicnes: 

1.- El calor sersible para elevar la temperatura del reflujo de

hidrocarburos es despreciable en relaci6n ecn el negesario - 

para el gaste de disolvente. 

2.- Las correcciones de la Ley de loe gases son despreciables. 

3.- la presio5n en el plato n es igual a 910 ! am. de Fg. ( prome- 

dio de las presicnes en la parte superior y en el fondo). 

4.- la concentrací6n del . cetona en el plato n es 0. 06 fracci6n

molar sobre la base exenta de disolvente. 

5-- la :, resiLIn en el Plato 5 es de 1.06,1) mm. de Fg. 

6.- La concentraciin dál. metaral sobre el plato 5 es sustancial- 

mente - de 11, 0 fracci6n molar sobre la base exenta de disolven

te. 

7.- El disolvente se elimenta a 58* C- 

Para la concentraci6n del disolvente sobre

el plato, n, la continuaci6n de los pasos 2 al 5 d< matemáticamen- 

te la ecuaci&n: 

Xsn- 1 ( 3) 

1+( RD/ S) £ 1, 1( 1 -
PJ+ (hrr- Hsf) JAp, 

En la ques

Xsn= fracci6n molar del disolvente sobre el plate r
i

P  relaci6n de reflujo en la parte superior de la columna I/ D

D.- ,* oles df - 

7= moles/ 3, r alirient.:,,,i de d-4silvpnl,e. 
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3 - Volatilid<, 1 relativa del acetona al dí 1-, i-, ! vente. 

Har, V.,sf- contenido le calor molpr del disolvente a In tenjeratu- 

rn del plato n y a is le alimentaci6n del disolvente -- 

respectivamente cal/ mol por enoiwa de aljuna tem— 

peratura base. 

AN- Calor de absorci6n del hidrocarburo en la soltic,'L( Sr. 

5-- Trazo de líneas de equilibrio. 

6.- Trazo de líneas de opera-, i6n. 

7.- Ntimero de platos perfectos. 

1.- ' Palance de Mpterialesa

Base 100 TO- T̀/ día de metanol crudo de alimentaci6n. 

100 "' kT X 1 4 - 17 T 0111 4, 170 Y_ -/hr

d.fa 24 He- dfa. 

Como se desea obtener un producto de cabeza de _ 

QW - te Acetona y un producto de Cola de 99 de purezap todos es - 1. 1

tos porcentajes en peso. Siendo una alimenta'ción que contiene - 

94 l de Metanol y 6,1 de Acetona. 

Peso molpeular Metanol= 32

Peso Molecular Acetona- 58

Las concentraciones de la alimentaci6n ( Xf) cabeza

X y de cola ( X,,), expresadas en fracci6n molar de A'cetona --- 

son% 

Alimentací6n. 

X f 6158 - 0- 034

6/ 58 + 94
32

Cabeza: 

Yr 2g¿ r-8 0. 982

9915' + 1/ 32
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99J32
0- 0055

El peso molecular -.ed--o de la 21-imentaci5n es* 

100 32. 89

6158 - 4- 94/ 32

La velocidad de alimentaci6n F es# 

F- - 4170 Whr - 126. 80 Kg ml/ hr

32. 89 VgIVg mol

Aplicando en balance _; loba1 de acetona

Destilado: 

D- 126. 80 ( 0. 034 - 0. 0055 3. 73 Ygml/ hr

0. 982 - 0. 0055

Fondos

B- 126. 80 3. 73 - 123. 07

2, CPLCUTO DEL GASTO IZL DISOLVENTE. 

er- a de la parte superior de la columna a 58- 5* c

el lfquido será en esencia co::.plemento acetona y agua. 

Para determinar el gasto y la eencentracién del - 

disolvente hay que estimar la volatilidad relativa del agua al - 

no disolvente. 

3- 1
3- 1

P3

1- 3 P1

P.n donde: 

fo - Volatilidad relativa. 

1 = Coeficiente de Actividad. 

P- P- egi6n de vapor. 
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1 - Acetons

2 = Metanol

3 = Agua. 

Segdn tablas a 58- 5* 0- 

S' 1- 3 - Coeficiente Activilad acetona en ajua - 1. 08

Y3- 1 = Coeficiente actividad agua = 2. 71

p Presidn vapor a cetona a - 82,9 mm. de 11g. 

p Presi6n de vapor A¿ ua- 139 mm. de 119- 
3

p
3js

3- 1- 
br3- 1 - 2. 7lxl39 - 0- 425

1- 3 Pl 1. OBx820

13 3- l' 0. 4? 5- 

En el fondo de la columna, en la secci6n de agota- 

miento, suponiendo una temperatura de 769c. 

2- 3= 
Coeficiente actividad del -- etanol en agua - 1. 36

13- a= 
Coeficiente actividad del agua = 1. 09

P
3 . 

Presi6n vapor del agua - 327. 3

p2' Presiu`- vapor del metanol - 1098

133- 2' 1. 09x327. 3 - 0. 239 B
3- 2' 

0 * 239

Fntonces, sí se admite que la concentraci6n del di- 

solvente en la parte superior de la secci6n de absorci6n es de — 

0. 25 fraocii6n molar. 

X

G -P ) L+ ) 5DIU- xa) 
donde X - 0# 25

0. 25- 

0. 25= 

S

1- 0- 425) L + 0. 425 ( 3- 73)/ ( 1- 0. 25) 

S

0. 575 L+ 2. 113
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S-- 0.? 5( 0- 575 L + 2. 113) = - 0- 14375 L + 0- 5282

Como teie,,.,,)s que

I-- Voles totales de ' 1fquido/ unilad de tiempo

L- I -h + S

Lh- Moles totales de lfquido que bajan por la columna excluQrendo

el disclvente. 

S- Yoles totales de disol- ente. 

S 0- 14375 ( S -,- 111) 10- 5282

S= ( 1- 0- 14375)= 0. 14375 Lh + 0- 52852. 

s- o. 1678 Lh + 0. 6168

Si Lh son los nolga totales de lfquido que bajan - 

por la columna exclVendo el disolvente, son los moles totales - 

por hora de reflujo. 

Se observa que estos moles/ hr de reflujo en la seo

ci6n de absorci6n aumentan descendiendo por la columna, puesto - 

que el calor que eleva la temperatura de la oirculaci6n de disql

vente tiene que provenir del calor de absorci6n del vapor de hi- 

drocarburos que ascienden. Esto se verifica ain cuando se ca— 

lienta p eviamente el disolvente a la temperatura de la parte su

perior de la oolumna. 

3.- RPELACICN ?` InTMA LT REPLUJO, ¡ PROXIVIrA. 

Suponiendo que la constrición al reflujo mfnimo — 

se produce a una tenperatura intermedio entre la de la parte su- 

perior y el fondo de lal columna, tal como de 679c. 

La volat
i

ilidad relativa de la Acetona al Metanol en
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la oonstrujci(Sn ( 67" c), ess

B- 2. 38

Para calcular el reflujo mínimo se puede tratar el

sistema Metanol- Acetona como binario sobre la base exenta de di- 

solvente y emplear las ecuacíones de Underwood. 

Pnra alimentaci6n lfquida a su punt,-) de ebullicidn

esto est

39 - 1 XF 1- Xf

Rm. 1 r_0. 982 2. 38 ( 1- 0. 982) 

2. 38- 1 0. 034 1- 0. 0341

1 1 — 0. 982 2. 38 ( 0. 018) 

1. 38 0. 034 0. 966

0. 724 ( 28. 882- 0. 0443). 

Rm- 0. 724 ( 28. 837) 20. 88

Rm- 20. 88

Ru- Lh - 2o. 88
r

m

PTLACION "DPE REFLUJO DE Y C -AS" - 

DE LA. ALTITMEY" ACION DEL DISOLIVETrE. 

Como primera aproximaci6n sup6ngase que la rela— 

ci6n de reflujo de M-A-rocarburos Lh/ D en la parte superior de la

colm na es 1. 3 Veces la mínima. 

Lh 20. R X 1. 3 = 27- 144. 
D

Puesto que D- 3. 73 Y9- mol/ hr

Lh= 27. 144 ( 3. 73) - 101- 25
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Lh= 101. 25 Yj Mo1,1hr

Coir.o se tenía que

a- 0. 1678 Lh- + 0. 616,5

S- 0. 1678 ( 101. 25) + 0. 6168

S= 16. 989+ D. 6168= 17. 610. 

S- 17. 610 Yg. mol,/ hr

Como peso inolecalar del agua es 18

S- 17. 610 X 18 = 316. 9 Kg de Agua/ hr de gasto de alímentaci6n del

disolvente. 

4.~ Aplicando la ecuaoi&n ( 3) en el plato n ( arriba del -plato de

alimentaci6n) 

x
en= 

1+ ( RIVO) 1/ U- 13) + !! sr-Esf) / A, 

Para nUE. 3tM CESO sons

R- 27, 144 mol/ hr

D- 3. 73 mol , 1hr

3- 17. 610 mol/ hr

3 - 0. 425

A una temperatura supuesta en el plato n de 6q* o - 

hSt- hsf) = m cp t

Peso molecular del agua = 1P

cp Agua = 1. 0

T= T,- T Te.,tperattira platc n - Temperaturi alimer..taci6n di— 

solvente. 

jT= 6 9 - 56. 5 12. 5

bst - hsf) = X 1 X = 2?. 5

c. Calor latt>!,,4f- le ccir-idpr,,-&c4-6vi de! hidrocarburo %a 69* c
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I- Cajor integral o total absorbido por Kilomol de Hi.drocar- 

turo en la mezcla de Ace-,,rjna y Mietanol con agu3 liara prc- 

ducir soluci1n que contenga aprnxMadarente 901 de mezcla

de hidrocarburos 194, de Metznol j 6 da Acetona ete es - 

1

e- 71,02 cal/ Mol

I. 1156 mal/ mol

7.. 992- 1156. 6036

Xen- 1

1+ n.144( 3. 73) 1,1 U- 0. 425) ' 225

17. 610 6036

1+ 9. 9982 + 0. 0373 1- 0255* 

Xsr- 0. 0906

Calculando la presi1n total en el ; lato n Pur el - 

peso 6, suponiendo fracciones molares 94 de metanol y 6, de — 

Ac9tonae

Y, 1 Ajua- 0. 0906

1—x - l_n_o906- 0. gog4

3tar,- 1 - 0 -904 X 0- 94= 0- 8548

Acetona- 0- 9094 X 0- 06- 0. 0,c46

X, 0. 0546 X 1 0- 8548 X 0. 09C6
2 3

Para calcular los cceficientes de áctividad se su— 

pondrá mezclas binarias y se utilizar4n las ecuaciones

de maraules. 

Para el cálculo del coaficiente de act-4v,-4zl!ad del — 

acetona en agua y es supon-irg una frece-J-«dn nolar ¿e hi-4--, Cerl:u= 

de 0. 9094 % Mol j ina fracci6n mcl de agua de 0. 0906:1

De tabla 10 
l . 

1. 00

De tabla 11 
2' 

1. 00
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Para calcular el coeficiente de actividad del agua

se supondré mezcla bineria de hidrocarburo, utilizEfnlose como — 

c, netentes binarias de margulos un promedio de los valores de — 

las constantee para los siGtemas acetana- agua y metancl- ajua. 

417 mol Agua= 0. 0908 - 4 mol hidrocarburo - 0. 9092

Y, = 3. 08
3

Presi6n de vapor Metanol a 6q* c = - 870 mm de Hg. 

Presi&n de Vapor Acetona a 6wQ* c - 1190 mm de 11g. 

Presi6n deVapor Agua a 6q'> c = 223. 7 mr.. de Hg. 

Componente X Ir, p Presi6n Parcial

Acetona 0- 0546 1. 00 ligo 65- 00

Vetanol 0- 8548 1. 00 870 743. 7

AZua 0. 0906 3. 08 223. 7 66. 2

1. 000 874- 9

la presi6n total calculada de 874. 9 mm de Hg. ee - 

razonablemente cercana a la presi6n media de la columna de 910 - 

inni de Ej. repitiendo el cd1culo para una temperature ligeramente

mayor podré mejorarse la conoordanciag pero del v* lor de Xsn no

cambiar e significativamente. La exactitud de los tistos de 108# 

coeficientes de activida d̀ y los suposic ones no justifican el

nuevo C61culo. 

La temíeratura y la presi6n estimadas para el pla- 

tu n ( platc inmediato e
1

uperior al de alimentaci4n de hidrocarbu- 

ros), se- rál

690c
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x

Acetons . . . . . . . . . . . . . . . . . . 0- 0546

Metanol. . . . . . . . . . . . . . . . 0- 850

A; .... . . . . . . . . . . . . . . . . . . 0. 0906

1. 0000

La volatilidad relativa del acetona al metanol es

P31- 2- 
2. 50

Para la concentraci6n de disolvente sobre el pla- 

to 5 ( en la secci6n de agotamiento o despojo) la ecuaci6n ante- 

rior se convierte. 

x

S
1+ ( RI)/ 3) + J?/ S + ( hat- haf) 

En la ques

q- Por ciento molar de alimentaci6n lfquida o fracci6n lfquida. 

En nuestro caso q- 1. 0

F- 126. 8

B-- 0. 239 Para secci6n agotamiento. 

Suponiendo Teciperatura de 76* c

hat~hsr= 18 X 1 X ( 76- 56- 5", - 351

o= 8487 cal/ mol

1- 1156 cal/ mol

h -Ac- /\ I- 8487- 1156- 7331 cal/ mol

xS
5- 1+ 27. 144073

1

1 + 1. ox 126. P57

17. 6 10 1- 0. 239
777-.

610

X3
5= 

1 1 - 0. 0635

1+ 7. 555+ 7. 200 + 0. 048 15- 803

xS
5= 

0. 0633
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Calculando la z-- esi<5n total en el plato 5 por el - 

pa2e 6, suponipndo que tcdo el hidrocarburo es metanol

4 vol metanQl - 1. 00 - 0. 0633= 0. 9367

De tabl;-- 11

k2' 1- 00 k'
3- 

3. 98

Presi&n de vapor metanel a 76* c - 1050 mm de Hg

Presi6n de vapor Agua a 76* c- 301. 4 mm de Tig

x Coeficiente Presi6n Presi6n

de Actividad Vapor Parcial

Metanol 0- 09367 3. 98 1050 983- 5
Agua . 0. 0633 1. 00 301- 4 75- 9

1. 000 1059- 4

Este presi6n calculada de 1059- 4 mm. de HZ. es -- 

aproximadlsima a la de 1060 mm. de Eg. en el fondo de la columna

por lo tanto la temperatura supuesta de 76* c en el Plato 5 es — 

una aproximaci6n razonablemente cercana a la realidad. 

La volatilidad relativa del Acetona el metanol a - 

la Temreratura de 76* c es 339- 

3. 39

Los datos de equilibrio del disorvente y de vola—' 

tilidad relativa se resunen como sijue: 

6n 2Localizac xS T
0 1- 2

Plato superior secci6n— 

Abaorci6n. 0- 25 56- 5 a 58- 5 1- 57
Psto inmediato superior

a la alimentaci6n 0. 0906 690c 2- 50

Plato 5 a partir del* fon- 
do columna. 0. 0633 760o 3. 39
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para la d--terniinaci&n ap-,,^.xi!!!,-Ida del ntlmero de , la

tos perfectos en los secciones de absorci6n y despojoy conviene

utilizar una vAatilidad relativa constante en la secci6n de ab- 

sorci6n de

1. 57 X 2. 50 - 2. 03

2

Y otra volatilidad relativa c nitante en la ecua- 

ci6n de a¿ otamiento o despojo de¡ 

2. 50+ 339 - 2. 94
2

Entonces los datos de equilibrio X - Y sobre una ba - 

es exenta de disolvente se calculan partiendo de la eouaci6n de

volatilidad rela"tiV&. 

Y A X
1+ (

tc-

1) X

Nra la secci3n de agotamiento tenemos: 

X A AX ( P -1) X 1+() 3- 1) X T

0- 05 2. 94 0. 147 0. 087 1. 087 0. 135

0. 10 2. 94 0. 294 0. 194 1. 194 0. 246

0. 15 2. 94 0. 441 0. 291 1. 291 0. 341

0. 20 2. 94 0. 588 0. 388 1. 388 0. 423

0. 30 2. 94 0. 882 0. 582 1. 582 0# 557

0- 40 2. 94 1. 176 0. 776 1. 776 0. 662

Para la Secci&n de Absorci6n

X Is AX ( A - 1), K 1+ 05 - 1) X y * 

0. 1 2. 03 0. 203 0. 103 1. 103 0. 184

0. 2 2. 03 0. 406 2. 206 1. 206 0. 336

0. 3 2. 03 Mog 0. 3010 1. 309 0* 465



0- 4 2. 03 0. 812 0. 412 1. 412 0. 575

0. 5 2. 03 1. 015 0. 515 1- 515 0. 669

M 2. 03 1. 218 o. 618 1. 618 0. 752

0. 7 2. 03 1. 421 0. 721 1. 721 0. 827

0. 8 2. 03 1. 624 0. 824 1. 824 0. 890

0. 9 2. 03 1. 827 0. 927 1. 927 0. 948

1. 0 2. 03 2. 030 1. 030 2. 030 1. 000

Con los datos de estos cuadros se construyeron las - 

curvas de equilibrio. El procedimiento de utilizar valores de las

volatilidades relativas p&ra cada uua " las secoiones de la colum

no, conduce a una línea de equilibrio discontfnua, teniéndose la - 

discontinuidad en el plato inmediato superior al de alimentaci6n - 

de hidrocarburos. Tal cambio de pendiente se produce porque el

líquido de la alimentacién de hidrocarburo d-iluWe sábitamente al

clisolvente ( agua) en el plato de alimentaci6n. Sin embargo, el

método aproximado de cálculo acentda dicho cambio. 

LINE&S IS OPERACION. 

para la soluci6n aproximada, generalmente 08 Ocrizer- 

vau,>r la línea de operaci6n en la secci6n de absorci6n sobre la — 

relaci6n de reflujo en la parte superior de la oolumna de 9. 685. - 

Entonces la ecuaci6n de la línea U operaci6n ( sobre la base exen- 

a de disolvente) esa

Y- a X + b

En donde % - 27. 144- - 0. 9644

a- RID+ 1 27. 144+ 1

La ordenada al oribeti e,--¡ 

b= xr - - 2.2826- 0. 03489

RD+ 1 27. 144+ 1

Y= 0. 9644 X + 0. 03489
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NUYERO iDE PI.ATOS PERFECTOS. 

por la construcci6n sobre la figura se necesít8n

13 plAtoe perfectos de agotMMientl1y basándose en una relaci6n de

reflujo de 27. 144- C omo el pluto de , el hi,¡focarbu

ro es el superior de la secci6n de agotamiento o despojoy el cam

bio de la curva de equilibrio de L- 2. 94 a la de L- 2. 03 se hace – 

en el plato que pasa por la interoeccidn de las llueas de funclo

namiento. 

Basdndose en un rendimiento total de Pl9t0 del --- 

37% Para la destilaci6n extractiva de los hidrocarburos (
BegIn – 

o, Conell, ver fijura), la secc& n de absorci6n preoica de 36 pl l

tos y la de despojo 149 o sea un total de 50 Platos- NO 00 ne— 

cesita ningár- fac.tor complementario de seguridad debido a que — 

en el cálculo aproximado se desprecia el incremento del reflujo

de hidrocarburos producidos en 18 columna por la abaoroi6n de -- 

vapor para calentar el disolvente. 

CoMpOSICION y pUNTO DE EBULLICICN DE LOS FONDOS - 

Conociendo el gesto de disolvente queda estableci– 

da la composiciU de los fondos. La temperatura de ebullici6n

se estima por aproximaciones sucesivas seguida8y hasta que se

halle la teíaparatura a la cual la suma de las presiones parcia— 

les sea igual a la presi6n & el fondo de la columnal es decir

1060 mm de Hg. 

Ensayando con 78* 0. 

Como le cantidad de disolvente alimentado es 19. 685 Knol/ hr. 

Hg mol/ hr X Presi6n vapor 780C

mm de Hg. 

Acetona 0- 58 0. 0041 1500

Metanol 122- 49 0. 8707 1100

Agua 17. 610 0. 1252 327. 3

1. 0000
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Coeficiente actividad Metanol. 

XHidrocarburo- 0- 8512 XAgua - 0. 14

De tabla # 11

2' 
1. 00

Coeficiente actividad Acetona

de Tabla # 10

y
1- 

1. 03

Coeficiente actividad de Agua. 

3 - 
2. 34

Para el c4floulo de estos coefioientes de activídad

se toman en ouenta todas las suposioiones hechas anteriormente* 

X Coefioientela

de Actividad. 

Presi6n de

Vapor 78* 0

Presi6n

Paroial

Acetona 0- 0041 1. 03 1500 6. 3

Metanol 0- 8707 1. 00 v 1100 95797

Agua 0. 1252 2. 34 327. 3 25. 1

1. 0000 1059. 8

As:r la temperatura de los fondos es aproximadamente

780os
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GASTOS MOIARES INTERNOS LE VAPOR Y LIQUIDOs

Sobre el plato de encima de la alimentaci6n de - 

hidrooarburos- 

Lh- S ( i-xs) - 17. 610 ( 1. 0. 0906) 

Ka 0. 0906

Lh- 176. 76 Kmoles/ hr. de lfquido de hidrocarburos. 

V- Ih+D- 176. 76+ 3. 73* 180. 49 Uoles/ hr- de VaPOr- 

Lh 176. 76 0. 979- 
7- 180. 49

Sobre el Plato 5 a partir del fondo de la columna

thr - 17. 610 ( 1- 0. 06 260. 59

0. 0633

th5- 260- 59 Kmol/ hr do lfquido do hilr000rburo. 

Vs- Lh5- B= 260- 59- 123- 07- 137- 52

Vs- 137- 52 Kmoles/ hr do Vapor. 

LbL 89

7 137- 52

CARGA CALORIFICA £ EL HERVIDOR

Por un balance calorífico alrededor de la secci6n - 

de aogtamiento o despojo. 

QB- Vn+ l Hn+ l + BhB- Lnhn- + 

donde* 

Q:B. Carga calofífica del hervidor Kcal/ hr

Vn+l. Vapor procedente del plAto de alimenthei6n- 

Hn+ l Contenido de calor del vapor proosdente del plato de alimen- 

taoi6n. 

B. Corriente de los fondos. 

hB- Contenidn de calor de los fondos* 
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Ln. Líquido procedente del plato de sacima de alimentaci6n. 

Lm- S+ Lh7a

hn- Contenido de calor del líquido procedente del plato de ame¡ - 

ma de la alimentaci6n. 

ftacci6n líquida. 

N Corriente de alimentaci6n. 

hf- Contenido de calor del líquido de alimentaci6n. 

Hf- Contenido de calor del v&pOr ds & limOnt* ci6n- 

vn+l- 180. 49 Kmol/ hr

Ln- 17. 610+176- 76- 194. 37 Kmol/ hr

1. 0 N 126. 80 Kaol/ hr

la- 123. 07 Kmol/ hr

In el pl&to inmediato superior el de la alimenta— 

ci6n se tienen los siguientes líquido, oalor especIficos: 

Aostona - - - - - - - - - - - - - - - 0- 56 Cal/ g* o

Xetanol - - - - - - - - - - - - - — 0. 645 Cal/ 690

Agua - - - - - - - - - - - - - - - — 1. 000 CalIgeo

Tomando en -op medio de aouerdo con la fracoi6n 201

de cada oomponente. 

x op( C& 1/&* C) cp

Acetona 0- 0546 0- 56 0. 0306' 

Metanol o. 8548 0. 645 0- 5513

Agua o. o906 10000 0. 0906

1. 0000 0. 6725

El peso moleoialar pros2dio en plato encima de al¡— 

mentaci6n sai

100 33. 36

6 + 85. 48 + 22 OL625+ 32 11

Sp- 0. 6725 calIg1c X 33. 36 g 22- 0 021
1. gmol gmol1,0



hn- 22. 43-.! B--1 ( 690c - 200o) - 1099. 1 cal/ gmol
gmol* c

hn- 1899. 1 Kcal/ Kmol. 

En el fondo de la columna se tiene los sieuientes - 

calores especrficos. cp ( calIgoc) 

Acetona 0- 57

Yetanol 0- 655

4,ua 1. 00

Obteniendo un valor medio de calor espeolfico- 

CP CP

Acetona 0. 0041 0- 57 0. 0023

Metanol 0. 8707 0- 655 0. 5703

A.gua 2. 12 5 2 1. 00 0. 1252

1. 0000 0. 6978

El peso molecular promedio en el fondo est

100 29. 21

o. 41 + 87. 07 + 1257
58 32 18

op- 0. 697. cal X 29. 21 g,/ gmol - 20- 3 — cal

b" c gwoloc

h]3- 20- 38 X ( 180c- 20* 0) 1182 Call/ 9mol

hB- 1182 Kcal/ Kmol

En la alimentaci6n se tiene

x cap op

Acetona 0. 06 0- 56 0. 0336

Metanol 0- 94 0. 645 0. 6063

1. 00 0. 6399

El peso molecular medio alimentaci6n es 34- 38

cp- 0. 6379- 3289- 21- 04 cal/ gmoloc

TeMDeratura Alimentaci6n es 61. 50c

hF- 21. 04 ( 61- 5- 20* c)- 873. 4 Cal/ gmol
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hf- -373- 4 ical/ mol. 

Los calores latentes de vaporización en el vapor

procedente del plato dealimentaci6n

Kcal/ Kmol) 

Acetona 5544

Metanol 8170

Agua 9800

Obteriendo un valor promedio de calor latente. 

x A j 

Acetona 0- 0546 5546 302. 8

Metanol 0- 8548 8170 6983* 7
Agua o. ogo6 9800 887. 9

8174. 4

Hn+ l- 8174. 4 Kcal/ Kmol- 

Maestro balance de calor resulta* 

QB- 180- 49- 20-1 8174. 4 Kcal + 129. 055 " 01 ( 1177 Kcal) 

hr Knol hr Ma0l

205- 045-2LO-1 ( 1035- 9 Kcal) - 120. 93 Kmol ( 9002 Kcal) 

Er. Emol hr rmol

QB= 1475397 Keel + 151, 897 Kcal - 23.3, 639 o_al- 
hr hr hr

110, 747 Kcal/ hr

U- 1, 302, 908

El calor utilizado en el rehervidor para producir 109- 43 Kmol/ hr
6 3501, 8 lCg/ h:r de metanol es de 1, 302, 908

b) SEGUNU COLUMINA. 

La función de esta columna, la cual as 10 cOnOcs 00

mo columna de refinado es la de separar el agua y los aktos abu— 
llidores del metanol produoto. 

Este segunda columna puede ser diseñada para pre— 

sión atmosférica ( 10- 15 Psig) o para alta presión ( 50- 55 PsiI) i
ambos ran6os de presión referidoki al fondo de la coluuna. 

I -a alimentrci6n de esta columna es los productos — 
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del fondo de la primerra columnat

Kmol/ hr

Acetona 0. 52

Metanol 122- 49

Agua 17. 610

14o. 680

0 , a una alimentaci6n P;. 14o. 68o Rzol/ hr, es consi- 

dera que el metanoj fondo de la primera columna tan solo el 86. 38
es metanol ( 105. 81 ymol/ hr), el resto oB etanol ( 3. 62,É 6 4- 43 - 

YM. 1/ hr) y Agua ( 10% 12. 25 KM01/ hr)- 

Acetons 0- 58

Metanol 105. 81

106. 39

Agua + Etanol 16. 68

Agua de extra cci U_11 61
34. 29

Metanol 106. 39 Ymol/ hr
Agua 34. 290 Ymol/. b_r

140. 680 Kmol/ hr

Se tendría

106. 39 X 32- 3404- 481,/ hr de metanol

34. 290 X 18- 617. 22 Kg1hr de Agua- 

1 i m e n t a o i 6 n . 

y / Kg/ hr yaol/ hr A Peso Mol

j4atanol 3404. 48 106. 39 84. 65 0. 7563

Agua 617. 22 34- 290 15- 35 0. 2437

4021. 70 14o. 680 100. 1DO 1. 000

Paso molecular medio de, 12 alimentaci6n. 

100 26. go

75. 63 + 2

32 18

If- 0. 7563 F%. 14o. 680 Vmol/ hr

Se desea obtener un peStilado del 99% en peso de metanol. 

XD- 99/ 32 0. 982 % Mol

22+ - 1

32 1
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Peso mclecular medio para el destilados

100 31. 75 Kg/ mol
99. 0 + 1

32 18

Se desea obtener un producto de fondo de 1% fracci6n peso de meta

nol. 

Xf= 1 0- 00565 % Mol de Ystanol. 

32

1132+ 99/ 18

Peso molecular medio de los fondos. 

100 18. 08 Kg/ mol

1/ 32 + 99/ 18

Como F- D+ B ( 1) 

FXf- DXI+ B X B 2) 

140. 680 - D + B ( 1) 

140. 680 ( 0. 7563) - 0. 982D+0. 00565 B ( 2) 

Resolviendo por ecuaciones simulténese

D- le8. 170- KM01/ hr 6 3461. 44 Kg/ hr

B- P -D- 

B= 32. 510 Ymol/ hr - 6 585- 18 Kg/ hr

1.- COLU-!.-XA ePERANDO A PrIESION ATIMWFERICA CALCULO M REFLUJO MI
NIMO. 

Alimentando la mezola a su punto de rocío que es

de 74. 20c para la mezcla de 75. 65% mol de metanol- y 24. 39% mol

de agua, utilizando las ecuaciones de Underwdod. 

l+Rm- 1 XD - 1 - XI) 
Xf

1- Xf

a 74. 20e Subíndioe 1- metanol

Subíndios 2- Agua

1- 2- 
Yl X2

T2 Xl

x - 43. 25 y 75- 65

x2, 54- 75 T2- 24- 35
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P1-

20-
1* 63DA* 75- 3. 76

24- 35x45. 25

l+Ry- 1 3. 76( 0. 982) 1- 0. 982

3. 76- 1 0. 7565 1. 07565

1 + Rm- 0. 362 ( 4. 880~0. 074) - 1. 739

Rm- 0. 739

Utilizando un reflujo de 1- 5 veces el rcfluj0 " 1n' mo

R- 1- 5 Em- 1- 5 ( 0- 739)- 1- 10

R- 1. 10

DLTOS M EQUILIBRIO LIQUIDO VAPOR. 

Para la determinaoi6n del número de platos perfec- 
tos se utilizard una Yolatilidad relativa de 2. 82. Ent-,nces los

datos de X -Y se calcu1grén de 18 ecuaOi6n* 

T; 

1+ - 1) x

Los datos calculados aparecen en el siguiente cuadro: 

LINEA IE OPERkCION- 

Baa& ndo la l: rnea de operaci6n sobre la relaci6n de
reflujo de 1. 10 en la parte superior de 18 cOlumusi entonces la - 
ecuaci6n de la lfnea de operaci6n de secci6n de rectifioaci6n esa

Y- aX + b

a- RD - 1. 09 0. 523

RD+ - 1 1. 15+ 1

Siendo la Ordenada al ori3en: 

Y* 
x A A gtl)x l+( a:1) x

I I

0. 1 3. 76 0. 376 0. 276 1. 276 0. 295

0. 2 3. 76 0. 752 0- 552 1. 552 0. 485

0. 3 3. 76 1. 128 0. 828 1. 828 0. 647

0. 4 3. 76 1. 504 1- 104 2. 204 0. 682

0. 5 3. 76 1. 880 1. 380 2. 318 0. 790

o. 6 3. 76 2. 256 1. 656 2. 656 0. 849

0. 7 3. 76 2. 632 1. 932 2. 932 0. 897
M 3. 76 3- oO8 2. 208 3. 208 0. 937

0. 9 3. 76 3. 384 2. 484 3. 484 0. 971

1. 0 3. 76 3. 760 2. 760 3. 760 1. 000

LINEA IE OPERkCION- 

Baa& ndo la l: rnea de operaci6n sobre la relaci6n de
reflujo de 1. 10 en la parte superior de 18 cOlumusi entonces la - 
ecuaci6n de la lfnea de operaci6n de secci6n de rectifioaci6n esa

Y- aX + b

a- RD - 1. 09 0. 523

RD+ - 1 1. 15+ 1

Siendo la Ordenada al ori3en: 
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b= XD - 0. 982 ' - 0. 467

RD+1 1. 10+1

Y- 0- 523 x + 0. 467

Come la alimenteci6n es un vapor rotunlo ( 74. 2* c), 
entonces la línea de alimentaci6n será una línea horizontal. 

NUMERO IZ PIATOS FERFWTOS# 

por la construccién sobre la figura salen 11 platos
perfectos, basándose en un rendimiento de plato del 60% se utili- 
zarán 19 platos reales. 

CARGA CALORIFICA IZL URVIWR. 

Por un balance caloi ffioo alrededor de la secci6n - 
de diserci6n Eje tiene que* 

Q13- Vn+ 1 Rn+ l + BhV- Lnhu- 

qhf+ ( 1- 9) Rf Y

Como nuestra aliaentaoi6a es vapor saturado, ten*— 

mo8 que y - 0 por lo cual
Q] 3- Un+Hn+ l + BhB- L-n hB- FEF

siendo

Un+l- Vapor proosdente del plato de alimentaci6n en MIO1/ hr

Hn+ 1 - Calor del vapor prooedente del plato de alimentacida

B- Corriente de fondos. 

hB- Contenido de calor de los fondos. 

Ln- Líquido proosdente del plato encima de alimentacién en ymoll, 
hr. 

hn- Contenido de calor del líquido. 

FI.- Corriente de & limen-Laci6n. 

Hf. Contenido de oalor del Vapor alimentaci6n. 

R= Lh

D

R- 1. lo- Lh D- 108.^170 Kmol/ hr

ID

Ln- 108. 170 Ymol/ hr ( 1. 10)- 118. 987 Ymol/ hr



v
Ln+D- 118. 98,.+ 108. 170= 227. 157 " 01/ hr

En la alimentaci6n se tiene. 

Mol op cp medio medio

Igue 0. 2437 1. 00 9 750 0. 2437 2376

Metanol 0. 7563 0. 650 8087 0. 4916 611Z
849

Cp medio- 0. 7353 KcallEg* c

A medio- 8493 Kcal/ Yg mol

En el fondo se tiene que: 

Mol Cp

Agua 0- 99435 1000

Netanol 0. 00561 0. 650

Cp medio- 0. 990

Hn+ l- 8493 Kcal/" 01

nh- 0. 7353 Kcal X 26. 90 U 74. 2- 209) C
wo Kmol

hn- 1072. 05 Koal/ Kmol

hB- 0. 999 Real x 18. 08 KA ( 74. 2- 20) Oo
490 Kmol

hb- 970- 13 Kcal/ kgmol

QB- 227. 157 Kmol ( 8493 Kcal) + 32- 510 YmOl ( 970- 1A -Kcal) 

hr Kmol hr Xmol

118. 987 Kmol ( 10- 72. 05 Kcal 140. 680 Kmol

hr mol hr

8493 Kcal) 
Kmol

QB- 1, 929, 244 Koal + 31- 539 Koal - 127- 560 Kcal

h5 hr hr

1, 194, 795 Kcal/ hr

QB= 638, 425 Koal/ hr
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2.— COLUMNA OPERANDO A PRESION HECHA. 

En el sistema de dor. coluan&al la segunda columna — 

podr£* operar,& una presión de 55 Psig- para esto requerirá wor

cantidad de calorg que si opera a presión atmosférica, además el

material para construfr la columna a presión 0148 & lt*9 IR90658ri0— 

mente será de un espesor mayorg y en consecuencia, de un. 00sto — 

mayor. 

o si se utiliza la misma cantidad de oalor Y se — 

obtiene la misma pureza del producto, se requerirá un mayor núme— 

ro de platos. Razón por la cual si la pureza del producto es lo— 

grada operando a presión atmosférica en ambas columnas, e 1 proceso

resultará aís económica- ( ver tabla # 2. Capftulo Y). 

3.— SISTEMA CON TRES COLUMNAS - 

Este sistema es utilizado pare obtener un producto

de mayor pureza ( grado federal AA), ya que la tercera columna Gp—s

rarla como una oolumna de purificación finaly ctW* funci6n os la

de separar el etanol del metenel produoto con el objeto de obte— 

ner una concentraci6n final de stanol menor de 250 PPIR- 409411 * a— 

peoifíosci6n de metanol grado Pederal AA. 

Sin embargo, en México, el metanol se usa casi t*— 

talmente para la produci6n de formaldehido, el cual únicamente

requiere especificaciones grado federal A, y por lo tanto un£ 

concentración menor de e,tanol de 900 ppa., por lo cual no a* JuE'— 

tifica la utilización de esta tercera columna en la actualidad

en México. 



C A P I T U L 0 VII. 

C 0 N C L U S 1 0 N E S - 

CONST40 IjE CLLOR POR SISTEU. 

I,a evaluaoi6n final de 18 seleoci6n del sistema do

purificaciMpara metanol se realizar< en base a las neossidados - 

de calor de los -diferentes sitemas con el objeto de determinar - 

cuíl sistema es el que oonsume menos ener3la por kilogramo de — 

metanol produoido. 

A). - SISM.,A CON UNA COLUm. 

El color necesario seré de 1, 771, 317 Kcal/ hr

B). - SISTEM CON DOS COLUMMS, 

1) Primera oolumna- 

Calor necesari o para esta primera oolumna serd de - 

1, 302, 908 Kcal/ hr

2) Segunda columna

El calor necesario para esta segundo columna seré - 

de 638, 425 Koal/ hr- 

3) La oantidad de calor ne0* 8&-riO para el sistema - 

dos columnas a presi6n atmosférioa será de 1, 941, 333 Kcal/ hr- 
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C 0 N C L U 3 1 0 N E S

A) En base a los resultados obtenidos el siete -- 

M& de purificación para una planta de metanol con un& oapacídad

de 100 Ton/ dSa, més conveniente a utilizar es el sistLma 30= — 

una columna, tomando en cuente que se realizaron varias sisPli— 

fic&ciones en los proo* dimientos de oélculo- Estos resultados

son en base a los requerimientos o necesidades de calor del sis

teme a utilizar. 

E) Nro si es desea obtener un produoto con unas

especificaciones mds rigurosas, se reoomendaría utilizar el — 

sistema con dos columnas, ya We la consecuci6n de estas eSPOci— 

firacíones mgs rigurosas justificarla el aumento de costos de

operaci6n ( necesidades de calory que es de un 9, 6% a&70r) r 491

como el mayor oosto de una mayor inversi6n inicial. 
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T A B L A 1

P R E 3 1 0 N DE V A P 0 R DEL ACETCNA

Temperatura (* C) Presión ( M. Tlg)- 

59. 4 1

40. 5 5

31. 1 10

20. 8 20

9. 4 40

2. 0 60

7. 7 100

22. 7 200

9. 5 400

56. 5 760

78. 6 1520

113. 0 3800

144- 5 7600

181. 0 15200

205- 0 22800

214. 5 30400
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T A B L - A 2

P R E S 1 0 N DE v A P 0 R ' DEL M E T A N 0 L. 

Temperatum Presi¿>n( mfa. Hg) 

44- 0

25. 3 5

16. 2 10

6. o 20

5- 0 40

12. 1 6o

21. 2 100

34. 8 200

49- 9 400

64. 7 760

84- 0 1520

112. 5 3800

138- 0 7600

167. 8 15200

186- 5 22800

203- 5 30400
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T A B L A 3. 

p - E S 1 0 N DE V A P 0 R

Temperatura (* e). 

56

57

58

59

6o

61

62

63

64

15

66

67

68

69

70

71

72

73

74

75

76

77

78

79

80

DE L A G U A L I Q T', 1 B A

PreBión ( m.m de F¿s). 

123. 80

129. 82

136. 08

142. 60

149. 38

156. 43

163. 77

171. 38

179- 31

187- 54

196. 09

204- 96

214- 17

223. 73

223. 7

243- 9

254. 6

265- 7

277. 2

289. 1

301- 4

314- 1

327. 3

341- 0

1355- 1
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T A ? L A 4

Datos de Equilibrio Vapor -Liquido. 

Sistema Acetona - Aejua a 760 mm de Hg de presi6n. 

Y o 1 Temperatura. 

Lfqui do Vapor

Acetona Acetona. 

0. 0 0. 0 100. 0

1- 5 32- 5 89. 6

3. 6 56. 4 79- 4

7. 4 73. 4 68. 3

17. 5 80. o 63. 7

25- 9 83. 1 61. 1

37. 7 74. 0 6o. 5

50- 5 84. 9 59- 9

67. 1 86. 8 59- 0

80 -*4 90. 2 58- 1

89. 9 93. 8 57. 4
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T A B L A 5

Datos de Equilibrio Vapor -Liquido. 

Sistema Metano& -Agua a mm. presi6n de 60 mm de Hg. 

M 2 1 .,_ En - - - - - - Temperatura._ 

Líquido Vapor OC

Metanol Metanol. 

4. 6 26. 7 92. 7

9. 4 40. 2 88. 1

15- 7 53- 3 84- 0

21* 7 60. 2 80. 8

32. 1 68. o 77- 4

42- 5 74- 5 74. 8

53- 4 79- 1 72- 4

63. 2 82. 9 70- 5

72. 7 88- 3 68- 7

81- 7 92. 0 67- 3

89. 1 95. 6 66. 1



T A B L A 6

Datcs de Equilibrio 11quído vapor para el sistema ternario
Acetona- Metanol- Agua a una presi6n de 760 mm. de 11,g. 

Mol % ' En

Líqui,lo Vapor Temperatura

AAcetona Metanol Aoetona Metanol c

1. 24 6. 13 20. 90 22- 57 82. 8

1. 88 37- 78 9. 12 64- 50 72. 8

2- 53 67. 22 7- 73 78. 69 67- 5
3. 31 55. 64 9- 53 21. 91 69. 2
4. 29 87- 10 9- 45 87. 10 64. 2
4. 49 84. 39 lo. 18 84. 96 64- 4
6. 28 30- 42 27. 31 44. 20 70, 0

6. 39 11. 66 43. 83 26. 90 72. 8

7. 24 49- 85 21. 76 61. 39 67- 5
7- 57 71- 50 18. 30 72. 30 64- 7
8- 40 4- 01 60. 37 8- 58 69. 7
9- 05 39- 40 30- 42 49- 55 67. 6

9. 10 18. 28 41- 54 32. 80 69- 7

9- 52 26. 68 38. 17 37. 46 68. 6

9- 71 62. 71 23- 52 66. 15 64. 4
11. 20 75. 80 23. 12 71- 80 62- 5
13- 14 37. 29 36. 33 45. 65 65. 6
13. 15 33. 50 49- 00 32. 62 62. 8

15- 15 40- 50 38. 27 44- 90 65- 1
16. 65 23. 95 47. 71 29. 04 65. 6
16. 96. 70. 26 29. 60 64- 07 61. 1

16. 97 37. 76 42. 26 41. 26 64. 7

17- 58 44- 12 39- 55 45. 43 63. 9

19- 54 34. 76 41. 90 39. 70 63. 9
21. 91 19- 54 57. 42 22. 06 64. 2
22. 38 64- 97 38. 00 56. 94 6o. 3

23- 65 7- 95 69. 20 10- 55 63. 6

27- 08 49. 74 45. 74 45- 05 6o. 9
27. 12 23. 95 58- 13 24. 82 62. 8

27. 12 51- 15 46. 12 45- 00 60. 6

29- 50 34. 75 52. 10 35. 43 61- 5
31- 55 48. 65 48. 65 42. 65 6o. 3

33. 14 29- 56 58- 14 25. 63 61. 7
33. 30 13- 83 70. 07 74. 61 62. 1

33- 43 54. 75 50- 0 45. 60 58. 7

35. 10 49- 05 49- 55 47- 00 58. 6

37- 44 50- 10 60. 30 34. 84 58. 3

38- 42 57- 93 49- 72 48. 71 57- 5

38- 75 30. 73 59- 52 27. 95 60. 6

40. 85 11. 34 71- 50 10. 39 6o. 9
42- 42 26. 15 64- 47 21- 45 59- 8
43. 15 9- 40 74- 37 9. 66 61. 1

47. 15 47- 455 57. 26 40- 50 56- 5

47. 22 10- 43 73. 66 lo. 88 60. 0

47. 78 15. 72 72- 39 li.85 59- 5
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Mol % En

Líquido Vapor Temperatura

Acetona metanol Acetona Metanol Oc

52. 90 8. 65 79. 10 6. 05 59- 4

55- 90 38- 07 63. 34 33- 96 56- 5

57- 02 20- 33 7? - 11 16. 87 58. 1

61- 40 20. 02 73- 15 17- 70 57- 5

62. 09 16. 33 75- 45 13- 88

67- 50 10. 21- 76, 65 10, 80 57, 6

74- 44 18. 80 78. 32 18- 05 56. 0

75. 29 17- 08 78- 52 17- 64 56. 1

81. 00 8. 71 83- 70 9- 33 56- 5

82. 20 4- 06 86. 86 6. 33 57- 0

85. 36 4- 97 88. 46 5. 69 56. 2

89. 93 3. 70 93. 91 4. 34 56- 5
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T -. B L A 7. 

Datos de. Equilibrio Valor, Líquido

Sistema Adetona—Metanol a 760 mm. de Hg* 

de presi6n. 

Vol % Temperatura. 

Liquido Vapor oz

AcEtona Acetona

4.80 14* 00 62. 9

17. 60 31. 70 60. 1

28. 00 42. 00 58- 3

40- 00 51. 60 57. 2

6o. 00 65. 60 56. 1

67. 60 71- 00 55- 1

80. 00 80. 00 55. 6

95- 00. 94- 00 55. 6

98. 20 97. 60 56. 1
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T A 13 L A 8

Voletilidad Relativa de la Acetona al Metanol

Temperatura la
OC

58- 1 1- 52

62. 1 1. 99

62. 8 2. 06

65- 1 2. 27

69. 7 2. 54

72. 8 2. 84

82. 8 4. 57
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T A R L A # 9

C0,1767ANTE3 Bi-'TARIAF 1ME YJPIJTUL--- 

llzzcLt, - : o 00 Al -2 A2- 1

Acetona—Agua 56. 1- 100 o. 89 0. 65

Metanol—Agua 64. 6- 100 0. 36 0. 22
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T A B L P.- # 10

COEFICIE'NTES DE ACTIVIMD ` DItITEMA í CETO' Zk AGUA. 

Mol Acetona Temperatura Coeficiente Act. Coeficien

Acetona en agua te I. ctiv. 

dad del - 

Agua. 

0. 75 58- 5 1. 08 2. 71

0. 904 69. o 1. 00

0- 8512 78* c 1. 03

CALCULADOS POIR ECIMCMWES BINARIAS DE MbR.G71ES. 
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T A B 1- A - 4 11

C0FFlTCIE': T'--'' LE ACTTVIIIA: Sj,, L- M1 VA

Coeficiente Act. Coeficien- 

IMOL Me' anol- Temperatura Vetanol en Agua. te Activi- 

clad Agua. 

0. 3 7 60
1 e 1. 36

0. 904 69. o 1. 00

0. 93.0 76* c 1. 00 3. 98

9. 8512 780C 1. 00

CALCUIADOS POIR ECUACIO-W-S BIRAIRIAS ME MARGULES. 
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