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INTRODUCCTION

Robert Boyle fué el primero en observar el alcohol
metilico o mepanol (CH3—OH), como cierta substancia neutra, en-
el licor que era obtenido en la destilacidén seca de la madera.-
Estudios posteriores efectuados por Taylor lo llevaron a la con
clusién de llamarlo "Eter Pirolefioso".

En 1834, Dumas y Peligot lograron aislar el metanol
y determinaron su férmula.

El metanol fué sintetizado en 1857 por Berthelot, -
por saponificacidén del cloruro de metilo.

Durante mucho tiempo, la produccién en escala comer
cial tenia como fuente el &cido pirolefioso, el cual se obtenia -
por destilacidn seca de la madera. La produccién de metanol por-
este método, presentaba problemas en la adquisicién de la mate-—-
ria prima y ademds la produccién en escala comercial, no era su-
fici;nte para satisfacer las necesidades de Metanol en la Indus-
tria.

Los estudios para sintetizar el Metanol fueron ini-

. .
ciados por los quimicos Sabatier y Sendérens en 1905, partiendo-
de 6xidos de carbono e hidrégeno gaseosos, sin obtener resulta--
dos positivos.

Mas tarde, La Badische Anilin-und Soda Fabrik ----

(B.A.S.F.) inicia las investigaciones para sintetizar el Metanol
por hidrogenacién del 6xido de carbono bajo presién en base a --
que el amoniaco se habia logrado sintetizar, mediante reacciones

efectuadas bajo presién, logrando Mittasch y Scheeider de la ---



BASF en 1923 12 preparacidén de metanol sintético industrial, a -

"3

artir de gas de aguas a una presidn de 200 atm. de temperatura
de 4920° C, utilizando.éxidos de cromo y zinc como catalizado————
res. )

Los progresos alcanzados en la Industria del Meta—
nol, contiruan en 1927, en gue la com_ania Tu Pont obtiene el ——
meteznol como subproducto en la sintesis del amoniaco.

‘El crecimiento posterior de esta industria es debi-
do al desarrollo de la industria de los pldsticos y resinas sintd
ticas tales couos Les Ureicas, Penolicas y Melaminicas, que vie-
nen & significar el grupo de pldsticos mds importantes én cuanto
volumen de produccidn,.

Ciro aspecto que viene a favorecer el aumento de la
produccidn de metanol es su aplicacién como solvente en la indus
tria de las hormonas y como desnaturalizante.

. El metanol como méteria prima en la sintesis del —
formaldehido y, su adicidn para evitar la polimerizacidn en las
soluciones comercizles del 37% de Formaldehido; constituyen una

de sus principales apliceciones.

Pn la Industria Automotriz es utilizado en la pro-——

duccidén de aditivoe anticongelantes para motores enfri#dores con
agua.

Las propiededes disolventes del Metanol lo heéen -
util en las Industrias de adhesivos, pinturas, barnices,.lnhri—-
cantes, cosféticos, jaéones, etce

En sintesis Cuimico el Metanol es utilizado tembién



en la fabricacidn de: Metil aminas, Fibras poliestericas, Meta--
crilato de Metilo, Cloruro de Metilo, Alcohcl Polivinilico.

El metanol es aplicado también como deskidratante -
del gas natural, descongelante en las plantas de etileno y en la
produccidn de acido Acetico.

En México se cuenta con una planta de Metanol, que
se encuentra situada en Sn. Martin Texmelucan, Pueblz2, con ung -
capacidad nominal de 21500 ton. métricas por ario. Es una rplanta
recientemente construida, ya que se inicid en sus operaciones en
el afio de 1969 y sin entargo, alcanzdé prdcticamente su capacidad
de disefio, con un fndice de operacién de 90.5%.

La produccidén de metanol en el Pais, tuvo un aumen-—
to considerable, ya que en 1969 la produccidén fué de 4574 tone—
ladas métricas,‘y en 1970 fué de 19.458 tonelades métricas. Esto
fué debido al incremento en las necesidades de metanol en la In-
dustria de transformacién en el Pais.

la capacidad de la planta fué ampliada de 40 ton/—-
dia a 65 ton/dia.

Esta planta de metanol utiliza el procesc de la Sper
cer Chemical Co.

lLas materias primas que wtiliza sons Cas Netural y -
Vapor de Agua. El Cas Natural es suministrado‘a la planta por —
medio de un gasoducto de rémex.

la refinacidn del metancl crudo se efectua por des—
tilacién y las especificaciones de pureza requeridas en el pro—
ducto son determinantes para la eleccidén econdmica del numero —

de columnes que deberdn utilizarse.
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GENERALITATES

*El incremento reciente que se ha tenido en la demap
da del metanol, ha dado lugar a que se sumente el niumero de rlan
tas de METANOL, sierndo necesario modificar sus capacidades, y —=
esto aunade con el desarrollo de los ruevos procesos de sintesis
que utilizan temperaturas y presiones bajas se ha logrado redu—
cir los costos de produccidn.

En ls actualidad el metanol es obtenido en escala -
comercial por reduccidn catalitica del 8xido de carbono-o del ~—
anhidrico carbdnico con el hidrdgenc, es decir la preparacidén ds
un gas de sintesis, o sea una nézcla gaseosa formada por dog ———
partes de hidrégeno y unea parte de Sxido de carbono, o tres par-
.tes de hidrégeno por una de anhidricc carbdénico, o una mezcla co
:respondiente de ambos éxidos de carbono con hidrégeno, utilizan
do presiones que fluctian entre 5C y 600 atmdsferas y temperatu—
ras entre 250=400° C, en presencia de catalizadores selectivos -
tales como dxidos de cromo y Zinc o catalizadores a base de GO
bre.

Las reacciones que se efectuian son las siguientesf—

CO+2Hp ====== CE3- OH (1)
CO,+3Hy ===== CH3-OR+H;0 (2)

La materia prima utilizada em la obtencidén del gas

de sintesis puede ser fas natural o nafta Y su seleocién.depends

de las condiciones econdmicas de suministro, de acuerdc con la -



situacidn geogrdfica. En los paises de Europa donde el precio -
de lz nafta es bajo, se utiliza esta como materiz prima. En cum
tioc en América donde el precio del gas natural es bajo en rela—-
cidn con la nafta se hzce preferible como alimento de los refor-
madores para producir el gas de sintesis de metanol.

En la sintesis de Metanol se tienen los procesos —
de alta presidn, de baja presién y de presién media, siendo este
dltimo una variante de los otros dos procesos.

En las plantas que operan con procesos & baja pre-——
g8idn el costo directo de opemcidn es debido & la materia prima.-—
En los procesos de alta presidn, el costo es afectado por mate—-—
ria prima y la potencia requerida en el equipo. En ambos proce-
sos el sistema, para recobrado de calor es un factor de gran im-
portancia para éalvar los costos de operacidn.

Entre los procesos de alta presidén, tenemos la sin-
tesis convencional descubierta por MITTASCH y SCHNEILER de la —-
BASF en 1923, la cual se lleva a cabo utilizando presiones alre-
dedor de 300 atm. y temperatura entre 320 y 380°C, empleando co-
mo catalizadores éxido de cromo y 6xido de Zinc. (ea. 1 y 2).

Proceso de alta presidén. Union Rheinisch Brzunko—-
hien-Kraftstoff AG (UKW). ( Fig. 1).

En este proceso es utilizada la nafta como alimen—
to al reformador para producir el gas de sintesis.

A la mezcla gaseosa se le elimina el pentacarbonil
de hierro, utilizando un absorbedor con carbdén activado para lue

40 ser alimentada en un reactor (convertidor) a una presién apro
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xim=da de 300 atm., manteniendo en el 1e§ho catalitico una tempe
ratura de 350°C,.

©l metangl crudo producido es enfriado, y se sepa—
ra el metancl crudo condensado, del gas, y este se recircula al
reactor. lLos gases inertes son removidos por purgados continuos
en le corriente de recirculacidén. El metancl crudo que se obtie-
ne contiene aparte del agua, solamente el 1.5-3.5% de éter dime-
tilico (dependiendo del con*enido de CCp en el gas de sintesis),
0.1% de altos aslcoholes 0.1% de formiato de met.ilo. No se tie—-
ne formacidén de metano. El1 metanol crudo es enviado a la sec——-
cidén de destilacidén para obtener el prcducto con las caracteris-
ticas de pureza requeridas, utiligando dos columnas de daatila—-
cién.

En este proceso no es necesario adicionar agentes -
oxidantes durante la destilacidn para poder remover las impure—
zas formadas en le sintesis.

Proceso (UKW) utilizando gas natural como materia -
prima (Fig. 2).

El zas natural, vapor, y el didxido de carbonc (re-
cobrado de la corriente de sases de combustidn), son converti——
dos en un reformador tubular, operando a una presién de 10-17 —
atm. y 850-900°C, produciéndose un  as sintesis con un~ocnteni-—
do aproximado de 8-9% de COp, 20-21% de CO, 69% de Hp, y 1.5-2.0
% de CH4 Y No. Este gas de sintesis se enfria y se comprime a -
300 atm. para ser sumi?istrado sin mds tratamiento & la seccidn

de sintesis.
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En los procesos convenciondles de alta presidn, el-
ges de sintesis es reactivado sobre un catalizador de cromo - Zn
;’temperaturas de 300 - 400°C. Cuando se trabaja a estas tempe~
raturas se necesita procesar a altas presiones de tal manera que
se obtenga en el reactor un porcentaje de conversién razonable.

Te esta manera a una presidn total de 330 atm. ha -
sido impracticable el planear ads de 5.5% de metanol en la mez—
cla a la salida del reactor.

Al disminuir la presidn, disminuye ?l rendimiento -
de metancl siendo necesario mas catalizador, continuando esta —-
disminucidén de presidén y empleando catalizadores CY =23 la sine=
tesis no resulta econdmica. 4 unahpresi6n de 50 atm, el proceso
resulta impracticable, debido a que la mZxima concentracidn de -
alcohol no es lo suficientexente alta como para lograr su S973w——
racién por condensacién. Sin embargo, si se lleva a cabo la ———
reaccidén de sintesis & temperaturas entre 200 - 3C0°C en lugar -
de 300 - 400°C, se logra restablecer en gran parte el egquilibrio
de la conversidn a metanol, siendo posible‘planear en eatas con=-
diciones 270°C-50 atm. y 2.5% de metanol a la salida dal TRAC———
tor. Pero naturalmente es §mposib1e operar en estas condicicnes
con catalizador CY - ZKN, debido a su baja actividad.

PROCESC TE SIKTESIS IE FMETANOL CPERANIO A FéESIOH KEIIA,

Le los procesos gque operan con presion;s internem—
dias, tenemos el desarrollado por la Haldor Topsce Nihon Suiso -
Kogyo Co. (Fig. %).

Los hidrocarburados &limentados se desulfuran y se
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mezclan con vapor para luego cargarse al herno de reformado. la
mezcla de proceso es precalentada en la seccidn de conveccidn =
del reformador y se hace reaccionar en presencia de unm cataliza-
dor a base de niquel, en los tubos de la seccidn de radiacidén, -
convirtiéncese los hidrocarburos en _as de sintesis. El calor —
pera la reaccidn es suministrado calentado los tubos del refor—-
mador por su parte externa.

Al gas de proceso se le adiciona didéxido de carbo—
no comprimido con el fin de obtener una mezcla estequiométrioé -
correcta para la sintesis. Bste CO adicional se puede recobrar
de los zases de combustidn.

El convertidor consiste en un tanque para alta pre-
8ién conteniendo lechos multiples de catalizadores de Zn - Cr =
Cu. La reaccidén se lleva a cabe a una temperatura de 226-271°C
y una presidn de 102-156 atm.

El metano crudo se purifica en una unidad de desti-
lacidn con dos columnas. En la primera columna se separan las -
impurezas de bajo punto de ebullicién de la mezcla metanol-agua.
En la segunda columna, se separa el metanol del agua y se purgan
las impurezas de alto punto de ebullicidén. X1 metanol refinado
es almacenado en presién atmosférica.

PROCESO IE SINTESIS LE METANOL OPHRANTOQ A’BAJA PRESION.

El desarrollo de los procesos de sintesis de meta—
nol en baja presidén es reciente, al tratar de reducir los costos
de operacidn los cumles dependen de la capacidad de la Pdbrica y

del equipo utilizado.
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Entre estos procesos *enewos el de la lur;i Corp.,-
Frankfurt, Alemania y el de la Impevial Chemical Tndustries ILtd,
de In:laterra.

PR g GRS 0 I. C. I,

En 1962 se introduce comercialmente el proceso ICI
de baje presidn, reformando jas netural a nafta utilizando un ca
talizador = base de cobre, estable y de actividad adecuada. Este
catalizador al poder operar a bajas temperaturas, losra que no -
se produzca la azlta reaccién exotérmica de metanizacidn.

CC+3Hy =——==—- CHy+Hp AH® 298°¥K=~39400 ;21

En el reformador de nafta se obtiene un gas de sine
tesig libre de azufre.

El ‘proceso ICI consta de un reformador a vapor de -
agua, la planta de sintesis a2 baja presidén y una planta destila-
dora.

El aprovechamiento de vapor en el proceso se tiene
al utilizar el calor del gas de combustion y del gas de sintesis
pera obtener vapor como enerzia para la compresidn, como es ha—-—
bitual en las plantas de amoniaco. FEl calor del vapor exhausto
se puede aplicar en la planta destiladora.

Si el material de alimentacidn de una planta ope———
rando en alta presidén es zas natural, se puede aifladir didxido de
carbono a la entrada o a la salida del reformador para tener una
relacidn deseable de hidrdgeno. Oxidos de carbono de |

Hy=2C0+3C0y

De otra manera existe un exceso de hidrégeno en el
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gas de sintesis, cuya purga impone un desperdicio grande de ener
gia de compresidn.

En plantas pequeiias utilizando gas natural como ma-—
teria prima y operando a bajas presiones es opcional la adicidn
de CO2. I1a planta debe obtener CO, de una fuente separada o pus
de ser lavado de los gases de chimenea.

La composicidén de la nafta es casi exactamente la —
requerida pare la sintesis del metanol, no siendo necesario Temo
ver o adicionar 002.

Antes de entrar al circuito de sintesis, el gas de
sintesis es comprimido a 48 atm. utilizando un compresor centri-
fusado, movido por un acoplamiento directo con la turbina de va-
por. Una vez cus el gas ha sido comprimido entra en el circuito
de sintesis. Ia'disposicién bédzica del circuito consiste de la
bemba de eirculacidn, comsiste de la bomba de eirculacién, con =
aparato de intercambio térmicoy; enfriador ¥ separador.

El equipo de reaccidn es distinto del convencional
debido a las temperaturas Y presiones relativamente bajas,

El catalizador soportado sobre un lecho de material
inerte en el foﬁdo del convertidor, lo cual permite un disefo -—
mas simple en los recipientes y en el convertidor, en el cual se
logra un bajo costo y rdpida carga-descarga del catalizador,

El metano y el nitrdgeno derivados de una alimenta-
cidén de gas natural, son purgados dsl circuito de sintesis, y 1la
payor parta d21 gas purgado es utilizado como comdustible en al
convertidor. En el caso de que no se tenga presencia de nitrége

no, la purga rica en metano puede pasar por el ciclo nuevamentee.
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En algunos procesos que utilizan nafta parte de la corriente de-
purga, se emplea como fuente de H, para el desazuframiento de la
nafta.

PROCESO LURGI.- Los desarrollos de este proceso fueroa inicia——-
dos hace aproximadamente 15 afos. El objeto era encontrar un ca
talizador resistente y un proceso para producir gas de sintesis

que ofreciera dptimas economias. (Fig. 4).

El gas de sintesis se comprime a una presidn de ——
40-50 atm. utilizando turbocompresores. La mezcla gaseosa inter
cambia calor y es alimentada al reactor donde se efectia la con-
versidén a metanol, en presencia de catalizadores conteniendo co=—
bre y a una temperatura entre 200 y 300°C. El disefio del reac—
tor elimina la posibilidad de sobrecalentamiento del catalizador
mantepiendo oonétaute la temperatura bajo las condiciones de ope
racidén continua,

El calor que se libera en la formacidn de metanol -
es utilizado para la generacidén de vapor de alta presién, apro—
vechado para mover los turvo-compresores y subsecuentemente en —
las torres de destilacién.

La corriente de metanol crudo saliendo del reactor,
se enfria, cambiando calor con el gas de sintesis y despuds con
aire o agua. A esta corriente se le separa el metanol crudo con
densado, del gas, y este se recircula al reactor con un turbo———
compresor.

La purificacidén del metanol orédo se lleva a cabo ~

utilizando un sistema de dos columnas, obteniendo las mismas es-—
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pecificaciones de pureza que en el procesc UKY de alta presiédn.,
Cuando se utilize _as natural en la produccida de -

metanol, se pueden aplicar dos métodos, los cuales se conocen =——
s

como operacidn esteguiométrica y operacidn no esteguiométrica.
En la operacidn esteguiométrica. (Fig. 5) el gas na

tural, vapor y el COp son convertidas a gas de sintesis en un —=

horno tubular, teniéndose una relacidén de: (Hy~CO,) 1 (CO = €05)

de 2.2, considerada esteguiométrica. Cuando no sé dispone de una
fuente externa de CO,, la cantidad requerida para ajustar la re-
lacidn, se recobrard de los gases de combustidn del hornq tubu--
lar,

la operacidén no esteguiométrica, funciona sin la —-
adicidén de CCp durante el reformado del gas natural. E1 gas de
sintesis resulta con una relacidn (H2'C02) (co + coz) de 3:1 con
teniendo un exceso de hidrdzeno. la purga de gas que es mayor de
cantidad y seneralmente mds rica en hidrdgeno se puede cargar a
una planta para recobrado de Hidrdgeno o utilizarse como‘oombus-
tible en el horno tubular.

En los procesos a baja presién se ha producido meta
nol crudo mucho mas puro que en los procesos a alta presidn.

Come todas las impurezas son las mismas en.todos -
los procesos (aunque en centidades mes requeiias), el disefio de -
lz plenta destiladora es similar =21 2daptado por la ICI para me-
tanol crudo a alta presgén, cero en algunas circunstancias se —
ruede usser una columna en vez de dos columnas. Testilando & baja

presién el metannl refinado puede producirse facilmente ccn un -
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tiempo de desveneciriento de percanganato de potasio de 60 minu-
tes.

la planta de la ICI (en Billinghsm) se disefd para
una presidén de operacién de 50 atm. Sin embargo seria perfecta-
mente factible (usando el nuevc catalizador de cobre) pasar por
21lto el compresor y operar la sintesis a la presidn del conver——
tidor, aunque asi habria una pérdida considerable de produccidn
s eficiencia, Pero si el caztalizador se perfeccionara pzra ope-
rar a 235°C aproximadamente, seria oportunc operar sin compresor

a la presidn normal de salida del convertidor de 20 atm.



ClEPTI ™TULC I1T

PREGCESC

3
tr3
2
(]
1

3

bl

4
)
3
B4

El procesc mds antigfic para la ohtencidn del meta—
nol es el de la destilacidn pirozenzda de la madera neutralizan—
do con carbenato de calcio el dcide pirolefioso obienido. La se—
paracidn de los componentes extrafios se efectus por una destila=
cién fraccionada.

Pero ern 1la actualidad los procesos hodernos de fa—
bricecidn del metanol en escala comercial utilizan como materia
prima el zas de sintesis de metanol el cual, comprende mqndxido
de carbono, hidrdgeno y bidxido de carbono. Efectudndose la con
versidn a altas presiones en presenciz de catalizadores de Ce=—
rio, cromo, cotalto, manganesoc, molibdenc, osmio, paladio, tita-
nio, zinc, de dxidos u otros cogpuestos de estos, en metanol.

. Los compuestos obitenidos de estos elementos son hi-
drocarburos liquidos, alcoholes saturados ¥ no saturados, ceto——
nas, dcidos, etc., los cueles varian seglin la naturaleza del ca-
talizador y las condiciones de operacidn.

Los primeros procesos utilizaban mondxido de carbo-
nc en exceso sotre el hidrdégeno, la presidn se l}mitaba.entre —_
100 y 120 atmésferas y la teuperatura entre 300 y 400°c; 12 ———w

reaccidn que se efectiz esg

CO 4 2 F2  =saesea CHyCY
(3 volumenes) (1”volimen),

Otro proceso comprendfa la reaccidn 315 Kg/cm2 en—--
tre bidxido de carbono e hidrégeno en una relacidn de 1:3 en pre

sencia de ur catalizador que co: prendfa mezclas de una variedad



20

de Sxidcs netdlicos, el producto de 1a reaccidn ers una mezcla -
del 687 Je metanqQl y 32% de a-us, efectudndose la purificacidn -

or destilacidn obteniéndose metanol de 1007 pureza, ls reaccidn

(o]

totel puede ser representado por la ecuacidn:

002 +03 ",

Se supone er la reaccidn dos etapas.

cC + H.0

€O, + F, = 3

]

co + 2 H2 ===== CE3 ()1

Je les cuales la dltina es la misma ecuscién para =
lz oltencidn de metanol a partir de mondxido de carbeno e hidrd-
genc per la cusl esta serd tomada cono base para el estudio de —
ia fabricacidn del metznol, y ademds es la que se emplea prdcti-
cemente en la industriz sctualmente.

El gas de sintesis para la obtencidn del metanol —
es una mezcla gasecsa que se compone esencizlmente de una parte
de mondxido de carbono y dos partes de hidrégeno y una parte de
btidxido de osrbono y tres partes. de hidrdzeno, o de hidrézeno, -
mondxido de carbono y bidxide de caztonc en propoereidn que depen
de de la relacidn de los Sxildcs de cartono.

Tl gas de sintesis puede ser chtenido & pertir de -
hidrocerburos ¢ carbén por diferentes mdtodos.

la obtencidén Ze ;es de sintesis = prtir de hidrocqs
Ltres se puede realizar por una refornacidn, por una oxidacidn -
rarcizl de los hidrccerburos o bien se puede utilizar un procesct
miyto de amtos. A partir de carbdn se obtiene el sas de sinte—

sis utilizando un sistema carbdén-agua.
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la reformacié. de Lhidrocsrturos es ura rezccidn en

13 cuzl la corriente de hidrccarburcs que te va &

previamente desulfurada por medios qufiicos, pura evitar el en——
venenamiento del catalizador. Esta corriente de hidroczrburocs -
ruede ser de 1lfquidos voldtiles o gases, seleccionades seguin su
abundéncia en la regidn o su poca utilidad.

Esta corriente de hidrocorturos es precelentada pz-
ra elevar su temperatura y mezclads con vapor de a_ua sobrecalen
tado, pesdndose la= mezcls 2 un horno reforrador, en el interior
del cusl se pasa la mezcla por tuﬁcs llenos de catalizador y se
eleva su temperatura para cus se lleve & cabo lz reaccidn que es
endotérmics, produciéndose de esta manera el gas de sintesis., —
las reaccicnes para hidrocarburos saturados gue se llevan a cea——
to son les siguientes;

Co, ,» + 0F,0 ————— nCO + (2n+l) B, (1)

CnE,n+2 4 2nH,0° ———— nC02 + (3n+1) H, (2)

la oxidacidén parcial de los hidroczrturos para la -
obtencidr del gas de sintesis es “a2mbién un proceso catalitico —
en el cuel la corriente de hidrocerburos es también previamente
sulfurada pera evitar el envenenamiento del cztalizador. Ia co—
rriente de hidrocarburcs es calentada en un horno donde se hace
reaccionar con oxigeno puro o 2ire en cantidades limitadas en -
presencie del catalizadeor.

las principales reacciones para hidrocarburos satu—

rados Que se llevan 8 cabo scng

Cn Hynty, + g G nCo+(nu+1) 5, (3)
Cn Eynt2 + 0 0, ———- n002+(u+1) B, (4)
Cn E,ne2 "+ n+l 02 —- nC+{n+1) F,0 (5)

2
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En el procesc mixto pira hidrocarburos, para la ob-
.

tencidn de z3s de sintesis para netanol consistente en dos pascs
llamados reformacidn primzris y secundaria, el prirer paso es --—
verdaderamente una reformacidn, en le cuel la eficiencia de la -
reaccién es muy baje siendo elevada esta al prsar a la reformna——
cidn secundnria, en la cual por oxidacidn prrcial se termina la
reaccidn.

Los métodos de obtencidn del cas de sintesis son --—
muy variados en cuznto a materias primas empleadas y el proceso
8 geguir, tomando en cuenta la aplicacidn @ que se destine el ——
producto.

las reacciones que se efectizn en este proceso son
bésicamente las nismas que en los procesos anteriores, egregédn--
dose una en la oxidacidn parcial que es:

SORIIRIDLN s =iC0, (6)

2

La utilizacidn de carbdén para la obtencidn de gas -
de sintesis para metanol se realiza con un sistema carbén-agua -
y se conoce con el nombre de gas de agua, el cual tiene muchas -
variantes, de las cuales el proceso tipicc consiste en pasar va-
por de agua sobre cogue a2l rojo, la reaccidén efectuada es la si-—
Zuientes

C + HZO ——————— C + H2 (1)

Bl proceso gque utiliza el carbdén es un proceso mTuy
costoso ya que se requiere zran cantidad de cogue en relacidn --
con el hidrdgeno obtenido. El procesc de oxidacidén parcial de -

hidrocarburo es un proceso absoleto. Fl proceso nmixtc pera hi--—

drocarburos es un proceso que ce emplea bAsicamente paira lg pro-



23

duccidén de ;as de sintesis para amoniaco ya que no solamente se

disminuye el contenido de mondxido en el gas, sino que se efec—~
tda la oxidacidn con el 2ire, proporcionando adeuds la cantidagd

de nitrdégeno necesaric para la sintesis, el cual reacciona en el
H2 del zas de sintesis formdndose NH} que a su vez reaccicna con
el metanol en el convertidor produciendo metil aminas de acucrdo
con las sig. reacciones:

-— CH ﬂH + HO

(1) CH,0E + NE

3 SE= 32 2
(2) CH,O0H + CH3N32 == (CH ) 2 FE+ B0
Y2NH ==
(3) cH,0R + (CHy)2N (CH3) 3¥ *+ 50

Estas metil aminzs inpurifican el metanol de tal mo
do que no se puede utilizar ea ninguno de los procescs industriz
les que lo utilizan como materia prima, ya que aden#s des tezner -
un olor @ pescado descompuestc, las matil amin2s causan reaccio-
nes ,secundarias indeseables.

Te los métodos descritos el mfs econdmico para la -
obtencién de gas sintesis de metanol es el de reformacidn ds hi=-
drocarburcs.

Los factores qQue afectan la saleccidn del tipo 2o o
hidrocarburos a utilizar en la produccidn del sas de sintesis 28
ra metanol dependen bdsicemente de la abund;ncia &e una materia
prima en particular.

En México, es utilizado el proceso de reformacicén -
de hidrocarburos,iutilizando Zas natural como materia prima cu—

.

yas especificaciones son las siguientesi

Gas Natural . Composicidn % de Vol.
Metano 94.01
Etano - 4-42
Propano 1.24
Butano 0.24

Pentano 0.04
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Exeno 0.03
Heptano 0.02
Biéxido de Carbono e
Nitrdégeno 0.0
No saturados 0.00
Acido Sulfhidrico{ppm) 50
Azufre (ppm) 30

El procesc de obtencidn de metanol se puede dividir
para su estudio en 5 secciones separadas que son:

A) la reformacién primaria del gas natural y vapor de aguve para
producir mondxido de carbono, bidxido de carbono e hidrége——
no. |

B) Purificacién del gas de sintesis por eliminacidén del bidxido
de carbono.

€) Produccién del gas de reposicién (bibxido de carbédn) en 18~
seccidn de qutaoién.

T) Compresién.

E) la conversidén del monéxido de carbono e hidrégeno pares pro--
ducir metanol crudo.

A) Reformacién primaria del gas natural y vapor de

agua .

A le ccrriente de zas nztural antes de ser alimen—
tadas a el reformador en el cual se lleva a cabo una reaccién ca
talitica, se le necesita eliminar el dcido sulfhidrico ¥ el azu-
fre debido a que estos conpuestos envenenan los cetalizadores —-—
usados en las diferentes secciones del procéso.

Bl dcido sulfhidrico y el azuf;e se eliminan del --
¢as natural con un purificador de carbén activado, por conver-—-

sién quimica del dcido sulfhidrico y absorcidén del azufre, dicho
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rurificador contiene ade ds del carbdn 2ctivado trozos de Sxidos
metdlicos. FEl azufre y sulfuros orgédnicos se.absorben y el dci-
do sulfhidrico reacciosna con los éxidos metdlicos de acuerdo con
las sig. reacciones:

?e203 + 3?25 ===== Fe O3 + 3H20

Ia unidad de purificadc de gas natural dete tensr -
un duplicado con el objeto de permitir su regeneracidn y tener -
una operacidn continua, teniendo una unidad en servicio y otra -
en regeneracidn. Esta regeneracidn se efectiia con vapor de agua
sobrecalentando a contra corriente del flujo normal del gas na-—
tural, Si la trayectoria que sigue el gas natural dentro del -
purificador es descendente, el flujo del vapor de a2;ua de Tregene
racidn debe ser ascendente regenerando la perte mds baj2 del le-
cho en su meyor grado, en virtud de lc cu=il durante la purifica-
cidn, el zes natural con la menor cantidad de azufre entra en —
centacto con la parte mds regenerada del lecho de carhén, asesu=
rdndose de esta forma la ninima filtracidn de azufre. El afluen
te de 1a unidad de purificacién dsbe contener menos de una prm -
de azufre por voldmen.

El gas natural se envia al €reaz de procesc libre de

- . .- . Y
liquidos los cuzles son sereraluente retenidos en un sanbor de -

tx

1 reformador de jas natural censiste en un horno -
el cual estd dividido en dos secciones que son: la seccidn de —
Radiacidn y la sececidn de Conveccidn.

la seccisn de radiecidén contiene tubos col;ados de
acero inoxidatle gue contienen en su interior el catalizador J -

la seccidn de conveccidn estd prevista de serpentines de calenta
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miento utilizados para la produccidén de vapor sobrecalentado, pa
ra recalentar la mezcla de alimentacidn al reformzdor o en pre—
calentar el agua de alimentacidn de calderas de recuperacidn,.

El jas natural efluente de los puriéicadores, libre
de liquidos es mezclado cun una corriente de vapor de a_uz sobre
calentads y una corriente de bidéxido de carbono (corriente de —-
gas de reposicidn). -

la nezcla se 2limenta al reformador elevdndose su =
temperatura en los serpentines de precalentamientoc de la seccidn
de conveccidn y de ahi pasa a los tutos que contienen el catali-
zador en la seccidn de radiacidn del reformador en donde por me—~
dic de quemadores se aumenta su temperatura empezando la sefor--
mecién del metano alrededor de los 600°2c., llevdndose a cabo las
siguientes reacciones,

CH4 + 920 + calor ---- Co + 3H2 (8)

€0 + Hy0 —————- CO, + H, + ocalor (9)

Reacciones similares a la (8) se llevan a cabo con
hidrocarburos de més alto peso molecular que reaccionan a méds ——
ba ja femperatu:a. »El calor absorbido por la reaccidn (8) es mu-
cho mayor que el liberado por la reaccidn (9) por lo tanto el ——
proceso el altawente endotérmico.

El afluente del reformador contiene como mAxXimo ———
0.67% mol del metano (base seca) y una temperatura cerca a ————-
757°c-

El calor de estos gases se aprovecha por un inter—

carbio de calor en una caldera de recuperacidn en la que se pro-—
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duce vapor.

Bl gas de sintesis crudo se pasa a un enfriador y -
de éste a un tanque separador donde se eliminan el agua y acei}e
que puede arrastrar el zas.

B) Purificacién del zas de sintesis.

la gintesis de metanol a partir del gas de sintesis
(el cual estd compuesto de mondéxido de carbono, bidxido -de carbo
no e hidré.eno) se puede descridir en las sig. reacciones:

CO + 2, ——--—- CH,0H (10)

002 + 3H2 ===== CHBOH + HZO (11)

En estas reacciones se puede observar que un dtomo -
de carbén requiere de 4 a € dtomos de hidrégeno para obtener el -
metanol segin se sintetice con monéxido de carbono o bidxido de -
carbono respectivamente.

Razén por la cual el objetivo de esta seccidn es el
de eliminar la méxime cantidad de bidxido de carbono de las coO~——
rrientes gaseosas de tal manera que el gas de sintesis tenga la -
composicidn adecuada para conseguir une ndxima cantidad de produc
cidén de metanol y la recuperacién del bidxido de carbono para re-
circularlo a la entrads del reformador de gas naturﬁl. El gas de
3intesis finalmente purificado se considera gue Hebe tener menod
de 0.77 de bidxido de carbono. El proceso consiste-en la absor——
cidn del bidxido de carbono por medio de una solucidn de monoeta—
nolamina al 20¢‘en peso, efectudndose la siguiente reaccidn eh el
absorbedor. i

REN, + C02 + qzo ———-——-—RNEZ - 52003 F calor

2

El gas de sintesis crudo se alimenta en la parte in-
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ferior de la coluana absorvedora y fluye en contra corriente con
12 solucidén de la monoetanolamina lo que se suministra mediante
control de flujo.

El afluente del absorbedor contiene menos de 0.7% -
de bidxido de carbono y se pasa a un tanque separador donde se -
eliminé la monoetanolamina que se halla podidc arrastrar.

la monoetanolamina rica en bidxido de carbono sale
por el fondo de la columna absorbedora y se dirige hacia la to——
rre regeneradora a través de un intercambiador de calor con mo-—
noetanolamina regenerada, en el cual se celienta y entra por la
parte superior de la torre. Loes fondos de esta torre se calien-
tan con vapor con el fin de mantener la concentracidén del bidxi-
do de carbono en, la monoetanolamina regenerada alrededor de 1.4%
en pesoe.

Los vapores del domo se enfrian en un condensador y
la corriente pasa hacia el acumulador de reflujo donde el conden
sado se retorna como reflujo.

El bidxido de carbono fluye del acumulador hacia -=
los compresores tajo control de presidén con el fin de mantener -
esata en eliregenerador.

la solucidn de monoetanolamina rica en bidxido de -
carbcno se envfa hacia la parte superior de las torres abscrtbedo
ras por medio de la bomba de recirculacién de monoetanolomina.

Tebido a2l continuo calentamiente y enfriamiento a -
que somete la monoetanolomina, se polimerizzn pequeflas cantida--—

des, que con el tiempo causardn tsponaiientos en los tubos de —-
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los intercanbizdores de czlor, lc que interfiere con la8 opera—--

¢idn normal del equipo, con el fin de evitzr que esto ocurra, —-—
les polimeros formados ;e elininan por arrastre con solucidén de
monoetanolomin; y se tratan posteriormente em un purificador don
de se calientan éun vapor de zgua. Los vapores de monoetanolomi
na se retornan al sistema y los compuestos indeseables permane-—-
cen en el purificador debido a2 su mayor temperatura de ebulli--—-—
cidn.

C) Produccién del gas de reposicidén (bidxido de car

bono) en la seccidn de mutacidn.

Segln las reacciones 8 y 9 se vé que en reformacidn
del metano se obtiene mondxido de carbono, bidxido de carbono e
hidrézeno, la relacidn de ambos Sxidos de carbono dependerd de =~
las condiciones de la reaccidn, pero cualquiera que sea la rela-
cidn, la mezcla resultante serd deficiente en carbono para la —
sintesis del metanol, esta deficiencia debe compensarse con ——--
fuentes exteriores para lograr esta, un medio fdcil es afadir -=
gas carbdnico a la mezcla de gas natural y vapor de agua antes -
de la reformacidn.

Con el fin de que la ‘relacidn de hidrégeno a mondxi
do de carbono (hidrégeno/monéxido de carbono) en’el gas de sinte’
sis sea 1la adecuada, es necesario recircular un excesc de bidxi-
do de carbono a la entrada. del reformador, de tal manera que de
acuerdo con la reaccidn (9) se obtenga un mayor produccidn del -
mondxido de carbono.

Un balance de materiales en el gas de sintesis —-—-=
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muestra clarameate que el bidxido de carbono recuperado de la --
purificacién de gas de sintesis no es suficiente para obtener la
relacién requerida de hidrdgeno a mondéxido de carbono en el gas
de sintesis de metanol, por lo gue es necesario una produccidn -
adicional de bidxido de carbonoc.

Estequeonétricamente, una mezcla de hidrdgeno y mo-
néxido de carbono de la relecidn requerida (2 a 1) se obtiene —
cuando la mezcla en el reformador catalitico tiene como composi-
cién tres partes de metano, una parte de bidxido de carbono y =--—

dos partes de vapor de agua.

3CH4 - 002 + ZHZO ——————=lqCO + 8H2

En virtud de que se requiere menos hidrdégeno para -
la produccién del metanol cuzndo la concentracién de mondxido de
carbono en el gas de sintesis es alta, es de esperarse que los -
requerimientos de gas de reposicidn por tonelada de metanol pro—
ducida disminuya cono la relacidén de mondxidc de carbono/biéxido
de carbono aumente.

El vapor obtenido sn el reformado del gas natural -
produce un gas rico en hidrégeno, como lo requiere la produccidn
de metanol y 1la adicidn de bidxido de carbono es requerida para
reponer la deficiencia de carbdén. De esto se dice que el método
preferido para la produccién de metanol de gas de sintesis es -—
aquel donde se tiene una fuente de bidxido de carbono dispcni-—=
ble. Es posible producir metanol de un ges rico en hidrégeno pe
ro se requiere mayor cantidad de gas de reposicién para la nisma
rapidez de produccién. Una plantz usando adicidn de bidxido de

carbono al sas reformado, continia produciendo metanol, cuando -
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el suministro de bidxido de carbono es quitado, pero obviamente
es mds baja la rapidez de produccidén. Existen dos ;étodos para
hecer gas de sintesis de metanol por reforuado de gas, uno es —-
producir bidxido de carbono dentro de la planta de metanol por -
recobredo de gases combustibles y otro es tomar una corriente 1la
teral del gas rico en hidrégeno y transformar el gas a bidxido -
de carbono e hidrégeno removiendo el bidxido de carbono produci-
de y recirculZndolo.

BEmpleando este Gltimo método se tiene que el afluen
te del reformador que fluye a la caldera de recuperacidén de ca—-
lor se divide en dos corrientes. Una se pasa a la secciﬁn de —-
purificacién como ya se describid y la otra se pasa a esta sec—
cidn de mutacidén pasando al calentador de gas de mutacidn de don
de pasa al mutador.

; Pl mutador es un recipiente metdlico forrade de ta-
bique refractario, el cuzl contiene en su interior camas catali-
ticas. ¥l catalizador usado en esta seccidn es a base de Sxidos
de hierro y trozos de cromo.

Las camas cstaliticas estdn provistas de una cone--—
xién para introducir agua de enfriamiento con el fin de contro——
lar sus temperaturas. la reaccidén de mutacidn es una rgaccién =
altamente exotdérmica y cuando la temperatura de la reaccidn lle-
3a a 457°C., se agrega agua fria bajo control, de tal manera gque
se obtenga 1a temperatura de equilibrio, que es de 360°C.

La corriente de salida del mutador contendrd menos

de 1.5% mol. de mondxido de carbono, y su teuperatura es de —-—-
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369°C. Se enfria haciéndola pasar a una caldera de recuperacidn
con el fin de aprovechar su calor en la produccidn de calor. El
flujo pasa a un enfriador y de ahi se manda a la columna de ab--
sorcidn de bidxido de carbono con monoetanolamina.

la corriente de gas entra por la parte inferior de
la columna en contra corriente con la solucién al 207 de monoeta
nolamina.

Generalmente el gas de domo del absorvedor conten——
dr€ alrededor de 0.48% de bidxido de carbono y se usa Como COM—w—
bustible en el regenerador.

lLa solucidn de monoetanolamina rica en bidxido de -
carbono pasando por un intercambiador de calor se bombea hacia -
la columnna rezenéradora.

La corriente de bidxido de carbono antes de recir--
cularse a la entrada del reformador y mezclarse con el gas natu-
ral y vapor de agua debe tratarse con una solucidn de permangana
to de potasio con el objeto de eliminar los trozos de sulfuros.-
Esta operacidén se lleva a cabo haciendo pasar la corriente de ——
didxido de carbono a través del recipiente que contiene la solu-
cién de permanganato de potasio por medio de un distribuider lo-
calizado en el fondo. El didxido de carbono burbujea en la solu
cién de permanganato de potasio y se envia al reformador.

T) Seccidén de Compresidn.

Una vez efectuada la purificacidn del sas de sinte-
sis este es comprimido. El gas de sintesis puede ser comprimido

con corpresores centrifusos o compresores reciprocantes. ILos --—
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mds sficientes sistemas disefiados emplean compresores centrifu——
gos, los cuales puoden ser solo utilizados en plantas de altas -
capacidades. (60 MM gal/afic). En plantas mds pequefias (aprox. --
40 MM gal/aﬁo) puede usar compresores reciprocantes con mds bejo
costo y en las plantas de 45 MM gal/aﬁo se pueden utilizar una -
combinacién de compresor reciprocante-centrifugos

lLa mayor influencia en los costos ag opera——-—
cién son los de Energia necesarios para mover los Compresores —
reciprocantes.

En México se utiliza un compresor reciprocante que -
opera de la siguiente manera.

El gas de sintesis crudo obtenido del reformador, -—-
pasa & la seccién del golpeo de compresién, en esta seccién es -
. introducido en la compresora. Dicha oonpreiora es una mdquina -
reciprocante de cinco pasos gue operan bajo control de presidém -
de succidn del primer paso, una porcidén del gas fric que provie—
ne de la descarga &el segundo paso de los enfriadores de gas de
sintesis es recirculado en el primer paso cuya entrada se mantie
pe a una presién constante de succidn el gas de sintesis compri-
nido en el primer y segundo pas§ es 1llevado a la seccidén de puri
fiocacidn. ) - ‘

El gas de sinteaisbpurificado se pasa & terceroy; -
cuarte y quinto paso de compresidn.

Antigliamente era necesario tener una presidén do ===
200 a 300 atms. pero gracias al nuevo lecho catalitico de cobre
inventado por ICI (Imperial Chemical Industrias), el cusl es ——=

mds activo que el tipo convencional para altas presiones, y por
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lo tanto 12 reeccién puede ser realizada a tajas presicnes y tem
peraturas.

En la actualidad los procescs de alta presidn ya no
se justifican, bdsicamente porque er los procesos de b2js pie--—
£idn se tiene un ahorro considerable en la ssccidén de compre—-——-—
sidn.

=) Conversidn del mondéxido de carbono e hidrdgeno —

para producir metanol crudo.

Termodindmica de la sintesis ccn mondxido de carto-
no e Hidrdzeno.

C£lculo del calor de reaccidn (M\Wr) a 238°K.

AFr = AH Prod.-AY reac

D Ar = -48080- (-26416+0) =-21664 Cal/mol.

Como el valor de ) Fr es negativa, la reaccisn es —-
exotérmica.

Calculo de la enerzgie libre de rezccidén ( Fr)

D6r = APr = DT prod — AF reac.

APr =-38620- (-32808 +0)= -5812 Cal/mol.

ConobFr es negativa, la reaccidn es posidle a esa -
temperatura.

04lculo de la temperatura de eguilibrio {Teg).

Teq = TATr = 298 x' -21664 = -£455872 =407°K
AHEr-DFr -21664-(-5812) -15852

C4lculo de la energia de activacidn,

AFa=4.57 T1 « T2 log X2
T2- T1 K1

T1 = Teq-100°k = 407-100 =307°k
T2 = Teq+100°k = 407+100 =507°k

Iog K1 = =pFr = =—(A+F T1)
4.57T 4.57 T1
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Como A y B no se conccen habia que calcularlos.
O\F238 = 4 + 298 B -
[Feq = A+Teq B= 0

-5812 = A + 238 B

O=A+ 4073 A= =407 B

-5812

—407 B + 298 B = =109 3

R =

-%952 = 53.3 A= -407 (5 3.3) = -21693.1
=T0K -

Loz K1 = (a+371) = -(-21693.1 + 53.3 X 307)
25T 43S E 30T

log K1 = (=21693.1 + 16363.1) = 5220 _ 3.78
1402.993 1402.99

X1 = antilog 3.78 = 6026

Iog K2 = —(A + B T2) = (21693.1.+53.3%507)
ASTT2 45T X 5C7

log K2 = -(=21693.1 + 27023,1). = —6330 = =273
2316.93 2316.99

¥2 = antilog -2.73 = 0.0537

DrEz

4.57 T1T2 log k2
T2-T1 X1

AHa

4.57 (307 X 507) log £0537

507-302 €026

D Ha = 4.57 155643 loz 0.0%137
2Co 026

DHa = 4.57 X 7%9.245 log 0.0000039
DFa = 3556.57 X -6.5424 = -24716.02 Cal/nol
Como MNFAa tiene sieupre valor positivo
D Ts = 24716.02 Cal/mol.
Cdlculo de la temperatura de activacidn,(Tact)
Tact :-bFa + T inicial
TP yeec.
= C rug_ +CPMg = 6.79 +6.85=13.64 Cal/mol®k

Teot = 24717.02 + 298 =1819 + 299 2117°%
13. 64
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Rezla de fases:

L=C+2-P+y

[0}

Mu. de couponenties;

F= 1o.

de fases

Y= -1 ——

cuirdo hay reaccidn quimica activada por caler o agitacidn,

L=3+2-1-1=23

C4lculo de la constante de integracidn.

IR de la ecuscidn.

Diar-dat +1 Dot +1 Ac™ +1,
2 3 '
Compueshs a b c
i0) 6.850 -0.196 X 107> 0.4757 X 10™°
co 6.730 1.840 X 1073 ~02675 X 107
CF4OF 4.403 24.28 X 1572 ~7.413 x 107
D= reac = 20z prd -&Ba react

0= resc
Da reac
Da reac
D b reac

Dt reac
1.840 X

Db reac
10'3)

Db reac

-832 X 10~

4.403 - (2 X 6.850 + 6.790)

4.403 -(13.700 + 6.790)

4.403- 20.490 = -=16.087

=ZDb prd -&Ab reac

= 24.28 X 1073~ (2 X 0.196X10™

1073)

24.28 X 10~

24.28 X
3

Ac reac -Ebc prd

Dec reac = -7.413 X
0.2675 X 10’5)

b¢ reac = -7.413 X

10-6)

Ac reac = ~7.413 X

-8.09 69 X 10~

6.

10

3

=

-6

10

- {0.392 X 10~

= 1449 X 105

-Ebc reac

156(2X(L4777x1d'-

- (0.9514 % 10~

3

3

+

+ 1.840 X

= 22

6

6 00675 x

107 _ 0.68 39 x 10-6 .
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DFT = -16.087 X 298 + 1 X 22.832 X 15"3 X 2982
2

X -8.0969 1 100 x 298> + Im

Dar = 4792 + 1013 -71.5 + TH = -4863.5 + 1013 +

prr = -3850 + B ¢ = -2166 + IH = -21664 + 3850 =

-17814 cal/mol. .

Esta constante de integracién (JH), -permite calcu—
lar a cualguier temperatura la cinetica de la sintesis con CO ¥
Hys la termodindmica, indica una temperatura baja para la sinte-
sis del Hetanol. La temperatura b mds baja en que se ha logrado
la reaccidén con velocidad apreciable en presencia de un catali--
zador, es aproximedauente 225°C, y solecente a alta presidn.- -—-
La mayor parte de las sintesis con 002 ¥ 32 operan a una tempera
tura antre 300-375°C y presidn entre 270-350 atm. 1z velocidad
parcial m;dia de re=ccidn se halla entre 20,000 y 50,000 . La
conversidn usual de oxido de carbonc e hidrdégenc en Metanol es -
de 12-267 por pssada de gas en el convertidor, debide al efecto
de la temperatura en la conversidn, por lo tantc une vigilancia
estricta de esta variable es imperativa. la composicidén del gas
de sintesis debe iguzlmente ser regulada estrechamente, para evi'
tzr el minimc de reaccionss secundarias., 1a veaccidn secundaria
nds importante, es la formacidn de Metano, gue origina un r#pido
aumento de temperatura, arruinando el catalisador y produciéndo-
nos una relacién de hid¥dzeno a Sxido de carbon> mayor de‘dos. -
Esta reaccién se puede suprimir casi totalmente, eligiendo un —
buen catalizador y vigilando la temperatura a que -e efectia la
reaccidn. ‘

la reacecidn secundaria que produce alcoholes supe--
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ricres, se favorece termodindmicamente sobre el Wet?nol, sin em-
bar,o es mas lenta debido 8l nimero creciente de moles gque par--
ticipan en la reaccién:

ia Pormacidn de Carbdén, ez evitada mediante la debi
de eleccidn del catalizador y manteniendo una relacidn de hidrdé-
zeno a ¢xido de carbono relativamente elevada, superior a la es-—
tequiométrica de 2: 1, con lo cual se resiringen también otras -
reacciones secundarias.

lLos catalizadores sdemds de cumplir los requisitos
usuales de durabilidad quimica, resistencia meednica y fisica, -
relativa facilidad de manufactura, etc., en el czso del metanol
debe suprimir las reacciones secundarias y acelerar la reacciédn
principal a una temperatura lo mds bajs posivle.

Numerosos metales y sus Sxidos y sales son efica---

ces ya sea qus se usen solos o mezclados; pero en la prdctica ——

& .

se usa un‘mimero limitado.

lLos catalizadores que hoy prevalecen en la indus——-—
trin estdn compuestos de Sxido de zinc 7 Sxido de cromo a los -
cuales se puede afiadir cobre u dSxido de cobre. ¥l cobre es un =
buen ocnductor de calor, de suerté;que ayuda 2 la distridbucidn -
del calor de la reaccidn por todo el lecho dsl cétalizador y o
adengs refuerza la zctividad del catalizador zinc-cromo.

El ;as de sintesis purificadc y comprimido se combi
na quimicamente para producir el metanol crudo. Esta sintqnis -
reguiere gue la relecidn de hidrdzeno a mouadxido Ae carboﬁo —

{n2/C0) en el gas de sintesis tenga un minimo tedrico de dos a -

unc. BEste gas debe estar librec de a,ua y aceite, y contener nme-—
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nos de 1.5 de didxido de carbono y otras inpurezas intolerables-
al catslizador y al equipo, las cuales deben ser purgadas ya gque
afectan la eficiencia dptima de 1a plenta, esta purga es necesa-
ris cuando los inertes alcanzsn el 20 por ciento.

Durante la hidrogenacidn de los éxidos de tarbono -
en el convertidor, lms reacciones que se pueden llevar a cabo —
aon muy variadas por lo que se usa un catalizador selectivo para
reducirlas al ainimo.

®] catalizador usado en esta sintesis es una mezcla
de 6xidos de zinc y cromo, con el fin de proteger el cataliza——
dor en cada uno de los platos se colocan rewaches de cobre, es--
tos remaches ademds tienen la finalidad de transferir con mayor
eficiancia el calor de la cama catalftica a los tubos del inter-
cambiador del convertidor.

Ja reaccidén gue se lleva a cabo en el convertidor -
para la produccidén de metanol es la siguientes

co + 2H2 s====== CHSOH + CALIOR

Si se ocarece de un tatslizador adecuado no se podrd
controlar la reaccidn de formacidn de metanol, ya que el produc-
to puede ser reducido. El gas de sintesis purificado provenien-—
te de la seccidn de compresidn se pasa a través del cabezal de -
deséarga hacia el separador de aceite, el cuel, ademds de sepa--—
rar el aceite que pudiera hater arrastrado el jas de sintesis de
>los,pistones de los compresores, sirve para mezclar los ga2ses de
recirculacidn.

Bl efluente de este separador se divide en dos co——
rrientes, una que se dirige a la parte superior del convertidor

y la otra que se dirige.a 1a parte inferior del convertidor.



40

El gas de sintesis que entra en l2 perte inferior -
del convertidor se rasa a través de la vdlvula de control de 1la
.

derivacidn de\retorno frio, pasando hacia la parte superior por

un tubo central, combindndose con la corriente mayor de gas de -
sintes1is, pasando el multiderivador y entrando al cambiador de -
celor y a los platoeg con c=talizador.

La mezcla de gas de sintesis flyye hecia ei e;tremo
inferior del convertidor y luego vd hacia arriba alrededor de --
los tubcs del intercambiador de calor para mezclarse con el gas
de sintesis de la derivacidén de retornc frio y se colectan en el
multisurtidor inferior, a la mitad de la seccidn. .

la mezcla de gzases fluyen a la parte superior de la
cdmara gue tiene an &Fupe de tubos concéntricos con el tobo exte
rior, este Ultimo cerrado en su parte superior.

. ¥l gas es forzado a pasar hacia abajo por la parte

exterior del tubo y colectado en el multisurtidor superior. En-
seguida el gas desciende a travds de las nueve camas cataliti——
cas y pasa& por los tubos del intercambiador de calor hacia afue-
ra del convertidor pasando en seguida hacia el condensador» de me
tancl en bruto.

Esta condensacidn produce un lfquido crudd que se =
envia al separador del metanol en donde se le eliminan los gases
de sintesis gque no reacciﬁnaron.

El metanol en bruto se circula a la seccién de pu-
i

rificacidn de metanol y los gases de sintesis se retornan a la -

vélvula de admisidn de los conyresores de recirculacidn para que
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sean recomprimidos y recirculados al circuito.

Compuestos que envenenan al Catalizador.

Los principales compuestos que pusden causar enve-
nenamiento en el catalizador sons Los sulfuros, el oxigeno, el
acaits, 21 vapor de agua y los carbonilcs de fierroc. Estos com-
puestos ge comportan de la siguiente manera:

1 ox{geno actda como oxidante en la superficie --
del catalizador. Loe sulfuros no constituyen un serio problema
debido a que se eliminan totalmente del gas de sintesis en los -
tratamientos con carbén activado y monoetanolamina,.

El vapor de agua y el aceite tampoco causardn pro-
blemas serios ya que se eliminan totalmente en los subenfriadow—
reé y separadores de aceite en cada paso de compresidén, asi como
también en491 separador aceite-agua que se encuentra situado an-
tes de que el gas de sintesis pase al convertidor.

Los verdaderos venenos que actian sobre el catali-
gador son los carbonilos de fierro.

lLa solucidén para el proHema que presentan es la —
de prevenir su formacidén fabricando el convertidor con acero =-——
inoxidable tipo 321 y forrado con placas de cobre las partes en
que debido a las condiciones de temperaturas se promueve la for-
macién de carbonilos.

Principales Reacciones Secundaries en la sintesis
del metanol.

En la sintesis del metanol a partir de g&s natu-—--

ral y papor de agua, ain usando un catalisador selectivo, se lle
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van a cabo reacciones secundarias o latersles en el convertidor,
Entre las reacciones secundarias las mds importantes son las si-
ouientes:

l.- Formacidn de Tidxido de c2rbonc , mctano.

CO + 3B, ====== CH, + H,0

4 2
2C0.+ 2 “2 ==== CW4 + H20
ce + Hzo cma=== co2 + 32

F=s==s======3 c
2C0 Cc + V02
2.~ Formacidn de alcoholes pesados.
2 CO + 4 H2 a=s===== 02 HSOH + HZO
300+ 6 u2 m==z==== (. H_0F + 2 H.O
3 GO + 3 H, =emwsmow O H, OH +.C0

C2 A50H ============ Secundarios saturados.
3,- Formacidn de hidrocarburos pesados.

200 + 5 W, m======== C2 6 + 2 K0

360 + 7 H, ========= C3 H8 + 3 H,0 .

4.- Formacidn de eter, formaldehids y dcido acetico.

o ======== CH.
200 + 4 H?_ cq30 3 + ‘{20
co + HZ =====s====== HON0
CH3OH + 0N ========= OPF_ 70CY

w

Fe + 4C0 ========== Fe (C0) 4
Fe + 500 ========== Fe (C0) 5
Ni 4 400 mmmmam=s== WL (20) 4
Cr + 600 ms=mzazaz= Cx (40) €

6.- Tormacidn de amoniaco y metil znines.

2o R ooy
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NH3+ CH3JH cxesmszax=z CH NH? + H2o

CHBOH + CH3

-0H + (CHB)

N, ===== (CH,), NE + H,0

Chy , §H =cp (CH3)3N + 1,0

Compuestos indeseables en el producto terminado.

De ucuerdo con las especificaciones que debe reu--—
nir el metanol, los compuestos indeseables en el producto son -=
todoe aquellos formados en las reacciones secundarias o latera--—
les que tiene lugar en el convextidor.

Con el fin de obtener un producto dentro de lag =-
especificaciones la forma en que se eliminan los compuestos in-—
deseables es la siguientes

Los gases incondensables tales como el Monéxido --
de Carbono, hidrégeno, metano, bidxido de carbono, se purgan ——-=
del sistema en el absorbedor de metanol y se utilisan como gas—-—
combustible en el reformador.

Los componentes ligeros tales como el Metano, Bi-—

drégeno, éter dimetilico en el reformedor que se encuentran di-
sueltos en el metanol crudo se eliminan al ventearles en el acu-
mulador de reflujo de la columna de metanol orudo. Los hidro—--
carburos y alooholes pesados se encueantran disueltos en el meta-
nol refinadc, se eliminan por extracoidén cuando se pasa una cq—-
rriente a través de unas boquillas instaladas en la columna de -
metanol refinado, dicha corriente se pasa al decantador en donde
se eliminan las impuregzas por el derrame que se desecha a la al-
cantarilla, y por la parte inferior del decantador se extrae el
metanol gue se recircula a la columna de metanol refinado.

Los compuestos ligeros que causan problemas y que
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producen mal olor en el producto terminado se eliminan mediante

un lavado de los vapores de metanol con dcido fosfdrico diluido.
Bl dcido fosférico se encuent™a en un platc blindado de la COm=e
lumna de refinacidn, de tal modo que los vapores de metanol se -
lavan al pasar por el plato.

El nivel de dcido fosférico =e mantiene constante
por medio de la adicidn, que de este se hace a la soclucién que =
regresa a la columna.

Con el fin de eliminar la acidez debida al dcido -
fosférico que escurre en la columna se adiciona en un plato in--
ferior al numero de plato blindado Hidroxido de Sodioc.

las metilaminazs formadas en el convertidor se eli-
minan en la unidad de intercambio catalitico, la cual se encuen-
tra situada antes de que el metanol pase a la columna de metanol
crudo.

Otra unidad de intercambio catalitico se encuentra
situado antes de que sl metanol refinado pése a los tanques de -
dfa o intermedios, con el fin de eliminar los compuestos orgdni-
cos residuales.,

Los trozos de dcido fosférico que arrastran 1os =—
vapores de metanol de los ultimos platos de la columna de refi--
nacidén se eliminan por tratamiento en el intercambiador de anio-
nes, el afluente de esta unidad se manda é los tanques interme--

dios de los cuales pasard a los de almacenamiento.

Alternativas en el proceso de purificacién de me--—

tanol para eliminacidn de las metil aminas.
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Debido a que la cantidad de metil aminas formadas—
en el convertidos es insignificante, no resulta econédémico su re-
cuperacién como un subproducto de la fdbrica de Metanol.

Los métodos mds comunmente usados a escala indus——
trial para eliminar los metil aminas del metancl Sintético son -
las siguientess
1.- Método de purificacidén por recirculacidn.
2.~ Método de purificacidén por intercambio ionico.

l.- Método de purificacidén por recirculacién.

Este método elimina las metil aminas que impurifi-
can el Metanol que son los causantes de que el producto adguiers
un olor caracteristico descompuesto. 7

El proceso consiste en recircular el Metanocl a la
torre de reformacién, se recircula el producto que de acuerdo —-
con las determinaciones de control a que fué sometido no se en--
cuentra dentro de especificaciédn.

En la torre de refinacién los vapores de Metanol -
se rectifican y se lavan en un plato blindado, el que mantiene -
un nivel sonstante del Acido fosférico diluido. Continuamente
el dcido de la torre por una boquilla de extraceidén y se recir—
cula al mismo plato con deido fosférico diluido repuesto. Ege—
te método presents el inconveniente de que la produccidn es va—
riable y escasa, debido a que la recirculacién para conseguir -
una buena eliminacién de los aminas y es elevado (aprox. de —-—-
40%) elevéndose con esta el didmetro de la tuberia de recircula-
cién as{ como la potencia de la ¥dlvula de reflujo, lo que ele-w
va el costo del equipo auxiliar necesario para la operacidn de -

ja columna de metanol refinado y como consecuencia los costos de
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produccién se aumentan considerablemente.
2.- Método de purificacién por Intercambic Ionico.

Este método hace uso de las nuevas resinas de in—
tercambio ionico que recientemente se han lanzado al mercado. —-
Primeramente se hace pasar el metanol crudo por un sistema de --—
intercambio cationico en donde se absorben totalmente'las metil
aminas, formadas en el couvertidor, estando generalmente esta ——
unidad provista de un duplicado de modo que cﬁando una se regense
ra la otra estd en operacién. Esta unidad contiens un lecho fi-
jo de resina sintética y su regeneracidn se lleva a cabo a con--—
tracorriente con una solucidn de dcido fosférico dilufdo.

Después de 1la columna de refinacién se encuentran
dos unidades de intercambic ionico. La primera consta de un le-
cho de resina sintética dé intercambic cationico igual a la usa-
da para tratar el metanol crudo y tiene por finalidad eliminar -
los compuestos orgdnicos residuales.

El efluente de esta/unidad pasa & la siguiente uni
dad purificadora que estd provista de una resina de iﬁtercambio
anionico., El propdésito de esta unidad es eliminar las trazas —-
de dcido fosférico que han sido arrastradas por el metanol re{?—
nado de los Hltimos platos de la columna y.el que se haya forma-
do en la unidad anterior.

Ia regeneracién de la resina de intercambio anio--
nico se lleva a cabo & contracorriente con una solucién de sosa

caistica.



CAPILRULO Iv

CARACTERISTICAS TE 1A MEZCL: QUE SE VA A PURIWICALR.

Ia mezclz gue se va a purificar, es la corriente de
metanol crudo proveniente del reactor de sintesis.

Tependiendo de le presidn de procesc, utilizada en
la reaccién de sintesis de metanol, serd el numero de subproduc-
tos en la corriente del metanol crudo.

Cuando la presidn de proceso es baja (750 psig), —-
se logra obtener una menor cantidad y un menor nimero de subpro-
ductor, en comparacién de cuando se trabaja en presiones altas -
(2lrededor de 5000 psig.). De igual manera cuando tenemos pre—-—
ciones de sintesis nds bajas se tienen altas releciones de hidrd
geno a Mondxido de carbonc en el punto de sintesis logrdndose —
comprimir de esta manera gran cantidad de reaccicnes laterales -
indeseables.

El agua contenida en la corriente de metanol es ca-
si directamente proporcional a la cantidad de vidxido de carbono
convertido a metanol.

COgl & JEo =ne=cn=a==s= CH3CE + H20

También se nos produce agua debido 2 ciertas reac—-

cicnes de los subproductos.

2CHyOH ========= CH3CCHy + Hy0
CHBCH + nCo + 2n ====’-“—'==CH3(CF2)HOH + nH0
€O + 3 Hy ========cpa = Hy0

la tabla I nos muestra una lista de los componentes
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que podemos espeTar encontrar an 1z corriente de metanol crudo -

independientenente del método utilizedo en sintesis. Esta tabla
. L
no resulta completa, pero si es representativa, ya que aun inde=

pendientemente de 1a selectividad del catalizador utilizado en -

.ccidn, una tipica corriente de metanol crudo, contedrd una

{0
W

ja Te
¥ayoria de esos componentes.

Fl nimero de productos que pueden tedricamente for-
marse por la reaccidén de mondxide de carbono-e hidrdgeno parece
indicar que 1la purificacidn del metanol seria un problema labo-—
riosoc. Sin embargo en buenas dondiciones de operacidn es posi—
ble obtener un producto de sintesis que contiene de un 90 a 98%
de metanol antes de la absorcidne.

la etapa de absorcidén que Trecuperan los vapores ex-
pulsados por expansidn instantdnea, diluye el producto, de suerte
wue la corriente rpara purificacidén contiene alrededcr de 20% de.
agua. El1 ague diluyente no pasa por destilacidn, por consiguien
te no aumenta de menerz sustancial la demanda de energia.

Los componentes gque se presentan en la tabla I, ex-
cluyendc el agua, los podemos dividir parz su estudio en tres —.
srupos bésicos: ‘

I).- Compuestes volftiles (compuestcs con b;jo puntb de ebuili——
cién o bajos ebullidores.

2).- Etanocl g

3).- #1tos 2lccholes (Compuestos con alto punto de ebullicidn o
altos ebullid&res.

I).- Compuestos Voldtiles.— Este grupo ‘enemos los componentes ——
del T al 14 ?xcluyendc el metanol y el etanocl) de la tabla I

estos son com_uestos bgsics: ente de bajo punto de etullicidn

v se les conoce ccmo '"cabezas'.
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2).- Stanol.- Este se clasifica como un componente separado pues
to que frecuentenente las especificaciones del metanol nos

indicarén el contenido tolerable del etanol en el producto.

3).- Altos algoholes.— En este grupo tenemos los componentes del
15 al 30 (excluyendo el agua) de la tabla I. Estos son bd-
sicamente compuestos de altc punto de ebullicidn y también
se les conoce como "colas".

Fl metancl de gradc comercial no debe tener densi=—
dad mayor de 0.7962. FEl contenido minimo en metanol debe ser de
99.8 a 99.85% en peso, y el intervalc de destilacién puede espe=
cificarse como no mayor de I°C. El productc no debe ser;écido -
r2ra el anaranjado de metilo ni alcalino para la fenolftaleina;-
debe ser incoloro y didfano como el agua o dar el Indice de ca—
lor que establece la Socieded Americana de Sanidad Puiblicsz., Res~
pecto 21 contenido minimo en escetona, varian las especificacic—
nes desde 0,03 a 0.003% en peso. la cantidad de formal dehido -
en el producto, indicado por el tiempo de retencidn del calor —
después del tretamient; con permanganato de potasio, no deabe ex-
ceder ciertos limites. Otras especificaciones que se deben con——
siderar, son las sustancias carbo;izables por el dcido sulfiri—
co, el contenido de hidrocarburcs, la centidad éé aguaf'la de -:
sustancias no voldtiles, etce.

los consumidores establecen las especificaciones ——
segin 21 uso a2 que han de aplicar el productos

Un rango t?pico acerca de las especificaciones del
producto se tiene en la U.S8, Federal Grade Spesification O-M——-

232e de Julio 20 de 1968,

Estas espedificacicnes son para metancl grado sin—
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tetico, y desnaturalizante, clasificado en la siguiente forma:

Grado A.- Sintetico 98.85% en peso (utilizado como solvente)

grado Ah.- Sintetico 98.85% en peso (utilizado para geueral hi--
dréceno y bidxido de carbono).

Grado C.- 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 procesos, algunos consumidores requie-—
ren concentraciones de agua mucho nds baja que el producto gradoe
A y AA, o sea tan bajos como 50 ppm.

la Tabla II nos proporciona datos de las espeecifica
ciones grado A y AA. Turante muchics afios el limite aceptable de
etanol en el producto era de 0.1% en peso. Esta concentracidn se
tolera en muchos procesos de formaldehido. Hace 5 afios la tole-
rancia de etanol era de 0.05% en peso, pero ahora el limite es -
de 0.001% en peso como lo especifica sl grado AA. Esta pureza -
es roquerida para obtener Dimetil Ftalato.

Muchas plantas modernas se tienen que diseflar para -

producir un metanol que no contenga més de 10 ppm. de Etanol.
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TABLA

Caracteristicas

Acetona y Aldehidos % Max.
en peso.

Acetona % Max

Etanol % Max

Acidez como Ac.Ac.% Max
Alcalinidad como NH3% Max.
Apariencia

Substancias carbonizables

Color

Rango de destilacion.

Hidrocarburos

Gravedad especifica max.

4 metanol en peso minimo
Contenido de no volatiles
% Max.

Olor

Pruebta de permanganato

Agua % Max,

TI
Grado A

0.003

0,00, —-
0,00, =-

0.003

0.003

Claro incoloro
No decolora——-

cion no mds oscuro
que una sclucidn -

de yodo al 0.000125K

Ko mas obscuro
que el color estan
dar No. 5 de la es
cala cobalto-plati
no de la ASTM.

No mayor que -
1°c hasta 64.6°c +
10°c en 760 mm.

No mancha ni -
opalescencia.

0.7928 a 20°
20°%c,

Sistemas purifica-
cidn.

99.85

0.001

Caracteristico
no residusales

No desaparece el
color en 30 min.

0.15

Grado AA.

0.003

0.001
0.001
0,003
0.003
igual

igual

igual.

99.85

0.001

Lo mismo

Lo mismo

0.10



CAPITULO v

DESCRIPCION IE 10S DIFERENTES SISTEMAS IE HJRIPIGLCIOI.

Ia Seleccién del sistema de purificacidn de

una plante de metanel con una capacidad de 100 ton/dfa, se hard en

base de uﬁn evaluscién econdmice de mcusrdo & los requsrimientes o

necesidades de calor.

Pudiéndose variar, el didmeiro de ia torre

y el nimero de platos, para conseguir um sistema de purificscidn -

que resulte mds econdmico y que logre dar especifiocaciones de pu—

reza qie requiere el producto.

Segdn las especifiocaciomes que requiere el

producto se determina mi se debe utilisar 1, 2 o 3 colummas ds pu~

rificecidén.

ro por destilacién.

How" sobre destilacidn

moss

TIPOS IE ESQUEMAS IE DESTIIACION:

El Metanol crudo es refimado a metanol pu—

Entre las compaififas propietarias des

de metanol con esQuemas prominemtes

Allied Chemiocal.

Commercial Sclvents

Dupont

Chemical Construcfion, Corp.
Momsanto.

Imperial Chemical Industries.

Tenreoo.

Vuloan

HEN O W

tene—

Utiliséndose en oada esquema uns varisociée—
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de los conceptos bdsicos de destilacidn.

la Cfa. Chemico, tiene sistemas de destila——
uhonhypmu&ysh“n-hlnlmuﬁm Para sus propési-
tos de optimizacidén, utilisa tres diferentes esquemes de destila—
cién para um proyeoto dado de metanol.

la Cfa. ICI, cuenta con sistemas de destila-
cién em alta y baja presién. En un sistema de destilacién dade, el
domo de una columne mnos puede proporcionar los requerimientos de —
oalor de otra columna, aumentando de esta maners la economia de ——

energia.

SISTEMA TE VAPOR Y RECUPERACION DE CALOR.

El disefio del sistema de vapor instalado em
el complejo donde se encuenira la planta de Metanol; jueg® Ul pPle——
pel importante, en la selecoién del sistema de purificacién 2l in——
cerperarse un médximo de ecaler no solo en las corrientes del proce—
8o, sino también de los gases combustibles, que salen de la seccién
de conveccidn del hormo de reformado, em 1‘5 corrientes gasesoss&s Y
1fquidas de la seoccidén de destilacidn, las cuales tienen um alto -
valor calorffico. Estas corrientes de la seoccidn de destilacién —
logran salvar una considerable cantidad de energia.

Tanbidn resulta econdmice el uso de esas CO-
rrientes como combustible en el horno de reformado.

21 sistema de vapor se disefia normalmonte —
para que nos pueda dar un méximo de tres niveles de presién, El =
primero o sea el nivel de imieio serd seleccionado como un nivel ds

presién nominal de 600, 900 a 1500 psog. dependiendo del costo del

S88e
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El segundo nivel, que es el que nos v{ a
suplir los requeripientos de vepor pera las operaciones de re-—
formado del gas. El tercer nivel, que es el mds bajo y es el -
que nos proporcionz el caler necesario em la seleccidén de des—
tilacidn.

Cuando se legra temer um lisﬁo-a de Ve
por eficiente se tisne una minima cantidad de vapor condemsado
en el sistema de compresidn. |

Una planta que utiliza diéxido de carbo-
no en la sintesis, consumird menos energfa que cmando la simnte-
sis se lleva & cabo sin adicionar didxido de oarbono (o sea& oon
gas rico en hidrégeno), utilizando el mismo nivel de presién en
el sistema de vapor. Debido 2 que el exceso de hidrdgenc se —-
deberd purgar, y serd neceserio mds gas de repesicién mayor cen
tided de gas reformado y mayor seccidn de oomp;enién.

El equipo de destilzcidn, puede ser gense
;alizado en les siguientes esqQuemasi

Destilacién de una columna.- Cuendo se -

requieren especifiocaciones gredo Federal 4, es posible logrer - '
este producto utilizando una columna. Este sistema le untilisa
la ICI (Hydrocarbén Processing. Feb. 1971), resultsndo un abo—
rro en los costos.

Destilacién de dos columneés.- Este sis-——

tema es utilizado para obtener especificacionez de metanol gre-
do PFederal A. Este sistema pudo ser disefiade de mamers que =
ambag columnas operen substancialmente en presidén stmosférica,-
o con una columna operando & 40=50 Psig. y la otre con presidn

atmosférice para shorrar vapor. (Ver Fig. 2a. y 2b copias
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METANOL CRUDO LIQUIbO
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diagranas anexas)e.

Destilacién con tres columnas.- Este ti-
po de sistema se utiliza para obtener especificaciones de meta-
nol grado Pederal AA. Tedricamente es posible utilizsr un sis-
tema con dos columnaes para obtencr la especificaciéu grado Ad,-
8i se puede tolerar altas pérdidas de metanol y altas relacio—
pres de reflujo (¥ por le tanto altas exigencias er el rehervi—
dor). (Ver figs. 3, 4y 5).

Como mencionamos antes, los componsntes
en el metanol orudo, serén subdivididos en tres grupos bdsi———
cos, que son los compuestos voldtiles, etanol y altos alcoholes
A continuecién, se discuten ociertos conceptos bdsicos para re—
mover cada umo de éstos.

Compuestos Voldtiles.- Todos los compues
tos en este grupo tiemen pumtos de ebullicién mds bajos o cerce
no 8l punmto de ebullicidén de metanol. En la mayorfia de los es-
quemas de destilacidén los compuestos voldtiles se remueven en -
la primera columns. Los gases como el B2' CO, 002' CH‘, etCey~
que se emocuentran disueltos en el producto crudo, son separados
también en la primera columna con los compuestos voldtiles.

Destilecién extractiva.- Muchos sistemas

de destilacidn utilizan agus como sgente extractivo en la prime
ra columns. Este solvente (agua) relativamente mo voldtil al—
tera la coeficiencia de actividad de la fase lfquida de los com
ponentes claves. La cantidad de ;olvonte adicionado determinma
el grado de cembio en las actividades de los componentes.

Pretratamiento Quimico.- El pretrata——
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miento gquimico se puede llavar a cabc antes de la destilacidn —
extractiva para asegurar un alto tiempo de desvanecimiento de —-
permanganato como lo requieren las especificaciones del prcduc—
to., OUn tiempo de desvanecimiento de permanganato de 60 min. 0 -
mds es considerado alto. El metanol crudo requiere solo un tiem
po de desvanecimiento de permanganato de 30 minutos. Bl protrn;
tamiento quimico consiste en inyectar permanganato de éotlaio en
la corviente de alimentacién de metanol crudo.

Al adicionar el permanganato de K, se logra la
oxidacién de las impurezas teles como aldehidos, resultando un -
lodo de didxido de manganeso y otros sélidos. El lodo es asen—
tado y el liquido es usualmente filtrado antes de ser enviado a
la primera columna. Este 1fquido filtrado contendrd dcidos or—
gdnicos, como resultado de la oxidacién de los aldehidos y re——
quiere neutralizacidn.

Se tiene presencia de Aminas como resultado —
de un ges natural conteniendo nitrégeno y también en el arranque
cuando el catalizador es reducido en una atmésfera de nitrdgence.
0 por el uso de gas de sintesis de amoniace. L& sintesis en al-
ta presién formard smoniasco y aminas orgénicos cusndo se tioneﬁ
concentraciones de nitrégeno de 1.2% en volﬁnon en la entrads —
del convertidor, mientras que en la sintesis en baja presidn so-
lo se forman aminas cuando se tiesnen concentraciones de nitrdge-
no sbustancialmente altas.

Si no se lleva a cabo la separscidn de las -

aminas en la seccién de destilacidn, el producto tendrd un olor



60

a pesocado.

Es posible lograr eliminar lasg aminas por me—
dio de una localizacién selectiva de los puntog de purga en la =
primera y segunda columna. Sin embargo la forma mds segura de -
remover los $ltimos trazos de aminas, pasando el metanol crudo -
a través de una unidad de intercambio caticdnico, llegando 8 ———
ser una parte del pretratamiento qufmico, paso que se lleva & ——
cabo antes de la destilacidén extractiva.

Cuando las aminas se forman en cantidades ma——
yores, el metanol crudo tiene cardcter bdsico, perc normalmente
tiene cardcter dcido, debido & la presencia de dcidos orzdni—e——
cos.

@
Columna de extraccién.- Esta columna se le co-—

noce muchas veces comos "Heads Column" o "Topping Column®., BEs -
la primera columna que se presenta en los diagramas con dos 0 ==
tres columnas en la purificacién de metanol. La alimentacidn de
metanol crudo, después que se ha l1levado @ cabo el pretratamien~
to qufmico, es precalentada hasta su punto de ebullicidn y luego
es introducida en la parte media de la columna de extracoién. =
El agua para la extrngoi6n, es recirculada del fondo de la segun
da columna y es introducida en el domo de la columna de extrac—
Acién.

El agua para la extraccidn es ernfriada por —-
medio de un cambiador de calor con la alimentacién de metanol —-
crudo, antes de introducirla en la columna. El vapor gqus sube -

al domo de 1la columna contiene todos los gases no condensables, -
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los componentes voldtiles o bajos ebullidores, vepor de sgua y -
metanol, Una gran parte de metanol, vapor de asua y componentes
menos voldtiles, se condensan y se reflujan, mientras que las di
sueltas y muchos de los bajos ebullidores no condensables inclu-
yendo el &ter dimetflico son venteadores del sistema.

Una pequefia corriente del liguido condensado -
obtenido del condensador de la columna, es desviada para purgar
a las impurezas menos voldtiles de los bajos ebullidores.

las pérdidas de metanol en l&s purgas de vapor
y de lfquido se pueden reducir, utilizando un condensador de dos
pasos para el vapor de la parte superior de la columna, Esto ——
nos permite un ecercamiento mfs cerradoc de temperatura en el ——=
segundo oondanaﬁdor teniendo as{ menos pérdidas de metanol ern la
purga de la ocorriente. Debido @ que una concentracién mds alta,-
de impurezas orgénicas menos voldtiles se tendrdn en la fase 1i-
quida del condensador secundarioc no requerird una menor canti——-
dad de 1lfquido purgado. Pudiéndose refrigerar la éorriente de -
venteo para recobrar asf el éter dimetilico como subproducto.

Después que se ha llevado @& cabo la destila——
cién extractiva, el metanol crudo que sale del fondo de la colum
na tiene una concentracidn de 30-50% en peso, dependiendo de la
cantidad de agua adicionada en la columna. Le cantidad de agusa
adionada depende de las impurezas en la alimentacidn de metanol
crudo y de las especificaciones deseadas del produsto. ZEn la —
préctica industrial se regquisren de 40 a 50 etapas en esta colum

na, Si tenemos el sistema con la segunda columna operando & ——-
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una presién (40-50 psig), se ouede utilizar el calor latente de
los vapores del domo de esta columna, como fuente de calor en —
luzar de vapor.

Columna de Refinado.- Esta segunda columna se
conoce también como: "Tails Coluun®. la funcién principal de —
este columna es separar el sgua y los altos ebullidores del me—
tanol producto.

la Fig. 6 nos presenta un tipico perfil degra-
dente de componentes pera metanol, etanol, altos alcoboles 2lcan
zan su mfxima concentracién en lz seccién de fondos de la to——
rre, que se encuentra en la perte de abajo del punto de alimen——
tacién. En la seccién de fondos, se tienen puntos de purga 8l--
ternadas, para separar los altos alcoholes del sistema. Se pre—
fiere purga de vapor. Se deben purgar pequeias cantidades pars
lograr minimizar las pérdidas de metanol, pero mayores cantida—
des, no.provocan cantidades apreciadbles de altos alcoholes, en -
el metanol producto, que logra degradar la cantidad o en los fon
dos de la columna que pudiers agravar los problemas para dispo—
ner de los desperdicios.

Si ls purga de altos alcoholes es una corrien=
te de vapor, es enfrisda y condensada, para luego reqoleotnrs& -
en un separador. En adicién a los altos slcoholes y altos ebuw
1lidores esta corrierte tembién contiene metanol, agua y pegque-——
fias centidades de etanol.

En el esquema con dos columnas, el metanol ——-
productc se remueve del domo de la columna de refinado. Se ob—

ti1ene usualmente sacdniolo entre los platos 4 o 6 del domo. BEs-
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ta secocidén entre los platos 4 ¥ 6 (secoiébn de pasteurizacién) —
pare concentrar algunos bajos ebullidores que escapar a través -
de los fondos de la primera columna. Una pequefia canticad del -
condensado total en la parte superior de la columna, sSe purga -
y se recircula a la primera columna, donde las trazas de impure-
zas finales ligeras, serdn forzadas fuera del sistema en la par-
te superior de la columns.

la Segunda columna se puede diseflar para pre--
sién atmosférica (10-15 psig) o para una presién (50-55 psig). -
Ambos rangos de presién son referidos al fondo de la columna, ——
Cuando es operada en presidn media, parte de los vapores del do-
mo se puede utilizar para suplir los requerimientos de calor de
1ls primera columna de destilacién. Debiendo tenerse en cuenta -
que el mantenimientc en presién media hace que disminuya la vola
tilidad relativa entre los componentes. Para la misma purezs en
el producto ¥y requerimientos en el rehervidor se requieren mis -
platos para la columns operando en presidn media.

las especificaciones de metanol grado federsl
A, no limitan el contenido de etanol, por lo tanto un sistema de
destilacién con dos columnas fdcilmente nos proporciona, este —
grado de producto. EIl etanol contenido en el metanol crudo es -
usualmente més bajo que 1000 ppm, de esta manera la columna ds -
refinado solo debe remover, todos los altos ebullidores y el ——
agua suficiente para obtener un producto total con una purezd de
99,85%. Un esquema de destilacién con dos columnas; resulta to-
davia prdctico, si se requieren especifidaciones de metanol pro-—

ducto de 200-250 ppm. de etanol. En la fig. 6 podemos ver que -



COMBUSTIBLE COLUMNA DE EXTRACCION COLUMNA DE REFINADO

s i gl ,
| Q ) ( L_ﬂ e @ﬁ.wm _—

AGUA DE Tonte
l EXTRACCION | COLAS ALTOS
= T e EBULLIDORES
PURGA DEL L
DOMO 1
EXCESO N
DE AGUA r =

\ > FASE ACUOSA

METANOL CRUDO LIQUIDO
DESPUES DE PRETRATAMIENTO

SISTEMA DE DOS COLUMNAS DE METANOL CON COLUMNA
DE REFINADO DE ALTA PRESION



66

& una mdxima concentracién de etanol, se requieren pocos platos

encima de la alimentacién. La purga de 1fquido de esta regidn,-
disminuye la concentracién de etancl en la columna y mejora la -
pureza del producto. Sin embargo se tienen de metanol en la pur
ga de la corriente y sé tiene un lfmite hasta donde resulta eco-
némico el uso del esquema con dos columnas. Este limite es cer-
cano a una concentracién de etanol de 200-250 ppm. en la corrien
te de producto.

la tabla No. 3 nos proporciona ires esquemas -
diferentes que preaeptln el efecto de operar a presiém y cambia
las especificacicnes de etanol en el metanol producto. Los =———-
tres casos estdn basados en una planta de metarncl hipotético de
300 ton. m‘tricaé por dfa y 900 ppm. de etanol en el metanol —-—-
crudo (base libre de agua).

En el No. de platos se asume uns eficiencia --
de platos de 60% e incluye 6 platos en la seccidn de pasteuriza-
cidn.

El % de recobrado de metanol estd definido —-

pors CHBOH producte X 100 , besado en um condensador de 40§ ———

CHBOH prod., perdidas
etapas en la parte superior de la columna de extraccidn.
Los tres casos som: i Producto Federal A.
1.~ Producto grado Federsl A. (etanol, 900 ppm; agua 500 ppm. =
otros, 100 ppm) columna de refinado operado & 10 psig.
2,- Para las mismas especificaciones del producto, excepto que -
18 columna de refinado opera a 50 psig.

3.- El contenido de etanol en el producto es reducido & 250 =—==-

ppm. y la pureza del producto es lograda pu-gando encima de
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la alimentacidén. En este casc la columna de refinado opera & ——
presidn atmosférica. °

H De esto vemos qQue un sistema de destilacidén ——
con dos columnas es adecuado para especificaciones de mectanol, -
de acuerdo con el grado federal A, ILa frimera columna renueve =
los compuestos voldtiles y la segunda columna, logra remover los
altos alcoholes, agua y etanol a ciertos limites, cuando la co—-

rriente de purgas se saca de encima del plato de alimentacidn.

Tercera columna de destilacidn.- Esta columna

del sistema de destilacién puede ser una columna de pur;fica
¢idn final o una columna de recobrado de metamol. La funcién de
esta tercera columna, es la de separar el metanol del etanol.

El etanol podenos-aepararlo, purgando una Com-—
rriente encima del plato de alimentacidén de la columna refinado,
y otra forms es producir metanol-etanol en el domo de la colum——
na de refimado, y separando esta mezcla por medio de una tercers
columna, Fig. 3.

La alimentacidén a esta columna contendrd casi
todo el etanol que estaba presente en la corriente de etanol ——
crudo mds el metanol producto. El agua y las pdquoﬂls'cantidl-J
des de altos alcoholes se remueven del fondo de la columrpa, jun—
to con el etanol, mientras el metanol puro se retira del domo. -
Cuando las especificaciones del metanocl, requieren una concentra
cidn de etanol menor de: 250 ppm, la purga de una corrisnte en —=
la columna de refinado resulta menos econdémica, debido & que se

requiere purgarse una mayor oantidad y esto provoca que las pér-
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didaslde metanol en esta cor-isnte sea excesiva. -Bajo tales ——
condiciones se necesita tener un recobrado de metanol de 1la ¢O-=
rriente de purga.

la corrisnte de etanol, que es sacado de pla .-
tos encima del plato de alimentacidén de la segunda columna de ——
destilacién, es enviade a la porcidén més baja de la tercera co--
lunna o sea la columna de recobrado. El etanol, los altos &lco-
holes y el agua saldrén del fondo de la columni.

El metanol recobrado del domo de la columna se
retorna a la segunds columna, en un plato localizado de tal ma--
nera que contenga la pureza del 1fquido reformado Fig. 4. En el
esquema vemos que el metanol purificado se retira del domo ds la
segunda columna entre los platos 4 y 6. En la columna de reco——
brado no se requiere una seccidn de pasteurigacidn.

Una variacidn de los esquemas anteriores que =
utilizan tres columnas es el que utiliza una tercera columna de
purificacién y una purga de etanol de la segunda columna. Fige=
5. En este sistema de destilacidn, el etancl y el ague del fon-
do de la tercera columna, se recirculan a la segunda columna con
una cantidad apreciable de metanol. .

El etanol se purga finalﬁente de la‘segundn co

lumna de la menera usuals
SISTEMA CON TRES COLUMNAS.

En los esquemas 3, 4 ¥ 5 la segunda columna se
presenta como una columna atmosférica. Como vimos en los siste-

mas con 2 columnas, la segunda columna se puede operar también -
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en alta presién (50-55 psig).

Cuando se utiliza una columna de purificaciém
final en el sistema con 3 columnas, la pureza del producto del -
domo de la segunda columna puede ser mucho mds regulada. Por lo
tanto el nimero de platos y los requerimientos en el rehervidor,
pueden ser minimizados para la segunda torre. Sin enbargo, la -
tercera columna debe producir un metanol de alta pureza, ¥y la -
separacién entre etanol y metanol. .

Esto provoca que sean necesarios un mayor ad--
mero de platos y se requieren mayores necesidades en el :eh.;vi—
dor, para la torre de purificacién final.

Si utilizamos como tercera columna, la coclumng
de recobrado, la segunda columna nos producird un metanol de al-
ta pureza, ypor lo tanto se requieren mds platos y requerimien—-
tos en el-hervidor para la segunda columna. Sin embargo, en ls
columna de recobrado, la separgcién es todavia gutro etanol y ==
metanol. La alimentacién total de 1 columna (purga de etanol -
de la segunda columna) es una corriente relativamente més peque-
fia (no mds de un cuarto de la produccién total), y la puresa ——
del producto del domo puede ser més regulable o disminuida. Por,
lo tanto la columna de recobrado serd mucho mds pequeﬁn.en medie-
da, en comparecidén con lalcolunnn de purificaciéam del esquema 2B

terior,
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Se_in 1+ Spencer Chemic2. To. lo clasifica M, ¥ MZ'

Somponentes
% pesc Metanol
Lcetona
Acidez
flcalinidad
Apariencia

Sust. carbonigables

Color

Rango destil.
Hidrocarburos
Peso especifico

Contenido de susta.no
voldtiles

Clor

Prueba de KMn0O4
Compoﬁentes

Contenido Metanol

Gravedad especifica

Rango de destilacidn

Materias no voldtiles

Lcidez

Acetonsa

KmnO4

Color

Olor
FHidrocarburos

Sust. carbonizables

Especificaciones M1
Minimo 99.85%

Jo mds de 0,003

No mds de 0.003% como dcido

No nds de 0.003% ccmo NH3
Linpia y libre de mat, en suspensidn.

No mds oscuro que una sol. de yodo 0.000125N.

No mds oscuro que 5 unidades de la escals
platino cobalto (APHA).

Wo mds de I°C hasta 64+I° a 760m
Pasar la prueba

Mdx. 0.7964 & 15/4°%c.

0.0008 g/100 ml

Caracteristico libre de olores extrafios.

No desaparece color rosa por 30 min.
Especificacidn Hz

Minimo 99.95¢ en pese

Mdx. 0.7963 e 15/4%c.

1°c.

Méx. 0.001 g/100 ml

Max. 0.0037 ccmo Ac.Act

Mdx. 0.0037 en peso

No desaparece color rosa 60 min.

No da mds oscuro que 5 unidades de la escala
p,-Co. (APHA).

Sin olores extrafios

No esturbiarse al diluirse con 2 partes de agua

No .ds oscuroc que una sol. yodo 0.000125W,
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T4 BLA 2

Efecto de columna a presidén y pureza del producto —--

en una columna de refinado de Metanol, pare una produccién de -—-—-—

300 TON/dia de Metanol.

CASO
Pureza producto %
Etanol ppm
H20 ppa
Columna refinadoj
Reguerimientos de
calor en el reher-
vidor (MM Btu.

hr

Presién operacion
(psig fondos)

No. de platos

Diam. de la torre
£t.

Recobrado Metanol%
Metanol

99.85

300

500

41

10

63

98. 1717

2 3
99.85  99.965
900 250
500 (Weg.)
49 50
50 10
63 100
1 9

98.71 97.35



CAPITUELGOC VI

EVALUACIONES DE 10OS DIFERENTZS SISTEMAS TE PURIFICACION.

.

- lLa mezcla de metanol crudo proveniente del ——
reactor de sintesis cuya composicidén se encuentra en la tabla —
1 del Capftulo IV, que es la alimentacién a las columnas de des=
tilacidn se d€ en forua de un disgrama de temperatura de ebulli-
cién real (T.E.R.) en la Fig. 1.

Cuando en el diagrama T.E.R. aparece en tramos
casi horizontal, significa que un voltmen apreciable de la meg—-—
cla de alimentacién ha destilado en un pequefio intarvaloAde tem-
peratura. Esto indica la presencia de un componente dniéo, 0 ==
un grupo de componentes semejantes, cuyas temperaturas de ebulli
cidn estdn comprendidas en ese intervalo.

El significado del diagrama se aclara si se —
transforma en un histograma (fig. 2), en el que se representa el
porcentaje volumétrico destilado en un intervalo de temperatura,
frente a una temperatura en la cabeza de la columna. Se obser—-
vard que los tramos horizontales de la curva del diagrema T.E.R.
estén representados por los picos en el histograma de la -—
fig. 2 y esto facilita la distincién en tres grupos ds componen-
tes o incluso entre componentes puros dentré de un mismo gTUupo.

Esta alimentacidn es una mezcla de muchos com=-
ponentes, pero segin se desprende de la fig. 2, sclo pueden dis-
tinguirse 4 grupos principales. En cada grupo hay un componen-—-—
te que se encuentra presente, evidentements en mayor cantidad —-

que los otros componentes similares. Comc los componentes de un
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grupo determinade tendrdn aproximadamente las mismas propiedades
f{sicas {en particular la presidén de vapor a la volatilidad re——
lativa), es posible ein introducir errores importantes conside-—
rar que cada grupo o fraccién estd constitufido dnicamente por --—
un componente. De este modo se elimina la complejidad Ge l& ——-
mezcla inicial, y se hece equivelente a efectus de cdlculo, 8 =
un sistema de 4 componentes, con el ctal pueden efectuarse los -
cdlculea sin dificultad.

Los grupos que aparecen en la fij. 2 se hace -
+rasladando a la fiz. 1. y a partir de esta se han determinado -
el porcentaje volumétrico de cada grupo de comporentes. Se supo
ne que cada frezccidn tiene les propiedades del componente prin--
cipal presente eén el gjrupo (fig. 2 y Tabla A).

TABILA A

COMPOSICION DE LA ALIMENTACION,

CGrupo Componentes Temp. eb. Vol. Acumulado Vol,
Seleccicnada, gec A d.

l.- Bajos Acetcna 56.5 6.0 6.0

ebullido-

res.

2.= Meta-

nol Matanol 64.7 87.2 81,2
3.-Etanol Ztanol 18.4 90,6 3.4
4,-Altos - Agua 1C0°c 100 9.4
etullido--

res.
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Por lo cusl cuande le destilacién se efectle,
con una scla columna, se considerard una alimentacidn de 4 com--
ponentes, que son los establecidos en la tabla A. Es decir Ace-
tona, Yetanol, Etancl y Agva.

Cuando la purificacién se efectia en dos o ——
tres columnas de destilscién, ls Primera columna, serd una colum
na’ de destjlaéién extractiva, en la cual se separz los bajos ebu
l1lidores en la cabeza y en los fondos se tendrén el Metanol, el
Ztanol y los altos ebullidores m€s el compuesic empleadc como ——
Azente extractivo. Razdén por la cuel se considerard una alimen-
tacidén de bajos ebullidores representada por la Acetona y de al-

tos ebullidores representads por Metanol.
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SISTEMA COX UNi COLUMNA DE DESTILACION.

la corriente de Metaucl crudo proveniente ———-
del reactor de sintesis, se ha dividido en grupos, de los Cu8—=-
les se he tomado un componente represcntativo, conaide?ando su -
concentracidn y temperatira de ebullicidn.

Asi tenemos para razones de cdlculo la siguiente mezcla,

l.- Metanol.

2.~ Etanol. (representando los componentes de
alto punto de ebullicidn.

3.- Acetona. (representandc los componentes de
bajo punto de ebullicidu.

4.~ Agua.

Esta mezcla serd purificada, utilizando una —
columna de platos, con cempanas de burbujeo.

En general se requieren P~-1 Columnas de frac-
cionamiento para producir P corrientes de palida de celidad es-
pecificada. En este caso especificamos solo dos corrientes de -
salida por lo tantc solo necesitamos une columna.

BALANCE IE VATERIALES.

Balance total de materiales
F=D+B

Ecuaciones independientes para el balance de rateriales.

ﬁfls X D1+BxBl Xf1+Xf2*Xf3+Xf4- 1
2 2 2

FXr = DX D +B)B Xd,+Xd, +Xdy+Xd " 7

FXe>= DX Do+BXB° X8 +XB,+X8,4X8,~ 1

= X otemyst
La conocentracién del Btanol en el destilado —

es pequefia (0.001%)por lo cual poderos suponer que las concentra
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cicnes del componente de temperaturz de etullicién superior ——=—-
(agua) serdn despreciables en el destilado.

" En la misma forma tenemos para el componente —
de tajo puntc de ebullicién, dado que 18 concentrzcidén del meta—
nol en 12 base es pequefia (0.15% en peso). Podemos suponer que

1a concentracién de la acetona en la base es cero.
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ESQUEMA TEL PALANCE DE MATDRIALES Y CAIOR.
Componente Temperatura °c Peso Mole- Mo. Moles % Molar
ebullicidn culer.
l.-Metanol 64.7 32.04 2.62 89.2
2.=-Etanol 18.4 46.07 0.1128 94
3.,-Acetona 56.5 58,08 0.0172 6.0
4.,=Agua 100.0 18,0 0.544 9.4
3.294 « 100.0 9
! .
COMPOSICION TE 1A ALTMENTACIORN.




COYTSTDERARENOS COMC RASE 100 MOLES TE ALIVENTACIOW,

Yoles ea el

Moles en la

Molar Testilrdoe. Base.
1 Metanol 81.2 81.2- m M
2 Etanol 3.4 b 3-4-E
3 kLcetona 6.0 6.0 (o]
4 Agua 9.4 0 9.4
100.0 87.2+(BE=¥) 12,8+ (M-E)
B= Moles de etanocl en el destilado.
M= Moles de metanol en la base.
E = 0,001 M =0, 15
87.2+(E-M) 12, 8+ (M-E)
Resolviendo tenemos: BE= 0,0850
M=2,24
1 Metanol DESTIIADO PRODUCTO BASE
2 Etanol No. de Moles %Molar No.de Moles % Molar
3 Acetona 1 Metanol 76.96 92,85 2.24 15.0
4 Agua 2 Etanol 0.085 0.10 3.315 22.15
3 Acetona 6.0 7.05 - -
4 Agua - i 9.40 62.85
85.045 14.955 100,00

CALCULO TEL NUMERC LE PLATCS.

100.0

El némero de platos necesarioe depende de la ré—

zén de reflnjo y esta debe elegirse conaiderando un costo total

de 1la destilacién 10 mds prdéximo al minimo.

Para al cdlculo consideraremos como componente —

clave liero al Metanol, ya que es el uds voldtil y el que espe-

cificaremos en el producto de la base.

Etanol ya que es el

Como

cidn en el destilados

componente clave pesado consideraremos al —-

menos vol#dtil y espeocificamos su concentra—-
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NINIERC MINIMO TE PLATOS TEORICOS. (M)
El nimero de platos necesarics para la separa—-—--

cién a reflujo total, se calculard por la Ecuacidn de Fenskes

N +1= log (XDeg/XDep) (XBep/XRek )
Tog (Bc) med.

(Boc)med=(BB.B,, B,ese Br ©ee B/Nm) 1/(Nm+1)

122

X= fraccidn molar en el 1lfgquido.
cl= subindice para el clave lizero.
cp= Subfndice para el clave pesado.
D= Destilado.

r= nimero de platos.

B= volatilidad relativa.

: 1/2
Ffectuando la aproximacidn (Bc) med= (B Dc °BBe)

Como las volatilidades en el destilado y en la —-
base deben ser calculadas & lss temperaturas que se tienen en —-
estas secciones, entonces deben ser determinadas.

Temperatura de ebullicidn del producto de la base.

X xr pre= b,

Presién en la cabeza de la cof:mnn = 760 mm Hg.

Suponiendo que la columuna tendrd 40 platos red—
les y admitiendo una pérdida de presidén por plato de 8 mm Hg. se
tendrd:

Presién en la bsse de la columna= 760+40x8= 1080
wm Hg. 0.15 pl° + 0.2215F72 + 0.6285)’°4 = 1080 mm. EHg.

Wsta ecuatidén la resolvemos por tanteos, hasta —-

encontrar una temperatura a 1la cual las presiones de vapor Co-——
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rrespondientes satisfacen la igualdad.

la temperatura de ebullicidén del producto de la -

base resultante ess

T= 96°c,
Metanol Etanol Acetona Agua
Toc P, mm Hg. P,° mn Hg P3° ma Hg P4° mm Hg
50 380 205.2 516.8
55 56 258.4 630.8
59 585,2 304.0 183.5
60 608.0 326.8 798.0
‘61 623.2 - 334.4 813.2
T0 942.4 532.0 1140,0 233.7
13 1033.0 600.4 1170.4 265¢7
T4 1064.0 615.6 118550 277.2
16 1178.2 681.0 1303.0 301.4
78 1292.3 T47.0 1421.3 3273
80 1406.0 1813.3 1539.6 355.1
82 1520.6 1873.5 1657.2 384.9
30 1976.1 1140.,0 2128.7 525. 7
. 98 2432.3 . 1520.8 2736,0 707.2
100 2660.,0 1596.2 2888,0 T60.0
110 3724.1 2356.2 3800.0 1086.0
120 4636.,0 3420.5 456041 1439.7

PRmSTOYES TR VAPOR, (TATOS TOMATOS IE PERRY-F.B,)

Temperatura .15 P.° 0.22 2,° 0,88 P,° Presién
o0 1 2 4 (== Hg)e
90 29644 153.6 367.9 823.3
%4 330.6 186,.2 427.6 S44.4
98 365.0 213.0 495.0 1073.0
100 3990 223.4 532.0 1154.4

Ia temperatura a la cual ss sat;sface aproximada-
mente la ecuacién anterior es entonces 96°%c.
A esta temperatura Pl°= 2318 ma Hz.
P,°= 1425 mm Hg.

y BBj,2= P§ = _2318 = 1.62

Pyo 1425



Yo athe ik

TEMPERATURA DE EBULLICION DEL LIQUIDO EN EL PISO SUPERIOR.

2{: yr = o
Pro P
0. 7896 + 0,085 + 0,060 = ] = 0,0013157

° ° °
Pl P2 P3 760

Resolviendo por tanteosa.

T.%c 0.7896/P, ° 0.00075/P,®  0.060/P,° 0.001315.7
50 0.002078 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 1lfquido en el piso superior = 59°%

2 59% BD,2 = P° =585.2 = 1.92
P, 304.0
1/2
(B -,2) med-(B D,,2 - B B, 2) 2 | (1.92x1.62) " = 1.76
’

¥m +1= log (an . X B, ) / Log (31,2) Med

X D2 X Bl

Fm+l=log ( 0.9285 x 0.2275 ) / Log (1.76) = 12,78
0.0010 0s15

Km= 11,78 Nimero de platos tedricos necesarios en la columna
son aproximadamente 12,0

Comunmente para la razén de reflujo de operacidén, son aproximada
mente dos veces el uilmero minimo de platos tedricos.

Considerando una eficisncia por plato de 70% se necesitans
24/0.7 = 35 platos reales. (Referencia 2).

Efectuando un 2juste de la temperatura para 35 platos resles ——

tenemos,

Presidn en la base de la columna= 760+35x8=1040 -

mm Hg.
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Asf 0.15 P ° + 0.2215 P,° + 0.6285 P,° = 1040 me Hg.

Resolviendo se tiene que 95°c se satisface la ecuacién ante————

TioTe
Por tantos Temperatura en 1la bzse = 95°%c.
y B Byy2 =-Fy® = 2318 = 1,69
— 1368
[}
P2

( B»2 ) med = 1.80

Nm= 11; 30

CALCULO TE LA RAZON DE REFLUJO MINIMA. (WETODO RIGURCSO. DE UNIER
WOOD).

Brp Xfr = l-

‘f
Brp -

E Brp Xdr = 1l + rsm
3 3Brp -

donde

Brp= volatilidad relativa del componente y con respecto al compo
nente de mds pesado o de mayor temperaturl.de ebullicién & la o=
temperatura del alimento. ‘

7 = Relacidn entre el calor necesaric pare vaporizar un mol —
de alimen*o y su calor latente molar.

F= Se refiere 2 la alimentacidn.

O = Rafz de la ecuacidn (comprendida entre los valores de vo——

latilidad relativa de los componentes claves)
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Bis4 Xf, 4+ B, 4Xf,+ ByAX F, + 34,4 X, =i~ 7

B,4- © B,4- () By,4 = 4 By, 4~ e

B, 4= _9]2.6 = 3.98
244.3
X fl = 0.812
TETERMINACION IE LA TEMPERATURA TE LA ALIMENTACICN.
0.812 P1° + 0,034 P2° + 0,060 P3° + 0.94 P4° = 900 mm hg

Resolviendo por tanteos.

Tec  0.812 P,° 0.034F,° 0,060 Py° 0.094F,° 900
61 402.217 11.37 48.80 20,00 482.44
70 765.22 - 18,08 68.40 22.00 873.7
7 789.86 18.85 69,00 23.0 900.7
13 838.8 20.41 70.20 25,00 954.4

As{ tenemos Temperatura de alimentacidni= T1l°c

B2’4 = 22&.6 - 2.27 X Fz. 00034
244.3

33,4- 1150,0 = 4.4 XFB- 0,060
244.3

B4,4= 1.0 X Fl= 0.094

X D= 0.9285 X Dy= 0.0705

X D,= 0.001 X D,= 0.0

3,98 x0,812 + 2,27 x 0.034 + 4.7 x 0,060 + 1.0 x 0.094 = 1- ¢
3.98- O 2.21- &  4.1- 6 - O

Se supone que la alimentacién es un lfquido & su temperatura de

ebullicién, y se hace ’ =1



RESOLVIENDO POR TANTEOS LA ECUACION ANTERIOR.

3.23176 0.07718  0.282 0.094  TOTAL

3.98- 0 2.271-8  4.7-8 1-0 <
2429 +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 + 0.11804 <0.6717 +0.052
2.32 +1.947 =1.543 + 0.1185 =0.0712 +0.4513

Tenemos = 2.31
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Sustituyendo el valor de O en 3

é.gi:O-%ZBQ + 2.,27x0,001 + 4.7x 0.0705= 1+ rsm
3.9 2.27-© 4.7- &

Tenemos Rsm = 1.3

CALCULO TE 1A RAZON DE REFLUJO IE OPERACION.
(METCDO GRAFICO DE GILLILAYDO).

Re Rs—Rsm (F+1)—(Nm+1) N
rs+l N+2
1.3 0 1.0 rsm
l.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 (o] 1143 Nm

Para N= 22.6 platos tedéricos la razdén de reflujo de operacién —

es aproximadzmente 2.0

Asi re= 2.0

BIANCE DE CAIOR,

Efectuando un lmlance de calor entreun plato si——

tuado por encima del punto de alimen*acidén y la caheza de la co=-

lumna.
In+l = @- Hn
Un &- hn+l
T QD= ThD+ Qcn
V= “audal molar de vapor.
L=

Caudal molar de 1lfquido.

e}
]

Entalpia del vapor s2turado.

h= Calor sensible de las mezclas liguidas en ebullicién.
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D= Indice del destidador.

an= cantidad de calor eliminado en el condensador.

n= Se refisre a las corrientes que abandonan un piso cualguiera
encima de la alimentacidn.

S=  Se refisre al piso superior de la columna.

Si el vapor Unicamente se condensa se tiene.

an= Vs A s
Vs= (rs+l) T

Vs As- (rs+1) D _As

. Calor latente (Kcal./Kg- Cslcr especffico.

e —  59% o5%c
Metanol 8330 1,753 0.64 0.67
Etanol 11964 12557, 0,70 0.84
Acetona 5712 5113 0.56 0.585
4 Agua 9900 9540 0499 1.0

Tatos tomados del Perry,

Calor latente de la mezcla en la cabeza de la columna & 56°C

As= 0.9285 x 8330 +0.001x1196.4+5712x0,0705=8149 Xoal

¥s-mol
Calor latente de la mezcle en l2 base de la coluna & 959%¢

B= 0.15x7753+1155. Tx0. 2215+9540x0,6285=9418 Kcal
Kz-mol

Calor latente de la mezcls en el punto de alimentacidn.
pee 8166 Kcal/Fg-mol
Qo= Vs)s= (rs+1) DAs= (2.0+1.0} 85.045 x 8149
Qon= 2,079,095 Keal/Kg-mol.
-Entalpia del liquido en el destilado.

hD=Cps Ts Ms
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¥e= Peco moleculer medio del producte de le cabeza de le columna

Ma= O.9285x32.04+0.00IX46.0?+C.?70§X58.08
M= 32,88 ¥;/Kg-mol

Mr= Pesc molecular medio del producto de la base.

;tr= 26.32 Xg/Kg-rmol.
Cps= Caler e;pecffico medio del prcducto del destiladoe.
Cps=0.639
hD=0.639 x59x33.88= 1277 Keal/Rg-mol.
QD- Dhmacn
D

QlIb 85,045x1277+2.079.095

85.045
Q- 25,724  Kcal/Kg-mol,

In+l= QD-Hn = 25724- En
¥n @ D-hn+l 25724-hn+l

Entalpie del vepor en la parte supericr de la columna (us).
Tn= Hs= As+hD=8149+1277=9426 ¥cal/kg-mol.
hn+l= hD= 1277 Kcal/Kg-mol.

Asi

(Ln+1‘ = 26971-9426 = 0.666
Vals 26971-1277

Bntalpiz del liquido de la base de la columna

EB= CpP Tb ¥b
CpB= 0.915 Th= 95°c

Mb= 26.32 Kg/K;-mols

EB= 0.915x95x26.32=2287 Kcal/Kg-mol



Entalpia del vapor en la tase de la columna,
UB= \B+hB= 9418+2287

HB= 11,705 Kcal/kg-iol.

Calor latente Entelpia del l1iquido Entalpia del Vapor

¥/cal/Kg-mol Kcal/Kg-mol Kcal/Kg-mol.
Cabeza 8149 1277 9426
Alimentacidén 8166 1640 9,806
Base 9418 2287 11,705

En el plato por encima del punto de slimentacién tenemos aproxi=-

madamente.

( Lo+l ) 26971 =9806 = 0.660
Vn 26971- 1640

(L"*l) =rem  =_1.3 = 0.565
Vo minima rsm+l 1.3+1

En el cdlculo de la razdn de reflujo se supuso que Ln+1/Vn era -

constante, entonces podemos tener.

( Tl )F 0.565 = Q p-9806
Q D-1640

Q1=20413 Kcal/Kg-mol.
Qon= Vs s= D (QD-nD) = 85.045 (20413-1277)

Qon= 1,627,421 Koal/kg-mol

Ve= an_.n = 1,627,421
8 149

Ve= 199,7 moles-Kg.

re= (Vs ) =1 =199.7 = 1= 1,35
D 35. 045

re= 1.35= razén de reflujoc minima en el punto de alimentacidn.
Habitualmente se ccnsidera la razén de reflujo de operacidn un -
13% mayor que este valor minimo, asi se tiene.

rs=1. 53
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Recalculando T tenemos=

Qp-Dunt (rs+1) DA &)= 85.045:1277;(1.53«\1} 85.095x8149
D . 54045

Qo= 21,894 ¥eal/ke-mol

Recalculando

S A T T

(In+l )  1.53 = 0.605

Yn s = 1.53+1

Célculo de Vn en el punto de alimentacidn.
Vn= D+Ln+l
Vn- Ln+l=D= 85,045

Yn-0.85 vn= 85.045

Vn=_ 567.0 moles-Kg(En 100 moles de alimento).

In+l = 482.0 kg-mol

" Célculo de Vg. en la parte superior de la columna.
Vs= (rs+l) D= (1.53+1) 85.045
Vs= 215 kg-mol

1,53 x 85.045= 130 Kg-mol.

Recalculando @cn para rs= 1.53

Qon= (1.51+1} x 85.045x 8149= 1,753370 Kesl.

Ralance de calor en el plato "M"™ por debajo de]l punto de 8li——

Ls

mentacién y la base de la columna.

Im+l = Hm- OB
Vm hm+l -{Q B

B Q5= BnB- Qe
CQR- Calor suministraéo a la caldera.

R= Se refiere a la btase.
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Suponiendo que la entalpia de 12 alimentacién es la rmisma que --
la entalpia del lfquido en el plato de alimentacidn.
Tenemos para 100 Kg/mol de alimentacién.
Qr- (100x1640-85.045x21,894) /32.78
Qr- -51799 Kcal/kg-mol.

En la base de la columna,

( Lm+l ) = 11705 + 51 = 1.17
Vm B 22%7 + 51799

En el piso por debajo del punto de slimentacién.

(Im+l ) = 9,806+ 51799 = 1.15
Vo F 1640 + 51799

Observédndose poca variacidén en le razdn lfquido-vapor por debajo
del punto de alimentacidn.

Considerando calor latente molar constante y que el alimento es
1fquido & su punto de ebullicidén, se puede tener:

Im+l = In+tl + F = rsD+F
Vi Vn (rg+l) D

Asf en la gona de agotamiento, el valor mdximo de la razdénm lfqui
do-vapor, para la razén de reflujo minima gserd:

( ILm+l ) = 1,3x 85.045+100 = 1.08
Vm max (1.3+1.0+x85.045

Puesto ques
Wo+R= Im+l
Entonces en la base de la columna se tieneg

VB+P= ( Im+l } V@
‘ Vm B

Vg+14.955= 1.17 VB
VB= 88,0 Kg-mol.

IB= 103.0 Kg-mol
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En el plate por debajo del punto de alimentacidn.
Vm=Vn= 567.0 Kg-mol.

Im= Vm ( Im+l ) = 567.0 x 1l.15
Vin A

Im= 652.0 Kg-mol

El calor suministrado a la calders serd:
Qo= R (hR- QR) = 32.78 (2287+51799)
Q= 1,772,939 Keal.

LINEAS IE OPERACION,

Las lineas de operacidén nos relacionen la composicién del vapor
que llega a_ un plato con la composicién del liquido quo'lo aban
dona.

yn= ( Lo+l ) Xn+l + D Xp Para ls zona de enriguecimiente
n n

yo= ((Im+l ) Xm+l — RXR_ . Para la zoma de agotamientos
- Vm Vo

Se utilizard el valor medio aritmético de las razones 1fqu4§p-——
vapor para cada zona de la columna.

Zora de agotamiento (_Im+l ) = 1,08
Vm

Zona de enriquecimiento (_In+l ) = 0.60
¥n

Razén de reflujoe
0,60/ (1=0.60) = 1.5
Zona de enriguecimiento.
‘Vn-Ln+l= D
Vn-Lnt+ls Vn-0.60 Vn= D= 85.045

Vo= 212.6 Kg-mol (para 100 Kg-mol de alimento)e
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Zoaa de Agotamiento.
Vm+ R= Im+1
Vm+ R= 1.08 Vm

Vo= 32.78 = 410.0 Kg-mol
0,08

1fneas de operacién para la zona de enriquecimiento.

Jypr 0060 X + 00371

1n+l
yon= 0.60 X2n+1 + 0.,00041
yyn= 0.60 X3n+l + 0,020

y4n- 0.60 X4n+1

1.0 0.60 x1.0 + 0.400

Lineas de operacién para la szona de agotamiento.

ym= 1.08 X1m+1- 0,0055

ym= 1.08 Xam+1- 0.0170
y3l- 1.08 13m+1
yue 1.08 X, ) = 0.0483

1.0 = 1.08 x 1.0 - 0.0708
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POSICION OPTIMA TEL PIATO DE ALIMENTACION.

La posicidén Sptima de la alimentacidn se deter
riné utilizando el métods de cdlculo plato a plato.

.Efactuan{o los cdlculos de equilibrio con valo
res de K.
Cdlcilo de la Cclumna hacia arriba.

Sez¥n las ecuaciones de las 1lineas de opera--—-
cién de enriquecimiento, podemos tener la razdn de las concentra-

ciones de los componentes cleves en el liquido que abandona el —

piso.
, -
(X )pi = Y10 - 0,372
e Y2n - 0.00041
Para las lTneas de operacidn de agotamiento.
(X1 ) = Ylm +0.005%
X2 m+l Y2m + 0.0170.
La temperatura de plato es calculada por tan--
P
teos para cuando se cumple la igusldad X = T60

Calculando la columna hacia arriba desde la —
caldera se encuentra ~ue hay un plato donde el valor de {x1)
] n+l
es mayor que el valor dado por ( X1)
=/ m+l
X2
En este plato se utilizard.la X nea de opera--'
cién de agotamiento, estando entonces el plato en la zona de en—-
riquecimiento, correspondieandc 21 plato de alimentacidn,
Para cada plato se cglculan valores de Kl 8 =

partir de datos de presién de vapor a una Temperatura a la oual -

se pueda cumplir la igualdad X = /760 0 ¥ = P°/P - ¥
160/®
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K1= valor de conatante equilibrio para presidn atmos®érica.

Dop= Presidén de vapor a la Temparatura del 1fquido que abandona -
el piso.

P= Presidn en el plato.

Se considera una cafda de presién por plato de 11 mm Hg.

Los valores de X para el plato siguiente son calculados median--

te las lTfneas de operacidnr.

los valores de Y se calculan pera determinar las relacicnes ———--—

X,/X, para cada zona.

Ym= Km Xm Ym= X'm Xn (—1%2— )} para la zona de e otamiento

los resultados son representadcs en l= teble siguientes:
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X1 X1
P=on g Comp. Xm vlin Ko Xn Ym (X2 )a+l (X2 ) m+l
Piso # 1 1 0.15 2.975 0.446 0.325
P=1040 nma 2 0.2215 1.813 0.401 0.2920
T=95°C 3 ar = = -
o= 1368 0.6285  0.840 0.528 0.185
760
1.0 =1.375 1.00
Pigo # 2 1 0.309 337 0.722 0.533
P=1029mm 2 0.288 1.350 0.387 0.286
m=86.5% 3 al = = e
P =1.353 4 0.403 0.610 0.245 0.181
7€0
150 1.349= 1.00
Digo # 3 1 0.499 1.850 0,923 0.689
P=1018 2 0.282 Yol13 0.314 0.234
T=80%c 3 = = - e
P =1.339 4 0.215 0.486 0.104 0.078
760
1.0 =1.341 1.0
Piso # 4 1 0.644 1.637 1.054 0. 7135
P=1007 2 0.233 0.952 0.222 0.168
T=77°c 3 - - - -
P = 1.325 4 0.118 0.426 0.050 0.057
760
1.0 1.326 1.0
Diso # 5 1 0.742 1.516 1.1250 0.859
P= 996 2 0.17¢ 0473 c.151 0.175
T= 75.5 3 - - = =
P = 1.31 4 0.079 0.393 0.0380 0.024
760
Te) =1.307 390
Piso ¥ 6 1 0, 300 474 1,719 0,219
F=98% 2 0.123 0.852 0.104 0.9809
T=75%¢ 3 - - L = - « £.76 3.45
P = 1.296 4 0.068 0.382 0.025 0,01
760
1.0 =1.30% 1.0
Pies = 7T 2 9.°25 1.40 JREVER 0.920
=274 P 0,008 0., %0¢ o, 0700 2,981
g noe 3 < = = = 2,09 11.78
P = 1.281 4 0.C67 2.3€1 7083 0.027
760 2
=1.2%4 S
i #9 5 AUSEY 203764 SIEST.T] n.935
T= 063 > c.073 0.R007 0,052 0.016
T=73.5% 3 = = 9 =
P J: 1. 267 4 2.061 £,2593 2,002 ekt 12,27 24,22
YoT TR 1,0
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=

X1
(X2 ) n+l

94

Z1

v

P=mm Eg Comp. p:s Fn ¥m Xm Ts (72 )=+l
Fiso # 9 1 « 0372 1,3600 1.18€ C.337
P=952 2 C.053 047899 2.046 0.037
T=73.1% < B : = = =
P = 1,252 4 0.061 0.3451 0.02103 C.017 13.74 17,63
J50
1.0 Ce 255
Piso # 10 0.832 gesat
P=941 0.051 0.C32

T= 72.5

P wn

P = 1,238 0.0693 13.12 20.03
720 z
3. =1,243
Piso # 11 1 0.830 « 1740
P=93) 2 0.C44 0.033
T= 72.0° 3 - - - 21.45 21.52
= 1,223 4 0.059 0,3262 0.0130
1.0 1.225
30 # 12 1 0.8%53 1.305 1,263 C. 566
319 2 0.0300 C. 1574 0.022 C.0180 :
« T2.2 3 - - - - 33,82 2775
: = 1,209 4 0.057 0.3235 0. 028 0.0CF
150
0,558 1,203 C.257
X1
Zn el plato ¥o. 12 1la relacién ( X2 In+l es =zyor que 12 relasifn we———

se introducird en el plato # 12, donds sg

.aquf podencs considerar,

da 71.8%.
AICTTO IEL ITTAMITC TE-Id CCIT 2.

d= didmetro.

v= Caudal volumétrico de vapor (z /seo3)

tiere urna pre=

24

que leg 2limantac

rd

ds 913 =x
s 213

Velocidad del vapor a través de la coluzna ( =/ seg)
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(RPeferencia # 2)

A= Peso molecular medio, del alimento.
A= 0.812 x 32.04+ 0.060 x 58,08 +0.034 x 46,07 +0.094 x 18
= 32,75 Yg/Yg—mol

Rase 100 ton./ dfa de alimento.

100x1000 ity 5 = 0.0353 Xg-molfseg.
32.75 24x3600

Alimentacidén es un liquido a su temperaturé de ebullicidén, se =——=—-
corsideran que los calores latentes molares de todos los componentes ———
gson idénticos, el caudel molar de vapor es el mismo en toda l2 columna.

V B= Vs= (Ls+D)=(Ys+l) D
Moles totaies en el destilzdo = D=76.68

Ve= (2.0+1)0.85045 x 0,03583 = 0.0855 Kg-mol
seg.

Tenemos una temperatura promedio pera el vapor de 80°c

Caudal volumétrico de vapor= 0,0855 x 22.4 273 +80 x 760
273 900

= 2.089 .\fs/seg.
Ccnsiderando una velocidad s:perficisl del vapdr de 0.6 m/seg pares una

columna de pisos, eperando a presién atmosférica.

4 x 2,089 = 2,10 m
X 0.6

Altura de la Columna,
Consicderando una distancia énire platos de 0.6 metros y une eficien————- -
cia por plato de 70%.

Altura = 0.6 N/E + 3 = 0.6x24/0.79+3=23.5 metros.
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RESUMEHUN,
Cclumna de sisos operandc a p-esidn atmosférica
nimero de platos tedricos = 24
fUmero real de platos = 35

azdn de reflujo de operacién Ys = 2.0

Plato de alimentacién = 12,0
Cidmetrc de la columna = 2.10'm
A1tura de la columna = 23,5 metros

£l nimerc de platos es habitual en la indus—--
triza por lo tanto, se puede justifiocar la suposicién de que la calidad -

especificada de los productos puede obtenerse con una sola columna.
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II.- SISTEMA DE DOs5 COLUMEAS.

Este sistema es utilizado para obtener especifica-
ciones de metanol grado Federal A. El sistema puede ser disena-
do de manera que ambas columnas operen substancialmente en pre-—
5ién atmosférica o con una cclumna operando cercsa de 50-55 psig
y la otra a presién atmoeférica. (ver diagrama anexo).

la primera columna de este sistema es una columng
extractiva, en la cual se separan los compuestos voldtiles, de
los cuales como ya se menciond, el componente.clave es la acsto-
na . Los fondos de esta columna que son los altos ebullidores,-
el metanol y el agua empleada como agente extractivo ;os cuales
van a ser la alimentacién de la segunda columna, en la cual se -
separan el agua y los altos ebullidores del metancl. Removiéndo-
se el metanol producto del domo de esta columna y los fondos que
es el agua empleada como agente extractivo en la primera columna
se recircula a ésta.

A).- PRIMERA COLUMKA (COLUMNA EXTRACTIVA).

la primera columna es una columna de destilacién -
extractive en la cual el fraccionamiento se facilita por la adi-~
cién de un nuevo componente, el cual desplaza el equilibrioc va—=
por-liquido. Al ﬁtilizar un disolvente o agepto separador mtho
menos voldtil que los componentes de la aiimentacidn'para faci——
litar el fraccionamiento, el proceso se llama destilacidén exﬁrqg
tiva., ILa base de esta.destilacién es el cambio de volatilided -
producido por la int?oducoién del disolvente. Este ocambio no es
igual para cada componente, y la diferencia de volatilidad que -
resulta permite el fraccicnaniento de los componentes de 2 ali--

mentacién, corrientemente con menos platos y con una relacién de
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reflujo mas bajo que de ordinario.

El disolvente elegido debe tener un punto de ebu--
1licidn suficientemente mds alto que la de los componentes, de -
modo que se realice fdcilmente la separacidn del disolvente y -
que la exigencia de calor sensible del ciclo disolvente resulte
una fraccién grands del consumo total de calor. EI disolvente -
debe ocasiocnar un incremento mayor en la volestilidad de uno de -
los componentes que la del otro, para que sean razonables el nu-
merc de platos y la cantidad de reflujo.

En general, los requerimientos que debe cumplir un
disolvente satisfactorio para la destilacién extractiva son:
1.~ Alta selectividad o capacidad suficiente para alterar el —--
equilibrio liduido—vapor de la mezcla original como para permi--
tir une f4cil separacién con pequefias cantidades de disolvente.
2.- Alta capacidad o facultad de disolver los componentes de la
nezola a separar. Ocurre frecuentemente que sustancias que no -
son totalmente miscibles, son muy selectivas con la mezcla, Ade
mas si no pueden obtenerse concentraciones suficientemente altas
de disolvente en la fase liquida, no podrdn desarrollarse plena-
rente la capacidad de separacidn. .
3.~ Baja volatilidad para impedir 1la evaporacion del disolvente
con el producto de evaporacién y para maniener una concentracidn
alta en la fase liquida.

4.- Separabilidad.- El disolvente debe separarse fdcilmente de -
le mezcla a la cual se adiciona, y no debe formar aziotropos con
las sustancias originales.

5.- Debe ser barato y fdcil de conseguir. No corrosivo a los ma-
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teriales de comstruccién. No téxico. De baja viscosidad para fa-
;ilitar altos rendimientcs por plato. De bajo punto de congela-
miento para facilitar el almacenaje y el manipuleo exterior. —
Quimicamenfe estable e insctivo frente 2 la solucidén a sepevar.

Como ya se dijo el disolvente ocasicna un incremen
to en la volatilidad de unos de los componentes. El efecto del
disolvente crece aproximadamente en proporcidn & su concentira-—-—
cion en el liguido. Pasa sacar el mdximo beneficio del disolven
te, se afiade este cerca de la parte superior de la columna de --—
modo que se mantenga una alta concentracién del disolvente en el
1fquido de todos los platos, excepto en la seccidn de recupera--
cién del mismo.

En una columna continue con un gasto de alimenta--
cién fijo de los componentes A y B y una relacion de reflujo fi-
ja, la concentracioén del disolvente en el liquido serd mayor —-=-
cuanto‘mayor sea el gasto ccn que se alimente el disolvente. Un
gasto elevado de disolvente permitird la separacién con una co——
lunna cuyo numero de platos se aproxime al minimo, pero la nece-
sidad de calor aumentard, as{ como la seccidén transversal de la
columna extrivtiva y la de la despojadora dsl disolvente. Por -
el lado contrario un gasto bajo de disolvente'requirira muchos -
platos en la columna extractiva.

Como el agente separador empleado para la desti---
lacidén extractiva es corrientemente de baja volatilidad en rela-
cidn con la de los componentes de la alimentacidén, su concentra-
cion se aproximes rdpidamente a valores constantes cercanos al de

"construccién' en la seccidén de absorcion y en la desagotamiento
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o despojo. Asf, al proyectar una columna de destilacidn extrac-
tiva se admite corrientemente el supuesto de q;e las concentre——
ciones del diéolvehte son constantes en cada una de estas dos ——
seccioned y utilizar datos X-Y del birzrio, sobre la base cxents
del disclvente para calcular el frsccionzmiento de lcs cemponen-

tes de la alimentacidén. Estas conceniraciones constantes del ——

entes acuaciocnes:

disolvente se calculan por las si

Por la Seccidn de Absorcidn.

XS= S (1)
( 1-ﬁ ) L+ BD (1-xs)

Para la seocidn de deszojo o azgotamientot

XS= S (2)

-g) 1. Bz  (1x)

en la gue:

XS,XS = Praccidén molar en la composicién ds la consiruccién 28 ——
las secciones de absorcidén y de despojo, respectivamante.
/3 = Volatilidad relativa n2dia 2ol disolvents 81 no —

disolvente,

S= Moles del disoivente puro que s2le ds lz2 tore por
unidad de tiempo.
L,z = moles totales de 1fgunido por unidad ds tiemzo (incluyends -
el disolvente) que descienden por la cclumnz en las secciocnes ——
de absorcidén y de caspojo respectivamente.

D= moles de destilaco cor unicad de tiempoe

B= moles de residuos exentos de disolvente por unidad
de tiempo.

Datos complementarios.

La temperatura del Agua de enfriamiento es la con-—-
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veniente para ccndensar la acetona a 56.5° (presion de vapor y =
760 mm. de Hg). Esto establece la presion y la temperatura mini-
mes de funcionamiento de la columna. La alimentacion de hidro--
cerburos ha de ser precalentada a su punto de ebullicion €0.5°C
la del disolvente se precalienta a la temperatura de la parte --
superior de la colunmna.

BASES DE DISENC.

la presion en la parte superior de la columna= 760
mm. de Hg. Abs. 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 2 traves de la columna. Si
la columna se'construye con 50 platos de casquetes de burbujeo -
con unos 6 mm. de caida de presion por plato, la presion aproxi-
mada en el fondo de la columna sera = 760+300 = 1060 mm. FAg. ---
LBS.

Temperatura en la parte suverior de la columna = -
56.5%¢c.

la temperstura aumentarz gridualmente al descender
por la columna por las secciones de absorcion j agotamiento o ==
de3pojo, a medida que la acetona del liquido es substituida por
el metancl. Luego empezado verios platos encima del fondo, la -
temperatura aumentard rdpidamente basta un mdximo en el hervi---
dor. La temperatura real del fondo variard con 12 concentracidn
del disclvente.

lLas tablas 10 y 11 nos ddn los coeficientes de ac-
tividad binarios paraz acetona en agus y metanol en agua. la ta-

bla 9 presenta lassconstantes binarias de .margules. I2s tablas -
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1, 2 y 3 tabulan las presiones de vapor.
las medidas de los dates de equilibrio dadas en ——
las tebles 4, 5 y 7 fueron relacicnades utilizando les ecuaciones

i

bhinarias de marzules que soni
2
Log Xl= X, [Al_ , +2 X (A - 51_2)]

- x° * =
tog o - - EA?-I 2 X o A2-1\3

En donde A1-2 y A2_1 son las constantes binarias -
de margules.

Mostrdndose los coeficientes de actividad>obtenidos

( yly YZ ) en las tables 10 y 11

la table 8 nos proporcicna la volatilidad relativa
del acetona al metanol.
l.- BALANCE DE MATERIALFS,

Basado en una alimentacién de 100 Ton/dia de meta—-
nol crudo que contiene 6% en pesc de comnuestos voldtiles (com-
ponentes clave la acetona) y 94% en peso de compuestos pesados —-
(componente clave el metancl).

2,- CALCTIO GASTO APRCXIMADC DISOLVERTE,

En una columna de destilacién extractiva, la con--—-
centracidn del disolvente, por encima del punto d; introduceidn £’
disminuye primero muy rdpidamente hasta cierta concentracidén baja
vy luege lantarente hasta qﬁé en la parte superior de la columna -
se reduce 2 algin valor préctice. Fntre la tovera del disolven—-
te y el plato de alimentécién, la concentracidn del disolvente -
se mentiene sustancielmente ccnstante en un valor que ruede =—=——

calcularse por la ecuscidn (1), en esta seccidn el liquido de -—-

los platos se compone de reflujo y disolvente. lLa concentracidn
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del disolvents en la seccién de despojo permanece prdcticamente-
constante, en un valor que se czlcula por la ecuacidn (2) dentro
de unos platos a partir del fondo. Cerca del hervidor, dicha --
concentracidén aumentard rdpidamente hasta un médximo en la co-=--
rriente de los residuos.

3).- CALCULO IE 14 RELACICH KINIMA DE REFLUJO.

En base & las ecuaciones ds Undenwood.

4).- CALCULO POR METODO DE APRCXIMACIORES IE LA TEMPERATURA LEL
LIQUIDO Y 1A CONCENTRACION DEL DISOLVERTE.

Hay que estimar la cantidad de vapor de hidrocarbu
ros absorvida en la columna para elevar la temperatur# del disol
vente. El vapor absorvido por la solucidn diluye el disolvente
reduciendo por lo tanto la volatilidad relativa del Acetona al -
Metanol. Sin embargo, la absorcién aumenta las relaciones exen-
tas de disolvente Lh/V y Ih/v de modo que el niumero de platos —
calculados sobre la base de Lh/V en la parte superior de la co—-—
lumna serd corrientemente en sentido conservador para fines de -
proyecto.

Tienen que conocerse los moles totales de vapor de
hidrocarburos absorvidos en la columna para calcular los moles =
de vapor que salen del hervidor. Este flujo &e vapoi inflqyel—-
tanto en el drea de transmisién de calor del hervidor como en el
digmetro de la columna en el fondo.

La temperatura del ligquido y la concentracidn del
disolvente Xs, se eséimarén aproxinadaments para el plato inme-=

diatamente superior al de la alimentacién de hidrocarburos (de—-

signado plato n) y para el quinto plato por encima del fondo de

la columna. Se sigue el siguiente procedimiento de aproximacic-
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10—

20"

7--

i 2

sucesivass

Se supone una temperatura de ebulliciér del 1liquido que sale

del platce.

Se calcula el valor sensible ganade por el disolvente desde -
la temperatura de su alimentacidr a la del plato.

Se diviae esta cantidad de calor por el calor mclar integral

o total de absorcidn del vapor de hidrocarburcs para calcular

los moles de hidrocarburos absorvidos.

Afiddanse los moles de hidrocarburos absorvidos e los moles —=—
de reflujo de hidrocarburos de la parte surerior de 12 colum-
na pera calcular Lh, moles totales de liquido de kidrocarbu——
ros que circulan por el plato.

Se calculan la concentracidn del disolvente por las ecuacic—-

ness

s (1)

( 1-/3) L+ BD (1-x)

> (2)
(1-}3) T+ [53 (1-xs)

Partiendo de la temperatura supuesta y de la ccmposicidn del

1fquido calculando, hdllese la presidn parcial de equilibrio

del acetona, metanol y el agua. BEsto exige datos de presioc—
nes de vapor y coeficientes de actividad peara cada componen--
te de la solucidn. la suma de estas tree presiones, serd la
preeidn total calculada.

Si la presién total calculada no es igual a la presidn de ——

funcionamiento de la columne se supusc una temperatura ini---

cial errdnea y se hardn naevos cdlculos por el mismo procedi-
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que la presidn calculazda ccncuerde r2zcnable——

i3
.
©
s
+
o
= )i
i)
w
4
)
b

e

mente con la presidn de funcicnamientc. La aproximacién fi
nal de la concentrzcién del disolvente.

Se hardn las siguientes suposicicness
El calor sensible para elevar la temperatura del reflujo de
hidrocarburos es desprecieble en relacién ccn el necesario =
para el gastc de disolvente.
lag correcciones de la lLey de los gases son despreciables.
la presién en el plato n es igual a 910 um. de Eg. (prome-
dio de las presicnes en la parte superior y en el fondo).
la concentracidn del Lcetona en el plato n es 0,06 f?accién
molar sobre la base exenta de disolvente.
la presién en el plato 5 es de 1060 nm. de Hg.
La concentracidén dél metarol scbre el plato 5 es sustancial-
mente- de 1.0 fraccidn molar sobre la base exenta de disolven
te.
Bl disoclvente se slimenta a 589,

Para la ccncentracidén del disolvente scbre

el platc n, la continuacidn de los pasos 2 al 5 d€ matemdticamen-

te la ecuacidn;

Xsn=

(3)

1
1+(RD/s) [1/(1_,3)}» (hsr-Hsf) A,,

En la que:

Xsn= fraccidn molar del disclvente sobre el platc n

[

relacidn de reflujo en la parte supericr de la columna L/D

moles/ hr alinentos de disolventis,
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;3 = Volatilidad relativa del acetona al disclvente.

Her, hsf= contenido de calcr molar del disclvente a la tenperatu-
ra del plato n y a la de alimentacidn del disclvente —-
respectivamente cal/ mol por encima de alguna tem—-—
peraturarbase.

Al\n Calor de absorcidn del hidrocarburc en la solucidn.

S.- Trazo de lineas de equilibrio.

6.~ Trazo de lineas de operacidn.

7.- Nimero de platos perfectos.

l.- RBalance de Meteriales:

Base 100 TOH/dIa de metanol crudo de alimentacidn.

100 TON x 1 dfa - 4.17 TON = 4,170 Xg/hr
dfa 24 Hs. dfa.

Com§ se desea obtener un productc de cabeza de ——=——
997 de Acetona y un producto de Cola de 99% de pureza, todos es—
tos porcentajes en peso. Siendo una alimentacidn que contiene -
947% de Metanol y 6% de Acetona.
Peso molecular Metanol= 32
Peso molecular Acetona= 58

las concentraciones de la alimentacidén (Xf) cabeza

(X)) y de cola (X,), expresadas en fraccién molar de Acetonm —--
T

sons
Alimentacidn.
X~ 6/58 = 0,034
6/58 + _94
32
Cabeza:
I 99/58 = 0,982

99/58 + 1/32
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Fondos
1
58
X_Bz = 0‘ 0055
1 = 9
99432

55

El peso molecular medic de la alimentacién est

100 = 32.89
6/58 + 94/32

La velocidad de alimentacidn F es:

F= 4170 Rg/hr = 126.80 Kg ml/br
32.8% Kg/¥g mol

Aplicando en balance lobal de acetona

Destilados

D= 126,80 (__0.034 — 0.0055 ) = 3.73 Kgnl/hr
0.982 - 0.0055

Fondos

B= 126.80 - 3.73 = 123.07
2.- CALCULO DEL GASTO DEL DISOLVENTE.

Cerza de la parte superior de la columna a 58.5%
8]l liquido serd en esencia coinplemento acetona y agua,

Para deterninar el gasto y la conce?tracién del -
disolvente hay que estimar la volatilidad relgtiva del sgua al -

no disolvente,

p 31 ® %3'1 £

Y3 B

En donde:
f’, = Volatilided relativa.
&' = Coeficiente de Actividad,

P= P-esidn de vapor.
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1l = Acetona

2 Metanol

3 Agua.

Segin teblas a 58.5%c.

k1-3 = Coeficiente Actividad acetona en agua = 1,08
¥’3-1 = Coeficiesnte actividad agua = 2.71

Py= Presién vapor acetona a = 820 mm. de Hg.

P3= Presidn dz vapor Agua= 139 mm. de Hg.

B 31" oy 2. 2.71x139 = 0.425
Y1-3 F1 1.08x820

z33_1- 0.425.

En el fondo de la columna, en la seccidén de agota-

miento, suponiendo una temperatura de T6°c.

k3_a= Coeficiente actividad del agua = 1.09

Coeficiente activided del metanol en agua = 1.36

P3= Presién vapor del agua = 327.3
P2= Presifn vapor del metanol = 1098
= 1.0 132 .3 = 0,239 B = 0,239
f53‘2 1.36x1098 3-2

Fntonces, si se admite que la concentracidn del di-
solvente en la parte superior de la seccién de absorcidn es do -—
0.25 fraccidn molar.

X =

s
(1-p) 1+ Ro/(1-x)
donde Xs- 0+25

0.25= S
(1-0.425) L + 0.425 (3.73)/ (1-0.25)

0.25= s
0.575 I+ 2.113
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S= 0.25(0.575 L + 2.113) = 0.14375 L +0,5282

Como tenemos que

L- Moles totales de 1fquido/ unidad de tiempo

I= Ih+§S

Lh= Moles totales de 1lfquido que bajan por la columna exclyyendo
el disclvents,

S= Moles totales de disolvente,

S= 0.14375 (S + Lh) 10,5282

S= {1-0.14375)= 0.14375 lh + 0.52852.

S= 0.,1678 Lh + 0.6168

Si Lh son los molas totales de 1fquido que bajan -
por la columna exclyyendo el disolvente, son los moles totales -
por hora de reflujc.

Se observa que estos moles/hr de reflujo em la sec
cidn de absorcién.aumentan descendiendo por la columna, puesto -
que el éalor que eleva la temperatura de la ocirculacién de disol
vente tiene que provenir del calor de absorcién del vapor doihi-
drocarburos gue ascienden. Esto se verifica a’n cuando se ca~——
lienta p-eviamente el disolvents a la temperatura de la parte su
perior de la columna,

3.- RELACICON MINIMA TE REFLUJO, APROXTMATA.

Suponiendo que la2 constricidén al reflujo minimo —
se produce & una temperstura intermedio entre la de la parte su-
perior y el fondo de la columna, tal como de 67%c.

la volatilidad relativa de la Acetone al Metanol en
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la construccida (67°), es:

B= 2,38

Para calcular el reflujo mfnimo se puede tratar el
sistema Metanol-Acetona como binario sobre la base exenta de di-
solvente y emplear las ecuaciones de Underwood.

Para alimentacién 1fquida a su puntn de ebullicidn

esto est
Rm= 1 Zi X0 = éﬁ (1-x4)
ﬁ? = XF 1=XP
Rm= 1 2:70.982 - 2.38 (1-0.982)
2.38-1 0.034 1-0.034
Ru= 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

Rm=_Lh = 20,88
T n

REIACION TE REFLUJO DE FUNCIONAMIMNTQ Y GASTO
TE 1A ALTMENTACION DEL DISOLVEXNTE.

Como primera aproximacidn supéngase que la Tel@——
cidén de reflujo de hidrocarburos Lb/D en la parte superior de la
columna es 1.3 Veces la minima.

Lh - 20008 X 1.3 [ 270144.

D
Puesto que D= 3.73 Kg. mol/hr

h=27.144 (3.73) = 101.25
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Lh= 101.25 ¥Xg Mol/hr

Como se tenia que ;

S= 0.1678 L+ + 0,6168

S= 0.1678 (101.25) + 0.6168
S= 16,989+ D.6168= 17.61C.

S= 17.610 ¥z.mol/hr

Como peso molecular del agua es 18

S=17.610 X 18 = 316.9 Kg de Agua/hr de gasto de alimentacién del
disolvente,

4.- Aplicando la ecuacibn (3) en el plato n (arriba del-plato de
alimentacidn)

I n 1
1+ (Rp/s) 1/(1- ) + Hsr-Hsf) /)\

Para nue3tro caso sons
R= 27.144 mol/ar
D= 3.73 mol/hr
S=17.610 mol/hr
/3 = 0.425
A unea temperatura supuesta en el plato n de 69% -

(hst-hsf) = m cp ¢

Peso molecular del agua = 1R
cp Agua = 1.0
{)T= T,- T1 = Temperaturz plato n - Temperatura alimeqtacién di——

solvente.

,‘
(=2
w
o+

[}
ry
’n
b
S~
|
|-
0
>4
=
~
~~N
n
0
]
N
N
.
\n
s
1
n
n
A
o

A c= Calor latenie e condensecidn del hidrocarburo a €9°%
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‘h I- Calor integral o total absorbido por Kilomol de Eidrocar-
turo en la mezcla de Acetcna y Metanol con agua para pro=-
ducir sclucidn que contenga aproximadanente 507 de mezcla

de hidrocarburos (94% de Metanol y &% da Acetonz de es-—-

,kC- 7192 cal/ mol
A T 1156 mal/ mol

)n= 7192-1156=6036

Xsn= i .
1+ 27.144(3.73) Ql/ (1-0.425) }+ 225
17.610 6036
Xen= 1 =1 = 0,037
1+49.9982 + 0.0373 1,0355

Xsn= 0,0906
Calculando la presién total en el zleto n por =1 -

peso 6, suponiendo fracciones molares 94% de metanol y 55 de ——
Acgtonas

4 Mol Agua= 0.0906

1-X = 1-0.0506= 0.30%4
4 Metarol = 0.904 X 0.94= 0,8548
4 Acetona= 0,9094 X 0.06= 0.0545
Xl= 0.0546 X2= 0.8548 IB = 0,09C5

Para calcular los cceficientes de actividad 5 Dl

m
L

pondrd mezclas binariss y se utilizardn las ecusciones binariss -
de margules.

Para el cdlculo del coeficiente de actividad del —

acetons en agua y se supondrd una fraccidn molar ds hidrccarburo
de 0.9094 % mol 7 una fraccién mol de agua de 0,0906%
Te tabla 10 &= 100

De tabla 11 *2- 1.00
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Para calcular el coeficiente de actividad del agua
se supondrd mezcla binaria de hidrocarburo, utilizdndose como =—
constantes binarias de margules un promedio de los valores de =
las constantes pzra los sistemas acetona-agua y metencl-agua.

4 mol Agua= 0.0908 ¥ mol hidrocarburo = 0.9092

¥ - 3.08

S

Precidn de varor Yetarnol a €9° = 870 nm de Hg.

Presiédn de Vapor Acetona a 69°c = 1190 mm de IHg.

Presién deVepor Agua a 69°c = 223.7 nr. de Hg.

Comporente x g P presi & Pagetsl
Acetona 0.0546 1.00 1190 65.00
Metanol 0.8548 1.00 870 743. 7
Agva 0.0906 3.08 223.7 66.2
1.000 874.9

la presién total calculada de 874.9 mm de Hg. es =
razonablemente cercena & la presién media de la columna de 910 -
mm de Hz. repitiendo el cdlculo para una temperatura ligeramente
mayor podrd mejorarse le conccrdaﬁcia, pero del velor de Xsn no
cambiarfa significativamente. La exactitud de los datos de los,
coeficientes de activided y las suposiciones no justifican el —
nuevo célculo.

la temjeratura y la presidén estimadas para el pla-
to n (platc inmediato guperior al de alimentacidn de hidrocarbu-
ros), se;rds

= €9°
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X
Acetong8, = ¢ o ¢ s o ¢ 5 ¢ o & o o v s 2 e 0;0546

Motanole = B s o o o o o o o o0 o s o s o« 0.8548

Asuao—.o-.oc-ooo-oo'o.-- 000206
1.0000

la volatilidad relativa del acetona al metancl es
LBI—?' 2.50

Para 12 concentracidén de disolvente sobre el pla-
to 5 (en la seccidn de agotamiento o despojo) la ecuacién ante-
rior se convierte.
X = 1

% 1+ (RD/S) (1/(1-7;) + Q7/s + (het-hsf)

En la que:
g= Por ciento mélar de alimentacidén 1fquida o fraccidn 1lfquida.
En nuestro caso q= 1.0
P= 126.8
B= 0,239 para seccidn agotamientc.
Suponiendo Temperatura de 76°c
het-hsP= 18 X 1 X (76-56.5) = 351
de= 8487 cal/ mol
A I= 1156 cal/ mol
AA-Ao- ATI= 8487-1156= 7331 cal/ mol

X = 1
ss 1+27.144 (373 1 + 1,0X 126.80 + 351
17.610 1-C. 239 17.610 7331
% - 1 i3 - 0.0635
> 147.555+7.200 + 0,048 15.803
Xs = 0,0633

9
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Calculando le presidn total en el plato 5 por el -

pasc 6, suponiendo que tcdo el hidrocarburo es metanol

4 ¥ol metanal = 1,00 =0.0633= 0.9367
Te tabla 11
yz- 1000 k}’ 3.98
Presidn de vapor metancl a T6%c = 1050 mm de Hg

Presién de vapor Ague a T6%c= 301.4 nm de Eg

- e e e e mr e ew e s e em e MR e G M e e e @ am e e e em e W e s e e

X Coeficiente Presién
de Actividad Vapor

¥etanol 0.09367 3.98 1050
Agua 000633 1.00 301.4
1,000

- e e ww wm e e e wm o ee e me e W mm e e we = W e Gm e e e

Esta presidn calculada de 1059.4 mm., de H:., €8 ==

aproximadfsima a la de 1060 mm. de Hg. en el fondo de la columna

por lc tanto la temperatura supuesta de 76°c en el plato 5 es —

una aproximacidén razonablemente cercana a la realidad.

La volatilidad relativa del Acetona al metanol a -

la Temperatura de 76°c es 339.

B339

Los datos de equilibrioc del disocIvente x'de volai—

tilidaed relativa se resumen como sigueg

Localizacidn X by B

Plato superior seccidn -

Absorcién. 0.25 56.5 8 58.5
Pato inmedizto superior
a la alimentacidn 0.0906 69°c

1.57

2. 50

Plato 5 a partir del fon-
do ceclumna. 0.,0633 76%

3.39
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DATOS TE EGUTIIIRRIO LIQUILC VAPOP,
Para la determinacidn aproximeda del nimero de rle
tos perfectos en las secciones de absorcién y despojo, conviene
utilizar una volatilidad relativa constante en la seccidn de &b~

sorcién de

1.57 X 2,50 = 2,03
2

Y otra volatilidad relativa ccnstante en la ecua—

cién de agotamiento o despojo de:

2o 20"'322 - 9094
2

Entonces los datos de equilibrio X-Y sobre una ba-
se exenta de disolvente se calculen partiendo de la ecuacidn de

volatilidad relativa.

i‘ = l’x
1+ (p-l) X

Para la seccidn de agotamiento tenemos:

X B px (p-l)x 1+(/3_1)x Y

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 0582 1.582 04557
0.40 2.94 1.176 0.776 1.776 0.662

Para la Seccidn de Absorcidn

% B Px (p ~1)X 1+,(/3 —1)X N
0:l 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 0.6C9 00309 1.309 04465
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0.4 2.03 0.812 0.412 1.412 0.575
0.5 2.03 1.015 0.515 1.515 0.669
0.6 2.03 15218 0.618 1.618 0. 752
0.7 2.03 1l.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 2603 2,030 1.030 2,030 1,000

Con los datos de estos cuadros se construyerom las -
curves de equilibrio. El procedimiento de ut;lizar valeres de las
volatilidades relativas para cada una de las aoooiones-de la colum
na, conduce a una lfnea de equilibrio discontfﬁua, teniéndose la -
digcontinuidad en el plato immediato superior al de alimentacidén -
de hidrocarburos. Tal cambio de pendiente se produce porque el —-
1fqukdo de la alimentacién de hidrocarburo diluye sibitamente al -
disolvente (agua) en el plato de alimentacién. Sin embargo, el —

método aproximado de cdlculo acentua dicho cambios

LINEAS IE OPERACION.

Para la solucién aproximada, generalmente es comser-
vador la 1inea de operacién emn la seccién de absorcién sobre la —
relacién de reflujo en la parte superior de la columme de 96850 =
Entonces la ecuacidén de 1la lfnea de operacidén (sobre la base exen-
ta de disolvente) ess

Y= a X+ b

En donde Ry = 27.144 = 0.9644
a= RD+1 27.144+1
La ordenada al origen es:

b=XD_ = _0.9826=  0.03489
RD+1 27.144+1

Y= 0.9644 X + 0.03489
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NUMERO DE PLATOS PERFECTOS.

Por la construccién sobre la figura se necesitan -—
13 platos perfectos de agotamiento, basdndose en una relacidén de
reflujo de 27.144. Como el plato de alimentacida del hidfocarbu
ro es el superior de la seccién de agotamiento o despojo, el cam
bio de la curva de equilibrio de I-2.94 a la de 1=2.03 se hace -
en el plato que pasa por la interseccién de las lineas de funcio
namiento.

Bagdndose en un rendimiento total de plato del —=--
37% para la destilacién extractiva de los hidrocarburos (segin -
O'Conell, ver figura), la seccidn de absorcidn precisa de 36 pla
tos y la de despojo 14, o sea un total de 50 platos. No se ne-——
cesita ningidr factor complementario de seguridad debido & que —-
en el cdlculo aproximado se desprecia el incremento del reflujo
de hidrocarburos producidos en la columna por la absorcidén de —-
vapor para calentar el disolvente.

COMPOSICION Y PUNTO DE EBULLICION DE LOS FONDOS.

Conociendo el gasto de disolvente queda estableci~
da la composicién de los fondos. La temperatura de ebullicidén -
ge estima por aproximaciones sucesivas seguidas, hasta que se —
halle la temperatura a la cual la suma de las presiones parcia--—
les sea igual a la presién del fondo de la columna, es decir ——
1060 mm de Hg.
Ensayando con 78°%.

Como le cantided de disolvente alimentado es 19.685 Knol/hr.

Hg mol/hr X Presién vapor 78°c
mm de Hg.
Acetona Q. 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 - 1.03

1

Coeficiente actividad de Agua,

}3- 2.34

Para el cdlculo de estos coeficientes de actividad

se toman en cuenta todas las suposiciones hechas anteriormentes

X Coeficientes Presidn de Presién

de Actividad. Vapor 78% Parecial
Acetona © 0.0041 1.03 1500 6.3
Metanol 0.8707 1,00 1100 95T« 7
Agu.a 0.12 é2 2034 32703 220 i
1.0000 1059.8

Asi la temperatura de los fondos es tproxiiadlmonte

78.00
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GASTOS MOLARES INTERNOS DE VAPOR Y LIQUIDO:

Sobre el plato de encima de la alimentacidn de -

. hidrocarburos.
lh= S (1-Ks) = 17.610 ‘1-0.02062
Ks 0.0906

lh= 176.76 Kmoles/hr. de 1fquido de hidrocarburos.

V= Lh+D= 176.76+3.734180.49 Kmoles/hr. de Vapor.

Lh = 176,76 = 0.979.
v 180.49

Sobre el plato 5 a partir del fondo de la columna

Thr = 17.610 (1-0.0633) = 260.59
0.,0633

Th5= 260,59 Kmol/hr de 1fquido de hidrocarburo.

VemLh5- B= 260.59-123.07= 137.52
Vs= 137.52 Kmoles/hr de Vapor.

& - 260. 22. 1089
v 137.52

CARGA CALORIFICA DEL HERVIIDOR

Por un balance calorifico alrededor de la seccién -
de aogtamiento o despojoe.
QB= Vn+l Hn+l + BhB-Lnhn- Z[T pF+ ( 1=9) HF:] F
dondss
QB= Carga calofifica del hervidor Kcal/hr
V¥n+l= Vapor prccedente del plato de alimentacidén.
Hn+l Contenido de calor del vapor procedente del plato de alimen-
tacidn.
B= Corriente de los fondos.

hB= Contenido de calor de los fondos.
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In= Lfquido procedente del plato de eancima de slimentacidn.
Ln=S+Lhn

hn= Contenido de calor del ligquido procedente del plato de enci-
ma de la alimentacidn.
# = TFraccidn 1fquida.
F= Corriente de alimentacidn.
hf= Contenido de calor del 1lfquido de alimentacidn.
Ef= Contenido de caslor del vapor de alimentacidn.
Vn+l= 180.49 Kmol/hr
Lo= 17.610+176.76= 194.37 Kmol/hr
= 1.0 F= 126.80 Kmol/hr
B= 123.07 Kmol/hr

En el plato inmediato superior al de la alimenta——

cidén se tienen los siguientes liquido, calor especificos:

Acetona- - = = - - - - = - - = = = = 0.56 Cal/g®c
Botanol = = = = wl= = = = o w0645 Cal/6%

»
AgUSe = = = = = = = = = = = = = - — 1.000 Cal/g®c

Tomando en cp medio de acuerdo con la fraceidn mol

de cada componente.

X op(Cal/g®c) cp
Acetona 040546 0.56 0.0306
Metanol O. 8548 0. 645 Oe 5513
Agua 0.0206 1.000 0.0296

1. 0000 0.6725

El peso molecular promedio en plato encima de ali--—

mentacidn es:

100 = 33.36
.46 + 85.48 + , 9,06
5 32 18

Cp= 0.6725 calfg®c X 33.36 g = 22.43_oal
1. gmol gmol®c



hn= 22.43_cal (69°c-20°c) = 1099.1 cal/gmol
gmol®c

hn= 1899.1 Kcal/Kmol.

En el fondo de la columna se tiene los siguientes -

calores especificos. cp (cal/g°c)
Acetona 0.517
Metanol 0.655
%u. 1.00

Obteniendo un valor medio de calor especifico.

X cp op_
Acetona 0.0041 0.57 0.0023
Metanol 0.8707 0.655 0.5703
1.0000 0.6978

El peso molecular promedio en el fondo est

100 = 29.21
o.§1 + 87.07 + 12
5 32 1
op= 0.6978 cal X 29.21 g/gmol = 20,38 cal
bc gmol®c
hB= 20.38 X (78%=-20°) = 1182 Cal:/gmol

hB= 1182 Kcal/Kmol

En la alimentacidn se tiene

X cap cp
Acetona 0.06 0.56 0.0336
Metanol 0.94 0.645 0,6063
1000 00 3399

El peso molecular medio alimentacidn es 34.38

cp= 0.6379.3289= 21.04 cal/gmol®c
Temperatura Alimentacidn es 61.5°c

hf= 21.04 (61.5-20°c)= 873.4 Cal/gmol
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hf= 873.4 Kcal/mol.

Los calores latentes de vaporizacidn en el vapor —
procedente del plato de wlimentacidn

(Kcal/Kmol)

Acetona 5544
Metanol 8170
Agua 9800
Obteniendo un valor promedio de calor latente. -

x A _ p
Acetona 0.0546 5546 302.8
Metanol 0. 8538 8170 6983.7

Agua 0.0906 9800 887.9
174.4

Hn+l= 8174.4 Kcal/Kmol.

Maestro balance de calor resultag

QB= 180,49 Kmol 81T4.4 Kcal ) + 129,055 Kmol (1177 Kcal)

hr Kmol hr Kmol
=205.045 Kmol (1035.9 Kcal) - 120.93 Kmol (9002 Keal)
Hr. Kmol hr Kmol
QB= 1475397 Kcal + 151,897 Kcal - 213,639 Kcal.
hr hr hr

- 110,747 Keal/ hr
QB= 1,302,908

El calor utilizado en el rehervidor para producir 109.43 Khol/hr
é 3501.8 Kg/hr de metanol es de 1,302,908

b) SEGUNDA COLUMHNA.

La funcién de esta columna, la cual se le conoce co
mo columna de refinado es la de separar el agua y los adktos ebu—
llidores del metanol producto.

-Esta segunda columna puede ser disefada para pre—
gidn atmosférica (10-15 psig) o para alta presién (50-55 Psig), -
ambos rangos de presién referidos al fondo de la colunna.

lIa alimentacidn de esta columna es los productos —-
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del fondo de la primera columnag -

Kmol/hr
Acetona 0.52
Metanol 122.49
140,680

0 sea una slimentacién F=140.680 Kmol/hr, se consi-
dera que el metanol fondo de la primera columna tan solo el 86.38
4 es metanol (105.81 ¥mol/kr), el resto es etanol (3.62% & 4.43 -
¥mol/hr) y Agus ( 10% 12.25 Kmol/hr).

Acetona 0.58
Metanol _105.81

106.39
Agua + Etanol 16.68
Agua de extraccién_1T.61
33.29
Metanol 106.39 Kmol/hr
Agua , 34.290 Kmol/hr
140,680 Kmol/hr
Se tendrd:

106,39 X 32= 3404.48kg/hr de metanol
34.290 X 18= 617.22 Kg/br de Agua.
Alimentacidn.

/111 Kg/hr Kmol/hr % Peso % Mol

Metanol 3404.48 106.39 84.65 0.7563
Agua 617.22 34.290 15.35 0.2437
4021.70 140.680 100,00 1.000

Pesc molecular medio de la alimentacidn.

100 = 26.90
063 4 2&.31
32 18
Xf= 0.7563 F= 140.680 Vmol/hr

Se desea obtener um pestilado del 99% en peso de metanol.

XD=_99/32 = 0,982 ¢ Mol

il
= 3
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Peso molecular medio pera el destilados

100 = 31.75 Kg/mol
99,0 + _1
32 8 .

Se desee obtener un producto de fondo de 1% fraccidn peso de meta

nol.

Kf= 1 = 0,00565 % Mol de Metanol.
R -
1/32+ 99/18

Peso molecular medio de los fondos.

100 = 18,08 Kg/mol
1/32 + 99418
Como F= D+ B (1)
FXf= DX+ BX B ( 2)

140.680 = D + B (1)

140.680 (0.7563) = 0,982D+0.00565 B (2)
Resolviendo por ecuaciones simultdneas
D= 108.170 Fmol/hr 6 3461.44 Kg/hr
B= F-D=

B= 32.510 Xmol/br - 6 585.18 Kg/hr

l.- COLUVNA CPERANIO A PRESION ATMOSFERICA CALCULC DEL REFLUJO

NIMO.

Alimentando la mezcla a2 su punto de rocio que es
de T4.2°c para la mezcla de 75.65% mol de metanol. y 24. 39% mol
de agua, utilizando las ecuaciones de Underwood.

1+Rm= IBl-l [ B J;]; =

a T4.2° Subindice 1= metanol
Subindice 2= Agua

By~ XL X2
Y2 X1
X = 43.25 1= 15.65

x2= 54 . 75 Yz" 24- 35

4
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By_,= 15:63X54. 15= 3.76

24.35%45.25
1+RM= 1 3,76(0.982) = 1-0.982
3, 76=1 0. 7565 1.07565

1 + Bo= 0.362 (4.880-0.074) = 1.739
Rm= 0,739
Utilizando un reflujo de 1.5 veces el reflujc minimo
R= 1.5 Be= 1.5 (0.739)= 1.10
R= 1.10
DATOS DE EQUILIBRIO LIQUILO VAPCR.
Para la determinacidén del nimero de platos perfec—

tos se utilizard una volatilidad relativa de 2.82. Entcnces los
datos de X-Y se calculardn de la ecuacidn.

v 4a»x
1+ ( F; =1 x

Los datos calculados aparecen en el siguisente cuadro:

X 5 [BX (B1)X l+iﬁl.)x ol

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
0.6 3.76 2.256 1.656 2.656 0.849
0.1 3.76 2.632 1.932 2.932 0.897
0.8 3.76 3.008 2.208 3.208 0.937
0’9 3' 76 30384 20484 30484 0’971
1.0 3. 76 3.760 2,760 3,760 1.000

LINEA TE OPERACION,
Bagando la 1linea de operacién sobre la relacidn de
reflujo de 1,10 en la parte superior de la columna, entonces la -
ecuzcién de la lfnea de operacidn de seccidn de rectificacidén es:

Y= aX + b

a=_ RD = 1.09 = 0.523
RD+1 1.10+1

Siendo la Crdenada al ofigens
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b=_XD = 0.982 = 0.467
RD+1 1.10+1

Y= 0.523 x + 0.467

“Comc la alimentecidén es un vapor rotundo (74.2°c),
entonces la 1lfneaz de alimentacidn serd una linea horigontal.

NUKERO DE PIATOS FERFECTOS.
Por la construccidén sobre la figura salen 11 platos
perfectos, basdndose en un rendimiento de plato del 60% se utili-
zardn 19 platos reales.

CARGA CALORIFICA DEL HERVIDOR.

Por un balance calorffico alrededor de la seccidn -
de disercidén se tiene que:

QB= Vn+l Hn+l + BhV-Lnhn-
-  qhf+ (1-9) B F
Como nuestras alimentacidm es vapor saturado, tene——
mos que ? =0 por lo cual
QB= Un+Hn+l + BhB-In  bhB- FHF

siendo

Un+l= Vapor procedente del plato de alimentacién en Kmol/hr

Hn+l = Calor del vapor procedente del plato de alimentaciém
Kcal/Kmol. '

B= Corriente de fondos.
hB= Contenido de calor de los fondos.

Ln= Lfquido procedente del plato encima de alime?tlcién en Kmol/l
hro 5

hn= Contenido de calor del liquido.
F= Corriente de alimeniacidn.

Hf= Contenido de calor del Vapor alimentacidn.

R=_1h
D
RB= 1,10=_lh D= 108.170 Kmol/hr

L

Lo= 108,170 Kmol/hr (1.10)= 118.987 Xmol/hr



v = Ln+D= 118,987+ 108.170=
n+l
En la alimentacidn se tiene.

%Mol cp

227.157 Kmol/hr

A, cp medio

/l medio

1.00
0.650

0.2437
0.7563

Agua
Metanol

0.24317
0.4916

2750
8087

2376

Cp medio= 0.7353 Kcal/Hg®c
Amedio= 8493 Kcal/ Xg mol
En el fondo se tiene quses

% Mol

Cp

099435
0.00561

Agua
Metanol

Cp medio= 0990
Hn+l= 8493 Koal/Kmol

nh= 0.7353 Kcal X

Kg°c
1072.05 Kcal/Kmol

x 18,08 Kg
Kmol

hn=

hB= 0.990_Kcal
Kgc

hb= 970,13 Kcal/kgmol

QB= 227,157 Kmol _ ( 8493 Kcal) + 32.510_Kmol

hr Kmol

- 118,987 Kmol
br

(8493 Kcal)
Kmol

QB= 1,929,244 Kcal + 31.539 Kecal
hr

h5

26.90 _Kg
Kmol

1,00
0.650

T4.2-20%)¢

(74.2-20)°

- 1,194,795 Keal/hr

QB= 638,425 Keal/hr

- 127.560 Kcal
hr

(970.13_Keal)

hr Kmol
(10.72.05 Kcal ) = 140,680 Xmol
mol hr
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2.- COLUMNA OPERANDO A PRESICN MECEA.

Bn el sistema de dos columnas, la segunda columna -
podria operar & una presidn de 55 psig. para esto requerird mayor
cantidad de calor, que si opera a presidn atmosférica, adends el
material para construfr la columna a presidn mds alta, necesaria-
mente serd de un espesor meyor, y en consecuencia, de un costo —
mayors

0 ®i se utiliza la misma cantidad é. caler y se =——
obtiene la misma pureza del producto, se requerird un mayor nume-
ro de platos. Razdén por la cual si la pureza del producto es lo-
grada operando a presidn atmosférica en ambas columnes, él proceso

resultard més econdmica. (ver tabla # 2. Capftulo/V).

3.- SISTEMA CON TRES COLUMHAS.

Este sistema es utiligado para obtener un producto
de mayor pureza (grado federal AL), ya que la tercera columna ope
rarf{a como una columna de purificacién finel, cuya funcién es la
de separar el etanol del metancl producto con el objeto de obte—
ner ung concentracién final de etanol menor de 250 ppm. segin es-
pecificacién de metanol grado Federal AA, . -

Sin embargo, en México, el metanol se uaaicasi 10—
talmente para la producién de formaldehido, el cual Unicamente =

requiere especificaciones grado federal 4, y por lo tanto una —
concentracién menor de etanol de 9500 ppm., por lo cval no B¢ jus—
tifioa la utilizacién de esta tercers columms en la actualidad —

en Méxicoe.



CAPITULO VII.

CONCLUSIODYNES.

CONSUMO TE CALOR POR SISTEMA.

la evaluacién final de la seleccidn del sistema de
purificaciénpara metanol se realizard en base a las necesidades -
de calor de los diferentes sistemas con el objeto de determinar -

cufl sistema es el que consume menos energia por kilograme de ———

metanol producido.

A)., - SISTEMA COKN UNA COLUMEFA.
"Bl calor necesario serd de 1,771,317 Koal/hr
B).- SISTEMA CON DOS COLUMRAS.

1) Primera oolumna.

Calor necesario para esta primera columna serd de -

1,302,908 Kecal/hr

2) Segunda columna

El calor necesario para esta segunda columna gerd -
de 638,425 Koal/hr.

3) La cantidad de calor necesario pars el sistema -

de dos columnas @ presién atmosférica serd de 1,941,333 Koal/hre
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CONCLUSIONES

A) En base a los resultados obtenidos el siste-—
ma de purifigacién para una planta de metancl con una capacidad
de 100 Ton/dfa, mds conveniente 2 utilizar es el sistema con ——
una columna, tomandc en cuenta que se realizaron variss simpli-
ficaciones en los procedimientos de cdlculo. Estos resultados
son en base a los requerimientos o necesidades de calo? del sis

tema & utilizar.

B) Pero si se desea obtener un producto con unas
especificaciones mé€s rigurosas, se recomendaria utilizar el ——
sistema con dos columnas, ya que la consecucidn de estas'espoci-
ficaciones mds rigurosas justificaria el aumento de cogtos de -
operacién (necesidades de calor, que es de un 9.6% mayor), asi

como el mayor ocostoc de una mayor inversidén inicial,
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PTAER LA )
PRESION DE VAPOR TEL A GEBTONA .

Temperatura (°c) Presidn (m. Hg) .

- 59.4 1
- 40.5 5
- 31.1 10
- 20.8 20
= 9ud 40
- 2,0 60
+ 17 100

22.17 200

39.5 400

56.5 160

18.6 1520
113.0 3800
144.5 1600
181.0 15200
205.0 22800

214.5 30400



PRESIO

Tempe ratum (°é)

b1

44,0
25.3
16.2
6.0
5.0
12,1
21,2
34.8
499
64.7
8440
1125
138.0
16748
186.5
203.5

TE

143

TABLA 2

VAP0 SR DEL METANOL

Presién(mm. Hg)

1
5

10

20

40
60
100
200
400
760
1520
3800
7600
15200
22800

30400
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TABLA 3.

PRESTON DE VAPOR TEL A GUA LIQUITA

memperatura (°C). Presién (mm de Hg).
56 123.80
51 129.82
58 136.08
59 142.60
60 149.38
61 156.43
62 163. 11
63 171,38
64 179.31
65 187.54
66 196,09
57 204.96
68 214.17
69 : 223.73
10 223.7
71 243.9
T2 254.6
13 2657
14 2772
15 289.1
16 301.4
11 314.1
18 327.3
19 341.0

80 1355.1
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TABLA 4
Tatos de Equilidrio Vapor-Liquidos

Sistema Acetona — Agua a 760 mm de Hg de presidn.

Mol % Temperatura.
Tiaias o o hote . 4l i L
Acetona Acetona,
.0 0.0 ' 100.0
1.5 32.5 89.6
3.6 56.4 19.4
1.4 3.4 ! 68.3
17.5 80,0 63.7
25.9 83.1 61.1
37.7 _ T4.0 60.5
50¢5 84.9 599
67.1 86.8 59.0
80.4 90.2 58.1

8909 93.8 {i 57.4
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TABLA 5
Datos de Equilibrio Vapor-Liquido.

Sistema Metanod-Agua a mm, presién de 60 mm de Hg.

e B0 L BB o Tl Temperatura. _ _ _ _
Liquido Vapor o]
Metanol Metanol.

4.6 26.17 92,17

9.4 40.2 88.1
15.7 53.3 " 84.0
23] 60.2 80.8
32.1 68,0 174
42-5‘ T4.5 14.8
83.4 79.1 12.4
63.2 -~ 82.9 10.5
T2.7 88,3 687
81.7 92.0 67.3

89'1 9506 66.1
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TABLA 6

Datos de Equilibrio lfquido vapor para el sistema ternario
Acetona-Metanol-Agua a una presidn de 760 mm. de Hg.

Mol % ‘En

Liquido Vapor Temperatura

Acetona Metanol Acetona Metanol °C
1.24 6.13 20490 22.57 82.8
1.88 3778 9.12 64.50 T72.8
2.53 67+22 Te 13 78.69 675
331 55.64 9.53 21.91 69.2
4.29 87.10 9.45 87.10 64.2
6.28 . 30.42 27.31 44,20 T70.0
6.39 11.66 43.83 26.90 72.8
T1.24 49.85 21.76 61.39 6T7+5
1.57 11.50 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 45465 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. T70.26 29.60 64.07 62.1
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 5T7.42 22,06 64.2
22,38 64.97 38.00 56.94 60.3
23,65 7.95 69.20 10.55 63.6
27.08 49.74 45.74 45.05 60¢9
27.12 23.95 58.13 24.82 62.8
27.12 5115 46.12 45.00 60.6
29.50 34.75 52.10 35¢43 61.5
31.55 48.65 48.65 42.65 60.3
33.14 29.56 58.14 25.63 Bl 1
33.30 13.83 16,07 74.61 62.1
33.43 54.75 50.0 45.60 58. 7
35.10 49.05 49.35 47.00 58.6
37.44 50 10 60.30 34.84 5843
38.42 5793 49.72 48.71 575
38.75 30,73 59.52 27.95 60.6
40.85 11.34 T1.50 10.39 60,9
42.42 26.15 64.47 21.45 59.8
43.15 9.40 74437 9.66 61.1
47.15 47.45 57«26 40,50 56.5

47.78 15.72 72439 11.85 595
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Mol % En

Liquido Vapor Temperatura
Acetona Metanol Acetona Metanol oC
52490 8.65 T79. 10 6.05 59.4
55.90 38,07 63.34 33.96 5645
57-O£ 20-3) T2« 1] 16-87 58-1
61.40 20,02 73415 17.70 57e5
62.09 16.33 15045 13.88 5Te5
€7.50 1C.25 78,65 10.80 576
Thold 18.80 78.32 18.05 5640
15.29 17.08 18.52 17.64 56.1
81.00 8.71 83.70 9433 56.5
82.20 4.06 86.86 6.33 570
85.36 4.97 88.46 5.69 5642
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TLBLA Te
Tatos de Equilibrio Valor.- Liquido

_ Sistema Adetona-Metanol a T60 mm. de Hge.

de presidn.

¥ol % Temperatura,
Tt - % vapar i e
Acetona Acetona
480 14,00 62.9

17.60 31.70 60.1
28,00 42.00 58.3
40.00 51.60 57¢2
60.00 65.60 5641
67,60 71,00 55.1
80,00 80,00 55.6
95.00 94.00 5546

98.20 97.60 - 56¢1
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TABLA 8

Volatilidad Relativa de la Acetona al Metanol

Tempﬁgatura E

58.1 1.52
62.1 1.99
62.8 2.06
65.1 2.27
69. 7 2.54
72.8 2.84
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3
b
td
=
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# 9

CONSTANTES BINARIAS DT M RGULES,

N

MEZC La SRR Al-2 A2-1
Acetona-Agua 56.1=100 0.89 -0.65
Metanol-Agua 64.6-100 0.36
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COEFICIENTES DE ACTIVIDAD SISTEMA ACETONAZAGUA.

% Mol Acetona Temperatura Coeficiente Act.
Acetona en agua

0.75 58.5 1.08
0.904 6940 1.00
0.8512 18°¢ 1.03

CAICUILADOS POR ECUACICNES BIWARIAS TE MARGULES.

Coeficien
te Activi
dad del -
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TAB LA # 11

COEFICIENTES LE ACTIVITAT SISTEMA METANCL-AGTA.

Coeficiente Act. Coeficien-
“ZMol. Metanol Temperatura M¥etanol en Agua. te Activi-
dad Agua.
0.3 76°¢c 1.36 1.C¢2
0.904 69.0 1.00
0.930 T76%¢ 1.00 3.98
0.8512 18%¢ 1.00

CALCULADOS PCR ECUACIONES BINARIAS TE MARGULES.
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