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CAPITULO I

GENERALIDADES

- Estudib*Estadistico.- Resefia Histbrica e Introduccidn.-
| Veremos primeramente algunos detos sobre produccidn,
exportaciones e importaciones da 2lcokel mitilich en 1bs prin-.
7c&péles paises industriales.
ALEMANIA.~ La mayoria del aleohol metilico produci-
~do es sintético, hecho del procucto (CO de la produccidn de gas
dé agua) en la sintesis del NH3 por el proceGimiento Haber Bosch.
Ultimamente (1938) ha adquiride una nueva e impor--
bante ubilizacidn con el decreto gubernamental que los prescris
be como mezcla en la gasolina para motores.
Se exportaba (1938) principalmente a Japbn, Gran ==
Bretaﬁa; Suiza y Rusia. La exportacidn llegd a su miximo en
1937 con un valor de § 3,178,000.00 por 11,304 vonsladas.  La
produccidn ho se sabe exactamenie.
EELGICA.~ En 1930 existian cuxtro plantas destila-
doras de madera. Se producs vambifn sintético.
BULGARIA.~ Bxisten plantas destiladores de maders -
con una pequefia produccibn que en 1939 fué de 12,000 litros.
CHECOSLOVAQUIA.~ Como dato de importencia dirvemos -
que se producen plasticos @ base de fenol ¥ formaldehido; este

Qltimo obtenido del alcohsl me®£lfco que &2 produce exclusiva-
mente por cestilacién Ge madera (1938).
JAPON.~ El desarrolle alcanzado por la industriade

el metanol sintético es extraordinario, ya que la produceiin au-
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mentd de 151 toneladas en 1924 a 19,650 en 1939; principalmente
debido a plantas €2 metanol.sint’iizo puestas en operacidn en los
ltimos 10 afios con capacidades que varian entre 1,500 y 3,000
toneladas.

ESTADOS UNIDOS.~ EL primer alcohol metilico sinté-
tico europec fué introducide en 1923 (a la mitad del precio del
obtenide de la madera); en 1937 se producien ya 33,374,015 Gal.
y continud aumeniando la produccién hasta llegar a un 90% del -
que se obtienas de cualguiers fuonﬁe. Indiscutiblemente &8s el
primer productor en el mundo.

Su costo bhasico debs tomerse relacionado con el del
NH3, puesto que el valor ¢.2 melanel puide Qn*galculado de la de
manda de NH3 directamente. | _

INGLATERRA, FRANCIA, BTC.~ No se tienen datos pre-
¢isos al respecto.

Indiscutiblemente se puede decir que la Quimica Sin
tética es de las ramas de la Industria Guimica la que aumenta -
su importancia con mayor rapidez dia a dia. ELl gran desarro-
1lo alcanzado por la Sintesis wuimica, sobre todo en los Qlti--
mos afips, débese principalmente a su imprescindible utilizacibn
como medio de obtencidn de ciertas materias primas naturales, -
de capital importancia para la Industria en general QUe eS8Cacmw
sean o faltan casi totalmente c¢n clertos palses europeos ya de
por si altamente industriclizades, tales como Alemania, Francié,
Inglaterra, etvc., etuc.

Entre estos compuestos de singular importancia se -

encuentran principaimente los hidrocarburos y sus derivados oxi
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genados, el amoniaco, alcohql'menilico, etc., etc.; ya todos ob
ﬁénidos éiﬁtéticamente,por hi&r;;enéciéh*éatalinicarde mez¢las
- gaseosas, | | |

El desarrolle alcénzﬁdo po& 2sta industria del me -~
tomel sintético en Alemania, Eﬂpados Unidos y Japon es extraor-
diﬁario; pero no obsiante este gran desorrcllo en el extranjero
en México no hay hinguna fébricn ce alcohol metilico sintético.
Por las estadisticas de lmporvzciones de €l y sus derivacos se
verd la necesidad de una fuentz de produccibn interior.

&1 proceso mas antizuo éz obtencidn de metanol es =
el de la destilacién pirogenada de la madera con neutralizacidn
postarior del 4cido pirolefioso obtenido por Ce.CO3 y luego una
destilacibn fraccionada para ssparar los componentes sxtrafios,
acetona y sceite hidrocurbonado, &l costo de produceifn en -
este proceso se wainora por la pfesencia de lcs subproquctos que
se obtienen simulnéneamentg, :

Este método fué hdsﬁgiﬁééé poess afles su prineipal

fuente de obtencidn.

La industris dé:la{déétiiaciénbde la madera esté re
faccionada y protegida en varios,paiSeé por disposiciones guber
namentales"se auxilia con innovaciones en la recuperacibn de -
subproductos pero esté muy amenizada por lu produccibn ¢ metenol
sintético, la obtencidn de &cids acético a partir de acetileno
y al proceso de obtencién de acetona por fermentacibn,

Ya en 1913 la Badische Anilin vnd Soda FPabric ini--
cia sus primerocs ensayos de obtencibn por sintesis, operando a

100 atmésferas y 400°C.  En 1921, Colvert obtuvo el metanol a
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~partir de gas de Agua; con un rendimiento de 80% del tvebrico, -
pero el proceso se guardd envsecretow Déhese en fin a Patary
el afio de 1923 el primer proceso conocido conlrendimiento econd
mico factible de aplicacidn industrial (94%.).

Patart patenté su doscubrimiento en varios palses;
en Estados Unidos tiene sl nlmero 1,836,085,  Segln dicha pa-
tente, el equipo consta de: 1.~ Una compresora que comprime los
gases & 150-250 atmdsferas. 2.~ Un precalentador que lleva -

'%l_ Un CON=~

*

Los gases a una temperatura de 300°C. y los pasa &
vertidor que no s obra cosa que un racipiente que contiene el
catalizador granulado, por donde se hacen circular los gases, -
y donde s3 transformma parcialmente en metanol. 4.~ Un conden
gader donde se enfria la mezeles gaseosa vy se licla el metanol -
producido.

En el fondo del condensador se acumula el metascl -
licuado y 8s sacado por una tuberia de descarga. Los goses =
que no se han condensado (CO, Hy, etc.) salen por la parte me--
dia del condensador; y de ahi pasan a la bomba de recirculacion.
5. La bomba de recirculacidn que proporciona la presidn necesa
ria para la recirculacitn de los gases.

Los procedimientos de trabajo que se siguen actual~ -
mente estén hasados en el principio anterior y generalmente et
tdn protegidos por patentes; citaré algunos:

Procedimiento R. L. Brownj; Alfred T. Larsdn; William
D. Wilcox. Todos son ciclicns (el Procedimiento Larson puede
o no serlo). Se diferencian entre si, por la presidén y la --

temperatura dé¢ trabajo; por el catalizador empleado, por el mo-



,da de obtener la materia prima, etc., etc. A continuacién se
'heprnd:én las principales caracteristicas de cada uno.
PROCED TMIENTQ GEORGES PATART.

| El cavalizador empleado es una mszclarde Znl y Cr203
La presibn de trabajo varia entre 150 y 250 simdsferas; j la w-
temperatura media es de 300°C. ELl rendimiento en estas condi
ciones es relativamente bajo perc en cambio se aprovecha la ===
energfa empleada en la compresidn, Bl cetalizador resiste -~
perfectamente a la temperatura de trabajo sin afecter su activi
Gadj debido principalmente a lu préscncin Jal CrQOB.

Patart llegd experimentalmente a 1a conclusibn de -

que los catalizadoves mis gpropiados para la Sinbesie mnm waveman

o derivados oxigenades de compuestos orgdnicos son 1os mismos -
por los cuales los hidrocavburos no saturacos y los hidrocarbu-
ros aromébicos pueden polimerizarse (o condensarse) y combinaps
se con el H, de la manera mbs prdctica; do ahl que Patart usa -
como materia prima pora 1i Siztesis wna mezele de CO; LUTRY
Jjunto con hidrocarbures no saturados (Cylly, Cpil, ete.) o hidrp
carburos aromiticos (CgHgy 06H5CH3, etc,) ya provengan estos 4l
timos de la fuente de produccidn de la mezcla gaseosa o ya se -
agreguen posterilormente.

Eata mezcla gaseosa es circulada por el circuito ce
rrado durante 8 horas y la parte de gas que ha resccionade, es
remplazada peridédicamente por una cantidad semejante Ge la mez~

cla gaseosa.
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PROCEDIHIENTO R. L. BROV

Utiliza un proceso clielico simmlténezmente al em---
'pleo de una sangria de gas (para evitar el acumulamiento de ga~
:seé'inertes) ¢ inuroduciendo gas fresco para compensar la san~-
gria y el gas reaccionado.

El gas €0, formado en el circuito tiene que dismi--
nuirse; elimindndose practicamente, pues disminuye la actividad
del catalizador, ademds de que actha como Giluyente de la mezcla
ya que disminuye la relacidndc motonol asyus homblogos superio--
res formados en la Sintesis,

| Presenta también la innovacibn de la eliminacitn -
del contenido de CO, de los gases residuales antes de entrar --
nugvamente en contacio con el catalizador, ELl absorbente usg
do puede sor un aleali clusticos el (CH3)20 gi se quiere obte-~
ner aleohol metilico puroy si se quierc usar como anticongelan-
te se puede utilizar alcohol isopropilico o éter isopropilico,
éteres de metilo y arilo, etc., ete., (en general éteres de dis
tinto punto de ebullicidng preferiblements mezclados).

12 temperatura usada es de 300 a 34OOCo; con un esge-
pacio velocidad de 10,000 = 20,000, |

PROCEDIMIENTO ALFRED T. LARSON.

Se caracteriza por la posibilidad del uzo de una se
rie de catalizadores; de los cuales el mas usado contiene 75% -
de Culj; 2C% de I-JnO2 ¥y 5% de MgO. Esta scrie d2 catalizadores
de diversa composicidn puede usarse obteniindose los mismos re-
sultados, variando Gnicamente la presidn y la temperstura de --

acuerdo con la clase de catalizador.

‘
H
i
:




Las presiones varisn entre 400 y 1000 atmésferas ¥
‘las temperaturas entre 250 y 500°C. bTiene el inconveniente -
‘que debido a la alta temperatura, el catalizador se desactiva -
v-(también por envenenamiento; principalmente por azufre).
PROCEDINMIENTO WILLIAX D. WILCOX
ge caracteriza por el uso d: un convertidor de dise
ho especial muy semejante al usade en la planta piloto; (nica~~
' mente que el gas al pasar por el catalizndor (que se encuentra
situado entre los espacios que dejan varioc cilindros concéntri
cos; formandoe dos capes do distinta composicibn, una de Cu fina
mente dividido con un 20% de Zn0 y 1a otra por zZn0 y Cr203; eg~
te Gltimo permite el uso d: temperattras de 450°C. sin afectar
el catalizador) puede hacerlo dz dos maneras:

)

Cuando se emplean 2 o mis cilindros concéntricos

“~ze

fen)

1

5

Y

el gas pasa por el catalizador horizontal y normaimante
paredes ds la cémara de conversibn, ya sen pox el espacio del -
cilindro interior o por el espacio gue recubdbre el cilindro exte
rior; (el recorrido del gus es da 9 a 13 pulgsdas).

Para utilizer la capacidad tot2l del tubo de conver
8ibn, el gas se pnsa por el catalizador puraleleamente a las pa-
redes del tubo; (el catalizador puede tener un espesor de 4 a b
£h4)e |

Para la sintesis se utllizan mezclas gzseoszs de --
composicién estequiométrica HE/CO = 23 c¢bicnidis por disocige--
cibn del gas natural o por cracking del gas da loé petrblens --

{ambos a alta temperatura).

YNy



300°C.; pasa al segundo en donde alcanza una témperatura de 450
grades Co o
Para finalizar este capitulo insertaré algunos da--
408 sobre la indusiria de destilacibn de lefia en Argentina.
PRODUCCTON ANUAL DESTILANLO 100,000 TONS. DE LENA
(1929)
1/N Argentina
4,500,000 Lt d¢ alquitldn Vegetal @ weees-vessess  § 0,10 1t

1,295,000 * " HCpH0p -veee (98B) 8 tieeeensnae $ 0,70 1t
1,000,000 % M metileno ..... (BO-B2%) @ conenvee $ 0.55 1t
1,000,000 " " antisérnico y desinfectante ... $ 0.38 1%
558,000 " ¥ 4cido técenico (30B) vvevencnocrass $ 0.20 1t
150,000 * M geeite de QCBLONE @ veivsvncsesosa $ 0.55 1%

100,000 " ¥ metonol (35%) G esevniscrcornacvnns $ 0.80 1t
22,500 toneladas de carbbdn vegeual
INVERSION DE CAPITAL (1929)

Instalacibn ... terreno, desvios, edificios ~$ 1,000,000.00
Maquinaria .... alambiques, retortas, etc. $ 2,5OO,OOO.OOV

C&pi’bal de giI‘O N NN NN RN NN AR N ‘ $ 195009000-00

$ 5,000,000.00
RIEMENTOS: MATERIAS PRIMAS DL PAIS |
LEﬁa -ca.o-.cvta-oaoov--ooov‘oa-.ook-ov-nnoun lOO’OOOTON/MqO

H2804 B 8 EB 890 9 A0S 2N QPOSOTEIEEDE ST RSES NN O ‘ 1’620 “ "
Cal U‘l|Ol."0..|'"Ql'l..ﬂl’l"'I‘»..U...‘... 2,100 |‘ "
Transportes y fletes ,.......,.;.,.,,;}@...," 120,000

Combustible (Petl’ 6160) se st ran e o-'!o..cu a‘. ‘ 1‘5 ’OOO 11} 1
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PEISONAL 4eevesenrareesererseeans (800 obreros, 200 empleados)
‘ Sefidlase junto con 1os anteriores dutos en el estu~
'dio correspondiente a la misma Industria, la referencia de loli
narien su Quimica y que dice:

Para el éxito de la Industriz en la destilacibn de
.madera gs hecesarioc que concurran a colaborar simulténeamente -
una serie ds factores; el abastecimiento de maverias primag, el
precio de las mismas y de la mano de obra y la facilidad de ven
ta de la produccibdny pero sobre vodo es necesario que cada Usi-
na destile no menos de 25 a 30 Tons diariamente, aplicando re~-
tortas oy grandes y hornos muy bien estudiados para el mejor -
aprovechamiento del calor. Casi ninmuna de las fabricas inse
taladas en Italis satisface estos reguisites.

Pox otra parte sefialemos el sigulente hecho: las reg
servas forestales del yundo disminuyen répidamente, v.gr.: En
Estados Unidos mis de 50,000 Km® de hosques se sacrifican anual
mente para la Industria y para la exportacidn de determinadas ~
maderas de pino.  Esto preocupa a los gobiernos y la explotag

cibn forestal tiende a disminuir.

Todo lo anterior vienme a contribulr a lo dicho en -
péginas anteriores; es decir, las ventajas estén de parte del me
tanol sintético, como s¢ comprueba por el hecho de que en los -
principales paises industriales, la mayoris de ellos no exentos
de bosques, el mayor porcentaje de produccién corresponde al --

sintético.



| CAPITULO II
¢ PRINCIPALES APLICACIONLS

'RIALES DEL ALCOHOL METILJ

CO Y DERIVADOS
Independientemenve de la fabricacibn del formalde-
hiéo>y su uso como desnaturalizante del alcohol etilico, tiene
nuherosas aplicacionas, tales como: |
1.~ Disolvente,
- 2.~ Reactive y agente metilador.
3.~ Anti-congelante.
4, Bn la refrigeracidn.
5~ B la vulcanizacion.
6,+ BEn la obtencibn de anilina y Numerosas otraé meterias
colorantes.
7.~ Diluyente, desengrasante.
Sus aplicaciones aumentan diariamente en himero ¢
importancia, sobre todo como metilador en sintesis orghnica.
En afios recientes, el formaldehido ha adquirido im
portancia mAxima como zonstituyente de varias resinas sintét i
cas, plésticos y productos intermedios en la fabricacibn de ex
plosivos como el pentaeritral,
la gran demanda militar lo ha escasgeado, asi como
también su actividad en ciertos plésticos como son los metacri
latos. Si wiimos a ¢Jto su indispensable utilizacibn en la
desnaturalizacidn del etanol, podemos decir que su futuro in--

dustrial estéd asegurado.
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' CCMPUESTOS PRINCIPALES DERIVADOS DEL ALCOHOL METILICO

La produccidn de metanol se destina as

41 % a la preparacion de Yermaldehido,
31 % a la desnaturalizacidn del etanol,
23 % a la manufactura de diversos solventes, y el
5 % restants a la obtencidén de la dimetilanilina.

Como hemos citade anteriormente, su utilizacddn en
éintesis orghnica se ha extendido bastante, sobre todo como me
“tilador en productos tales, como son el acetato, cloruro, yody
ro, ete.y de metilo.

Los datos estadisticos del consumo y produccibn de
estos derivados, son complejos, ya que generalmente no se men-
eionan la materia prima secundaria, sine tan sdlo el producto
comercial ya terminado. 4 veces se mahcionan sabos, gin em-
bargo, en las estadisticas no sabemos si se han incluido en la
produccidn de materia prime primaria aquéllos compusstos que -
no se venden como tales, sino sransformades en otros proéuctos.
Es debido a esto por lo que no se incluye en esta tesis, datos
exactos del consumo relativo de distintos derivados del metae-
nol. '

Nés adelante veremos por los datos de las estadis-
ticas mexicanas que el consumo de formaldehido es muy superior
al del mismo alcohol metilico. Por estos mismos datos com--

prendemos gue se necesita el establecimiento de una industria
de transformacién del alcohol mevilico para el buen éxito de -
la industria en gran escala, De aqui el interés que nos re-

porta ver la facilidad o dificultad con que se pueden obtener

i

Sim et ehaeia et i

O e b AV 4072 s e
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" los derivados de gran demanda a partir del metanol.  Ya que

es tan conocida la fabricacidn de ésteres a partir de un écido

.y un aleohol; se tratard solemente de la obtencién de formaldg
hido, la cual de por eil es ya mucho mis importante.
PRCDUCCICY DE FORMALDEHIDO

la oxidacidn de mevanol a formaldehido, se puede -
llevar & cabo en varias formas. Desde principios del siglo
ge efectuaba ya en cémaras que contenian un catalizador (2).
En 1908, Blank introdujo el uso de la plata como tal, aumentan
do el rendimiento en un 10 & 15 % sobre el obtenido con los cg
talizadores de cobre usados comlmmente. Dasde entonces han
aparecido numerosos nuevos catallzadores,

Ia reaccidn que se efectOa es 1y sigulente:

CHyOH + 1/2 05 « HCHO + H,0

Bsta reaccidn se lleva a cabo regulando constante-
mente la temperatura; la relacién de aire a metanol y el tieme
po de contacto necesario para asegurar una produccidn alta y -
una alta eficiencia.

Les mallas usadas estan soportadas en 5US extremos
po? placas que varian en nlimero, de acuerdo con el aparato uti
lizado; 199 en el primitivo debido a Orloff; 6 en la cémara -
catalitica de Meyer que contviene la malla de 110 mm. de longi
tud.  En ambos tipos, la eliminacidn del calor se¢ lleva & ca
bo en las dos formas que son la radiacidon y el calor sensible
en los productos de la reaccidn.

Los gases que salen del convertidor, se enfrian r

pidamente, pasando a un absorbedor donde una solucidn acuosa -

i
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fria retiene el formaldehido, obteniéndosé.uﬁa solucién con 35
a 40 % y algo de metanol y ésterés. " En W segundo absorbess
dor se retira el metanol. |

Los pases que salen ge lavan para extrasr pequefias
cantidades de alcohol metilico y la sblucién débil es concen-

trada en una columna de rectificécién y el metanol es nuevamen
te usads en 8l Proceso. A

El formaldenido se concentra por destilacibn hasta
un 60 = 65 %,

Se ha encontrado que mantenlendo la mezcla reaccip
nante neutra, disminuyen los sub-productos. La neutraliza--

2616n se asegura agregando amoniaco a la mezcla gaseosa entran-
te.

La solucién comercial qre ge vende en el mercado -
es de 37 %, asl que &S necesario agregar &gua para disminuir -
la concentracitn, Bl for . ldehido tambifn aparece en el mex
cado en 1a forma de un polimero s6lido hidratado, llamado para
forzaldehido que contiene un 95 % del mismo y que se prepara -
por evaporacibn de la solucidn.

Ln aparatos comerciales se hs lograde obtener con-
versiones hasta de 96 %.

El desarrollo de mis activos catalizadores utiliza
dos a temperaturas inferiores a 300°C. sin reduccién ds la efi
ciencia, han lograde aumentar la produccidn, debide tambibn al
uso de cémaras de reaccidn y de nuevas relaciones aire alcohol.

Debemos aclarar que estos procesps de transformg--

cidtn del metanol en formaldehido no son tan sencillos como a -
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primera vista parece y que para diseflar y cperar eficientemen~
te una planta de esua naturalezs, se requiere hacer un estudde
fisico-guimico extenso de este reaccidn, asi como consultar to
da la literstura que hay al respecto; estudio que quedaria fug
- ra de lugar aqui.

Para finalizar este capitulo, se insertan a conti-
nuacibn las estadisticas de las importaciones mexicanas de for
maldehide, metanol y principales derivados, sn la que se obser
va uha vez mdg que el consumo de metanol como tal, tiene poca
importancia en relacion al consumo de sus derivados.

Imposcacicnes registradss duramte los afios ds 1934 a 1943;
relativas a las fracciones que a continuacidn se indican

.
ey Sprd Tyt Py ATy frmiairapep fy gt i et}

PRACCION O CLASIFICACION ANO UNIDAD CANTIDAD VALOR

6,01.1.2, 1934  K.B. 9,625 § 13,500.00

Metanol
1935 v 11,712 " 11,432.00
193 ® 14,850 21,065.00
1937 v 15,201 " 15,995.00
1938 v 6,457 % 9,621.00
1939 ¢ 8,240  * 10,258.00
1940 ¥ 6,792 ™ 10,374.00
1941 ® 16,690 " 22,160.00
1942 o 5,770 " 10,472.00

1943 37,552 " 26,846.00

S it bt e vmerareu
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PAaCCTON O ClaSIFICHCIOY  aHO  UNIDAD  CaNTIDAD VALOR
£.06.56 _ 1934 K,B., 62,128  § 25,323.00
Pormaidenids

1935 " 57,057 U 26,371.00
1936 76,839 1 41,646.00

1937 v 90,037 4 32,544,00
1938 " 70,463 " 37,049.00
1939 " 101,099 v 49,156,00
1940 v 81,463 " 44,830.00
1941 0 25,994 " 19,443.00

R I N SO R S T i TN e o v ]



CAPITULO  IXX

L EST_ADO Dk ESTA INDUSTRIA EN MBXICO E IMPORTANCIA DE SU
ESTABLECIMIZNTO EN MAYOR RSCALA

En el Capitulo 1 se ha gefialade ya que on México no
existe en absoluto Industria de Alcohol metilico sintético. La
gran importancia de su astablecimiento eatribe en el aumento de
la demanda que ha adguiride €1 y sus derivados, &si como la ne~
cesidad de oblenerlos econdmicamente.

Recalcaremos vnleamente tres de sus principales uti
lizacionaes!

Te= Su transformacidn en formeldehido para la obten
¢ibn de plisticos sintéilcos, Indusiria gue es de enorme impor-
tancia hoy dla.

II.~ Su emplec en la mezcla para metores (gesolina
¥ aleshol) que se estd extendiendo universalmente.

111.~ Su emplec en Sintesis Orginica, que estd muy

~ Gesarrollado.

Estas ubilizaciones a la vez que nos hacen més pa~-
tente atn las oportunidades de la Industria, nos recuerdan el -~

‘hecho en el cual insistiremos nuevamente de la necesidad de la

implantacifn de una Industria de transformacién del metanol.



CAPITULO IV

 ESTUDIO DEL EQUILIERIO ¥ DE
| LA REACCION QUIMICA
Las ecuaciones fundamentales bdsicas y necesarias =
: én el cdleulo de las constantes de equilibrio, amplismente cong

cidas, son:

AT® = -RTLK, | (1)
Aﬁkgmmagmwﬂﬁﬂ%ﬁnwg%@+m(m
Kp = Ky Ky LA T Q)
e v . . sAn R

0 gaas ‘

Bl efecto de 1a temperatura y de la presidn en el -
equilibrio se deducen claramente de las ecuaciones {2} y (5) o
que nos dan los valores A FO y K, fespectivamentey los cuales -
son sustituidos en las ecuaciones (1) y (3).

Veamos la utilizacitn directa de estas ecuaciones ~
en el casp de la seintesis del metanol.

Usando la mezcla estequiométrica tedrica, es deeir,
~un mol €O y dos moles de Hy, la reaccién de las sintesis es:

o+ 2 H2 = CHSOH

51 consideramos que en el equilibrio se han formado

X moléculas de metanol, tenemoss
1-X+2-2X4X=3-2X
Como el total de moléculas en el mismo; por lo tan-

tos
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. >
3= 2X =K "?"“K
, 5 N T K, e
Lo X 2=2 %2 g ©4
T-24 '3 -2%

Para cada valor de la presién, Ky se valia usando -
~los valores de Kg que se encuentran en la gréfica de la pégina

152 del Ind. & Eng. Chemistry (1940), figura 3, y se resolvid -
para el valor de X poxr aproximaclones.

Las menores temperaturas a lus cuales funcionan efi
cazmente los catalizadores son de 22500.; en la prdctieca indus-
trial se usan generalmente 30000. & cuya temperatura corregpon-
de una Keq = 2,32 X 1074,

Bl efecto de la presidn se observa claramenie en 1a

siguiente tabla
CH,OH a 300°C.

3
PRESION ; .
ATMOSES % Ky %mmmmmmm%m
10 0.96  0.0242 0
25 0,90 0.1610 1.7
50 0.80 0.725 8.0
100 0.61  3.800 24.2
200  0.38 24.400 48.7
300 0.27 77.400 ' 6243

Comparemos estos resultados con los valores experi-
mentales obtenidos parae la sintesis del metanol. Eetos valo-
res experimentales varian ampliamente segin se ve por la gilece-

gulente tablai



- 19 =

PRESION K_ x 105 K_x 10° K x 10° K x 10°
AT Beoc,  So0%.  350°%.  4ooSc.
1 320 430
1 4.7 6+0
1 3.1 4.5
1 5.90 6440 7.90 20
50 L2y L0
70-100 2.10  1.60 2.0 3.1
150 o B
180 el 19,8
204 L 18.0

’ No obastante que log valores experimentales pueden -
ser algq bajos, debide a la influencia de las reacciones secun-
darias, concuerdan entre af con bastante aproximacidén y se con-
gldera generalmente que representan casl las verdaderas con@ie«
clenes de la reacciéh.

ELl efecto de la temperatura se obiiene de las ecua-
elones (1) y (2), de donde se deduce que Kp es decreciente con
la misma. ' '

Veamos algunos datos que resumen el efecto de la ==

presibén y la temperatura.



mzo.u

% de CH3OH en el equilibrio cuando HZ/CO =2

p— = :
TEMP.YC PEEIION ARDOLUTA LN ATMOSFERAS

fomans. oo |

1 10 50 100 300 600 1,000
200 0.32 28.10 58.40 71.95 85.62 90.70 93.40

300 0.25 5.47 15.62 43.09 59.80 69.80
350 0.04 1.02 3.69 19.51 37.11 50.46
440 0.20  0.85  6.35 17.30 29.80
500 e 0.07 0.61 2.34  5.80
600 : 0.09  0.37  1.02

Seglin los datos anteriores, es conveniente operar -

& Yemperaluras bajas; sin embargo, a bajas temperaturas la reag

cidn es tan lenta que impediria un trabajo econdmico. Veamos

pues sobre la wvelocidad de reaccidn en funcidn de ia temperatu~
T8,

La reaccidn de la sintesis es de tercer orden. En
ausencia de catalizadores es extremadamente lenta, lo que #e ex
plica fécilmente, ya que se requiere un chogue de dos moléculas
de hidrdgeno y una de CO 2 un mismo tiempo y con la suficiente
energia para producir una molécula de CH3OHu

La accidén de loe catalizadores se puede explicar en
dos formas. En el primer caso se supone una combinacidén del
catalizador con una de las dos substancias reaccionantes; combi
nacién que es posteriormente dsscompuesta en el catalizador pri
mitive y en la substancia producto de la sintesis. La segun-
da explicacién es de carédcter meramente fisico; una o dos de «-

las substancias reaccionantes se absorbe en el catalizador faci
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litando en esta forma los choques entre las moléculas; en nues-

tro caso lo ués probable es que se trate de una adsorcién en el

catallzador,
La velocidad de rééééié ;aepéndélaés
1.~ La temporatura. ¥ |
2.~ La presidn.
3+~ Actividal del catalizador, que es fundiéﬁ“de= 
a).~ De la compoéicién quimica, i
b).~ El estado de agregacidn.
¢)¢~ El grado d= homogeneidad.
d).~ La presidn.
e).~ La tempcratura.
4.~ La velocidad dol flujo a través dai catalizador.
5.« Las concentracioncs de los reactivcs'y del producto.
Es puss muy diffcil un estudioc completo tomando en
cuenta todas estas variablss. Sin cmbargn, ss tienen datos -
experimentales en los que se ha tomado como constante btodas las
variables menos una. Veamos algo de lo qus se ha publicado -
al respecto.
| Empecemos primeramente por definir el espacio velo-
cidad que es el volumen de gas (:n condiciones normales) que pa
ga por la unidad de volumen de catalizador en la unidad de tiem
PO Lo que determina la velocidad de reaccibn no es la velo-
cidad de los gases a través del catalizador, sino el tiempo de
contacto, pues se ha visto que & presidén y a temperatura cong--

tante, el porcentaje de conversidn es aproximadamente constante.
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S1 tenemos un volumen dado de catalizador y de gases que van a
pasar en la unidad de tiempo, la velocidad del gas dependerd --
del tamafio de la seccidn transvarsal'y, por lo tanto, de la ve~-
locidad relativa de los gasesj el porcentajs de conversidn es -~
casi igual.

De las varias mezcles de éxidos metdlicos usados co
mo catalizadores en la sintesis del metancl, las mezclas de Zn0
¥ Crao3 son las mejores segdn Fatart (19267 por su alta produc-
cién en la sintesis, actividad ~orsistente durante la operacidn,
facilidad de preparacidn, gran insensibilicad a los venenos y »
su facilidad de regeneracidn.

De esta serde de catalizadores formados mezclando -
los dos bxidos en distintas proporcioncs y luego reduciendo con
Hz, log més activos son aquéllos cn los que la relacibn de moles
de Zn a moles de Cr es apreximadamente la unidad (Ind. & Eng. -
Chem. 1935).

Los siguientes datos experimentales fueron obteniw-
‘dos para distintos catalizedores de esta serie en un aparato ex
perimental de laboratorio sobre muestras con un tamafio de 8 a -
30 mallas a temperaturas de 400°C. y a una presion de 178 atmbg

feras.




ESPACTIO VELOCIDAD % DE CATALIZADOR
A LA ENTRADA CONVERSION USADO

4,700 18.0 Zng,Crg 2 400°C y 178 atm.
18,900 14,1
25,000 12.4
45,700 f§,5:,,
92,000 o

101,500 7

190,000 | 4.9
25,000 22.0 Tngglr,, @ 350°¢C y 178 Atm
53,000 15.2
25,0500 22,0 ZnaCry; @ 350%C y 178 Atm
64,000 15.3

De los datos antericres s2 ve claramente que el por
centaje de metanol convertido dscrece al eumentar el espacio ve
locidad. Por otra parte, al aumentar el sspacio velocidad en
un convertidor, la cantidad total de metancl producido tiende a
aumentar ya que la cantidai total de los gases que pasan aumen-

ta. Veamos en qué proporcidns



BASE 178 ATHOSFERAS

Y 400°C

ESPACIO VELOCIDAD % DB . DE CH,C4 CATALIZADOR
A LA LNTRADA  CONVERSION TN Ul HORA USADO
4,700 18.9 846 Zng,Crg
18,900 14.1 2,655
25,000 2. 3,100
45,700 9.5 .. 4,340
53,000 9:2 B
92,000 777,08
101,500 7.2 7,320
190,000 4.9 9,320
25,000 22.0 5,500 Zn g0,
53,000 16.2 8,590
10,000 25,1 2,510
25,000 22.0 5,500 Znsgcrél
64,000 15.3 9,792

La capacidad de un convertider crece, pues, notable

mente al aumentar el espacio velocidad,

espacio velocidud, la ecnergia ewopleada cu la recirculacidn de

los gases aumenta también notablomente.

Bl espacio velocidad més adecualo, dependeré pues

de vn balance econdmico entre el costo de rocirculacidn y los

Faro al aumentar el

1

H

intereses, amortizaci’n, etec., al capital invertido en el con--

vertidor.

Ba el Capitulo VII voremos cémo se calcula la ener-

gia empleada en la recirculacidn.’
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~Para hacer el estudiv de la influencia de la compo~
sicién del catalizador veamos las composiciones, asi como algu-
nos datos sobre la actividad de algunos de los catallzadoreb de

1a serie mencmonada.

caFOsICION TEME%?A§URA B st CONeERBToN
Z0gCr,y 320 25,000 24.4
Zn580r42 340 29,000 25.2
ZnggCrs, 340 | 30,000 264
2, Cr s 300 - | 33,000 26.9
Zn,0Cr¢ 300 25,000 21.8
ZnysCry o 320 25,000 17.8
20, Croy 340 25,000 7ol
&% temperatura a la cual se efectud la conversién mé-

xima.

Varios investigadorcs han estudiado Gltimamente la
influencia del agente precipitante en la activided de los cata-
lizadores con resultadecs tales como los sigulentess

La precipitacién de Znd por NaQCO3 da un cataliza-~
dor més activo que cuando se usa NH4OH como agente precipitante.

Bl catalizador de 210 més activo fué obtenido por -
precipitacidn con ligera insuficiencia de Na2CO3.

Catalizadores y Métodos de Preparacidn.

Entre los numerosos catalizadores usados hasta aho-
ra en la sintesis del alcchol metilico citaremos los siguientess -
mencionados en la literatura encontrada al hacer el presente eg

tudio.
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e de CuO -15 de Mno ~H5 du‘Cr2O
87 de;,ﬂ_lflo:ﬂi _,"k;f31";'A1 0
"Sa‘aejfﬁif i5;uffiﬁ.fff”3_“j,ar 0

et owe e seovg
878 % 100 w3 T
BN g

7940 " 20 ML Lt Ceo
87 de 10:“. ZﬁQi;iLi};p:Al2O3i

85de * 10" wo R v 05

80 de " 15 MmO, 2.5 ¢ 10 - 2.5 de Cr,0,
75‘ de ® 20 M 1 2“5 l‘l - 205’ i VZOS
Los anteriores catalizadores se usan en el procedim
miento. LARSON y se preparan por via ignea,
Existen dos métodos generales de preparacién de los
catalizadores.
lo.~ Método en seco o por via fgnea.  Los éxidos
metélicos obtenidos por caleinaciin de leos hidréxzidos, nitratos,
carbonatos o de los oxalatos respeciivos se reducen en la atmés
fera de H, 6 CO a una temperatura de 400°C. durante 4 horas; el
polvo resultante se hace bricguetas.
20.~ Método en Himedo. Los hidréxidos, carbona=-
tos u oxalatos obtenidos precipitando las sazles correspondien--
tes por hidréxidos, carbonatos alcalinos o clcalino-térreos y -
oxalato de amonio se filtran, lavan y secan a temperaturas que
varfan entre 100 y 400°C. en coriente de E, ¢ CO durante 12 hg
rasg. El polvillo que se obti:ine se muele a un tamafio de 8 a

30 mallas.,
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Por regla general los catalizadores preparados por
via {gnea dan r.sultados menos buenos que 108 Preparatos por «-
vvia himeca.

La reduccidn se lieva 4 cauo en el interior del amig
mo converticor, cuidando que la temperatura no sed Geiasiado al
ta para no dafarlo en su superficie cebico a wnw fusibn incipien
e,

La actividad Gel catalizador as{ preparado es mayor

cusnto flenor 66 eu temperatura de preparacibn.




CAPITULO V

FORMA MAS ECONOMICA DE OBTENCION DE LAS MATERIAS PRIMAS
‘v .'\ | La resolucibn de este problema es de capital impor-
té@digg ya que por si mismo pueds o no impedir el establecimien
ﬂo’Qékla_misma Industria.

La obtencidn de los gases puede hacerss por separa=~

 1r} i{§;ﬁiéh por un proceso en que se obtenga directamente la mez-
' "félé;: .'$e usan generalmente estos dltimos.  Los procegos =~
 ‘ﬁrincipales de obtencidn de estos gases en gran escala sons

l:- Del gas de agua.

2.~ Del gas natural.

3.~ De los gases de los petrdlezos.

4.~ De mezclas de gas de alumbrade y gas de agua.

5.~ Del gas de coquizacidn.

6.~ Por electrélisis del agua.

Los cuatro primerocs procesos dan directamente o por
adaptacién sencilla la mezcla de CO eIHZ. Los dos Ultimos -~
dan solamente el H2 .

l.~ Bl gas de agua ge produce por el paso de una cp
- rriente de vapor de agua por una capa de carbén calentado al rg

jo, segin la reacciédn siguiente:
H0 + C = CO +H, (1)
Reaccidn que si fuese la Unica que se afectara da--
ria un gas de agua con 50 % de H, y‘50 % de COjy pero junto con
~ella ge llevan a cabo en menor escala las reacciones:

H,0 + C = Cop 2ﬂ2 (2)
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GO + Hy0 = CO, + H, (3)
A temperatura superior a 900°C. se verifica princi-
. palmente la (1). A temperaturas de 600°C~, la (2) y la (3).
- Como todas estas reacciones son reversibles y hay tendencia a =
producirse un estado de equilibrio entre el H2 el CO y el CO2
en la prédctica se obtienen resultados muy diferentes de dicho -
equilibrio debido a que las reacciones gascogas son muy lentas.
' A continuacidn daremos una composicién media del gas

de aguas

El Na proviene dei aire que se hace pasar intermi--
tentemente para calentar la capa de carbdén; ya que la reaccidn
(1) es endotérmica.

El gas de agua y tarbién el gas de hulla siempre -
contienen compuestos de azufre (principalmente orgdnicos) que -
lo hacen inadaptable para la siatesis. Se cbtiene casi puro
tratandoe el gas que lo contenga por vapor ds agua en presencia
de catalizadores (dxidos de hierro, cromo y vanadio) producien-
do una nueva cantidad de Ha (375 descomponiéndose simulténeamen

te los compuestos orgdnicos y forméndose H, S; que puede elimi--

2
narse ficilmente con limonita (Oxido férriso hidratado naturall.
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.,;El CO2 se elimina por disolucién en agua a presiép.

91 se quiere obtener el CO, puede absorberse a alta
presidén por medio de una solucién amoniacal de formiato cuprosn;
~de donde se separa lentamente al bajar la presidn el CO gaseoso.

Se puede usar también para la separacibn en los com
~ ponentes la absorcién en carbén activade o en s{lice gelatinosa
a alta presifn; dando libertad posteriormente & los gases absor
bidos.

Bl ague necesaria para transformar el gas de agua a
“unékre;acién H2/00 = 2, se calcula asis
81 llamamos X el vapor necesaric para transformar -
>xlOO‘moles, gue tomaremog como base, lenemos!?
49.2 + X = 2 (41.3 - X)
X = 11.13 moles de P?O/IOO moles de gas de agua original..

La cantidad de carbon necesaria para producir una -

Ton. de CH3‘0H es la siguientes

1000 kg. de CH,OH contienen 125 kg. de H,, o sean -

62.5 moles Kg. que requierzn: 567 Kg. de C y ya que 100 moles -
Igr. de gas de agua contienen 41.3 + 4.2 + 0.8 dtomos de C = 556
Kg. equivalentes a 41.3 + 2 x 4.2 + 2 x 0.8 = 61.3 moles gr. de
H2 de acuerdo con la composicién del gas y de las reagclones -~
(2) y 3).

La cantidad de carbén necesario para producir la --
-energfa que consumen la produccién de gas de agua necesario pa-

ra una tonelada de CH30H puade obtenerse por un balance de ca~-

lor. ©En este balance se encuentran, no obstante, dos variae=-
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bles que cambian mucho segin el squipo con que se trabaja y el

modo de operar tales como la Temperatura de salida de los gases

y las pérdidas por radiacidn. Por esta razén se ha preferido

partir de datos experimentales.

Material para 1000 Ft3 de gas de agua:

Coque Cargado =wmm e mn i oo s st i o o o ket 0 e
Alre total inyeclLado sewmmammascommnnmmaen— R
VADOL m e s o s 1 o 0 s m m an o e o e om -
Humedaad AeL COCLE = mmmmm o o o s o e 2t o
Vapor descompuesto =---- e e e
Vapor no deScompueslo = e e m wim o mim oo oo oo o o st o o wom
ANALISIS DEL. COQUE
© EHURIBAAR oo e n o s om0 10 e ot 0 o -
MALEILE VOLATLL o rom meon o o sm o s e o s e e
Carbdn £1J0 mmemmmommm o et e
CONIZAE o orem s omemon om0 e —————
Poder calorifico BT.U. mecmcmmmmmmnmm v m s e s
ANALISIS DEL GAS DE AGUA
C02 0 1 1 o 0 1 B e o i 1 o o b 4 0 o
O = mmenemm e e e o e o -
H2 5 00 s 2 B e e S e 0 0 -
CH4 0 e o 9 1 e 8 8 e e
Oy mmmmm e o
N2 o o o o o B 4 e B B 2 1 S e B

23.85 1b
29.55 1b

4.20
2469
89.80
7451
12650 por 1b

540
37.00
47.30

1.30

0,70

8.30

De los datos anteriores podemos calcular ya la can-

tidad de carbén:
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32.6 1b. de coque producen 23.85/18 igual a 1.33 1b
mol de Ha; ademds 1.33 por 37/47.3 igual 1.06 mol 1b. de CO que
- se convierten a 1.06 por 8.9/37 igual a 0.255 1b mol de Hy.
Luego tenemos 1.58 mol 1b de H2 por 36.2 1b de cow~

que. 1000 Kg. de CH,OH contienen 62.5 molas ¥Kg. de Hz, luego

3
el coque necesario ess 36.2 por 62.5/1.58 igual a 1430 kg.
2.= Bl gas natural consta principalmente ds GH4, e

guedias cantidades de 02H¢ ¥ poco Np. Veamos algunos casos ti-

picosgs
CH, CQH4 N2 002 o2 HES
Poza Rica 84.0 8.0  7.20 0,20 0,10 0.0%

Texai Kana 96.0 wme 3,20 0,80 mmee e
Cleveland 80,50 18.20 1.80 emem  ceme cme-
011 City Pa,  67.60 31.30 1,10  =mem  cved ..
Bl gas natural puede traterse de diversas maneras -
para obtener la mezcla de CO e Hg,o el H2 s$0lo en especial.
Para obtener la mezcls se tratan los gases a una .
temperatura superior & 130000. disocidndose con vapor de agua =
gegin las reacciones siguilentes:
Ci, + 2H20 = CO2 * 4H2 (1)
(H, +H,0 =CO + 34, (2)
Esto se lleva a cabo en el interior de cémaras re--
fractarias calentadas previamente por gas de combustidn. Los
gases disociados calientes pasan a un recuperador que sirve pa-
ra calentar el aire que se usa e¢n las cdmaras refractarias.

La relacidn de H, a CO se controla por adicidn de -



;Cozfen?lugar de vapor de agua, de acuerdo con la reaccidng

GH, +C0, =200+ 2H, ~ (3)

'  7§%p§r:adici6n de O2 para quemar el exceso de Hz,'que resulta --
 §ﬁando el CH, se disocia segin la reaccibn (2).

: Esta relacidn también se conserva pasando los gases
disociados a2 un generador de gas previamente calentado hasta in
candescencia, producidndose una cantidad de gas de ggua por el
gobrecalentamiento que trasn los gases.

Para la obtencidn de He, el:gas se guema en horno -
con material refractario el que va caliente, se cierra en su en
trada de aire y se hace pasar gés'sblé}ﬁ‘VFSé efectuard la reag
 ciéns S

G, =C 2H, (4)
EL carbén finamente dividido es arrastrado por el -

»Ha que se separa de &ste por unos filtros especiales en forma -
- de bolsas. Cuando se enffia el horno, se repite el ciclo que
dura generalmente 5 min., dos dz los cuales son de calentamien-
to. Este procedimiento tiene la desventaja de que se obiiene
solamente la mitad del H2 que en el anterior, perc en cambio dg
ja como subproducto carbdén en polvo (semejante al.negro de hu~-
mo) que tiene un precio elevado, y del cual Méxito hace grandes
importaciones.

En México se puede obtener gas natural de tres fuen
test '

1.~ de pozos petrolaros, ¢ﬁ;gﬁéfse desprende gas al

mismo tiempo quz petrdlso.

st Pkl NI TR T AL,
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“24= @& pozos cefcanos a pozos ﬁﬁtroléros;*donde*se'
- obtiene gas solamente. Lt
| 3= de pozos donde se desprendeigéé:natural ¥y agua
| tequesquitosa. L |
Debido a que hace afins se~eétévqﬁémando el gas sin
prbVecho en nuestros yacimientos petrolerbs, se antoja més 1dégi
- ea la primera solucidn; sin embargo, ya que se tiene el proyec~
to de inyectar esos gases al subsuelo de donde brotan, con el =
objeto de aumentar el rendimiento de petréleo, se ha negado la
concesién a compaiifas que lo han solicitado.
Los pozos donde brotan gases y agua tequesquitosa,
‘abundan en la Republica, pero desgraciadamente los que son cong
cldos tienen poca capacidad, si bien es cierto que nunca se han
hecho investigaciones encaminadas a este fing sino gue casudle-
mente se han encontrado.
3.~ Los gases obtenidos en la refinacién del petrd-
leo, no aptos para la obtencidén de gasolina por polimerizacién,
sirven para la sintesis del CH3OH, después de sufrir un trata--
miente idéntico al gas natural que se acaba de estudiar.
4,~ Este método es uno de los usados por Patart, pa
ra la obtencidn del gas de la sinfcsis.
5.~ Generalmente se obtiene el H2 por este procedi~
miento, cuando cerca de la planta que se va a instalar hay una
planta de coquizacidn. Se obtiene de estes gases que lo con-
tienen en un 55 % por licuacidn, y seperacién por destilacidn -

fraccionada siguiendo un proccdimiento semejante al que se usa
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para obtener los compcﬁautos ue1 aire 1fquido ﬁLindes Claude, -
etc.). R R

Lag aesventagds G nstp Droced.mlento presentaria
en Mexlco son numnrosas, no hay plarﬁ*aQ de -oqu1 acidn del tamag
g ﬁo necesario, se dependeria ecordmicsamen ate de otra Industria, -
no hay garantia de calidad uniforme del gas, etc., etc.

Por estas razones debe.desacharue este procedimien-
to.

- 6.~ Se puedsn tener dos casos: el H, puede obtener
Qsé‘por_electrélisis del agua en presencia de &lcalis cdusticos,
“dando H vy O 53 O bien, por e¢lectrélisis de cloruros alcalinos,
dando Cl 2 y la base correspondiente. Se tratard frimero
la electrélisis de soluciones Ce hidrbxidos,

S¢ distinguen cuatro ti poc de coldass L.~ de digw--
fragmas; 2.~ de diafiragna con 1as paredes de la celda actuando -
como electrodos; 3.~ de dlaT ragna con glec t‘odos blpolares don
de campahé‘ '

. ¥l material de que ¢stdn hechas las celdas es fre--~
.cuentemente hiérrb 0 acero: lLos diafragmas son generélmeﬁté
ae téla de\asbesto vy los electredos de nicuel o hierro niéueié;
ab. :'El ﬁiquel ti e la propicdad de poseer un cobre vditéje'
ﬁéqﬁeﬁo y una resistencia a la aécién cxidante del O2 naclente.

Véamos los tipos més usuaies en el mefcado;

CELDA LEVIN (Electrolabs). Fahricada por la "“GAS INDUSTRIESY -
Cos Eg del ﬁipo de diéfragmafcon un cétedo central y dos 4no-

dos exteriores. Ambos electro 05 estan cobaltizados.
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Se fabrican en dos tamafics, de 250 y de 600 A.  El
mayor tiene una capacidad de 9.4 ft3/ r. y tlene las siguientes
dimensiones: 34 % 37 x 8.9 in.

CBLDA ENOWLES.- También es de dlafragma. Log electrodos tie-
nen forma de paralelogramo y estdn alternadcs. Todos 108 4no-
dos estdn completamente encerrados por el diafragma que es de -
asbesto. La tensidn de trabajo es de 2.25 V. y produce 48.4 ~
£e3/nr. La celda puede tembién funcionar ademés de la tempe-
ratura ambiente entre 60° ¥ 65005, en cuyo caso lleva superfi--

cies de calentemiento apropiadas y trabaja a 2.1 V.

w©

CELDA SHRIVER.- Es de tipe de diafragma con electrodos bipola--
res. Por construccidn se asemeja al filtro prensa, Lo =e-
electrodos son 60 y cuadrados, con superficie de 1 m2.

Se opera con una densidad de corriente de 300 A, y
a 120 V., 0 sean 2 V. por celda. Be producen 7.2 ft3 de HZ -
por KW/hr. Se fabrican en varios tamafios con capacidad de 200
a 24,000 ft3 de Hp/34 hr. EL tamafio més grande ocupa una Su~
perficie de 6 x 26 ft.
CELDA PECHKRANZ.- Se fabrica en Eurona como la anterior. Es
semejante a la SHRIVER; s6lo que el diafragma es metdlico.

La capacidad de las celdas comerciales es algo ma--
yor que las del tipo SHRIVER.

De lo anterior se doduce que las celdas que mis se
prestan al caso particular que tratamos son las SHRIVER o PECH-
KRANZ3 y ya que sc fabrican comercialmente en unidades de gran

capacidad. Esta capacidad, sin embargo, es pequefia para las
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" necesidades de una planta de CH3OH sintético; ya que necesita~-
mos 5 unidades SHRIVER de las ya <sseritas nara una planta de -
una tonelada diaria de capacidad,

ELECTROLISIE A RLEVADA PRESION

Se ha intentado con éxito la electrélisis a elevada
presidén ya que las ventajas que se obtienen son muy grandes,
pues no hay necesidad de comprimir posteriormente el Ha, con lo
que se ahorran 2/3 de la energfa empleada cn la compresién y la
compresora requerida seria tres veces mis poquefia ya que sélo -
habria necesidad de comprimir el CO.

Le energia tedrica consumida eh una electrdlisis a
alta presidn sepfa algo mis eleveda que a presidn ordinaria. -
Bn la prdctica se ha visto que es al contrario; esto es debido
a que a elevada presidn, law burbujas no ofrecen tanta resisten
cia al paso de la corrientes.

En el cuadro siguiente se‘ven‘algunos datos experi-
mentales: - R

VOLTAJE DE TRABAJO (a 35°C.)

Presidén ( ATM ) 0.1 ) 50 100 150

Corriente (Amp)

100 2,01 1.94 1.93 1.92 1.89
300 2425 2*18 2:15 2.14 2.12
500 2.42 2,32 2:30 2,29 2.26
1000 2.81 2-63 2.58 2496 2.53
1500 3.2 2.92 2.8% 2.82 2479
2000 3.560 3.2L  3.13 3.10 3,05

] -

Comercialmente se fabrica la celda Noeggerath. S

Esta celda est4 formada por una serie de recipientes ¢ilindri-~



S 38',»1.

cos gue sirven de cédtodos. EIL diafragmakse encuentra interior
mente rodeande el 4nodo de niquel.  La celda trabaja a 150 atm.
y tiene un rendimiento de 10 ft3‘de,H2 por KW hr. Conatituyen
do ésta la desventaja para nuestro uso, ya Que su capacidad es
muy pequefia. | | | '

Las aplicéciones que ?heda tener la electrélisis a
alta presién en 1la Industria del CH3OH sintético en el futuro,
tal vez sean muy grandes por lag razones anteriores; pero dege-
graciadamente por el momesnto las celdas son muy carvas y de nmuy
pequefia capacidad. Esto as debido a que los electrodes deben
estar contenidos e¢n recipientes de paredss muy gruesas de acero,
lo gque naturalmente aumenta mucho el costo de la celda.

La electrdlisis de soluciones de NaCl tiene a prime
ra vista ventajas muy grandes, ya que se obtlenen coﬁo SUDPrOw =
ductos 012 y HaCl; sin embargo, las desventajas son muy grandes:

1.~ Las celdas son mas costosas y de menor duracidng
sobre todo los dnodos.

2.~ La energia requearida ¢s doble que en el caso an
terior.,

3.~ Para una capacidad media de 10 Ton. diarias de
CHBOH ge producirian 1.25 x 40 = 50 Ton de NaCH y 1.25 x 35.5 =
44.4 Ton. de Cl,. El mercado de México no consume esa canti~
dad de NaQH ni de Cl, o de derivados de éste.

4.~ La mayor parts de las celdas producen NaCH de -

muy baja concentracién y con un contenido rds o menos alte de -

NaCl; por lo que saria necesarip'instalar una planta muy grande
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¥ costesa, para cbtensr finalmerte NaOH_sélida ¢ en soluciones

concentradas de demanda en elxncrcado; : Pararél 012 se presen
ta un problema andlogo, ya que habria que transfermarlo a come-
puestos de fdcil venta comerciélc Péraivér esto mds claramen-
te, veamos las concentraciones de las ﬁblucjones obtenidas en -
las principales celdas: | o |

S A Eficiencia de
% NaOH % NaCl la energia.

Allen Moore SRR 13.0  14.0 61 %
Buck Me Rae | R :11;07 ’.l?nO 62 %
arsh 100 150 72 %
Neloon 1m0 150 - 58.5 %
Hooker | e 1.8 15,0 55.0 %
Gibbs SR S me 155 62.5 %
Wheelexr e 3.0 155 62.0 %
Vorce ’ o o 8.6 | 15.79 62.1 %

Exlste, sin embargo, la posibilidad de obtener,par-
te del H, por cada uno de los métodos electroliticos sefialados;
en la proporcidén adecuada segin las necesidedes de NaOH en el -
pais, asl como los derivados del Cl,-

En resumen tres son los procedimientos posgibles de
implantar en México; el del gas de agua, el electrolitico y el
del gas natural. E1l vrocedimicnto mds conveniente serd el ==
que resulte mds econdmico que es 1o que a continuacibn veremos:

FROCESO DEL GAS DE &GUA.- Ya sc ha viste que el ==

consumo de coque es de 1-43 Ton. por tonslada de CHBOH producl~
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do. Actualmente el precib del coque estéd alrededor des wmw-
& 60,00 con lo que el costo por materia primé serfa de $86.00
- por Ton. de CH3OH producidoe.

PROCESO ELECTROLITICO.~ E1 consumo de energia es «
de 13700 KW por Ton. de CHEOH, En el caso de que la planta -
cuento con su plenta hidrosléetrica, el costo del KW hr se pue~
de calecular entre 0.3 y 0.4 cvs.; con lo que 8l apsto por mate-
ria prima queda entre 42 y 59 pescd.

Proceso de), Gas Natural.- Bl costo de la materia =«
prima serfa Unicamente las regalias que se hubiese de pagar al
concesionarit. El monto de las mismas es imposible fijarlas,

dependiendo de 4stas 1a economfa del proceso.




CAPITULS VI

CONDICIONES DE TRABAJO
‘ ‘ '7Dél estudio fisico»quiﬁico de la sintesis asi como
‘de 1afaplicaei6n de los mismos principios précticamente Be cone
‘cluyé.quez'

, 1.~ E1l dntervalo de temperatura en el cual se puede
1levar a cabo ccondmicamente la sintesis es de 300 a 400°C. , ya
qué-a temperaturas muy inferiores a 300°C., la reaccibn es muy
lehta, yvarriba de 400°C. el equilibrio es muy desfavorable.

| : 2.~ Las presiones usadas en la mayoria de los proce
 dimien£os seguldos varian entre 200 y 300 atms. Sin embargo,
ei,usb de mayores presiones a@manta aun més el rendimiento,'sin
aumenﬁarkgrandemente la po£¢n613 requerida para la compresidn,
‘sino que tan sdlo trae como_consecﬁencia el uso de uha compré--
‘sora mds costosa. | .
En cuanto al métodq*o fofma de trabajo, se puede de
1qir.en general que existen dos métodos de fabricacibn:
| 1.~ Con purificacién de la mezcla gaseosa. trabajan
1&0,3 presiones y temperaturas relativamente bajas.
2.~ Con materia prima mucho menos pura, pero a pre-
:siones y temperaturas mucho més elevadas.

| Para un trabajo correcto, el gas debe estar libre -
de azufre, arsénico y carbonilos gue se hayan formado; ya que -
el arsénico puede traer FTe, el cual junto con el Ni y el Cu ca-
taliza la formacidn de hidrocerburos, y ayuda & la formacibn de

carbonilos que atacan el catalizador envenenéndolo.
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7’-Para Gviten gua se efectlien reacciones secundarias

tales‘cpmd la formacién de CH, e hidrocarburos y alcoholes su--
periorés que reducen la actividad del catalizador, se usa un c¢a
talizador perfectamente seleccionado entre los mencionados ante
riormente on 108 capitulos I y IV, asi como también se evita el
contacto de la mezcla gaseosa con superficies de Fe, Ni, Co, re
cubriendo interior@entevel~¢onvertidor con supsrficies de Cu &
AL , L

La constfuééién‘del‘donvertidor y el procedimiento
‘seguido en 1la operacidn deberén'siempre tener en consideracidn
la necesidad de eliminar el calor de reaccion del mismo catali-
zador, asl como también la necesidad de precalentar los guses -
gntrantes a la temperatura de raaction. (En patentes eurom--
peas se recomiends el uso de gaves inertes, como Ny, para elimi
nar (absorber) el calor de reaccibn; en América no se usa).

las variaciones de la coaversiin con la temperatura
y la presion, el efecto del espucio velocidad, de la compogim--
cibn del catalizador y demf~ factores que intervienen, ya se --
vieron en el Capitulo IV, (nicamente puede afladirse que debido
a que en la practica no se da el tiempo tan grande necesario pa
fa alcanzar el equilibrio, la conversidn resulta ligeramente me

nor con rendimientos que varian segln el sistema de trabajo.




. CAPITULO  VIX

| CALCULO LEL BQUIFO
, Material de Construccidn.- Con excepcibn de aquella

péfte del equipo que contiene mezclas deAcog HZ’ etc., a ‘tempera
turas criticas, la eleccidn del material de construccibn para -
la S{ntesis del CHy 06 estd determinada por necesidades mecéni~-~
cas mAs bien que por la corrosidn. |

La mezcla gaseosa es corrosiva (nicamente en 1as --
condiciones encontradas en el camblador de temperaturs y en el
‘conVértidor, y los matariales,usédos en estos casos no estén --
bien estandarizados., Se‘han usado savisfactoriamente para =--
tontacto con el gas los tubos de bronce, otras aleaciones de Cu
y aceros inatacables, tales como el 188 y el 17 de Cr.

Para partes del convertidor que nc estén en contac~
to directo con la mezcla gaseosa caliente, se han usado aceros
| al Cr-Ni1 y al Cr-Va.

Las compresoras son de construccién estandard, de -
Fe vaciado y acero forjado, o acero vaciade segln se requiera.

Como es notoriamente conocido, el Hy penetra la ma-
yoria de los aceros al carbbn, ya a presiones de 1000 1b. por -
in® ¥y va a temperaturas de 270°C. Junto con este inconvenien
te, tenemos que el CO en presencia del Fe del acero, no sdlo se
transforma en CH,, sino que también puede formsr carbonilo de -
Fe, debllitando la resisuvencia de las paredes o envenenando el
catalizador al depositar Fe sobre él; dando simulténeamente lu-~

gar a varias reacciones secundarias,
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 Veamos varios aceros inoxidsbles tomados de las ta-

© blas de la A.5.T.N.

—

MingCr  Min%Wi BIEMENTO
ESTABILIZADOR
Acero inoxidable, Tipo 304 18 g o
Acero inoxidable, Tipo 316 17 10 Mo( 2% Min)
Aeero inoixidebie, Tipo 321 17 9 Ti{ 5% ")
Acero inoxidable, Tipo 347 17 9.5 Ch{lom )
Los cuatro tienen un mbdulo de elasticidad de wewo-

29 x 10°.

Los tres Gltimos tienen una tensidn de vuptura de

75,000 1b./in2; y el primero de 80 a 90,000 lb./ing, & Lempera-

tura ambiente; para la tvemperatura de 300°C. daremos un margen

de seguridad de 30%.

Grueso de los recipientes y tubog.

Para obtener el grueso de lag paredes se usan las -

siguientes férmulas:

P/8
P/8
P/S
P/3

n
11

1~ R/R

1

1 - R%/1 4 R®
1- R%/1.3 4 0.7 K2
1-R%2

H

u

(1)

(2)

(3)
(4)

para cilindro delgado
formula de Lamé

férmula de Birnie

En toda esta serie de fdrmulas:

tensidén de trabajo permisible.

presibén interna.

razbén del didmetro interno al externo.

La que se recomienda paﬁalaceros al Ni-Cr estd dada
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porfla férmula (4), 12 cusl por.deméé‘nos conviene ya que da un
buen margen de segunidad. e S

El espacio}&elocidad,que débemoa escoger para el --
cdlceulo del equipo Gebe ser pequeﬁ§; puss como se vid en el Ca-
pitule IV, aunque 12 conversiéh‘éh ese caso sea alta, el produc
to obtenido es bajo. TOmafesz un valor de 10,000 (minimo a
que se trabaji en el procecimiento Erown).

Por las tablasvde catalizadores del misme Capitulo,
deducimos que tenomos garantizela una conversidn de 25%.

Como la cempresora orincipal debe comprimir tnicae-
mente los gases Que se t:énsférman en CH3OH y &l Np correspon--
diente (que se elimina en la "pangris", junto con una pequeiia -
porcidn de ga2s residucl) perc no los gases remanentes que Se m-
juntan con los principales en la recirculuacibn, elegiremos una
compresora de poc:2 capacidad.': Utilizaremos tna fabricada por
la Ingersoll Rand Co., de las siguientes caracteristicas:

Diémetro de lcs cilindroé; 2.38 em - 7,94 em ~ 3,02 cm,
Carrera: 178 mm. R.P.M.s 350.

Desplazamiento del pistdn: 82.8 m3/hru (c.n.)

A la presidn de México la capacidad serd;

&2,-:.37%55.&3 = 63.5 m3/m~..

Como necesitamos una compresora’deQSO,m3/hr., esta~

mos dentro de la seguridad. “EL volumen_dél}oatalizador sera

pues de:
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ﬁubo de acero inoxidable de 8" st. de Dext, o sea 6" de Dint, -
con un t&bo central de 2" dé Dext, con To que tenemos:
Longitud de tubo = 20/0.785 (1.524% = 0.508%) = 1.23 m.
Como los difmetros del tubo exterior del converti--

gc» son: 22.84 cm. y 18.42 cm., respechivamente; para P = 170 -

:
Atm. tenemos 5 = 13¢00 lb‘/in2°

La tensitn de ruptura del maverial a 300°C. es de -
90,000 - 279000 = 63,000. La tensién de trabajo usual se con
gidera la cuarta parte, o seu 15,750 lb./in2; bhastante mayor =
que la que usamos.

CALCULO DEL CONVERTIDOR

Bl disefio del Convurtidor esié determinado siempre

por condiciones précticas de trabajo que deben cumplirse:
le= La necesidnd de eliminnry el calor de reaccidn.
2w LOS guwo S ’“n;w~ S o fmes cetalitics 8 UG e

temperatura convenisnte.

El calor de reaccitn debe eliminarse porque de lo -
contrario el catalizador podris sufrir una fusidn incipiente y
el equipo podria disminuir su recistencia con simulténea dismi-
nueidn de la conversidn al aumentar la temperatura. Para eli
minarlo se recurre a una disposicidén especial de la entrada de
gasss, que permite la utilizacidn del calor de reaccidn para el
calentamiento de los mismos hasta la temperstura de reaccidn.

El convertidor usado es muy semejante al utilizado
en el Proceso Wilcox, y que contiene en su interior un cambig~

dor de temperatura que aprovecha el contenicdo de calor de los -

gases que ya reaccionaron para calentar aun més los gases entran
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bes, en casos en que la convercidn sea pequefa y el calor de --
reaccibn no es suficiente pdrafél preoaiennémiento de los mig-~
- , . I

Tiene ademés‘uha entrada secundaria de gases que -~
permite disminuir la temperaiura dé los gases provenientes del
cambiader de temperatura en ¢l caso de que llegasen demasiado -
calientes a la cémara cataliuica.

%1l calor excedente se elimina por la pressncia del
gas inerte (Mp), en la mezcla rozcclonante; el cual se extrae -
del Sistema Clclico junto con H, y CO en determinada proporcidn
en la Torma de una Ysongria de gas'.

El N, se va acumulondo cn los gases de reaccidn «--
(disminuyendo la presidn parcial de los deméds) y, por lo tanto,
absorbiendo el calor de reaccién en maycr proporcibn, & la veaz
gue el ealor de reaccidn va siendo menor, ya que Se obtiene me~
nos CH3m{ cada vez. De todo Lo anterior se deduce que la me-
- jor mancra de trabajo serd dejar acumular ¢l Np hasta un limite
tal que la produccidn de CH3OH no sea muy bajas; adicionar una -
cantidad de gas fresco eliminando de¢l sistema su equivealente en
la forma de CH3OH condensado y en el gas de sangria.

La cantidad de Ny estard mis o menos determinada --
por el rendimiento del proceso. De la tabla ce rendimiento -
a presidn y temperatura variabl:s que se¢ encuentra en el Capitu
lo IV vemos que para una presidén de trabajo de 100 Atm., el ren
dimiento serd de 15.6%, correSpondiente a un 41% de Ny en la -~
mezcla geseosa que ya reaccioné. Las composiciones del gas =

antes y despuds de la reaccidn son respectivamente:



R 3803 meme= 41.0
Ha ““““““““““ 4‘101. “““““ 37-0
CO ”””””””””” 20-6 “““““ 18\»5
e 0.0 mmmum 3.5

El calor de reaccidn estd dado por la ecuacidni
DHp = pHyoq +pal + (4 B/2)T% 4 (4 c/3')T3.
AHZ?S = » 17,545 cal; de donde:
DHgpy = = 17,545 - 17.84(573) + 0.01359(573)%

= . 22 178 zramo de CH.CH
£,H573 855 cal/lol Gramo de (H$OH

Calor de reaccidns

22,855 x 3.5 = 80,000 cal
Bl calor necesario para calentar el gas entrante co

rrespondiente a las 100 moles de gas que ya reaccionaron ess

. On n "
Moles CDm a 300°C Cnm Ab nCpm At

H, 44 7,02 2106 92,700
N, 4 740 2220 91,100
co 22 7.4Q 2220 48,900

2324700 cal

Como el gas entra al convertidor & una temperatura
de 20°C, a la cual su contenido de calor es de 15600 cal, se re
querirdn 232,700 - 95,600 = 137,100 cal aparte del calor dg —=-
reaccién para calentar el gas entrante hasta la temperatura de
reacciény calor que serd cedido por los gases que ya reaccionae-
ron al pasar calientes por el cambiador.

El calor de reaccidn se transmite en igual propoxr--
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cién en ambos extremos de los cilindros que contlenen al catalj
zadér, y& que de lo contrario hubiera sobrecalentamientos loca-
les. De acuerdo con esto, en el cambiador de temperatura teng
T moss
Temperatura de entrada del lado fria ....... 100°C.
Temperatura de salida del 1280 £frio seeares 27300,
Temperatura de entrada del lado caliente ... 30000,
La temperatura de salida del lado caliente se ehcuen
tra por un balance de calor:
Calor transmitidos QB ~ Q= 210,600 ~ 73,500 = 137100
Temperatura de salida del lado caliente ...,. 123.5°C.
Los correspondientes contenidos de calor son:

Qy (a 20%) = 15,600 cal n, (a 100%C )

Ly

I

73,500 cal

95,600 cal
CALCULO DEL CAMBIADOR DE TEMFERATURA

i

Q (a 273°C) = 210,000 cal Q, (a 123.5°C)

Como tenemos un volumen de 540 ftB, para un gasto -
de 460 1b./hr., pondremos 10 tubos de 1/4", lo que da para el -
gas una velocidad de 0.5 f't.fseg. y una masa velocidad de 15900
1b./br.£t2,

E1l coeficiente de transmisidén dentro de los tubos -
se hard por una gréfica para flujo turbulento en el interior de
tubos, ya ques

Re'= DG/7 = 0.364 x 15,900/12 x 0.0506 = 9500
Para este valor de Re tenemos por dicha‘gréfica:
(/e e, /K03 = 0.0037

de donde se obtiene al resolverse:
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h = 117 Bru/hr.et® OF, 5
En el exterior de los tubos donde va a fluir el gas
de reaccibn, el coeficiente de transmisidn se calculard por la
f6érmulas L IRV
' 32/3 o » "0-4‘
(hm/Cme)<cp 7¢/k) = 0.33 (DG /7,)

En este caso'encontramos un valor de hm = 64.2 Btu/
nr.£12.°F,

Como la resistencia del metal es muy pequefia en com
paracién con la de los gases; ademis de que las férmulas dan va
lores no muy exactos, esta resistencia se despreciaré.

El coeficlente de conductibilidad total es igual a
41.2 Ptu/hr.£t2.%., o sea 201 Keal/mr.mt®.°C,

Podemos caleular el 4rea del cambilador fueato que -
tenemos by © 25¢2500. y el celor transmitido que ess

10,000 x 0,02C x 1000 x 137.1/100 x 22.4 = 12,250 Kecal/hr.
A 12,250/201 x 25.25 = 2,42 nt?,

Nos resulta un cambiador de una longitud de .10 mbt.

Se¢ pondrd una longitud un poco mayor para tener un
coeficiente de seguridad. ©Esto es tanto mis conveniente ya -~
que el cambiador y todo el convertidor trabaja en condiciones -
gue pueden ser extremas.

CALCULO DEL CONDENSADOR

El calor gue debemos eliminar en este caso se absor
berd por el refrigerante en dos porciones: una como calor laten
te y la otra como calor sensible.

Primeramente debemcs encontrar una temperatura de -
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condensacidn adecuadd para que la mayor parte del CH.OH se con-

3

denss. Por lo tanto, la temperatura elegida debe ser baja. =

Veamos Lla presidén de vapor del CH OH a diferentes temperaturas

3

y el porcentaje de CH,CH a la salida en los gases a 170 Atm. ¥y

en equilibrio con el gHBOH condensado.
%,  -15.7 8.4 20.9 4.3 42,9
Atm  0.01315  0.068  0.1315  0.263  0.395
% CHJOH 0.00747  0.0374 0.0748  0.1496 0.2245
For lo que se deduce qQue es suficiente refrigerar -
con agua. La temperatura de condensacidén la vamos a fijar a
25°C., ya que usaremos agua que sale a 30°%C. y entra a 20°C.

CALOR TRANSMITINO.- Condiciones en la entrada:

Presidn de vapor del CH3OH a 123.5%C 5,96 Atm

Presién de vapor del gas inerte 164,04 ®
Condiciones en la salidas

Presién de vapor del CH3QH a 25°¢ 0.1717 Atn

Presién de vapor del gas aerte a 25°C 169.8283 *
1b. mol de vapor de CH3OH/hrz

en la entrada 2%.66 x 5.95/164.04 = 0.896

1b. mol de¢ vapor de CHBOH/hra
en la salida 2lebb x 0.1717/169.828 = 0.0249
1b. mol de CH3OH condensados
0.896 - 0,0249 = 0.871
CALOR TRANSMITIDO AT CONDENSARSE EL CH30H5.'
0.871 x 500 x 0.252 x 32 = 3505 Kcal/hr.
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CALOR SENSIBLL A 103.5°C | 95.60 Keal
CALOR SENSIBLE & 25°C 19.39
76 21 M

CALOR TOTAL TRANSMITIDO  3581.21 Keal”
AGUA DE ENFRIAMIBNTO NECESARIA: '

3581, :
3@8%L§% = 358.12 kgms. 0 scan 790 1b./hr.

COLFICIENTES DE TRANSMISION
El agua de enfriamiento que se usa puede estar méds
0 menos sucia; utilizaremos un hy correspondiente a una agua dé
"pureéa media o sea un hd = 1000.
Tubo de metal.~ Vemos a usar tubo de 0.75 in. #16
B.W.G. que es el mds angosto que puede ser limpiado y para el -
cual tenemoss
/Ky = 0.065/65 x 12 = 1/10000
Pelicula acuosa.~ Ya que la cantidad de gas que -
se va a enfriar no es muy grande y por lo mismo ei agua necesa-
-ria tempoco lo es, pondrumos don tubos a reserva de poder aumen
tar su nlmero si fuera necesario. Tenemos s
w = 395 1o/hr tubo y  w/D' = 395/0.62 = 637
Podemos utilizar la grafica de la pdgina 184 del ==
- "Heat Transmission" de Mc Adams, que es para flujo turbulento -
de agua en el interior de tubos. Segin dicha gréfica, para un-
w/D' = 6373 haD'/12 = 45, que das h = 277 Etw/hr.oF.£t2,
Para by, valor medic de h respecto a la altura del
condensado, tomaremcs un valor dz 200 Btu/hr,oF.ft2.

Verificando operaciones, nos resulta un U = 115; to
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- maremos un valor un poco mas bajo, v.gr.: U = 100 Btu/hr.CF.ft?
que equivale a 488 Kcal/hr.°C.m®. ,
Podemos ahora calcular yaiel drea y la longitud de
tubo.
= 3581.21/488 x 37.3 = 0.196 m°
L = 0,196/0.3048% x 2 x 0.1613 = 6.63 £t = 2.2 mta.
Egta Gltima es tambidn la longitud del condensador.
CALCULO DE LA COMPRLSORA DE RECIRCULACION
E1l recorrido que hacen los gases es el gigulentes
Low Compresora de recirculacidn.
2+~ Convertidor.
3.~ Condensador.
4.~ Compresora de recirculacion nuevamente.
La périida de presién de los gases en su recorrido
seras
1.~ Como dentro del catalizador los gases tienen ~~
' .flugo turbulento, la férmula que aplicamos es la siguiente:

P = 2.3 x“f(O +15 14085 vl -85 Af/Dl 15

en donde:
L = altura de la capa de sbdlido = 4.03 ft
4 = densidad del fldido = 4.90 1b/ft3.

viscosidad = 0.000010 1b/ft.seg.

-~
[i]

Vo = velocidad basada en la seccidn total del convertidor
y que tiene por valor 0.15 ft./seg. |

Dp = didmetro medio de las particulas, que vale 0.00612 ft

&, = 1

4



P estd dado en 1b./ft2 y.tiene'por’valor 68.9.
2.~ La caida de presidn en‘la parte externa de los
tubos del cambiador de temperatura se calcula por una férmula -
empirica que es modificacidn de la férmula de Fanning.

= 2 . . — 7 e ""012
P 4 f Nr vméxjag con £ = 0.79 (DO VY dx d/7)

Nr = nmimero de hileras que atraviesa el gas = }

Vméx = velocided mlxima = 0.2 ft.
g = constante gravitacional = 32.2 ft/segzn

Py

a

i

didmetro exterior de los tubos = 0.045 ft.

densidad = .87 1b/ft3

#

Substituyendo valores en las dos ecuaciones anterip
res, se obtiene un valor de P = 0.000938 10/ £1° .
| 3.~ E1 cdlculo de la pérdida de presidn en el inte-
rior de los tubog del convertider se hizo por medio de un nomo-
grama basado en la férmula de Fanning.

F=4fLV/2gD

En donde las literales tienen el mismo significado |
que en el caso anterior, salvo que ésta es otra funcidn del nid-
mero de Reynolds.

Con dicho nomograma se encontré un (B/L) x P = 643
o sea P/L = 0,376 1b/in®ft. Cemo tenemos un largo de tubo de
3.61 ft, tendremos P = 1.36 1b./in%.

4,- Bl cllculo de la pérdida de presién en el con--
densador se haré con el mismo nomograma que en el caso anterior;
inicamente que como los gases no fluyen ghora dentro de tubos -

se usaréd el didmetro hidrdulico equivalente (cuatro veces la -~
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seccidn libre entre el perimetro mojado) en.vez del diémetro.
Usamos tubo de 3.5 in. de¢ di&metro interior, con lo
que tenemos:
Seccidn Libres
Seccidn interna del tubos 0. 785 x. 3 52/144 seaes 0.0662 42

Seccidn de los tubos lnterlores'

e.x_o,zséi ,_;7522i441, ~9.00614 U
BN 0.06006

Perimetro mojados:
Perdimetro del tubo exterior: 3.14 x 3.5/12 0.89 £t
Perimetro de los tubos interiorest 2 x 3.14 x 0.75/12 0.392 £t

Con 1o que tenemos: 1.282 £t

- Dy =4 x0.06/1.282 = 0.186 £t = 22.30 in
| P/L inferior a 0.000001/170, o sea despreciable.

5.~ Bl cdlculo de 1la pérdida de presidn en la tube~
ria lo dividiremos en dog partes, una parte comprende desde el
punto en que los gases provinientes dz la compresora principal
se reunen con los recirculados, hasta el condensador, en donde
parte del gas se condensa. Li, segunda parte comprende el reg
to del circuito.

Para la primera parte, W = 460 1lb./hr. La tempe~
ratura media la tomaremos de 80°C., y un tubo de 2 in.

En esta vez obtenemos: (P/L)P = 0.01, 0 568 un =w--
F = 0.00085, ya que tenemos 15 ft de tuberia.

La segunda parie de la tubsria lleva 186 1lb/hr.; la

-

temperatura media es de 25°C. EL largo de la tuberia es de -



“".. 56 .

36 ft.; las conexiones-Qge:tiénéﬁcdﬁ'sus'resbeqtivos largos de
tubo Bons 'n’?3’ ir'fi{iv‘;  ; 5?3;/fii;f :
1T crﬁzada ar90°‘.v. e e e e .';f-9?}~fﬂ'v‘
3codos a 90° o v w v e .’.‘f3@6 fﬁbk
Lo que da un total ce 48.6 £t y un (P/L)P = 0.002,
equivalente a P = 0.00057 1b./in2,
6.~ & estas pérdidas de presidn habria que agregar
otras pequefias, como las causadas por varias perforaciones pe-- -
quefias que se hardn en la tuberia para soldar tubos de muestreo,
- ademds de las pérdidas por presidn por los ensanchamientos v re
ducciones que hay cuando los gases entran o salen de un aparato.
Por ser estas pérdidas de muy poca cuantia en relacién a la pér
dida totsl de presidn, no las tomaremos en cuenta por ser de sg
gundo orden.
La pérdida total dd presidn es pues de 265 1b/ft2.
E1l volumen de gas que llgga a la compresora es de 150 ms., equi
valentes a 5300 £t3/hr. a la presién de México, o seant
5300 x 0.772 x 298/170 z 273 = 26.20 f'b3/hr. a 170 Atm.
El trabajo dtil es pues dev
26.20 x 265/550 x 3600 = 3.5 x 1073 H.P.
Por lo que se¢ ve, el mds pequefio motor que se fabri
éa nos servird, aun en el caso de que la eficlencia fuera la =--

més baja posible.
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CAPITULQ VIII

CONCLUSIONES

De los datos estadisticos de las importaciones mexicanas
de metanol y sus derivados se concluye que en un futurg =
cercano hard falta una fueate nacionasl de aleohol metili-
cos ¥ que para el éxito de ia empresa en mayor escala es
necesaria la convivencia simolténea de una Industria de -
transformacibén del mismo.

Del estudio que se hizo sobre equipo y materiss primas se
concluye que si es conveniente la implantacidén de la Ine-
dustria, ya que ambos elementos son facuvibles de obtenw--

cién en el medio de México.
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