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CAPITULO I 

GENERALIDADES 

Estudio Estadístico.- Res et.la Hist.6EiC§ e Int1•oducción.­

Veremos primeramente algunos dé:t.os sobre producción, 

exportaciones e importacfones d•3 alcol:cl r:1·'.;~~{lico en lbs· prin-. 

cópales países industriales~ 

hLEM1~NIJ1 .- La mayoría del alcohol me-tilico produci­

do es sintético, hecho dd p1•0C:mcto (CO de la producción de gas 

de agua) en la sínt<~sj_s del NH
3 

por el proceúimiento Haber :Sosch. 

Ultimamente (193-8) ho. t)dqui:t'ido una nueva e irilpo1'--

tante utilización con el dec1'Erto gubernamental que los prescri-

be como mezcla en ia gasolina p.?.rú mot.02•es ,. 

Se expox•tab:6\ ( 1938) principalmente a J·a.pón, Gran --

Bretaña, Suiza y Rusia • La exportctción llegó a su máximo en 

1937 con un valor de$ 3,178 1000.00 por 11,304 t;onelaétas. 1,a 

producción no se sabe exactamen-i;,e. 

bE:LGICA.- En 1938 existían clctro plan"tas des"Lila·· 

doras de madera. Se p11 oduce también sintético. 

BULG.iü-1.IA. - Existen planta.s destiladoras de madera -

con una pequeña producción que en 1939 fué de 12,000 litros. 

CHECOSLOVAQUIA.- C~:mo dtito de import.sncia diremos -

que se producen plásticos a base de fenol y fo:'maldehido; este 

Último obtenido del ulcoh:'J. .:-:,-~· ,~i::.,co qy.u ;_;,:; p:r·oau-:;e· exclusiva-

mente por Cestilaci6n r:'J.e :::e.dera (1938). 

JAPON .- El desarrollo alcanzado por la industria de 

el metanol sintético es extraordinario, ya que la producción au-
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ment6 de 151 toneladas en 1924 a 19 ,650 en 1939; p:t'incipalmente 

debido a plantas e•:) ms:tanoLsint:~::ti::o pues"l.as en operacíón en .los 

últimos 10 años con capacidades que varüm entre 1,500 y 3,000 

toneladas. 

i'.;S'l'ADOS UNIDOS.- El primer alcohol metilico sinté­

tico europeo fué i.n1~1'oducido en 1923 (a b mitad del precio del 

obtenido de la madera); en 193'7 se producíc.n ya 33,374,015 Gal. 

y cont.inuó aumemando la producción hasta llegar a un 90% del -

que se obtiene,; de cualquie:ca fuente. Indiscutiblemente es el 

primer productor en eJ. 1;:Ll..11do. 

Su costo básico debe tomarse relacionado con el del 

NH3 t puesto que el valor c.:: nx·~e.nol p1.ú'le ::·;';" calcuL::1do de la d~ 

manda de lfü..., directamente • 
.) 

INGLhTERHA, FRl-u'JCIA; ETC.- No se t.ienen datos pre-

cisos al respecto. 

Indiscutiblemente se puede decir que la Química Sig 

t ética es de las ramas de la Inéi.ustri':':I t;¿uímica la que aumenta -

su importancia con mayor rapidez dfa a día. El gran desarro-

llo alcanzado por la Síntesis 1-~uimica, sob::.'e todo en los últi-­

mos años, débese principalmente a su imprescindible utilización 

e orno medio de obtención de cierte.s mate1•ü1s primas naturales, -

de capital importancia para la Industria en general. que esca--­

s ean o faltan casi to't.almern:.e en ciertos pé;!Íses europeos ya de 

por sí altamente industri~lizados, t.ales como Alemania, Francia, 

Inglaterra, el.e., el.e. 

Entre estos compues~os de singular ~nportancia se -

encuentran principulmente los hidrocarburos y sus derivaóos ox1 



- 3-

genados, el amoniaco) alcoholme"t:Í.lico, et.e., e¡,c.; ya toó.os o.Q 

tenidos sintéticamente por hicb:•,,;,;Dnació.tr cnt,nlític~ de mezclas 

gaseosas. 

El desarrollo alcanr:i::ido por 0si..a inó.ustria del me --

t'.:\.."loJ. sintético en Alemania, EP .. ados Uni:ios y <Tapón es extraor-

dinai'io; pero no obs-i:,ante este gX'an desorroJ.lo en el extranjero 

en 1iéxico no h<1y ninguna f&.bric·1 de alcoho:L me'tiJ.ico sintéticoº 

Por• las estc:1dísticas de impo:rt.::!dones de él y sus cie:dvaó.os se 

verá la necesid.'.ld de una fuent•::: de p!'oducdón interio1'. 

:21 proceso más nntigt~o ele obtención de metanol es -

el de la destilación pirogen~da de la rr.:?.cle::'(l con neutralizaci6n 

poste:dor del ácido pirolo:-1.oso obtenió.o por co.co, y luego una 
.) 

destilación :fraccionada para sepa::'élX' lon compo!l.entes ext,raños, 

acetona y aceite hidroc~~l'bonado. Bl costo de producción en -

este proceso se 1:11;1:!.nora po::' la presencia de los subproó.uc:tos que 

se obtienen simultáne2mente. 

E;ste método fué hasta hace poc03 años su principal 

fuente de obtención. 

La industria de .la di:istilaci6n de la madera está r~ 

faccionada y protegida en varios países por disposiciones gube! 

namentales; se auxilia con inno'Jaciones en la recupero.ci6n de -

subproó.uctos pero está muy amernznda por :.:.1 producci6n ds rr,ct.;;:::ol 

sintético, la obtención de ácid1j acético a partir de acetileno 

y al proceso de obtención de ace~ona por fermentaci6n. 

Ya en 1913 la Bndische Anilin t1nd Soda F8bric ini--

cia sus primeros ensó:lyos de obti::nción po::.' síntesis, op0rando a 

lOO atmósferas y 40o0c. E.n 1;121, co::.·.re:rt obtuvo 81 mti!tanol a 
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partir de gas de c1gua; con un rendimiento c1e 80}{. del te6rico, -. 

pero el proceso se guardó en secreto. Débese en í'in a Patart 

el año de 1923 el primer proceso conocido con l.'endimiento econ,.2 

mfoo factible de aplicación industrial (94l:). 

Patart patentó su C:Lscubrimionto en vad.o.s .P<'1Íses; 

en Estados Unidos tiene el númc-::-o 1¡836,085. según dicha pa­

tente, el equipo const"J. de~ 1.- Umi comp:reso:rC\ que comprime los 

gases a 150-250 atm6sferas. 2 .•. Un 9recalentador• que lleva -

los ge.ses a una ~\Jempenrtu:t'a de 300°c. y los pasa a 3.- Un con-­

vei'tido:t.' que no GS otra cosa ·qL'.e un :cec:Lpiente que contiene el 

catalizador granulado, po:r donde se hacen circular los gases 1 -

y donde SG trétnsforma pa1•cialmente en metano1. 4 .~ Un conden 

sa.dor donde se enf:r.'1.a la mezclf, t,;~1seosa y se licúa el metanol -

producido. 

En el fondo del condensador se acum.ula el met.a~ol -

licuado y es sacado por una tubería de descarga. Los ~ases -

que no se han condensado (CO, H2, etc.) s:üen por la parte me-­

dia del condensador; y de ahí pasan a la b0mba de recil'cul&ción. 

5 .- La bomba de recirculación que proporciona la presión neces-ª 

:ria para la recirculación de los gases. 

Los procedimientos de trabajo que se siguen actual­

mente están basados fJn el principio anterior y generalmente: esw 

tán protegidos por patentes; citaré algunos: 

Procedimiento R. L. Brown i Alfred T. Larson; William 

D. Wilcox. Todos son cíclicns (el Procedimiento Larson puede 

o no serlo). Se diferencian ent.re si, p::ir la presión y la •M 

temperatura de trabajo; por el c~talizador empleado, por el mo-
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do de obtener la materia prima, etc., etc. A continuación se 

expondrán las principales características de cada uno. 

l)ROCEDIMIEN'I'O GEOHGES P.i;T1¡,BT. 

El catalizador' empleado es una mezcla·de Z.nü y cr2o3 
La presión de trabajo varia entre 150 y 250 atmósferas; y le. -·-

t.emperé\tura media es de 300°c. El rendimiento en estas condi 

e iones es :relativamente bajo pe:::'o en camb:i.o se aprovecha la ---

energía empleada en la compreBiÓn. El catalizador resiste --

per:fect.amente a la temperaturCJ. de tr'abajo sin afectar s1..t activ_i 

dad; debido p:i.·inc:i.palmente a lci pn::s 1:.:::c::'"'. ·~2.l cr2o3' 

Patart llegó expe1'irn•:mt<:Jlrnente a la co.nclusi6n de ~ 

que los ca'talizaclo1'es más apropio.dos para J.g Sintec".'." ·" -~ ··· •.~ 0--," 

o derivC1dos oxigenados de compues"Los orgánicos son los mismos -

por los cualefi los hió.roca:r;•buros no s1;1tu:r'<.16.os y los hiO.rocarbu-

ros arom&ticos pueden poJ.ime1'izarse (o con.c1ensE,J:se) y combina:r-

se con el H2 de la mr:rnera m8s práctica¡ du ah:í. que Patart usa -

como .materia prima r-:-:i:·~1 ' · S:L::..'~·2GiG una mt::zcla de co; co2 , H
2

; 

junto con hidrocarburos no sature1d0s Cc2n4 , c2H2 , et.e.) o hidr.Q 

c~rburos aromáticos ( C6H6, C6H5CH3 1 etc.) ya provengan est.oB ú1 

timos de 18 fuente de producción de la mezcla gaseosa o ya se -

agreguen posteriormente. 

Esta mezcla gaseosa es circulada po11 el circuito e~ 

rrado du:t•ante 8 ho:i:•as y la part,e de gos que ha re~.ccionado, es 

remplazada periódicamente por ur~ cantidad semejante de la mez­

cla gaseosa. 
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PROCEDIMIENTO R. L. BROVIN 

Utiliza un proceso ciclico sjmnlt.9,ne::-.mentc al em--­

pleo de una sangría de gas (para evitar el acumulamiento de ga­

ses inertes) e ini:.l'oduciendo g&s f!'esco pa~:a compensar la san--

gría y el gas reaccionado. 

El gas co2 formado en e1 ci2:'cu:L-c.o ·t.iene que dismi-­

nuirae ¡ eli.minf1ndo~1c pt'ácticamente ~ pues disminuye la. &ct.ivióad 

del catal:i.zador~ además de que actúa como diluyente de la mez,cla 

ya que disminuye :La :r:elación ds rr:e:to.1101 a S'-- ; horn6logos supe:do--

res formados en la síntesis. 

Prosenta tfl.mbién la innovación de b eliminación 

del contenido de co2 ele los gases :i;•esiduo.los antes de entra:r 

nuevamente en cont~c~o con el catalizador. El abso~bente US§ 

do puede so:r un álcali cáustico; el (CH
3 
)20 si se quiere obte-­

ner <i1cohoJ. met,ilico pm'o; si se quierG USci:r' como anticongelan-

te se puede utilizar alcohol isopropiUco o her isoprop:ílico, 

éteres a.e me't.ilo y ariJ.o, etc., etc., (en e;ene:i.0 8.l éteres ó.e cii§. 

tinto punto de ebullici6n; preferiblemente mezcl.::i.dos). 

La temperatura usada es de 300 a 340°C.¡ con un es-

pacio velocidad de 10,000 .·1 20,000. 

PROCEDIMIENTO f.LFHED 'l', L.4.1.:\SOH. 

Se caract.eriza por la posibilidad del «'.:::io de una s,g 

rie de catalizadores; de los cuales el mis use.do con.tiene 75% -

de CuO; 20',b de f\In02 y 5% de MgO. Esta s~~ie d3 catalizadores 

de diversa campos ición puede usarse obteni ;ndose los mismos re­

sultados, variando únicamente la presión y b temper.s.tura de -· 

acuerdo con l~ clase de catalizador. 
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Las pres iones v.:: .. ri2n entre 400 y 1000 atmósfe::.'as y 

las temperaturas entre 250 y 500°c. Tiene el inconveniente -

que debido a la alta ·1.emperatur;:;, el catali z3dor se d.esiactiva -

(también poi' envenenmniento; pri.n.c ipo.J.mente por azufre). 

Se céu'acte:d.zo. por el uso d.2 un convertidor de dis~ 

ño especial muy semej::mte al usado en h pleinta piloto; única~­

mente que el gas al po.sar por el c'.:.\t2Hzri.dor (que se encuentra 

sit.uado entre los espacios que dejan varioc cilindros concéntr;b 

cos; formL-mdo dos c:.:po.s do distL'1to. composición~ una de cu fin~ 

mente dividido con un 20;0 de ZnO y l;J otra por zno y cr2o3 7 es­

te último permite el uso d..; temporati.:ra.s de 450ºC. sin af<:.:ctar 

el catalizado:-) puede h::i.ce'.i."lo do: dos nrmer::i.st 

Cuando se emplean 2 o m~Ás c5.l:'cnc1ros concéntricos; -

el gas pasa pol' el catalizador l1oriZ'J.'.1tlü y no:'u::i:: .. rr..snte a ia.s -

paredes de b cámora e.e conversión; ya sen por' el espncio del -

e ili.ndro interior o por el es p'.lcio que recl·.':>::G <?-2. c:.i . .lindro ext~ 

rior; (el recorrido del gcis es C.f-l 9 o 13 pnl.gs.d.:?.s). 

Para utiliz~r la capacid~d tot~l del tubo de conver 

si6n, el gas se pe.so. por el catcJ.izndo:r pr:.:'.'.'alel:::mente a las pa­

redes del tubo; (el cat.alizador puede ta.n0:- u..~ espesor de 4 a 6 

ft.). 

Par~ l::l síntesis se ut.iliz~n m:~zcJ.a.s g::;;seoses de -­

composición estequiométrica H;/CO = 2: cb":.r:üc1:.s po:- disocie.--­

ci6n del gas natur:ü o por cI'o.ck:i.ng del gos d9 J.os pet:r61eos -­

(ambos a al.ta temperatur~J. 
'"•• '·' .. 

- - --·-~"# ....... -==.a.tfli~'' 
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300°c.; pasa al segundo en donde alct:1nza tina t.emperatura de 450 

grados c. 
Para finalizar este capítulo insertaré algunos da-­

t,oa sobre la industria de destilación de leña. en Argentina. 

PROL UCCION ANUAL D.S..ST ILi\NLO 100 , 000 TONS • DE LEÑA 

(1929) 

4 ,500,000 lt de alquHrán v1.:lgetal a ••.. , .. , .•• , •• 

1,295,000 11 11 HC2H302 (98%) a••••••••••• 

11 1,000,000 

1,000,000 ti 

558,000 11 

150,000 !I 

u metileno (80-82%) a ....... . 

" ant:i.sárnico y desinfectante .•.••• 

" ácido técnico (30%) .,.oit•••••it•••" 

11 aceite de acetona a 

100,000 11 u r;:•:;tc.nol (~·S~) a •••.•.••••••••••••• 

22,500 toneladas de carb6n vege~al 

INVERSION DE CAFITJ.IL (1929) 

!i/N Argentina 

$ 0.10 lt 

$ 0.70 lt 

$ 0.55 lt 

$ 0.38 lt 

$ 0.20 lt 

$ 0.55 lt 

~; o.so it 

Inst.alación • • • ·t,erreno, desvíos, edificios 

Maquinaria alambiques, retortas, etc. 

Capit.al él.e giro . "' º ..... " • ,. • º ~" ••• º ......... . 

$ i,ooo ,ooo. oo 
$ 2 '5 00 '000. 00 

$ i,500,000.00 

$ 5,000,000.00 

ELEiviffiNTOS: MATERIAS PRIMAS D~L PAIS 

Lef'l.a ••••••••••••••• , • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 100, 000 TON/ Al~O 

H2so4 ª•••••0••1110•••111••••••••••••••••••••••• 

Cal ., ••••••••••••••••••••• o •••••••••••••••• 

Transportes y fletes ••••••••••••••••••••••• 

Combus"tible (Petr61eo) ••••••• • •• "-.'" •• ·~ •••• 

l,620 11 11 

2 ,100 11 11 

wo,ooo 11 

15,000 11 

" 
11 
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Personal (800 obreros, 200 empleados) 

Sef'lálase junto con J.os anteriores déltos en el estu­

dio correspondiente a lr.:i misma Industria, la referencia de rviol,i 

. nari en· su Qui.mica y que dice: 

Para e.1 éxito O.e la Industria en la destilaci6n éie 

madera es necesarj.o que concurran a colaborar simult.á.neamente -

una serie de factores; el abast.ec imiento de mat.e:rias p:i.•:i.mas, el 

pre e io de las rrüsrnr;1.s y du la man o de obra ;¡ la. fac ilidhd de Ve,B 

ta de la producoci6n; pero sobre -c,odo es n<:cesé1rio que cada Usi­

na destile no menos de 2 5 a 30 T ons dia1' farnen-t e, aplicanéio re- -

tortas muy grande~; .Y hornos muy M.en 8Si:.uó.iados para 81 me,jor -

aprovechamiento dEil calor·. C::lsi n:'..n.:;uns de las fábricas ins-

taladas en Italia satisface estos :requisitos. 

Por otrn parte señalemos el s igu:i.ente hecho: las :r~ 

servas forest~1les del. l).undo disminuyen r6pidamente, v.gr.: En 

Estados Unidos ~más de 50, 000 K.r;i2 de bosques se sacrifican anua]: 

mente para J.<:, Indust.ria .Y para la exportación de determinadas -

maderas de pino. Esto preocupa a los gobiernos y lE1 explot.§L 

ción forestal tiende a disminuir. 

Todo lo anterior viene a contribuir a lo dicho en -

páginas anteriores; es decir, las ventajas están de parte del m~ 

tanol sintético, como sa comprueba por el hecho de que en los -

prin.cipales países indust.riales, la mayori8 de· ellos no exentos 

de bosques, el mayor porcentaje de proó.ucción corresponde al -­

sintético. 



CA?I'l'ULO II 

u s o>s. ;Y p R I N e I p A L E s A p L I e A e I o N E. s 

INlLUSTRIALES DEL ALCOHOL METIL:f 

COY DERIVADOS 

Independientemem.e de la fab:J:'icaci6n del fo:rma.lde­

hido y su uso corno desmn,uralizante del alcohol etilico, tiene 

numerosas apl:i.cacionos, tales como: 

l.- Disolvente. 

2.- :Reactivo y agente metüador. 

3.- Anti-congelani;e. 

4.- En la refriger~ción. 

5.- En la vulcanización. 

6.~· En la ob'c.enci6n de anilina y numerosas otras materias 

colorantesº 

? .- Diluyente) desengrasante. 

sus aplicaciones alUnentan diariamente en número e 

im9ort.ancia, sobre "todo como metilad.or en síntesis orgánica. 

En años :i:•ecient.es, el formaldehído ha adquirido if!! 

portancia máxima como ~onstituyente de varias resinaó sintéti~ 

cas, plásticos y proéluct.os intermedios en la fab:ricaci6n de e~ 

plosivos como el pentaeritral. 

La gran demanda militar lo ha escaseado, así como 

también su actividad en ciertos plásticos como son los metacri 

latos. Si unimos a ~ Jto su indispensable utilizaci6n en la 

desnaturalización del etanol, poQ.emos decir que su futuro in-­

dustrial está asegurado. 
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COMPUESTOS PRIN"CIPl\LBS DERIVADOS DEL ALCOHOL TuiETILICO 

La producción de me-c.anol se des t. in.a é\l. 

41 % a la preparación ele formaló.ehído, 

31 % a la desnaturalizaci6n del etanol, 

23 % a la manufactura de diversos solventes, y el 

5 % restcu1te <'I lEI obtención de J.a dimetil.anil:lna. 

Como hemos citado antei'iormente, su utilizaci6n en 

sintesis org{1nica se 1r=i extendido bEtstan·te) sobre todo como m~ 

tilador en productos tales, como son el acetato~ cloruro, yoóg 

1"0, etc., de metilo. 

Los datos Gstad1.sticos del conswno .Y p:t'oducci6n de 

estos derivados, son ~:omplejos, ya que generalmente no se men­

cionan 1:::1 fili::te11 ia pri@:i secundaria, sino tan sólo el producto 

comercial ya terminado. P. veces se rn<rncionan ambos, s:i.n em-

bargo, en las estadíst.icas no Sélbemos si se b..:in incluido en la 

producción de materia p:cima primm~iR aquéllos compuest.os que -

no se venden como tales, sino ;:,r&msforrnBdoa en otros p:roó.uctos. 

Bs debido a esto por lo que no se incluye en esta tesis, datos 

exactos del consumo relativo de distintos derivados del meta-­

nol. 

Más adelEtnte veremos por 1 os ó.atos de las estadía~ 

ticas mexicanas que el consumo de formaldehido es muy superior 

al del mismo alcohol metílico. Por estos mismos datos com--

prend~mos que se n.:cesita el establecimiento de una industria 

de transformaci6n del alcohol met.ilico para el buen éxito de -

la industria en gran escala, De aquí el interés que nos re-

porta ver l& facilidad o dificultad con que se pueden obtener 
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los derivados de gr8n demanda a partir del metanol. Ya que 

es tan conocida la fabricación de ésteres a partir de un ácido · 

y un alcohol; se tratará solamente de la obtenci6n de formald.§. 

hido, la cual de por ei es ya mucho más importante. 

PRODUCCION DE FORT.llü..DZHIDO 

La oxidación de met.'.:'.nol a formaldehído, se puede -

llevar a cabo en varias formas. Desde principios del siglo 

se efectuaba ya en cámaras que contenían un catalizador (2). 

En 1908, Blank introdujo el uso de la plata como tali auJT16ntc.n 

do el rend3..m:lento en un 10 a 15 % sobre el obt~mido con los cg 

talizado:res de cobre usados comúnmente. Desde entonces han 

aparecido numerosos nuevos catalizadores. 

l.a reacción que se efectúa es 1~ siguiente: 

CH30H + J/2 o2 :: HCHO + H20 

.&sta reacción se lleva a cabo regulando constante­

mente la temperatura; J.a i'elación de aire a met.anol y el tiem­

po de contacto necesario para asegurar una producci6n alta y -

una alta eficiencia. 

Las mallas usadas est.án soportadas en sus extremos 

po~ placas que varían en número, de acuerdo con el aparato utJ 

lizado; 199 en el primitivo debido a Orlof.f; 6 en la cámara -

catalitica de Meyer que contiene la malla de llO mm. de longl 

tud. En ambos tipos, la. eliminaci6n del calor se lleva a C§ 

bo en las dos formas que son la radiación y el calor sensible 

en los productos de la reacci6n. 

Los gases que salen del convertidor, se enfrían r~ 

pidamente, pasando a un absorbedor donde una soluci6n acuosa -
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fria retiene el formaldehido, obteniéndose una soluci6n con 35 
a 40 % y algo de metanol y ésteres. 

dor se retira el metanol. 

En un segundo absorbe~~ 

Los gases que salen se lavan para extrae:i:• pequeñas 

cant.idades de &lcohol metilico y la solución débil es concen~ 

trada en i.ma colwnna de rectificaci6n y el metanol es nuevame_!} 

te usado en el procesoº 

El formald.ehído se concentra por destilación hasta 

un 60 - 65 %. 

Se ha encontrado que manteniendo la mezcla reacci_g 

nante neutra, disminuyen los nub-productos. La neutraliza-·· 

e i6n se asegura agregando amoníaco a la mezcla gaseosa entran­

te. 

. La solución cohlercial qi:e se vende en el mercado -

es de 37 %, así que es necesario agrega1' agua péu•a disminuir 

la concentraci6n. El fo:· . ldehido también aparece en e 1 me!_ 

eado en la forma de un polímero s Óliéio hióratado, 11.&maó.o parg 

forualdehído que contiene un 95 % del mismo y que se prepara -

por evaporación de la solución. 

En apara·tos comerci<:lles se ha logrado obtener con­

versiones hasta de 96 %. 

El desarrollo de más activos ca~alizQdores utiliz§ 

doa a temperaturas inferiores a 300°c. sin reducci6n de la ef1 

ciencia, han logrado aumentar la producción, debtdo también al 

uso de cámaras de reacción y de nuevas r•elaciones aire alcohol. 

Debemos aclarar que estos procesos de transforma-­

c ión del metanol en formaldehído no son tan sencillos como a -
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pr:i.rnera vista parece y que para él.iseñax• y operar eficientemen­

·te una planta de es·c.a naturaleza, se requiere hacer un estuá.io 

fisico-qilÍmico extenso de esta i•eacción i así corno consultal' t..Q 

da l.a literatura que hay al respecto; estudio que quedad.a fu.§. 

ra de lugar aqu1., 

Para finalizar' este c1:1pítu:Lo, se inse:r.'tan a co.nti­

nuaci6n las est.ad:i.sticas de las :l.mportaciones mexicanas de i'or 

maldeh:'Ldo, met.anol y principales der:Lvados, en la que se obse_!: 

va una vez más que el consumo de met::mol como tal, tiene poca 

importfmcia en :relación al conswno de sus derivados. 

Impo.ví.aciones registradas du~·an-t.e los ar'ícs de 1934 a 1943; 
relativas 0 las fI'acciones que a continuación se indicen 

FRACC!ON o CLASIFICACION Afro UNIDAD CANTIDAD VALOR 

::t=i-....::"..:=:----=--=;;..-=::::.=::.==-=--::.-:·.~-=.:::::.:;:::::---=..,-.:=-.==-~-==-=-= 

6.01.J.2. 1934 ICB. 9,625 $ 13,500.00 
Metnnol 

1935 11 11, 712 ll 11,432.00 

1936 11 14,850 11 21,065.00 

1937 11 15¡201 u i5,995.oo 

1938 11 6,457 11 9 ,621.00 

1939 11 8,240 11 io,258.00 

1940 11 6,792 " io,374.oo 

1941 " 16,690 11 22,160.00 

1942 11 5 ,770 ti 10,472.00 

1943 11 37,552 11 26,846.oo 
==----- ----- -~·--~ .. -======--==:.·.~-=:.-..=--=-=-----==-= 



VALOR 

6. 06. ?6 
Fo¡~mélÚ.dehido 

1934 K .13. 62,128 $ 25,323.00 

l935 ll 57,097 11 26 ,371. 00 

1936 11 7FJ,&39 ti 41 1646.oo 

1937 11 90,037 u 32 ,544. 00 

1938 11 70,473 11 37 ,049.00 

1939 11 io1,o;.i9 H 49,156.00 

l940 11 81,463 11 44,830.00 

1941 11 25,994 11 19,443.00 

~-·--··----=::;o;: ~~lt---~ -···~JU ' - = 



CAPITULO III 

ESTADO DE. ~~S'rA 1N1)USTRIA BW M.E.XICO Ei IMPORTANC!i~ DE SU 

ESTABLECIM!f:JJTO EN MAYOR ESCALA 

En el Capítulo J: se ha sefi.o.lado ya que en México no 

existe en absoluto Indu~t.ria de Alcohol metílico sintético. La 

gre.n import<rncta de su eotablc~cirn1.ento (~i;:rt:r:Lba en (~l aumento de 

la demanda que ha adquirido él y suf3 derivados, así como la ne­

cesidad de obtenerlos econ6m:tcamente. 

Recalcaremos únicamente tres de sus principales uti 

lizac:i.ones a 

:r.- Su t:rcmsformación 011 formald.ehído para la obten 

ci6n de plásticos sintéticos, Xndul1tria que ea de enorme impor­

tancia hoy dia. 

n:. ~ Su empleo en la rnez. c1a para mctores (gasolina. 

y alcohol) que se está extendiendo universalmente. 

XII.- Su empleo en Síntesis Orgánica, que está muy 

desarrollado. 

Estas utilizaciones a la vez. que nos hacen más pa-­

tente aún las oportunidades de la Industria, nos recuerdan el -

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

implantaci6n de una Industria de transformaci6n del metanol. 



Cl1.P!TULO IV 

ESTUDIO DEL EQ.UILIBRIO Y DE 

LA REACCION QUIMICA 

Las ecuaciones fundamentales básicas y neoeaariaa ;.. 

en el cálculo de las constantes de equilibrio, ampliamente con~ 

cidus, son• 

/)¡, I~º s::: ... RTlnKf (1) 

o ¿ 3 
tJ F 1:: A Ho •· A c1 TlnT - l/2 A c2T - J}6 /l c

3
T + IT (2) 

Kf ~ K K (3) p g 

!'°!., = Keq ::: KN • Kg • pi.\n (4) 

o sea¡ 

(5) 

El efecto de la temperatura y de la p~esi6n en el -

equilib1"'io se deducen claramente de las ecuaciones (2) y ( 5) ~­

que nos dan los valores /j, F0 y KP respect,ivamente, los cuales -

son sustit.uídoa en las ecuaciones (l) y (3). 

Veamos la utilización directa de estas ecuaciones -

en el caso de la síntes:l.s del metanol. 

Usando la mezcla estequiométrica te6rica, ea decir, 

un mol CO y dos moles de H2 , la reacci6n de las síntesis es~ 

CO + 2 H2 = CH
3

0H 

Si consideramos que en el equílibrio se han formado 

X mol6culas de metanol, tenemosa 

l - X + 2 - 2 X + X = 3 - 2 X 

Como el total de moléculas en el mismo; por lo tan-
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X 
3 - 2X 

Para cada vulor de la presi6n, KN se valúa usando -

los valores de Kcr que se encuentr·ar1 en la gráfica de la página 
<;::> 

152 del lnd • & Eng. Che mis try Cl 940) , figura 3, y se re so 1 vi6 -

para el ve.lor de X por aproximaciones. 

Las menores tempe:rat\:ire,s a las cuales :funcionan efi 

cazmento 1.os catalizadores son de 225°c,; en J.a práctica indua­

tri,'3.J.. se uean generalment u 300°c. a cuya ternperat.m•a correspon·· 

'"'t de una K ~0 2.32 X 10 • eq 

El efecto de la presi6n se observa claramente en la 

siguiente tabla 

f'RESION K K:N % DE CONVERS!ON A CH30H ATMOSFS g 
------~~-M 

10 0.96 0.0242 o 

25 0.90 o .1610 1.7 

50 o.so 0.725 s.o 
100 0.61 3.800 24·2 

200 0.38 2.4.400 48.7 

300 0.27 77°400 62.3 

Comparemos estos resultados con los valores experi-

mentales obtenidos para la síntesis del metanol. Estos valo-

:res experimentales varían ampliamente segÚn se ve por la. si----

guiente tabla~ 



- 19 -

PRESION K x 103 K x 104· Kp~x 105 Kp x 10 
ATM p o p o o o • 250 c. 300 c. 350 c. 400 c. 

1 

l 

l 

1 

50 
70 .. 100 

150 

180 

204 

320 

4,7 

3.1 

5.90 

1.25 

2.10 

430 

6.o 

4-5 
6.40 

1.90 . 

1.60 

20 

is.o 

No obstante que los valores experimentales pueden ~ 

ser algo bajos, debido a la influencia de las :reacciones secun­

darias 7 concuerdan entre sí con bastante aproxima.ci6n y se con­

sidera generalmente que representan casi las verdaderas condiw­

eiones de la reacci6n. 

El efecto de la temperatura se obtiene de las ecua­

ciones (1) y (2), de donde se deduce que KP es decreciente con 

la misma. 

Veamos alg1.1nos datos que resumen el efecto de la ~­

presión y la temperatura. 
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% de CH301{ en el equilibrio cuando n2;co = 2 

TEMP.ºc --------- __ _..==:::;-..:· .. 
1 10 50 100 300 600 1,QOO ------· -----~------

200 o .32 28.10 58 .4-0 71.95 85.62 90.70 93.40 

300 0.25 5.47 15.62 ..-:.3.05 59.80 69.80 

350 0.04 1.02 3.69 19.51 37.11 50~46 

440 0.20 0.85 6.35 l'l .30 29.80 

500 0.07 0,6J. 2.34 5.80 

600 0.09 0.37 1.02 

Según los datos anteriores, es conveniente operar -

a t.empei~aturas bajas; sin 1;mbargo, a bajas temperaturas la reas 

ci6n es tan lenta que j_mpediría un trabajo econ6mico. Verunos 

pues sobre la velocidad de reacción en función de la tempere.tu-

ra. 

La reacci6n de la síntesis es de tercer orden. En 

ausencia de catalizadores es extremadamente lenta, lo que se eas 
plica fácilmente, ya que se re.quiere un ch~que de dos moléculas 

d.e hidr6geno y una de CO a un mismo tiempo y con la suficiente 

energía para. producir una molécula de CH
3

o:tL 

La acción de loe catalizadores se puede explicar en 

dos formas. En el primer caso se supone una combinaci6n del 

catalizador con una de las dos substancias reaccionantes; comb! 

naci6n que es posteriormente d-;;scompuesta Gn el catalizador pri:_ 

mitivo y en la substancia producto de la síntesis. La segun-

da explicación es de carácter meramente físico; una o dos de -­

las substancias reaccionantes se absorbe en el catalizador faci:_ 
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litando en esta forma los choque;;; entre las mo_léculas 7 en nues­

tro caso lo rnás probable es que se trate efe 1.J.na adsorci6n en el 

catalizador. 

La velocidad de reac~ióndepende de! 

1.- La temp:)ratura. 

2.- La presión. 

3 •• ActividaJ dc l cataliz&Cl.cr, que es funci6n de: 

a).- De la composición química, 

b).- El estado de agi,egación. 

e).- El grado de homogc:i.eida1. 

d).- La presión. 

e). - La tempc.:•atura. 

4, ... La velocidad d:ü fJ.ujo a través d.eJ. catalizador. 

5 .- Las co.nce.nt::.'acionc;:; de los reactivos y del producto. 

Es pues muy difícil un estudio completo tomando en 

cuenta todas estas va.riablss. Sin cfübar·g0, ss tienen datos -

experimentales en loe que se ha tomado como constante todas las 

variables menos unao V8amos algo de lo que se ha publicado -

al respecto. 

Empecemos primeramenl:.8 por definir el espacio velo-

cidad que es el volu.~8n de gas (3n condiciones normales) que p~ 

sa por la unidad de volumen de catalizador en la unidad de tiem 

po. Lo que determina la velocidad de reacción no es la velo­

cidad de los gases a través del catalizador¡ sino el tiempo de 

contacto, pues se ha visto que a presión y a temperatura cons-­

tante, el porcentaje de convorsi6n es aproximadamente constante. 
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Si tenemos un volumen dado do catalizador y de gases que van a 

pasar en la unidad de tiempo, la velocidad del gas dependerá 

del tamaño de la sección transversal y, por lo tanto, de la ve­

locidad relativa de los gases? el porcentaje de conversión es -

casi igual. 

De las var•ias mezclas ds óxidos metálicos usados C.Q. 

mo catalizadores en la síntesis del metano1 1 las mezclas de ZnO 

y Cr2o3 son las mejores según Patart (192.6) por su alta pro4uc~ 

ci6n en la síntesis, actividad ._,:;:~·sis tente durante la operación, 

facilidad de preparaci6n, gran insensibilidad a los venenos y "' 

su facilidad de regene1~ación. 

De esta serie de ce.tali;.rndores formados mezclando -

los dos 6xidos en distintas proporcion(:s y luego reduciendo con 

H2 , los más activos son aquéllos' en los que la relací6n ele moles 

de Zn a moles de Cr es aproximaC:~amente la unidad (Ind. & Eng. -

Chem. 1935). 

Los siguientes datoo experimentales fueron obteni-­

dos para distintos catalizadores de esta serie en un aparato e~ 

perimental de laboratorio sobre muestras con un tamaño de 8 a -

30 mallas a temperaturas de 400°C. y a una presión de 178 atm6.e, 

f eras. 
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...... ----------------·-----·--------
ESPACIO VELOCIDAD 

A LA ENTRADA 
% DE CATALIZADOR 

CONVERSION USADO 

4,700 

18,900 

25,000 

18.,o zn92cr8 3. 40o0c y 178 atm. 

45,700 

92,000 

101,500 

190,000 

14.l 

'9, 5 

7o7 

7.2 

4o9 
--------~--·------------·---

25 ,ooo 

53,000' 

25 ,ooo 
64.,ooo 

-
zn

39
cr61 a 350°c y 178 Atm 

De los datos anteri.c1·es S3 ve claramente que el po;t: 

centaje de metanol convertido dscrece al au:nentar el espacio v~ 

locidad. Por ot:ra parte, al aumentar el '3spacio velocidad en 

un convertidor, la cantidad total de 1-nc;tanc~ producido tiende a 

aumentar ya que la cantida:J. total de los gases que pasan aumen-

ta. Veamos en qué proporción~ 
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BASE 178 ATMOSFERAS Y 400°C 

E$PACIO VBLOCIDAD 
···------··-···~---·----

~y, DEi IvIT ..i • DE Cli- C:J: CATALIZADOR 
A LA. ENTRADA COKV:E:RSIOlJ EN u:r:fa nmili USADO 

----------
4;700 18,0 846 zn92cr8 

18?900 14,1 2¡665 

25;000 12 •. ;!. 3,100 

45,700 9.5 L~,340 

53,000 9~2 · ih87o . 

92,000 7 ,7 71080 

101,500 7.2 7,320 

190,000 4.9 9,320 

25,000 22.0 5,500 Zn5sCr42 

53 ,ooo 16.2 8,590 

10,000 2.5.1 2}510 

25,000 22.0 5,500 Zn39Cr61 

64,000 i5.3 9,792 
-----··--

La capacidad de un convertidor crece, pues, notabl.§. 

mente al aumentar el espacio velocidad, :;:-~ro al aumentar el -

espacio velocidud, la onergia 2r0}'l18ada en la recirculaci6n de ·• 

los gases ai.unenta tambien notabl':mentc. 

El espacio velocidad más adecualo, dependerá pues -

de un balance económico entre 81 costo de r·::circulaci6n y los -

intereses, arnortizaci6n, etc., al capital invertido en el con-­

vertidor. 

E:1 el Capítulo VII v :rer.ios cómo se calcula la ener­

gía emp~eada en ia recirculació~. 

. ; 
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Para hacer el estudiu de. la influencia de la compo­

sici6n del catalizador veamos las composiciones, así como algu~ 

nos datos sobre la actividad de algunos de los catalizadores de 

la se~ie mencionada. 

---
COMPOSICION TEM:?EBATUR..\ ESPACIO VELOCTDJi.D % DE 0c. § A LA ENTRA:') J.\. CONVERSION 

----~~-

Z!159Cr41 320 25 ?ººº 24.,4 

Zn53Cr42 340 29,000 25.2 

Zn46Cr54 340 ,307000 26.4 

Zn45Cr55 300 33,000 26.9 

Zn40Cr60 300 25?000 21.8 

Zn35Cr65 320 25~000 17.8 

Zn26Cr74 340 25,000 7 •¿1r 

_¡;: temperatura a la cual se efectu6 la converoi6n má-J 
xima. 

-----------··-----
Varios investigadorG:> han estudiado Última.11ente la 

influencia del agente precipitantG en la activide.d de los cata­

lizadores con result<:J.dcs tales como los sigu.ientes~ 

La predpi taci6n de Zn0 por lfa:,:co3 da un cataliza-­

dor más activo que cuando se usa NH40H como agente precipitante. 

El catalizador de Z'.10 más activo fué obtenido por -

precipitación con ligera insuficiencia de Na2co
3

• 

CatalizadorE.s y Métodos de Preparación. 

Entre los numerosos cata\izadores usados hasta aho-

ra en la síntc,sis del alcohol m..:tílico citaremos los siguientes; 

mencionados en la li tero.tura e:icontrad.a al hacer el presente eg 

tudio. 
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So de Cu O -15 de. Mno2 . - 5 de Cr2o3 
87 de 11 '10 11 11 3 11 Al2o3 
82 de· 11 1$ ti 11 3 11 Zr o 
~5de · 11 10 11 11 5 11 v2º5 
87 de 

,, 
10 11 11 .3 11 Ti O 

2 
78 de 11 20 11 li s; 11 Si O 2 
79 de ti 2.0 11 11 . l: 11 Ceo 

87 de 11 10 11 ZnO 3 11 Al203 

85 de H 10 11 11 ··5 ir. ·v2º5 
80 de 11 15 11 Mn02 2 r:" .. lr.gO 2.o 5 de Cr203 . ,; 
75 de 11 20 11 11 2.5 11 - 2.c 5 11 v2º5 

Los anteriores catalizadoren se usan en el procedí-

miento. LABSON y se preparan por v:í.a ígnea. 

Existen dos métodoc generales de p!'e:paración de los 

catalizadores. 

lo.- Método en seco o po:' vía 1.g:::iea. Los óxidos 

metálicos obtenidos por calcina e .~en de los :1idr6xidos, ni tratos, 

carbonatos o de los oxalatos respectivoG se reducen en la atmÓ.§. 

fera de H2 6 CO a una tc;;mperatu::·a de 400°C. durante 4 horas; el 

polvo resultante se hace briq_uetas. 

20.- Método en Húme'.lo. Los hidróxidos, carbona--

tos u oxalatos obtenidos preci.pi.tando las sales correspondien-­

tes por hidróxidos, carbonatos alcalinos o c.lcalino-térreos y -

oxalato de amonio se filtran, lG.van y secan a temperaturas que 

varían entre 100 y LJ.ooºc. en co:'riente de E2 6 CO durante 12 h.Q. 

ras. El polvillo que se obti me se m~cle a un tamaño de 8 a 

30 mallas. 
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Por reblil general los caUtlizaéores prepa.ri.3.dos por 

vía ígnea. dan r, sultadoa menos i.:iuenos que ios preparad.os po:r ~­

vi.a húmeé.á. 

La reducción se lleva. el ca.'0o en el interior ó.1::1 tii~ 

fn.o convertiC.or, cuiC:.;i.rido que la teí.1peratura no sea G.fü,1"1aiaC:o a).: 

ta pcira no ci.aüarlo en su su¡_:;e:tücie é.ei.iü ... o a u.ni.;\ fusi6n inci:.pieg 

te. 

La activic' .. <-lci del Cci~.:.alüa0.or a.sí prepa.rado es utáyor 

CU<illi.to r.1E::no1' &s su teí:lperclturí:i. 0.e prepCAr<ilci6n. 



CAPITULO V 

FORMA MAS ECONOMICA DE OBTENCION DE LAS MATERIAS PRIMAS 

La resoluci6n de este problema es de capital impo:r­

tanciat ya que por sí mismo pueds o no impedir el establecimien 

to de la misma Industria. 

La obtención de los gases puede hacerse por separa-

d<> o. bien por un proceso en que se obtenga directamente la mez-

cla. Se usan generalmente estos Últimos. Los procesos 

principalAs de obtenci6n de estos gases en gran escala son: 

1.- Del gas de agua. 

2.- Del gas natural. 

3·- De los gases de los petr6leos. 

4.- De mezclas de gas de alrnnbrado y gas de agua. 

5·- Del gas de coquizaci6n. 

6.- Por electrólisis del agua. 

Los cuatro primeros procesos dan directamente o por 

adaptaci6n sencilla la mezcla do CO e H2• 

dan solamente el H2 • 

Los dos últimos --

l.- El gas de agua se produce por el paso de una CQ 

rriente de vapor de agua por una capa de carbón calentado al rQ 

jo, según la reacci6n siguiente~ 

(1) 

Reacci6n que si fuese la única que se afectara da-­

ria un gas de agua con 50 % de H2 y 50 % de CO; pero junto con 

ella se llevan a cabo en menor escala las reacciones; 

(2) 
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co + H2o = co2 + H
2 

(3) 

A tempevatura superior a 900°c. se verifica princi-

palmente la (1). A temperaturas de 6oo0 c., la (2) y la (3). 

Como todas estas reacciones son reversibles y hay tendencia a. -

producirse un estado de equilibrio entre el H
2 

el CO y el co
2 

en la práctica se obtienen resultados muy d:Lferent0s de dicho -

equilibrio debido a que las reacciones gasGosas son muy lentas. 

A continuaci6n daremos una composición media del gas 

de agua= 

H2 
e.o ._ ... ________ _ 

41.3 

•.epa·<-~-".';..'.'_.__.. .· 4. 2 

o;· _:_~""""··--:- ·.o.2 · 
CH4 ..;-•--~.;.--- . O.• 8 
N2 ______ , __ ..;__ 4 • 3 

El N2 proviene del aire que se hace pasar intermi-­

tentemente para calentar la capa de carbón~ ya que la reacci6n 

(1) es endotérmica. 

El gas de agua y ta:-nbién el gas de hulla siempre 

contienen compuestos de azufr8 (principalmente orgánicos) que -

lo hacen inadaptable para la sí.'.ltcsis. Se obtiene casi puro 

tratando el gas que lo contenga por vapor de agua en presencia 

de catalizadores (óxidos de hierro, cromo y vanadio) producien­

do una nueva cantidad de H (3); descomponiéndose simultáneamen 
2 

te los compuestos orgánicos y formándose H2S; que puede elimi--

naree fácilmente con limoni ta (óxido férri.-:;o hidratado natural)• 
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. El co2 se elimina por disoluci6n en agua a presi6n. 

Si se quiere obtener el CO, puede absorberse a alta 

presi6n por medio de una solución amoniacal de form:i.ato cuproso; 

de donde se separa lentamente al bajar la presi6n el CO gaseoso. 

Se puede usar también para la separación en los com 

ponentes la abson::i6n en carb6n activado o en si).:i.ce gelatinosa 

a alta presión; dando liberte.d posterio:cmente e. los gases abso! 

bidos. 

El agua necesaria para transformar el gas de agua a 

una relaci6n H2/co "' 2, se calcula así¡ 

Si llamamos X el vapor 'necesario pa.ra transformar -

100 moles, que tomaremos como base, tenemos a 

49.2 + X = 2 (41.3 - X) 

X. = 11.13 moles de H20/lOO moles de gas de agua original.. 

La cantidad de carbón necesaria para producir una -

Ton. de crr
3

·oH es la siguiente¡ 

1000 kg. de cH
3
oH contienen 125 kg. de H2, o sean 

62.5 moles Kg. que requieren~ 567 Kg. de C y ya que 100 moles 

gr. de gas de agua contienen 41.3 + 4.2 + o.8 átomos de e = 556 
Kg. equivalentes a 41.3 + 2 x 4-,2 + 2 x o.8 = 61.3 moles gr. de 

H
2 

de acuerdo con la composici6n del gas y de las reacciones 

(2) y (3). 

La cantidad de carb6n necesario para producir la -­

energía que consumen la producci6n de gas de agua necesario pa­

ra una tonelada de cH3oH puede obtenerse por un ba.1ance de ca-­

lor. En este balance se encuentran, no obstante, dos varia---
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bles que cambian mucho seg{m el squipo con que se trabaja y el 

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

y las p~rdidas por radiación. Por esta raz6n se ha preferido 

partir de datos experimentales. 

Material para 1000 Ft3 de gas de aguai 

Coque cargado ----··~·---~---··---····-----------------"' 

Aire total inyectado ~·~·,-···---··--------------··-·----

Vapor --------------------------------------------­

Humedad del coque -----------·-------------------·~--

Vapor descompuesto -----------------------···----·----

Vapor no descompuesto ---------------------------··-

ANALISIS DEL. co1;¿1.JE 

Hw:1edad ------------------"-----------------------­

Materia volátil ----------------------------------­

Carb6n fijo ---------------------------------------

36.2 lb. 

2230 ft3 

51.9 lb. 

i.5 lb. 

23.85 lb 

29.55 lb 

4.20 

2.69 

89.80 

Cenizas -------··---------------··--··---------------- 7 .51 

Poder calorífico B .T. U. ------------------··-------- 12650 por lb 

ANALISIS D:SL GAS DE AGUA 

·co -----------------------------------------------2 

co ------------------------------------------------
H2 -----------------------------------------------· 

CH4 -----------------------------------------------

02 -----------------------------------------------­

N2 ------------------------------------------------

5.40 
37.00 

47.30 

i.30 

0.70 

8.30 

De los datos anteriores podemos calcular ya la can­

tidad de carb6n~ 
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32.6 lb, de coque producen 23.85/18 igual a i.33 lb 

mol de H2 ; además 1.33 por 37/47.3 ii;,--ual 1.06 mol lb. de CO que 

ee convierten a 1.06 por 8.9/37 igual a 0.255 lb mol de H'1. 
>::> 

Luego tenemos 1.58 mol lb de H2 por 36.2 lb de co--

que. 1000 Kg. de CH3on contienen 62. 5 mol'.;s Kg. de H
2

, luego 

el coque necesario es~ 3692 por 62.5/i.58 igue.l a lli-30 kg. 

t,:.- El gas natu.ral consta principalmente de CH
4

, p_s 

queñas cantidades de c2H:,. y poco N2 • 

picosi 

Veamos algunos casos tí-

CH4 

l?oza Rica. 84.0 

Texaz. Kana 96.0 

Cleve 18.rtd 80.50 

Oil City Fa. 67.60 

C2H4 N2 co2 º2 H2$ 

8.o 7.20 0.20 0.10 0.05 

3 .2.0 o.so 

18.20 1.80 

31.30 1.10 

El gas natural puede tratarse de diversas maneras -

para obtener la mezcla de CO e H2,o el H2 solo en especial. 

Para obtener la mezr;la se tratan los gases a una 

temperatura superior a i300°c. disociándose con vapor de agua -

t;iegiin las :reacciones siguientes 1 

cu4 + 2H
2
o = co

2 
+ 4H

2 

C'H4 + H20 == CO + 3H2 

(1) 

(2) 

Esto se lleva a cabo en el interior de cámaras re-­

ira.etarias calentadas previamente por gas de combustión. Los 

gases disociados calient~s pasa~ a un recuperador que sirve pa­

ra calenta~ el aire que se usa en las cámaras refractarias. 

La relaci6n de H2 a CO se controla por adición de -
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Co2 en lugar de vapor de agua, de acuerdo con la reacción1 

CH + co -- 2co + 2H 4 2 - 2 

o po_r adici6n de o2 para quemar el exceso de H2, que resulta -­

cuando el CH4 se disocia según la reacci6n (2). 

l!ista relación también se cona erva pasando los gases 

disociados a un genGrador de gas previa~entc calentado hasta in 
candescencia, produciéndose una cantidad de gas de agua por el 

sobrecalentamiento que traen los gases. 

Para la obtención de H2, el gas se quema en horno -

con material refractario el que ya caliente, se cierra en su eg 

trada de aire y se hace pdsar gas solo.· 

ci6n' 

Se efectual:'á la rea_Q 

(4) 

El carbón finamente dividido es arrastrado por el -

H2 que se separa de éste por unos filtros especiales en forma -

de bolsas. Cuando se enf:t!ía el horno, se repite el ciclo que 

dura generalmente 5 min., dos d'.; los cuales son de calentamien­

to. Este procedimiento tiene la desventa<ia de que se obtiene 

solamente la mitad del H2 que en el anterio:::', pero en cambio d.§. 

ja como subproducto carbón en polvo (semejante al.negro de hu-­

mo) que ti ene un precio elevado, y del cual México hace grandes 

importaciones. 

tes r 

En México se puede obtener gas natural de tres fueg 

l.- de pozos petrolaros, en.que se desprende gas al 

mismo tiempo qu:.; :potr6l~o. 
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2.- de pozos cercanos a pozos p':;troleros, donde se 

obtiene gas solamente,, 

3.- de pozos donde se desprende gas natural y agua 

tequesquitosa. 

Debido a que hace años se está quemando el gas sin 

provecho en nuestros yacimientos petroleros, se antoja más 1.6g_i 

ca la primera solución; sin embargo, ya que se tiene el proyec­

to de inyectar esos gases al subsuelo de donde brotan, con eJ. ~ 

objeto de aumentar el rendimiento de petróleo, se ha negado la 

concesión a compañías que lo han solicitado. 

Los pozos donde brotan gases y agua tequesquitosa, 

abu..ridan en la República, pero desg1•aciadamente los que son con.Q. 

cides tienen poca capacidad, si bien es cierto que nunca se han 

hecho investigaciones encaminadas a este fin; sino que casual--

mente se han encontrado. 

3 .- Los gases obteniC.os en la refinación del petró-

leo, no aptos para la obtención de gasolina por polimerizaci6n, 

sirven para la síntesis del CH3oH 7 después de sufrir un trata-­

miento idéntico al gas natural que se acaba de eetudiar~ 

4.- Este m6todo os uno de los usados por Patart, p~ 

ra la obtenci6n del gas de la s~:1YtGsis. 

5.- Generalmente se obtiene el H2 por este procedi­

miento, cuando cerca de la planta que se va a insta-lar hay una 

planta de coquización. Se obtiene de estos gases que lo con-

tienen en un 55 % por licuación, y separación por destilación -

fraccionada siguiendo un procedimiento semejante al que se usa . 



- 35 .. 

para obtener los ccm.pcrnmt.es del aire líquido (Linde; Claude·, -

etc.). 

Las desventajas q_~ ........ este proced~.miento presentaría 

en México son numerosas; no hay plantas 1e ·::oquización del tamg 

fio necesario, se dependería ecor.óm:i.camento e.e otra Industria~ -

no hay garantía de caJ.idad unj.forme del gas, etc., etc. 

:Por estas razones doi)e coccchar·;.;e este procedimien·· 

to. 

6 .- Se pued:m tener dos casos 1 el H2 puede obtener, 

se por electr6lisis del agua en presencia de álcalis cáusticos, 

dando H2 Y 021 o bien 7 por elect~ólisis de cloruros alcalinos, 

dando Cl2 , H2 J' la base co:::respondiente. Se tratará primero 

la electr6lisis de soluciones ce hidróxidos. 

Se distinguen cuatro tipos de celdas~ 1.- de dia--­

fragma; 2 .• - de diafi-agma con las paredes de la celda actuando -

como electrodos7 3·- de diafragnia con elect::·odos bipolares; 4.­

de campana. 

Ji.a material de que r::.stán hechas las celdas es fre--

cuentemente hierro o acero, ~,os diafragman son generalmente 

de tela de asbesto y los electrcd.os de níquel o hierro niquela-

do. El níquel t:i ...• e la propiedad de poseiJr un. cobre voltaje 

pequeño y una resistencia a la acción cxidante del o2 naciente. 

Veamoo los tipos más u.~males en el mercado. 

CELDA LEVIN (Electrolabs)º Fab!:'icada por la llQAS INDUSTHIES" -

Co. Es del tipo de diafrag:na c0n un cátcd:) centra.l y dos ánc:i;., 

dos exteriores. Ambos electrodos están cobaltizados. 



Se fabrican Gn dos t:un:iños~ d·~ '.~50 y de 600 A. El 

ma.yor tiene tma capacidad do 9 06 ft,3 /h:;:>, y ~.,iene las siguü;ntes 

dimensiones& Y" x 37 x 8,5 in, 

CELDA KN'OWI.J::.S, - 'fambión es de diafragma. Loe electrodos tie-

nen forma de paralelogramo y están alternadcs. •rodos los áno·· 

dos estó.n comp10ta1:¡rmt•2 encerrados por el diafragma que es de -

asbesto. 

ft3/hr. 

L;,1 tensión de tr•abajo es de 2.25 V. y produce 48.4 ~ 

La celda ,puede tan1bi6n funcionar adem~As de 1a tempe-

ratura ambiente ent~:·e 60° y 65ºC .. ~ en cuyo caso lleva superfi--

cies de calentarni-::nto apropiadas y trabaja a 2.1 V. 

CELDA SHRIVER.- Es de ·tipo de diaf:: .. :.tgma con electrodos bipola--

res. l:'or construcci6n se asemeja al filtro prensa. Los -··-

electrodos son 60 y cuadra.dos? con suporficie de l m2 • 

Se opera con una. densidad de corriente de 300 A. y 

a 120 v., o sean 2 V. por celda. Se producen 7 .2. :ft3 de H2 -

por KW/hr. Se fabrican en varios tamaños con capacidad de 200 
"\ 

a 24, 000 ft .:> de R./?.~· hr , ... El -:-Jamaf!.o más g:'.'aIJ.:J.e ocupa una su-

perficie de 6 x 26 ft. 

CELDA PECHKRANZ.- Se f'abrica en E.uro;_:ia como la anterior. Es 

semejante a la SHRIVER~ sólo qu(., el diafragma es metálico. 

La capacidad de las celdas comerciales es algo ma--

yor que las del tipo SHRIVER. 

De lo anterior se d0:1uco que la:J celdas que más se 

prestan al caso particular que t.1 ... ata:nos son las SHRIVER o PECH·· 

KRANZ; y ya que se fabrican com?rcialmente en unidades de gran 

capa.cid ad. Esta capacidad., sin embargo, es pequeña para las 
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necesidades de una planta d8 C'".d
3

oH sintético i ya que necesita-­

mas 5 unidades SHRIVLR de las ya ::::::r.cri tas para una planta de -

una tonelada diaria de capacidad, 

ELECTHOLISIS A ET..EVADA PR8SION 

Se ha ü1tentado con éxito la el(~ctr6lisis a elevada 

presión ya que las venta,jas que se obtienen so.n muy grandes, 

pues no hay necesidad ds comprirr.ir posteriormente el H2 , con lo 

que se ahorran 2/3 de la energía empleo.da en la compresi6n y la 

compresora requerida sería tl'es veces más pnque:fia ya que s6lo -

habr:Ía necesidad de cornp?.'imir el CO. 

Le. energía teórica consumida en una electrólisis a 

alta presión sería algo más elevada que a presión ordinaria. 

En la práctica se ha visto que E.S al contrario; esto es debido 

a que a elevada prcsi6n, la,;:; buroujas no ofrecen tantn resisten 

cia al paso de la corrienteº 

En el cuadro siguier-ite se ven algunos datos experi-

mentales.; 

VOLTAJfu DE TRh.BAJO (a 35ºc.) 
?resi6n ( ATM ) 0.11 :::o 50 100 150 

--~·---··º--· 

Corriente (Amp) 
-----~-· 

100 2.01 1.9~. 1.93 1.92 1.89 
300 2.2,;. 2,18 2ol5 2.14 2.12 
500 2 .• .i;.2 2,32 2.30 2o29 2.26 

1000 2.81 2··63 2.~8 2. 56 2.53 
1500 3,21 2,.92 2 •. ::, 2.82 2.79 
2000 3,60 3.21 3,13 3.10 3.05 

Comercia~nente se fabrica la celda Noeggerath • 
. • 

Esta celda está formada por una serie de recipientes cilíndri--
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cosque sirven do cátodoo, El diafragma s~ encuentra interio! 

mente rodeando el ánodo de níquel. La C9lda trabaja a 150 aun. 

y tiene un rendimiento de 10 ft3 de H2 por F .. W hr. Consti tuye,g 

do ésta la desventa.ja para nuestro uso; ya. que su capacidad es 

muy pequeüa. 

Las aplicaciones que pueda tener la electrólisis a 

alta presi6n en la Itldustria del CH
3

oH sintético en el í'utuxo, 

tal vez sean muy grandes por las razones anterioJ:>es; pero desq-

graciadarne.nte por el rr.om::mto las celdas son muy caras y de muy 

pequeña capacidad. Esto es debido a ~1e los electrodos deben 

estar contenidos e:J. recipientes ele paredes muy gruesas de acero, 

lo que naturalmente ai_1menta mucho el costo Je lt~ celda. 

La el8ctrólisis de soluciones de NaCl t:i.ene a prim.§. 

ra vista ventajas muy grandes, ya que Se obtienen como aubpro--

duetos Cl2 y NaOH; sin embargo, las desventajas son muy grandesi 

1.- L.::i.s celdas son m:;.s costosas y de menor duraci6n; 

sobr€ todo los ánodos, 

2 .- La energía reqt~•;rida es doble que en el ca.so a,g 

terior. 

3. - Para una capacidad media de 10 Ton. diarias de 

CR3oH so producirían 1"25 x 40 "' 50 Ton de NaOH y 1.25 :x: 35.5 = 

44 .4 Ton. de Cl..,, E.l mercado de México no consume esa can ti-
c::. 

dad de NaOH ni de c12 o de derivados de éste. 

4.- La ¡~ayor parta de las celdas producen NaOH de -

muy baja concent1~ación y con un contenido más o menos alto de -

NaCl; por lo que earía necesario instalar una planta muy grande 
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y costo$::i., pa;:-a obtene11 finalmer:tc NaOH s61.j.da o en soluciones 

concentradas de demanda cm el m creado. Para el c12 se preseg 

ta un problema análogo¡ ya que hs.'bría que transfcrmarlo a com--

puestos d.e fácil venta com8rciaL Para. ve:1 esto más c1aramen-

te 1 veamos las concent:"aciones do las ooluc.! ones obtenidas en -

las principales celdas& 

Eficiencia de 
% NaOH % NaCl la energía. 

Allen Moore 13.0 14-.0 61 % 

Buck Me Rae 11.0 17 .. 0 62 °!;, 

Marsh 12 .• 0 J.5,.0 72 % 

NeL.)n 1".:).0 15·0 58.5 % 

Hooker 12.8 15.0 55.0 % 

Gibbs J:-2.0 15 ... 5 62.5 % 

Vlheeler 11.0 i5,,5 62.0 % 

Vorce 8,6 i5,79 62.1 76 

Existe, sin embargo? la posibilidad de obtener par­

te del H2 por cada uno de los mé~odos electrolíticos señalados; 

en la proporci6n adecuada según las necesidé':les de Na.OH en el -

país, así como los derivados del Cl2• 

En resumen t1•es son 1-os procedimientos posibles de 

implantar en México; el del gas de agua, el electrolítico y el 

del gas natural. El procedimiento más conveniente será el --

que resulte más econ6rri.ico que E!S lo que a continuaci6n veremoss 

PF.OCESO D:SL GAS DR AGUA,- Ya se ha visto que el --

consumo de coque es de 1-43 Ton. por to~elada de CH?OH produci­
:;; 



- 40 -

do. Actualmente el precio del coque está alrededor dei 

6 60.00 con lo que el costo por materia. prima eex·ia de $86 .00 

por Ton. de CH...,OH producido. 
j 

PROCG$0 EI.JLCTROLITICO.- El consumo de energia es -

de 13 700 KW pm." Ton, de CH
3 

OH. En el caso de que la planta -

cuento con su planta hidroeléctrica, el costo del KW lu"' se pue-

de calcular entre o. 3 y O ,4. cvs.; con lo que el 00,sto po:t:• mate-

ria. prima queda entro 42 y 55 pesos. 

Proceso del Gas Natural.- El costo de la materia. --

prima serfa. únicamente las regalías que se hubiese de pagar al 

concesiona1•io. El monto de las mismas es :imposible fijarlas, 

dependfuenclo de éstas la ec:onomía del proceso. 



CAPIT"C:.,c VI 

C8}.'D1CI0NES DE TR.t;bí~JO 

Pel estudio fí.sico-c;t:~.mico de la sintesis asi oomo 

de la aplicación de los mismos principios p!~ácticamente se con­

cluye que: 

l.·· El inter'volo de temperatura en el cuel se puede 

llevar a cabo t:conómicamente la síntesis es de 300 a 40o0c., ya 

que a tempera~uras muy inferiores a 300°c. , la reacción es muy 

lenta, y arriba do 400°c. el eqt~ilib2'io es muy desfavorable. 

2.- Le1s presiones uu.:1das en l.:;, mayoría de los proc.§_ 

dimientos seguidos w;,:- ian entre 200 y 300 ctms. Sin embargo, 

el uso de mayores p:::>esion.es aum 11nt.a ai.m mls el r·enó.imiento, sin 

awnentar grandemente 13. potencfa requerida para la compresión, 

stno qL1e tan sólo trae como consecuencia el uso de una compre-~ 

sora más costosa. 

En C'.J.anto al método o forma de trabajo, se puede d~ 

qir en general que existen doi:.i métodos de f'abricaciófü 

1.- Con purificación de lo. mezcla gaseosa~ trabajag 

do a presiones y temperaturas :rel'Yt.ivomente bajas. 

2.- Con materia prima mucho menos pura, pero a pre­

siones y temperaturas mucho más elevadas. 

Para un t.rabajo correc·to, el gas debe estar libre -

de az.uf1'e, arsénico y carbonilos que se hayan formado; ya que 

el arsénico puede traer Fe, eJ. cual junto con el Ni y el Cu ca­

taliza la fo;mación de hidrocerbu.ros, y ayuda a. léi formación de 

carbonilos que at.acétn el catalizador• envenenándolo. 
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Para .; .. ".~it,~·,:: .:;¡ue se efectúen reacciones secw1darias 

tales como la formación de CH4 e hidrbci;lrburos y alcoholes su-­

periores quG reducen la activid.:.id del_ catalizador, se usa un c,e 

talizador perfectamente seleccionado entre los mencionados ant,!:, 

riormente en los capitules I y IV, asi como también se evita el 

contacto de la mezcl.::i. gaseosa con superfici.::s de Fe, Ni, Co, re 

cubriendo inte1•iorrnente el convf~rtidor con superficies d~ Cu ó 

Al. 

Ls construcción del convertidor y el proce6imiento 

seguido en la opernción deberán siempre ten~r en consi6eración 

la necesidad de 0limin8r el calor de r8acción del mismo catal.i-

zador, así como también la nt=:ccsidnd de precalentar• los gases -

entrantes a la ternperatur~ de r 1:iacción. (En pat1;-mtes euro---

peas se 1'ecómienda el uso de g¡;:¡:.ies inertes, corao N2 , para elimJ: 

nar (absorber) el calor de reacci6n; en Am&rica no se usa). 

Las variaciones de la convorsié.n con la temperatm.•a 

y la presión, el efecto del esp~tdo velocidad, de la composi--­

ción del catalizador y demf.,.. factores qi;..e intervienen, ya se -­

vieron en el Capitulo IV 1 únicai;rnnt,e pu1:1de añadirse que debido 

a que en la práctica no se da el tiempo tan grande necesb:rio .PQ 

ra alcanzar el equilibrio, la conversión resulta ligeramente m~ 

nor con rendimientos que varían según el sistema de trabajo. 



Ci~PITULO VII 

CALCULO D8L EQUIPO 

Material de Construcción.- Con excepción de aquella 

parte del equipo que contiene mezclas de CO i H2 , etc., a t.emper§!_ 

turas cr5.ticas, lo. elección del mo.terfol de construcción pára -

la Síntesis del C~I30H está determinada por necesidades mecáni-­

cas más bien que por lu corrosión .. 

La. mezcla gaseosa es corrosiva únicamente en las -·· 

condiciones enconi:.radas en el cambiador de temperatura y en el 

convertidor, y los ma"teriales u:::ados en estos casos no est.án 

bien estanda.rizados. Se han usaó.o saL.isfactoriamente para 

e ontacto con el gas los t.ubos de bronce, ot:cas aleaciones de Cu 

y aceros inatacables, t.::les como el 18-8 y el 17 de Cr. 

Parfl partes del convertidor quo no están en contac-

to directo con la mezcla gi:lseos;;¡ calienL.e, se han usado aceros 

al Cr-Ni y al C:r-Va. 

Las compresoras son de cons-r,rucción estan6.ard, de .. 

Fe vaciado y acero forjado, o acero vaciad.o según se requiera. 

Como es notoriamente c onecido, el H2 pene"Lra la ma­

yoría de los aceros al carb6n, ya a presiones de 1000 lb. por -

in2 y ya a temperaturas de 270°c. Junto con este inconvenieg 

te, tenemos que el CO en r~esencia del Fe del acero, no sólo se 

transforma en CH4 , sino que también puede form~r carbonilo de -

Fe, debilitando la resis~encia de las paredes o envenenando el 

catalizador al depositar Fe sobre él; danao simultáneamente lu­

gar a varias reacciones secundurias, 
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Veamos varios aceros inoxidables tomados de las ta-

blas de la A.8.T.M. 

Min%Cr Min%Ni ELE.MEN'rO 
ESTABILIZADOR 

Acero inoxidüble, 'ripo 304 18 8 ___ ""_.,. .... ____ 

Acero inoxidable, Tipo 316 17 10 Mo( 2% Min) 

Ac'.:1ro ino:d:l~:.ble, Tipo 321 17 9 T:i.{ 5% 11 ) 

Acero ino:lddable , Tipo 347 17 9,5 Cb(l0% 11 ) 

---·----------·------~·--- ------
Los cuatro t.ienen un módulo de elasticidad de -----

6 29 X 10 • Los tres 611:.:i.mos t;ienen una tensión. de X'uptura de 

75 ,ooo lb./in2; y el })rimero de 80 a 90 )000 lb./in2, a tempera-

tura ambiente; para la ·i:,emperütura de 300°c. daremos un margen 

de seguridad de 3Q1b. 

Grueso de los l:>ecipientes y tubos. 

Para obtener el grueso de las paredes se usan las -

siguientes fórmulas: 

P/S ::: 1 - R/R (1) para cilin<iro delgado 

P/S 1 - R2/l 2 (2) fórmula ::: + R 

P/S 2 
+ 0.7 rt2 (3) fórmula ;:: 1 - R /1.3 

P/S = 1 - R2/2 (4) 

En toda esta serie de fórmulas1 

S =tensión de trabajo permisible. 

P = presi6n interna. 

R ::: razón del diámetro interno al externo. 

de Lamé 

de Birnie 

La que se recomienda para aceros al Ni-Cr está dada 
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por la fórmula ( 4) 7 l? et:::.::]. po::· C.em':is nos conviene ya que da un 

buen margen de S<:!gu::>:i,d2.d" 

El espacio velocid&U. que debemos escoger para el -­

cálculo del equipo debe ser pequeño; pues como se ví6 en el Ca­

pitulo IV, .:rnnquc l'?. conversión en ese caso sea alta, el produg 

to obtenido es b~jo. Tomar amos un valor de 10, 000 (mini.me a 

que se t:.1 c;.b;;¡j:~ en eJ. p::-oce(.;.ímiento Brown). 

Por lw.3 tcb] .. ::.a de c::lt:üiz.'.ldores del mismo Capitulo, 

deducimos que tenemos ge,rantiz?. ~.a u:-in conveI1sión él.e 25%· 

Como 1'.:1 cc:nprcso:::a yrincipal debe comp:!.'imir única--

mente los gases que se transform~n en CH
3

0E y rü N2 correspon-­

diente (que se elimin¡;¡ en la 11 c":!l1.grfa11 ? junto con una peque.na -

porci6n de g2.s rosidu:·.l) pero no los g:::scr> rem3nentes que se -­

juntan con los princip:ücs en J::i l'ecircLlle;ción, elegiremos una. 

compresora de poc::. cap::icid~d. Utiliz::•.7.'emos u.na fabricada por 

la Ingersoll R~md Co., de J::-.FJ s::~guicntes cnracterist.icas; 

Diámetro de les cilindros i 12"38 cm - 7. 94 cm - 3. 02 cm. 

Carre1'n~ 178 mm. 

Desphzamiento del pistón: 82.8 m3/h'.':'. (c.n.) 

A lé.1 presión de México 1:;¡ Cótp'.:lcidad nerá; 

Como necesitamos W1~ compresora de 50 m3/hr., esta-

mos dentro de la seguridad. El volumun dél catalizador será 

pues de~ . . 
. . . . 

V = 5O/10; OQO .'~{p}~%.~ ::<()j Q2C} ~3 
El ce.tal.i~tido; ~~~d~~··.c~i~ci~db eh el interior de un 
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tubo de e.cero inoxidable de 811 st. de Dext, o sea 611 de Dint, -

con un tubo central de 211 fü.i Dext, con lo que tenemos: 

Longitud de tubo = 20/0.785 (1.5242 - 0.5082 ) ::: 1.23 m. 

Com::> los di:Smetros del t1.1bo exterior• del convertí--

de" son: 22.84 cm, y 18.42 cm. 7 respect,ivúmente ¡ p¡:¡ra P ::: 170 -

Atm. tenemos s ::: i3s·oo lb,/in2 • 

La tensj.Ón de ::iuptu:::'a del maLe:iial a 300°c. es de .. 

9 o' 000 •. 27 ~ 000 ;:: 6 3 ' ººº. La. tensión de tr•abajo usual se cog 

e:!.dera 1~'\ cuartn p:irte~ o se¡,¡ ).5,750 lb./ir.2¡ bas'tante m .. -'lyor -­

que la quo usamos, 

CALCULO DE:L CONVERTIDOR 

Zl dif::eil.o del Convc"::'T..idor est.6 determinado siempre 

por condiciones prácticas a.e t r :.\bajo que d'" ben cumplirse~ 

l.~ Le. noces:L:1::d de elimir.:-:r el calor de reacción. 

, , ~ . . _, : ~-~.c<:'..itici::\ a una --

temperatura convoniente. 

El calor de :r.'eaccién debe eliminarse porque de lo • 

contrario el cotaliz:1dor podrí:.; sufrir una fusión incipiente y 

el equipo podría disminuir su resis't.encia con simultánea dismi-

nución de la conversión nl aum1..:ntar l:t ·c.emperatura. Para el_! 

rninarlo se r~curre a una disposición esp<Jcial de le. entrada de 

gas3s, que permite la utilizac:i.ón del calor de l'eacción p~ra el 

calentamiento de los mismos hasts la temper~tura de reacci6n. 

El conveNidor usado t:S muy st::mr=jante al utilizado 

en el Proceso WiJ.cox, y que contiene en su interior un cambia--

dor de temperatura que aprovecha el conten:LO.o de calor de los -

gases que ya reaccionaron para calentar aun más los gas~s entran 
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tes, en casos en que l::.1 conve¡•sión sea pequeña y el calor de --

reacción no es suficiente para· el pr9calen~amiento de los mis--

mos. 

Tiene ~demás un:1 ent.~ada secu..'1dc1ria de bases que --

pormit.c disminuir J.a tempEJratura a.e los gai:;es proveniente$ del 

carnbiac1or de temper·:itura en el caso da que llegasen demasiado -

cali8ntes a la c6mar8 catalÍL.ica. 

El ca).o:L' excedente se elimina por la presencia del 

gas iner•te (l:T2 ), en 13 mezcla rs':lccionante; el cual se extrae -

del Sistema Cíclico jt:.nto con H2 y CO en determinada proporción 

en la forrn..:~ dE: w1a n s~mg~'Í(~ de g::¡s". 

El N2 ;-;e va ncumul2:1do on los gases de reacción 

(disminuyendo k p:: us i6:i p3rc iaJ. de los dom~s ~ y, por lo tanto, 

Absorbiendo el calor· de re:.:\ccié.:1 en maycr pr•oporci6n, a la vez 

qu0 el calor de :r:•eacción va sü::i.do menor, ya que sti obtiene me-

nos CH
3 

OH cada vez. De todo lo .::interior se fü~duce que la me-

jor manera de trabajo ser6 dejar ccumular elN2 hasta un límite 

t.al que la producción de CH30H no sea muy baja; adicionar una -

cantidad de gas fresco elimin.::m'.io del sist0ma su equiv.:ilente en 

la forma de cH
3

0H condensado y en el gas de sangría. 

La cantidad de N2 eGtará rn~s o monos determinada 

por el rendj_miento del proceso. De la t<:.ibla á.e rendimiento -

a presión y temperatura vari2bl~s que se encuentra en el Capít~ 

lo IV vemos que p3ra un'.:.! presión de trabajo de 100 Atm., eJ. ren 

dimiento será de 15"6%, corresyondiente a un 41% de N2 en la --

mezcla gaseosa que ya roQccioné.. Las composiciones del gas -

antes y después de léi reacción son respectivamente: 
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N2 ---------- 38.3 41.0 

H~> ---------- 41.1 
..::. 

co ---------- 2.0.6 

o.o 
El calor de reacción está dado por la ecuaci6na 

/'). RT "" .D. H273 + /::, aT + (D_ b/2)T2 + (!J. c/3)T3 

/:;,, H273 = - 17,54.5 cal; de dondei 

A H573 = ·• 17,5~1-5 -· 17.84.(573) ·l· 0.01359(573) 2 

= ..... 22,855 cal/Mol Gramo de GH30H 

Calor de reacci6n~ 

22,855 x 3.5 ~ 80,000 cal 

El calor necesario para calentar el gas entrante C.Q. 

rrespondiente a las 100 moles de gas que ya !'eaccionaron es& 

---~-·-··--1 Moles C a 3ooºc C /j.t hC 8t pm • om pm 
H 44 7.02 2106 92,700 2 

N2 41 7.40 2220 91,100 

co 22 7o40 2220 48,900 ---
232,700 ca.1. 

Como el gas entra al convertidor a una temperatura 

de 20°c, a la cual su contenido de calor es de 15600 cal, se r~ 

querirán 232,700 - 95,600 = 137,100 cal aparte del calor de --­

reacci6n para calentar el gas entrante hasta la temperatura de 

reacción; calor que será cedido por los gasee que ya reacciona­

ron al pasar calientes por el cambiador. 

El calor de reacción se transmite en igual propor--
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ci6n en ambos extremos de los cilindros que contienen al catalj., 

zador, ya que de lo contra.río hubiera sobrecalentamientos loca-

les. De acuerdo con esto, en el cambiador de temperatu1•a ten.§. 

mos; 

Temperatm•a de entrada del lado fr'fo ., ...... o" iooºc. 
Temperatura de salida del lado frío <O a o • " G 11< 273ºc. 

Temperatura de entrada del lado caliente 3ooºc. 
La t1~mpera.tura de so.l:icl.a del lado caliente se e11cueg 

tra por un balance de calori 

Ql 

Q.3 

Calor' tx·ansmi tido l QJ ·- Q2 == 210 ,600 .. 73, 500 "" 137100 

Temperatura de salida del lado caliente •••• 123.5°c. 
Los correspondj.enteE contenidos de calor soni 

(a 2oºc) = 15,600 cal (.h 
'2 

(a 10oºc ) - 73 ,500 cal 

(a 273ªC) ~ 210,000 cal Q, 4 
(a 123.5ºc) - 95,600 cal 

CALC\Jl,O DEL CAMBIADOR DE TEMPERATURA 

Como tenemos un volt.unen de 540 ft3, para un gasto -

de 460 lb./hr., pondremos 10 tubos de 1/4.11 , 1o que da para el -

gas una velocidad de 0.5 ft./seg. y una masa velocidad de 15900 

lb./hr.ft2 ~ 

El coeficiente de transmisión dentro de los tubos -

se hará por una gráfica para flujo turbulento en el interior de 

tubos , ya que i 

Re == DG/71 == 0.364 x 15,900/12 x 0.0506 = 9500 

~ara este valor de Re tenemos por dicha gráfica: 

(h/CPG)(Cp "7f"k>213 = o~oc37 
de donde se obtiene al resolverse~ 



- 50 -

h = 117 Btu/hr.ft2 ºF. 

En el exterior de los tubos donde va a fluir el gas 

de reacci6n, el co~ficiente de transmisión S€ calculará por la 

f6rmulai 

(h /C G )(C '">? lk )2/3 = 0.33 (D G /'):> )··0.4 
rn p m p 'f' ' o rn tf 

En este caso encontramos un valor de hm = 64-.2 Btu/ 

Como la resistencia del metal es muy pequeña en com 

paraci6n con la de los gases; además de que las fórmulas dan V§! 

lores no muy exactos, esta resistencia se desprecj.ará. 

El coeficiente de conductibilidad tota.1 es igual a 

41.2 Btu/hr.ft2 • ºir., o sea 201 Kcal/hr.mt2 • ºc. 
:Podemos calcular el ár2a del cambiador :tJmesto que ... 

tenemos t = 25~25°c. y el calor transmitido que esi m 

A 

10,000 X 0.020 X 1000 X 137,1/100 X 2.2.4 = 12,250 Kcal/hr. 

2 12,250/201 X 25.25 "" 2.4·2 mt • 

Nos resulta un cambiador de una longitud de 1.10 mt. 

Se pondrá una longitud un poco mayor para tener un 

coeficiente de seguridad. Esto es tanto más conveniente ya --

que el cambiador y todo el conv.:irtidor trabaja en condiciones -

que pueden ser extremas. 

CALCULO DLL CONDhlJSADOR 

El calor que debemos eliminar en este caso se absor 

berá por el refrigerante en dos porciones; una como calor laten 

te y la otra como calor sensible. 

Primeramente debemos encontrar una temperatura de -
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condensa.ci6n adecuada para. que la mayor parte del cH
3
orr se con-

densa. Por lo tanto, la temperatura elegida debe ser baja. -

Veamos la presión de vapor del rn
3

oH a diferentes tempe1'aturas 

y el porcenta~ie de CH
3

0H a la salida en los gases a 170 Atm. y 

en equilibrio con el CH"OH 
:;¡ 

condensado. 

ºc. M15.7 8.4 2D.9 Y~·3 42.9 

Atm 0.01315 0.068 0.1315 0.263 0.395 

% CH OH 
3 

0.0074.7 0.0374 0.0748 0.1496 0.2245 

Por lo que se deducG que es suficiemte refrigerar -

con agua. La temperattu"a de condensi:l.ción la vamos a fijar a 

25ºc., ya que usaremos agua que sale a 30°c. y entra a 2.oºc º 

CALOR 'rIU\J:fSMITIDO .- CondicioriE.S en la e11tl•ada1 

Fresión. de vapor del cn3oH u i23.5ºc 

Presi6n de vapor dGl gas inerte 11 

Conéi.icioncs on la salida> 

Presi6n de vapor· del C'H
3 

0::1 a 2.5ºC 

Presi6n de vapor· del gas :· ~ .. H:irte a 2.5°c 

lb. mol de vapor de cH30B/hrt 

164.04 11 

0.1717 Atm 

ti 

en la entrada 2'~ .• 66 x 5 .. 96/164.04 = 0.896 

lb. mol fü~ vapor de cH3oH/hr~ 
en la salida ? '. ... 66 x 0.1717/169.828 = 0.0¿49 

lb. mol de CH30H condensado• 

0.896 - 0.02.49 = 0.871 
CALOR Tr'(.¡:.1.rsMITIDO AT_, connr.ws.1.;.RSE EL cH

3
ofü 

0.871 X 500 X Q,?.52. X 32 "' 3505 Y.cal/hr, 



CALOR SENSIBLE A 123.5ºc 

CALOR SENSIBLE A 25ºC 

CALOR TOTAL '.rf-<11..WStliITIDü 
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AGUA DE ENFfili;J\IIIbNTO NECESAHif\. ~ 

95.60 Kcal 

19.39 ti 

---
76 .:.:n ti 

3581.21 Kcal ·. 

32fil. · 21 - 3 58 • 12 kgms. o s san 790 lb ./hr. 30 - 20 .• 

COEFICIJD1'TE$ DE TRANSMISION 

El agua de enfriamiento que se usa puede estar más 

o m~nos sucia; utilü~aremos un hd correspondiente a una agua de 

pureza media o sea un h_ = 1000. a 
Tubo de metal.~ Vemos a usar tubo de 0.75 il"1. #16 

B.W.G. que es el más angosto que puede ser limpiado y para el -

cual t~nemosi 

L/Kw = o .065/65 x 12 = 1/1;".000 

Película acuosa.- Ya que la cantidad de gas que -

se va a enfriar no es muy grand\; y por lo mismo el agua necesa­

ria tani'poco lo es, po:'.!:.'.1:!."'::,~.os do~; tubos a reserva de poder a.uro.en 

tar su i1úmero si fuera necesario. Tensinos: 

w = 395 lb/hr tubo y w/D 1 = 395/0.62 = 637 

Podemos utilizar la gráfica de la página 184 del --

11Heat Transmission11 de Me Adams 1 que es para flujo turbulento -

de agua en el interior de tubos. Según dicha gráfica, para un 

w/D 1 = 637; h~-D 1 /12 = 45, que e.a; h "' 2.77 Bt,u/hr. °F. :ft2• 

Para hm' valor m-:::di'J de h respecto a la altura. del 

condensado, tomaremos un valor d2 200 Btu/hr.°F.ft2 • 

Verificando operaciones, nos resulta un U= 115; t.Q. 
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maremos un valor un poco más bajo, v.gr.~ U = 100 Btu/)'lr. °F.ft2 

que equivale a 488 KcaJ./hr. 0c.m2• 

Podemos ahora calcular ya el área y la longitud de 

tubo. 

A = 3581.21/<i-88 x 37d == 0.196 m2 

L "" 0.196/0.30482 X 2 X 0.1613 ;::; 6.63 ft = 2.2 mts. 

Esta Última es también la longitud del condensador. 

CALCULO nr:; Lt~ COMPRLSORA DE RECIHCUI.ACION 

El recorrido que hacen los gases es el siguiente& 

l.- Compresora de recirculac:i.ón. 

2.·- Convertidor. 

3.- Condensador. 

4.- Compresora de recirculacion nue\famente. 

La pér:5.ida de presi6n de los gases en su recorrido 

será; 

l.- Como dentro del catalizador los gases tienen -­

flujo turbulento, la fórmula que aplicamos es la siguiente z 

p = 2.36 x ~70.15 Ld0.85 vl,85 A /Dl.15 
• o :f' p 

en donde; 

L == altura de la capa de c,6lido = 4 .• 03 :ft 

d =densidad del flúido ~ 4.90 lb/ft3. 

'l ~ viscosidad = 0.000010 lb/ft.seg. 

V
0 

=velocidad basada en la secci6n total del convertidor 

y que tiene por valor 0.15 ft./seg. 

Dp =diámetro medio de las partículas, que vale 0.00612 ft 

Af = 1 
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P está dado en lb./ft2 y tiene·por valor 68.9. 

2 .- La caída de presi6n en la parte externa de los 

tubos del cambiador de temperatura se calcula por una f6rmula -

empírica que es modíficaci6n de la f6rmula de Faru1ing. 

P ::: 4 f N v2 /..j2g con f = 0.75 (D V .,( d/~)-0 • 2 r. mo..,. o mo.x 1 

Nr == número d~ hileras que atraviesa el gas ::: 3 

Vmáx :: volocide.d máxima = 0.2 ft. 

g = constantG gravitacional = 32.2 ft/serf. 

D
0 

·- diámetro extr=r·ior de los tubos = Q.045 ft. 

d == densidad = .~,87 lb/n3 

Substituyendo valores en las dos ecuaciones ant,eri.Q. 

res, se obti.ene un valor de I.:i = 0.000938 lb/ft2 • 

3. • El cálculo de la pfrdida de presión en el inte-

rior de los tubos del convertidor se hizo por medio de un nomo• 

grama basado en la fórmula do Fannü1g. 
? F ~ 4 f L v-/2g D 

Ln donde l<:ts literales tienen el mismo significado 

que en el caso anterior, salvo que ésta es otra función del nú-

mero de Reynolds. 

Con dicho nomograrna se enco~tr6 un (P/L) x P = 64; 

o sea P/L = 0.376 lb/ir/:ft. Ccmo tenemos un largo de tubo de 

3.61 ft, tendremos P ~ 1.36 lb./in2 • 

4.- El cálculo de la pérdida de presi6n en el con--

densador se hará con el mismo nQmograma que en el caso anterior; 

únicamente que como los gases no fluyen ahora dentro de tubos -

se usará el diámetro hidráulico equivalente (cuatro veces la --
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secci6n libre entre el peri.metro mojado) en vez del diárnet:ro. 

Usamos tubo de 3. 5 in. de diámetro interior, con lo 

que tenemos : 

Secci6n Librez 

Sección interna del tubo• 0.785 x 3 .52/144 ••••• 

Seoci6n de los tubos interiores: 

2 x o.7s5io.752/144 

Perímetro mo,jado:; 

Perímetro del tubo exterior: 3.14 x 3.5/12 

0.0662 ft2 

-··,·G.00614 11 

0.06006 11 

0.89 ft 

Perímetro de los tubos interiorest 2 .x 3.14 x 0.75/12 0-392 ft 

Con lo que tenemos~ 

Dh = 4 X 0.06/1.282 :::: 0.186 ft ::: 2.2,30 in 

l?/L inferior a 0.000001/170, o sea despreciable. 

5·- El cálculo de la pérdida de presión en la tube­

ría lo div:i.clirernos e.n dos partes) una parte comprende desde el 

punto en que los gases provin:i.8rc·:.es de la compresora. principal 

se reunen con los recirculadosi hasta el condensador, en donde 

parte del gas se condensa, L~ segtL~da parte comprende el re~ 

to del circuito. 

Para la primera. pa:-·:-.e, VI = t,60 lb./hr. La tempe-

ratura media la tomaremos de 8o0 c., y un tubo de 2 in. 

En esta vez obtenemos~ (P/L)P = 0.01~ o sea un ---­

J? = 0.00085, ya que tenemos 15 ft de tubería. 

La segunda par'::.e de la tubería lleva 186 lb/hr. ; la 

temperatura media es d8 25ºc. EJ. largo de la tubería es de -
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36 f.t.; las conexiones que tiene .con sus respectivos largos de 

tubo sona 
o 1 T cruzada a 90 • . . 

3 codos a 90° 

. . 
·" 

9 . . :f't 

J.6 ft 

Lo que da. un total ce 4806 ft y un (P/L)P = 0.002, 

equivalente a P ~ 0.00057 lb./in2 • 

6.- A estas pérdid8s de presión habrfa que agregar 

otras pequeñas, corno las causadas por varias perforaciones pe-­

queñas que se harán en la tuberüi para soldar tubos de muestreo, 

además de las pérdifüi.s por presión por los 1.msanchamientos y r,g 

duce iones que hay cuando los ga[;es entran o salen de un aparato. 

Por ser estas pérdidas de muy poca cuantía en 1•elaci6n a la pé;¡: 

dida total de p:rosióni no las tomaremos en cuenta por ser de s~ 

gurldo orden. 

La pérdida total dé presión es pues de 265 lb/ft2 • 

El volumen de gas que llega a la compresoJ:>a es de 150 m3., equi 

valentes a 5300 ft3/hr. a la pNsión de México, o sean: 

5300 X 0.7?2 X 2.98/170 X 273 ::: 26.20 ft,3/hr. a 170 Atm. 

El trabajo útil es pues dei 

26.20 Y. 265/550 X 3600 = 3.5 X 10-3 H.P. 

PoP lo que se ve, el más pequeíío motor que se fabr,;!. 

ca nos servirá, aun en el caso de que la eficiencia fuera la 

más baja posible. 



CJ~PITULO VIII 

e o N e L u s I o N E s 
I.- De los déüos estadísticos de las :i.mportactones mexicanas 

de metanol y sus derivados se concluye que en un futuro -

cercano hm:&1 faHa una i'u8nte nacional de alcohol metíli­

co; y que pa!':.:t el éxito d8 la empresa 'ªn mB.yo1' es cela es 

necesai'Ü\ la con.vivencia simultánea fü¡ una Inó.ust:ria de ~ 

trr:tnsformaci6n dHl mismo. 

II.- Del estudio que se hízo sob:ce equipo y ms.tei1 ias primas se 

concluye que sí es convenient.o la implEintación de la In~­

dustl'ia, ya que ambos elementos son factibles de obten--­

ción en el medio de México. 
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1.- Entrada prineipal de gases 

2.- Entrada secundaria de gases 
3.- Cambiador de temperatura 

4.- Tubo con resistencia eléctrica 

5·- Catalizador 
.6 .- Salida de gases 
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