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I•- INT ROD UCC ION



Desde su descubrimiento a fines del siglo XIX, el formaldehído ha

destacado en la industria química debido a sus múltiples usos en las In- 
dustrias de: Plásticos, Compuestos Farmacéuticos, Fabricación de Pintu- 
ras, Fungicidas, Papel y Textiles principalmente y como materia prima en
otros procesos. 

En 1974 la producción mundial fue de aproximadamente 3, 600 millo
nes de kilogramos anuales, estimada con base en una concentración de 37% 
en peso de formaldehído la cual es la concentración comercial. En los - 

Estados Unidos de Norteamérica en el año de 1974, la producción fue de - 

aproximadamente 2, 000 millones de kilogramos. 

Producción Nacional.- Para este mismo año de 1974, la produc- 

ción ( le formaldehrdo en México asciende a 26. 0 millones de kilogramos
aproximadamente, 

se cuenta con una capacidad Instalada de 43. 5 millones
de kilogramos por año, para abastecer un mercado con crecimiento cons- 
tante. De aqui que se tiene una capacidad instalada que permitirá du- 
pllcar la producción actual. 

De la producción nacional total, el 70% se utiliza como consumo

cautivo y el 30% restante está disponible para la venta, del cual el 85% 

se utiliza en la fabricación de resinas sintéticas. 

Las resinas sintéticas continúan requiriendo grandes cantidades
de formaldehído, de tal manera que un incremento en la producción de for
maldehído reflejará un incremento en la demanda de las resinas del Fenol, 
Urea, Melamina Formaldehído. 

Se pronostica una expansión en los usos menos importantes del - 
formaldehído con lo cual se incrementará su demanda. Ya que actualmente

existe una demanda mayor a la oferta del formaldehído, por lo cual se - 
hace necesprio el estudio de capacidad y diseño del equipo que limita el
aumento de la producción de una planta productora de formaldehrdo. 



El objetivo de este trabajo es el de estudiar la posibilidad de

aumentar la capacidad en un 20% de una planta ya instalada con una - 

producción de 15, 000 Kgs./ día de solución de formaldehído con el pro

ceso que usa como materia prima alcohol metrlico. 

Después de hacer una revisión que va desde una breve reseña his

torica de la evolución de la forma de producir formaldehrdo, se tra- 

ta el mecanismo de reacción para describir el desarrollo del proceso

para obtener formaldehído a partir de metanol, con una revisión a las

propiedades del formaldehído. 

Una vez descrita la planta se procede al estudio de la capacidad

tratando los balances de materia y energía parciales y globales para

discutir finalmente los factores limitantes y concluir. 
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La publicaclón en 1835 de la investigación de Liebig sobre el Ace
taldehrdo( l), 

fue la base para el entendimiento de la naturaleza química
de los aldehfdos y origin6 un camino claro para seguir adelante en las - 
investigaciones de éstos. 

En los años siguientes, 
otros aldehfdos allfáticos fueron descu- 

biertos y resultó fácil el reconocerlos como pertenecientes a este gru- 
po de compuestos químicos tales como: El Proplonaldehfdo, el Butiralde
hído, el Isovaleraldehído, entre otros, los cuales fueron descubiertos
antes de 1860. Sin embargo, el formaldehído no fue reconocido sino has
ta después. 

El formaldehído fue preparado por primera vez por Alexander Mik- 
ha H ovich Butierov( 2)( 3) 

en 1859 como resultado de una tentativa en la
síntesis del Etilen- Glicol. La preparación se llevó a cabo mediante la
hidrólisis del Acetato de Metileno previamente obtenido por la reacción
del loduro de Metileno con el Acetato de Plata. 

En 1868, A. W. Hofmann ( 4) preparó formaldehído haciendo pasar una
mezcla de metano? y aire, en fase vapor sobre una espiral de platino ca- 
liente. 

Este procedimiento fue el antecesor directo de los mótodos mo- 
dernos para la obtención de formaldehído. 

En la actualidad el formaldehído se produce principalmente a par- 
tir del metano¡, 

y se obtiene esencialmente como un producto puro que - 
contiene un pequeño remanente de metano] con trazas de Acido Fórmico. 

El formaldehído también se produce por oxidación directa de gases
consistentes en hidrocarburos, 

con este método se obtiene una mezcla de
aldehfdos, tetonas, ácidos grasos y otros productos, los cuales se sepa- 
ran para su venta. 

Existen procedimientos para la producción simultánea de formalde- 
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hído, acido acético, 5c( do fórmico; los cuales consisten en una oxidación

catalítica en fase liquida de la acetona con oxigeno elemental, estos pro_ 

tesos han sido patentados por la Sociedad Francesa de Fabricantes de Pro- 
ductos Químicos Riione- Poulenc.( 5)( 6) 

Aunque éste y varios otros métodos

para la obtención del formaldehído incluyendo la deshidrogenación de óxi- 
dos de carbón, descomposición pirolítica de formatos, etc., han sido des- 

critos en la literatura, éstos no resaltan comercialmente aunque poseen - 

como ventajas su simplicidad, bajo costo de materias primas, sin embargo, 

la restricción en especificaciones los hace incosteables. La preparación

del formaldehfdo por medio de la reducción directa de óxidos de carbón - 
con hidrógeno, ha sido objeto de estudio y de numerosas patentes. 

Los procesos para la producción de formaldehído partiendo del me- 
tano], fueron los primeros en desarrollarse y todavía representan el ma- 
yor recurso comercial para la obtención de este producto. En general, la

mezcla de metano] - aire se pasa a través de un catalizador a alta tempera- 
tura y a presión atmosférica; los gases de salida se ponen en contacto - 

con agua para obtener así una solución de formaldehfdo acuoso. 

En los procesos modernos existen dos operaciones, la primera, la - 

clásica utiliza como catalizador, plata o cobre y se pasa a través de es- 

te una mezcla con excedente de metanol. El segundo método utiliza como - 
catalizador un óxido, tal como el óxido de hierro -molibdeno u óxido de - 
hierro -vanadio, con una mezcla pobre de metano¡ - aire. (

7)( 8)( 9) 
En este - 

proceso se obtiene una solución libre de metano¡. 

La obtención de formaldehído por acción directa de oxígeno sobre - 
metanol liquido a 25' C con la presencia de un complejo morfolfneo de ni- 
trato cúprico fue descrito por Brackmann.( lo) 

La conversión de metano] a

formaldehído por la acción ultrasónica, por la irradiación gamma y mate- 
rialfisionable también han sido reportadas. (

11)( 12)( 13) 

Mecanismo de Reacción.-• En la formación de formaldehído a par - 
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tir de metano] y aire, 
se creyó que esta era un proceso de oxidación en - 

fase gaseosa como lo indica la sliguiente reacción: 

CH30H i 1/ 2 02 --------- o- CH2O + H2O - 38 Kcal. 

Todavía se cree que este es el mecanismo que se presenta cuando
se emplea un óxido como catalizador, Sin embargo, el estudio del mecanis
mo de la reacción y de los productos obtenidos por el proceso catalizado
por el metal, demuestra que bajo estas condiciones se presenta una deshi- 
drogenación seguida por una oxidación del hidrógeno obtenido, como se - 

muestra en las siguientes reacciones: ( 14)( 15) 

I. 

CH3OH .--------- CH20+ H2 - 20 Kcal. 

H2 h 1/ 2 02 --------- 0' H2O + - 58 Kcal. 

De aqui que el mecanismo comprenda una combinación de las reacciones de - 
deshidrogenación y de oxidación. La reacción de oxidación libera el ca- 
lor necesario para la reacción y el proceso es autosostenido. También se

cree que mantiene la actividad del catalizador y se desplaza el equili- 
brio de la deshidrogenación. 

Un estudio alemán, 0 5) demuestraue elq proceso catalizado por - 
plata, depende exclusivamente de la deshidrogenación, la combustión del - 

hidrógeno desplaza el equilibrio por la naturaleza endotérmica de esta - 
reacción. 

Los resultados de este trabajo indican que la temperatura en - 
el momento de contacto con el catalizador es un factor más importante que
la proporción de metanol- aire y que éste determina la producción de for- 
maldehfdo. 

Existen reacciones indeseables, las que se pueden minimizar me - 
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diante cl control de la temperatura y de otros factores, ya que esto evi- 

ta bajas eflcienclas. Estas reacciones incluyen: 

a) Descomposición piroiitica del formaldehído. 
b) Una sobreoxidaclón del formaldehído a ácido fórmico, 

óxido de carbón y agua. 

a) CH2O a, CO + H 2 0
b) CH2 + 1/ 2 02 HCOOH 6 CO + H 2 0

CH2O + 02 S.- 

CO2 + H20

La obtención de formaldehrdo por la deshidrogenación del metano] 
fue estudiada en 1810 por Sabatier y Mailhe( t6) quienes demostraron que - 
esta reacción es reversible. Más recientemente, Newton y Dodge( 17) deter- 
minaron cuantitativamente la constante de equilibrio para esta reacción. 

Un proceso práctico para deshidrogenar el metano¡ debería produ- 

cir formaldehído anhidro e hidrógeno como productos de reacción. 

Punderson (
t8) 

descubrió un catalizador para una deshidrogena- 
ción selectiva de metano], el cual consist^ en 97. 8% de plata, 2% de co- 
bre y 0. 2% de silicón, 

este catalizador dió buenos resultados cuando se
utilizó vapor de metano] 

puro recalentado dentro de un rango de 600 a - 

700 grados centigrados y puede ser reactivado cuando sea necesario por - 
calentamiento con aire de la misma temperatura. 

Aries (
19) 

describe una deshidrogenación a presión, en la cual el

metanol e hidrógeno se pasan sobre un catalizador de plata finamente divi- 
dida, a una temperatura de 700 a 800° C, y a una presión de 5 - 8 atmósferas. 

Los vapores de agua son favorables y evidentemente originan un - 
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Feto especrfico sobre el catalizador metálico. Esto fue notificado por
Trlll.it (

20) 

en 1903 y más tarde fue reportado por Thomas (
21) 

en sus in- 

vestigaciones sobre los procesos catalizador por plata. los mayores cam- 

bios notados son la baja temperatura de reacción y el Incremento de la - 
producción neta. Uhl y Cooper ( 22) 

reportaron los resultados de este efee

to al incrementar la concentración de vapor de agua en la mezcla de meta- 
no¡ - aire, 

aproximadamente en la proporción de 40- 60 respectivamente. 

Un estudio detallado de la termodinámica de la reacel6n ha sido
presentada por Jones y Fowlle ( 23)

con numerosos cálculos para las reac- 
ciones en los lrmites de temperatura de 300 a 900' C. 

DESARROLLO DEL PROCESO PARA OBTENER FORMALDEHIDO A PARTIR
DE METANOL

El método original por el cual Hoffmann ( 4) produjo formaldehído
a partir de una mezcla de aire y vapores de metano¡, consistió en pasar

esta mezcla por un recipiente el cual contenta un espiral de platino ca- 
liente. Una vez iniciada la reacción, ésta se sostenía por si misma. El

producto fue absorbido en agua contenida en una serie de barriles de lava
do de gas. 

Debido a las dificultades por explosiones que acarreaba este
proceso, Volhard (

24) 

diseñó un equipo que utiliza una lámpara llena de - 
metanol- provisto de una mecha contigua al espiral de platino. Koblukov25) 

encontró que el platino podría ser reemplazadop por asbesto platinado

colocado en un tubo de calentamiento. 

To11ens( 26) 
fue capaz de regular las proporciones de la mezcla

aire- metanol, 
mediante el calentamiento del metano] en un recipiente so- 

bre un baño de agua, 
encontró que esto tenía un efecto directo en la pro- 

ducción de formaldehído. Esta y otras pequeñas mejoras fueron después - 
aplicadas• al procedimiento de Loew ( 27) 

el cual reemplazó el catalizador



de platino por una malla de cobre. En este proceso se arrastra una co- 
rriente rápida de aire seco a través de metanol' frro ( 18° C) y la mezcla

resultante se pasa por un tubo de vidrio de 30 cm. de largo, el cual con
tiene una malla elirndrica de cobre de 3 cm. de largo, la cual es suave- 
mente calentada, 

el paso de la mezcla gaseosa sobre el catalizador causa
un cambio notable que depende fundamentalmente de la velocidad de flujo. 
Los productos de reacción del tubo de vidrio se pasan a través de un re- 
cipiente vacío y dos recipientes llenos con agua con lo cual se produce
en forma contrnua, 

soluciones acuosas conteniendo de 15 a 20% de formal- 
deh rdo . 

Cuando el metanol fue calentado por Tollens( 26) de 45 a 50' C, y
los reactivos se pasaron sobre un catalizador de cobre ( forrado con dia- 
fragma de asbesto para prevenir explosiones), se obtuvo una conversión - 
de 30% a formaldehído. 

De acuerdo con Bugge,( 28) 

la firma Merckling y Losekann, funda- 

da en 1888 en Seelzo cerca de Hanover en Alemania empezó la manufactura
de formaldehrdo en forma comercial en 1889. Fue aproximadamente en este

período cuando se descubrieron las propiedades del formaldehrdo como des
infectante. — 

El proceso desarrollado por Merckling y Losekann se muestra en
la figura ( 1). 

Con el desarrollo en la fabricación de equipo a gran escala - 
hubo importantes progresos en los procedimientos para evaporar el alcohol
Y en los sistemas de absorción, aparatos de aluminio, de piedra y otros

materiales más durables reemplazaron al vidrio previamente utilizado. - 
Además vinieron, necesariamente, 

progresos en el control de la temperatu
ra de operación. — 
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En los últimos años, un considerable desarrollo se llevó a cabo

en los métodos empleados para la fabricación de formaldehído a partir de

metano¡. Esto fue posible por el uso de catalízadores eficientes, y el

mejoramiento de métodos de contacto y esto provocó una economía implrci- 

ta en la producción a gran escala. 

La eficiencia del proceso depende en gran parte de mantener en

la mezcla metano] - aire las proporciones adecuadas. Thomas( 21) demostró

que con plata, las mezclas gaseosas conteniendo de 0. 5 a 0. 3 gramos de - 

oxTgeno por gramo de metano] origina una eficiencia de 60 a 73% y una - 

producción teórica neta de 83 a 92% de formaldehído. Una mezcla de me- 

tanol- aire del tipo citada contiene de 30 a 41% de metano] en volumen. 

Con un incremento en la concentración de metanol, la producción

de formaldehf,do baja gradualmente, pero la producción neta aumenta. La

eficiencia del catalizador se determina mediante el análisis de los ga- 

ses de salida; un alto contenido de hidrógeno se debe mantener para una

buena producción. 

PROCESOS COMERCIALES

Los procesos comerciales para la obtención del formaldehído, se

clasifican en dos tipos. 

Procesos que utilizan metanol como materia prima y procesos que

utilizan hidrocarburos como materia prima. En este segundo proceso se - 

obtienen varios productos, entre los cuales el formaldehTdo es uno de - 

ellos. 

El formaldehído obtenido directamente de gas natura¡ que contie

al- 



ne metano, etano, propano, butano y otros hidrocarburos alifáticós que - 

por oxidación producen en este proceso una mezcla de compuestos que va- 

ría de acuerdo con la naturaleza de la materia prima usada. El formalde

hído se obtiene generalmente como una solución diluida, la cual debe ser

concentrada; asimismo, es necesario separar el formaldehído de los otros

aldehídos y de coproductos formados en la reacción, tales como el Acetal

dehído, Propionaldehído, n- butiraldehído, ¡ so- butiraldehído, etc. 

El proceso que usa gas natural como materia prima, opera a tem- 

peratura de 430- 480° C y a presión de 7- 8 atmósferas. Se emplea como ca- 

talizador una mezcla de fosfatos de aluminio y ácidos metálicos. El pro

dueto de reacción contiene aproximadamente 35% de metano], 21% de formal

dehído, 6% de acetaldehído y cantidades variables de aldehídos superio- 

res, alcoholes y agua. 

Después de la separación preliminar la cual consiste en una des- 

tilación, la solución de formaldehído es liberada, del ácido fórmico me- 

diante una purificación, con una resina, del tipo de intercambio iónico. 

En la figura No. 2 se muestra el diagrama de flujo del proceso - 

de obtención de formaldehído que utiliza metano] y aire como materias pri

mas. 

ciones: 

En este proceso se presentan principalmente las siguientes reac- 

CH30H + 1/ 2 02--------- CH2O + H 2 0

4--------- 

CH3OH--------- AN. CH2O + H2

A continuación se muestran las cantidades requeridas de materias

E



primas para la elaboración de una tonelada de formaldehrdo al 37% en pe- 
so. 

Metano] 

Aire

460 Kg. 

719 m3 a S. T. P. 

El formaldehído se fabrica mediante una oxidación catalrtica - 

de metanol en fase vapor o por una combinación de oxidación -deshidrogena

ción. En cualquiera de los dos casos, el formaldehrdo producido y el me

tanol que no reaccionó y que se encuentra en los gases a la salida del - 

reactor, son absorbidos en agua y separados por destilación. 

El reactor contiene un metal o un óxido metálico como cataliza

dor. La plata y cobre, son los catalizadores más convenientes y son ge- 
neralmente usados en la forma de malla o de granalla. Las reacciones so

bre estos catalizadores, son esencialmente una combinación de deshidroge

nación y oxidación. Un balance entre estas dos reacciones se mantiene - 

mediante el uso de una cantidad suficiente de aire. La temperatura del

catalizador se mantiene entre 450 y 600%, y el tiempo de contacto es de

0. 01) seg. aproximadamente. 

El catalizador de óxido metálico más satisfactorio consiste en

una mezcla de óxidos de molibdeno, hierro y vanadio. La reacción sobre

este tipo de catalizador es principalmente una oxidación y requiere un - 
gran exceso de aire ( 5 a 10 veces el requerido por el catalizador metáli

co). En este proceso se obtiene una alta conversión y se obtiene un pe- 
queño remanente de metano] en el producto. 

Los gases de reacción del convertidor que contiene el cataliza

dor metálico, son llevados directamente a una columna donde ocurre una

12
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separación prei¡ minar del formaldehído y del metanos que no reaccionó. 

Esto es complementado por enfriadores multitubulares después de lo cual

los gases pasan a un lavador final alimentado con agua fria y de donde sa
len a la atmósfera. Estos gases de salida generalmente contienen 20% de

hidrógeno y 75% de nitrógeno. 

El hldrúgeno contenido en los gases de salida es una btx:na indi

caclón de la eficiencia del catalizador. Un análisis de hidrógeno en los

gases de salida se usa como indicador de la eficiencia del proceso. Los

gases contienen además entre 4 y 5% de dióxido de carbono, Junto con tra- 

zas de monóxido de carbono, oxigeno y metano lo que representa una pérdi- 

da de metano] por reacciones secundarias. 

La mezcla del condensado y de la solución de la columna princi- 
pal, ( la cual contiene formaldehído, agua y aproximadamente 15% de meta- 

no] que no reaccionó), se alimenta a la columna de fraccionamiento, en - 

donde el formaldehido al 37$ en peso más la cantidad deseada de metano] - 

el cual sirve como estabilizador, se obtiene en el fondo y el metanol. se

obtiene en el destilado de la columna y de donde se recircula al evapora - 
dor. 

La eficiencia de este proceso es de 85 a 90% en peso basada en

la alimentación de metanol. 

Cuando se utiliza como catalizador óxido de hierro -molibdeno, 

los gases efluentes del reactor son enviados a un cambiador de calor en - 

donde se ponen en contacto con la alimentación al reactor para elevar su
temperatura, de aqui se mandan directamente a una torre de absorción que

se alimenta con agua desmineral izada. En la salida superior de la torre

se tiene un flujo gaseoso consistente en nitrógeno, oxígeno y dióxido de

carbono y por el fondo de la torre se obtiene una solución de formaldehi- 
do- metanol. En este proceso la eficiencia es del órden del 98%. 
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PROPIEDADES DEL FORMALDEHIDO

El formaldehído al 100% es un gas incoloro, picante y altamente

irritante, mediante enfriamiento puede ser licuado y solidificado. 

En estado gaseoso y liquido, el formaldehído se polimeriza, a - 

temperatura ambiente se puede mantener en estado monomérico por solo un - 

tiempo limitado. Debido a ésto, no se encuentra puro. Comercialmen- 

te se encuentra en forma de solución y polímerizado. Las principales pro

piedades de las soluciones y polímeros del formaldehído son los siguien- 

tes: 

Formaldehído Gaseoso ( 100%) HCHO

Peso Molecular 30. 03

Gravedad Especifica 0. 815 (- 20° C) 

Punto de Fusión Normal - 118° C

Punto de Ebullición Normal - 19° C

El formaldehído es soluble en agua y en solventes polares tales
como el alcohol; es solo ligeramente soluble en acetona, benceno, cloro- 

formo y eter. El formaldehído en forma gaseosa es inflamable y forma mez

olas explosivas con aire y oxigeno, bajo las siguientes condiciones: 

Temperatura de Ignición 300° C

Límites Explosivos bajo 7

en volumen en aire) alto 73

Concentración máxima disponible 10

p. p. m. en volumen) 

Densidad de vapor ( aire- 1) 1. 067

Las propiedades termodinámicas de mayor importancia del formal- 



delirdo cn estado gaseoso monomórico son las siguientes: 

Calor de Combustión 134. 100 Kcal./ mol. 

Calor de Formación 27. 700 Kcal./ mol. 

Energía Libre ( 25' C) 26. 270 Kcal./ mol. 

Calor Específico: 

1 atm.) 25° C) 8. 461 cal./ mol. 

1 atm.) 27° C) 9. 385 cal./ mol. 

Entropía 25° C) 52. 260 cal./ mol.` C

Calor de Disolución en Agua 15. 000 Kcal./ mol. 

Las propiedades físicas de las soluciones de formaldehído más

comunes - 

Contenido

CH2o (% P) . 37 37 37 45 50

Contenido

CH30H (% P) 1 5 10 1 1

Punto de Ebu- 

llición (° F). 210 208 206 211 211

Densidad a

18° C

lb./ gal. 9. 29 9. 29 9. 09 9. 47 9. 70

gr./ ml. 1. 113 1. 101 1. 089 1. 135 1. 150

Coeficiente de

Expansión

aprox.) 5x10- 4 6,x 6x10 4 6x10 4 6x10- 4

Punto de Igni- 

ción (° F) 185 1 ' 147 177 175

Calor Específi

co ( aprox.) 

cal./ gr.° C- 0. 8 0. 8 o. 8 0. 6 0. 6

Especificaciones más comunes para soluciones comerciales do
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formaldplifdo ( 37% peso). 

IRA

ESTABILIZADO BAJO METANOL

CH2O 37. 0 - 37. 5 37. 0 - 37. 5

CH3OH 6. o - 15. 0 0. 3 - 1. 5

Acidez(% HCOOH) 0. 01 - 0. 03 0. 01 - 0. 05

Fierro ( ppm) 0. 5 - 0. 8 máx. 0. 5 - 0. 8
máx. 

Escala A. P. H. A. 5 - 10 máx. 5 - 10 máx. 

P. H. 2. 8 - 4. 0 2. 8 - 4. 0

Color Cristalino Cristalino

IRA
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E S C R I P C I O N D E

L A P L A N T A



A.- CARACTERISTICAS

El proceso de obtención de formaldehído por oxidación eatalrtiea

de metanol, es un proceso contrnuo el cual podemos dividir para efectos

de descripción en tres etapas: 

1.- Mezclado y Acondicionamiento de Materias Primas. 

2.- Reacción. 

3.- Separación de los Compuestos del Sistema Reaccionante. 

Para una planta con capacidad teórica de 15 toneladas diarias de

formaldehído al 37% en peso tenemos: 

1.- MEZCLADO Y ACONDICIONAMIENTO DE MATERIAS PRIMAS

Un soplador de aire del tipo de desplazamiento positivo ( soplador

rotativo) marca A. F. Roots, tamaño 717 con una capacidad de 1000 metros

cúbicos por hora de aire, a 670 r. p. m., con una presión a la descarga de

0. 190 Kg./

cm2. 
Este soplador es accionado por un motor de 20 HP y 1700

r. p. m. El aire impulsado por este soplador pasa a través de una torre

de lavado, empacada con coke, el cual tiene una granulometría entre 3 y

7. 5 cm., la altura de la torre es de 500 cm. y su diámetro es de 78 cm., 

está construida con lámina de acero inoxidable de 0. 159 cm. de espesor, 

el aire a la salida de esta torre pasa por unos eyectores en donde se - 

mezcla con metanol liquido, los eyectores están construidos con lámina - 

de aluminio con un diámetro de 7. 62 cm. y 3. 81 cm. en la garganta. El - 

metanol es bombeado del tanque de almacenamiento general al tanque de al

macenamiento en la planta el cual es de forma cilíndrica, construido con

lámina de acero inoxidable de 0. 159 cm. de espesor, el cual tiene una ca

pacidad de 1500 litros, de este tanque se alimenta el metano] a los eyec

Lores en donde se mezcla con el aire, su flujo se mide con un rotámétro, 

con flotador de acero inoxidable con una capacidad máxima de 1600 litros

por hora, la mezcla airé- metanol liquido pasa a dos evaporadores en los
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ediles se utiliza vapor saturado a 4 Kgs./

cm2
como fuente de calor. 

Los evaporadores están compuestos por 80 tubos de cobre de 1. 59 cm. 

de diámetro y 70 cm, de largo equipados con aletas de cobre de 95x3. 5 cm., 

espaciados 0. 5 cm. cada una, estos tubos se encuentran dentro de un envol- 

vente de 100 x 70 x 25 cm., construidos con lámina de acero inoxidable de

0. 159 cm. de espesor, estos evaporadores están aislados térmicamente; el - 

flujo de vapor de agua va por el interior de los tubos, la mezcla de aire- 

metanol en fase vapor se alimenta a un sobrecalentador, el cual consiste - 

en un recipiente cilíndrico con 35 cm. de diámetro y 100 cm. de longitud, 

construido con lámina de acero inoxidable de 0. 159 cm., de espesor, en su

interior se encuentra instalado un serpentín de acero inoxidable de 0. 635

cm. de diámetro con una longitud de 25 metros; por el cual se circula va- 

por de agua saturada a 4 Kgs. / cm de presión, este sobrecalentador se

encuentra aislado térmicamente. 

La mezcla aire- metanol obtenido de este equipo se alimenta a un dis

tribuidor aislado térmicamente, el cual consiste en un tubo de acero inoxi

dable de 15. 24 cm. de diámetro, en este distribuidor se tienen conectados

15 tubos de acero inoxidable de 5. 08 cm. de diámetro que alimentan al mis- 

mo número de reactores. 

2.- REACCION

La segunda etapa de la planta, en la cual se efectúa la reacción, 

comprende 15 reactores catalíticos de cama fija, en los cuales se utiliza

plata como catalizador, en la actualidad cada reactor contiene aproximada- 

mente 7 Kgs. de catalizador con una granulometria menor de 3 milímetros. - 

Los reactores son recipientes cilindricos con 37 cm. de diámetro y 48 cm. - 

de largo, en la parte superior tienen la entrada para los gases de alimen- 

tación, la cual se hace por un tubo de 5. 08 cm. de diámetro, el reactor. - 

está dividido en dos partes en su mitad unidas por medio de bridas. La - 
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parte superior o tapa del reactor tienen una altura de 30 cm. y la base de
10 cm., en la parte superior de la base, mediantre una placa de cobre de - 
0. 635 cm. de espesor, con perforaciones de 0. 72 cm. de diámetro se soporta

una malla ranurada de lámina de cobre dal némero 24 sobre la cual está e? 
catalizador, la base dei reactor está el catalizador, la base del reactor

está hecha con piaca de acero inorldable de 0. 318 cm. de espesor, recubier

ta con lámina de cobre de 0. 159 cm. de espesor. 

La salida de los gases reaccionantes se encuentra en el fondo del - 
reactor, las salidas están conectadas a un tubo de acero inoxidable de - 
0. 476 cm. de espesor y 6 pulgadas de diámetro. En el tubo de salida de los
gases en los reactores se encuentran conectados tubos de 1. 27 cm. de diáme

tro, mediante los cuales se alimenta solución acuosa de formo] - metano¡ pro

venientes de la torre de absorción. A esta torre se alimenta intermitente
mente agua destilada ( 

esta proviene del vapor condensado en la planta.) - 
La solución contenida en la torre de absorción se recircula mediante una - 
bomba centrifuga construida con acero inoxidable accionada por un motor de
4. 5 HP y 3000 r. p. m. En la lrnea de recirculación se tienen una conexión, 
la cual pasa• por un rotámetro con capacidad máxima de 1000 kilogramos/ hr., 
con flotador de acero inoxidable y posteriormente va a la descarga de los
reactores. 

3.- Separación de los Compuestos dei Sistema Reaccionante

El flujo gaseoso a la salida de los reactores, se alimenta a la to- 

rre de destilación, la cual. forma parte de la tercera etapa de la planta en
donde ocurre la separación de los componentes de la mezcla gaseosa. 

La torre de destilación tiene 1000 cm. de altura y 112 cm, de diáme

tro y está construida con lámina de acero inoxidable de 0. 318 cm. de espe- 
sor, 

tiene 20 platos de burbujeo construrdos con lámina de acero inoxida- 
ble de 0. 318 cm. de espesor, los cuales en su superficie tienen 20 cachu- 
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chas de acero inoxidable de 0. 159 cm. de espesor, cada cachucha tiene

6. 35 cm. de altura y un diámetro de 10. 2 cm. La alimentaeF6n del flujo

lase.oso proveniente de los reactores se lleva• a cabo en el plato número
doce. En el fondo de la torre se tiene una sección de 120 cm, de altura
y '. 12 cm. de diámetro, erg donde se tienen 4 serpentines de acero ínoxida
bit! de 0. 958 cm. de diámetro y 15 metros de longitud. -. 

En el fondo de esta torre se obtiene una soluci6n acuosa de for- 
nui) dehidn y metano) la cual se pasa a través de un enfriador ondulado, 
construido con lámina de acero inoxidable de 120 x 92 cm. La solución a
la salida de este enfriador se recibe en un recipiente de 120 cm. de diá
metro y 94 cm. de altura, 

construído con lámina de acero inoxidable de - 
0. 318 cm. de espesor; de este tanque mediante una bomba centrífuga cons
truída con acero inoxidable, 

accionada por un motor de 5 HP y 1500 r. p. m, 
la solucl6n es llevada a un tanque de almacenamiento. 

El fluJa gaseoso que se obtiene en el domo de la torre se• hace pa
sar por un sistema de seis condensadores conectados en serie, cada con- 

densador se compone de 14 enfriadores por los cuales se hace pasar el - 
flujo gaseoso, 

los enfriadores son del tipo ondulado con una longitud de
120 cm. y un ancho de 97 cm. 

construídos con lámina de acero inoxidable
del número 20, 

en el interior de estos circula el flujo gaseoso y el con
densado obtenido es enviado al tanque para condensado. Este tanque es - 
de forma cilíndrica de 96 cm. de altura y 80 cm. de diámetro, construído
con lámina de acero inoxidable de 0. 159 cm. de espesor. El condensado - 

es utilizado como reflujo en la torre de destilación , para esto se utir4

liza una bomba centrifuga de acero inoxidable, accionada por un motor de
5 HP_ y 1500 r. p. m., finalmente el flujo gaseoso a la salida del último
condensador que es un condensador tubular horizontal de amoniaco con 80
tubos de acero inoxidable de 1. 9 cm. de diámetro, se alimenta a la torre

de absorción en donde se pone en contacto con una solución acuosa de for
maldehído Y. metano], 

esta solucí6n se recírcula mediante una bomba cen- 

trífuga de acero inoxidable y accionada por un motor de 4. 5 HP y 3000 - 
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r. p. m. La torre de absorción es del tipo empacada con una altura total
de 700 cm., de los cuales 500 cm. están ocupados por coke con una granu
lometrra menor a 7. 62 cm. El diámetro de la torre es de 105 cm. Esta

torre está hecha con lámina de acero Inoxidable de 0. 159 cm. de espesor, 
la descarga de esta torre va a la atmósfera. La solución obtenida en - 

esta torre es. utilizada para enfriar los gases de salida de los reacto- 
res. 
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A.- BALANCES DE MATERIA PARA UNAS PRODUCCIONES DE 15, 000 KGS. POR
DIA Y 18. 000 KGS. POR, OIA DE SOLUCION DE FORMALDEHIDO

Balance de materia para una producción de 15 toneladas por día de

una solución acuosa con 37% en peso de formaldehrdo y 7% en peso de meta
nol. 

De acuerdo con los resultados obtenidos en procesos Industriales, 
se producen 1. 25 Kgs. de solución acuosa con 37% en peso de formaldehído
Y 7% en peso de metanol por litro de metano?. 

BALANCE DE MATERIA: 

Composición del flujo de alimentación al reactor: 

41% ( en volumen) de CH3OH

F . 

59% ( en volumen) de aire

Reacciones que se llevan a cabo en el proceso: 

CH30H

H2 + 112 02 ---• 
CH2O + 112

02
CM2O + 02 = a

CH2O + H2 ----- 1) 

H 2 0 ---------- 2 ) 

HCOOH---------- 3 ) 

Cot + H2O --- 4 ) 

En la reacción ( 1), el 71% del metanol utilizado reacciona en for
maldehrdo. 

En las reacciones ( 3 ) y ( 4 ) se muestra como reacciona el resto

del metanol o sea el 29% del metanol reaccionante se descompone en: 
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10% CH20 • 1/ 2 02-- HCOOH

29% 

90% CH20  02 — CO2 + H2O

El rendimiento de dicho proceso en kilogramo de formaldehído por - 
kllogramo de metano] será: 

1. 25 Kg jrs( Cb-¿0 37- 7p)- 1. 562 Kg. CH20( 37- 7%) 

0. 8
It , 

CCH30H) Kg. CH30H

BASES DE CALCULO: 

MW e

15, 000 Kgs. de formaldehído al 37- 7% 

MW 15, 000 x 0. 37 5, 550 Kgs. de CH20 al
100%. 

Ho1 5, 550 - 185 Kg. moi. de CH20 al 100% 

30 dra

N 15, 000 x 0. 07 - 32. 8 Kg,, mol. de meta
m 32 ea

no] utilizado como estabilizador en
el formaldehído. 

La cantidad de metano¡ reaccionante la obtenemos en la siguiente -- 
forma: 

185 Kg. mol. CH20( 100%) - 260. 5 Kg. mol. de metanol reaccionante. 
0. 71 día
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BALANCE OF MATERIA EN LA REACCION ( 1).- 

32. 8 + 185) CH3OH — 4, 185 CH2O + 260. 5 H2 + 32. 8 CH3OH

En las reacciones ( 3 ) y ( 4') tenemos: 

7. 6 CH20+ 3. 8 02 --. 7. 6 HCOOH

67. 9 CH20+ 67. 9 02 --  67. 9 CO2 + 67. 9 H 2 0

CH2O que reacciona de acuerdo a las reacciones ( 3.) y ( 4); el - 

29% restante de formo]. 

De la Reacción (' 2 ): 

Y H2 + Y 1/ 2 02  Y H20

Los Kg. mol. de 02 del aire utilizado en el proceso en las reaccio

nos ( 2 ), ( 3 ) y ( 4), so obtienen do la siguiente ecuación: 

J 02 - Y + 3. 8 + 67. 9
2

Cálculo de las moles de aire: 

Y + 3. 8 + 67. 9) ( 1 + 79 ) 
A) 

2 21 0. 59
Y + 3. 8 + 67. 9)( 1 + 79)+ x + 293. 3
2 21

Donde 0. 59 es la fracción en volumen de aire en la mezcla metanol- 
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afro. 

C.ílculo ( lo las molos do 112, para Gato so considero quo of porcicn- 
to on nulos de 112, debo ser 18. 

8) ._ ( 260. 5 - Y

x+ 185+ 32. 8+ 260. 5- Y+ 7 6+ 67. 9+ 67. 9+ Y+ ( Y+ 3. 8+ 
2

0. 18

67. 9) 79

21

Desarrollo de la ecuación ( p): 

2. 38 Y + 341. 99 - 0. 59

2. 38 Y + X + 634. 6

2. 38 Y + 342. 29 - 0. 59 ( 2. 38 Y + X + 634. 6) 

2. 38 Y + 341. 29 - 1. 4042 Y + 0. 59 x + 374. 41

2. 38 Y - 1. 4042 + 341. 29 - 374. 41 - 0. 59 X

0. 9758 Y - 33. 12 - 0. 59 X

0. 9758 Y - 0. 59 X - 33. 12

De la ecuacl6n ( 8) tenemos que: 

260. 5 - Y - 0. 18

X + 891. 43 + 1. 88 Y

260. 5 - Y - 0. 18 ( X + 891. 43 + 1. 88 Y) 

260. 5 - Y - 0. 18 X + 160. 45 + 0. 3384 Y

0. 18 X +, 160. 45 + 0. 3384 Y - 260. 5 + Y - 0

0. 18 X + 1. 3384 Y - 10o - 0
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0. 18 X + 1. 3384 Y - 100

100 - 1. 3384 Y - X

0. 18

Sustituyendo ( B) en ( A): 

0. 9758 Y - 0. 59) ( 100 - 1. 3384 Y) - 33. 2

0. 18 ) 

0. 9758 Y - 327. 7 + 4. 386 Y - 33. 2

5. 3618 Y - 36o. 82

Y - 360. 82 - 67. 2

5. 3618

Y - 67. 2 moles de 02, que forma H2O con el H2j'i ía— 

Sustituyendo ( Y) en ( B): 

100 - ( 1. 3384) ( 67. 2) - X

0. 18

loo - 9o. o6 - x

0. 18

X - 55. 2 de moles de metano] en exceso. 

Por lo tanto, el número de moles de oxigeno utilizado por día es: 

J 02 - Y + 3. 5 + 67. 9
T

Sustituyendo el valor de ( Y) tenemos: 

J 02 - 67. 2 + 3. 5 + 67. 9
2

J 02 - 105. 31 moles/ día

De acuerdo con los cálculos anteriores, el balance de materia en los

convertidores, se muestra en la siguiente figura: 
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NF CH30H - 348. 37 KS - 1- 

dTaF

NF Aire - -
501. 46

NR CH30H ( est.) -. 55 00 Kg mol. 
fda

NR CH20- 185. 00

NR C1430H I - 33. 00
It

NR M2

NR HCDOH

NR CO2

NR H2O

NR N2

NR 02

193. 00

8. 00 Ka. mol. 
día

68. 00

135. 00

39b. 00

0. 00- " 



En donde: 

NF CH3OH 348. 37 Kg

F

di.

MI

NF Aíre 501. 46

Y: 

R

NR CH3OH ( est.)- 55. 00 Kg. mol. 

dFa

N - 185. 00 " 
R CH2O

N R CH30H 33. 00 $ 1

NR H2 193. 00

NR HCOOH 8. 00 " 

NR CO2
68. 00 " 

NR H20 135. 00 " 

NR N2 396. 00 " 

NP, 0 2
0. 00 " 

El balance de materia en la torre de destilación se muestra en

la siguiente figura: 

y
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KG. MOL./ DIA

I CH3OH - 68. 00

I CH2O - 222. 00

ICH3OH - 39. 40

I H2 - 232. 00

1 HCOOH - 9. 10 R

N_, CO2  81. 60

NR H20 162. 00
A

IN2 - 475. 00
331. 50 Kq. mol. 

102 - 0. 00
dfa

A

G
je e

1,, es

Ua CID rr

a^- 

Ps

oo / l'. o- 19/ 19
v e ->,,, j

33

NDCH3OH - 55. 0 Kg. mol./, 

ND H2 - 193. 0 " 

0

ND CO2 68. 0 kg. mol./ i

ND N2 - 396. o

NWCH2O - 185. 0 Kg. mol./ c

CH3OH - 33. 0 " 

w

NUHCOOH - 7. 6 " 

NWH20 - 466. 0 " 



en donde: 

R:• es la alimentación proveniente de los reactores, Kg. mol./ día

A: es la cantidad de agua de enfriamiento alimentada

331. 50 Kg. mol. 

dl'a

D: es el destilado: 

D

W: es el residuo: 

w

ND CH30H - 55. 0 Kg. mol./ día

ND H2 - 193. 0 la

ND CO2 - 68. 0 " 

ND N2 - 396. 0 " 

N CH2O " - 185. 0 Kg. mol./ dra

N CH3OH - 33. 0

N HCOOH - 7. 6

N H 2 0 - 466. 0

Con la finalidad de Resideñar la torre de destilación para una - 
producción de 18, 000 Kgs./ dra de solución de formaldehrdo, a continuación
se presenta el balance de materia para este volumen. Las bases de cálculo
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establecidas para el balance de materia para 15, 000 Kgs./ dfa se toman

igualmente para este caso. 

forma: 

MW - 18, 000 Kgs. de formaldehído al 37- 7% 

MW - 18, 000 x 0. 37 - 6, 660 Kgs. de CH2O al 100% 

NW - 6, 660 - 222 KK mol. de CH2O al 100% 
f 30 dí. 

NW CH30H a 18, 000 x 0. 07 - 39. 4 Kg. mol. de metano] utilizado como
32 día

estabilizador en el formaldehfdo. 

La cantidad de metanol reaccionante la obtenemos en la siguiente - 

222 Kg. mol . CH20( 100%) - 312. 7 K2. mol. de metanol reaccionante. 
0. 71 día

BAIANCE DE MATERIA EN LA REACCION ( 1).- 

39. 4 + 222) CH3OH Y 222 CH20+ 312. 7 H2 + 39. 4 CH30H

En las Reacciones (' 3.) y ( 4') tenemos: 

9. 1 CH2O + 4. 5 02 - 9. 1 HCOOH

90. 7 Kg. mol . 
día 81. 6 CH2O + 81. 6 02 -- 81. 6 CO2 + 81. 6 H 2 0

formaldehfdo que reacciona de acuerdo a las reacciones (, 3 ) y ( 4'), 
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el 29% restante de formol. 

n, la reacción ( 7 ): 

Y H2 + Y 1/ 0, --- _- .. ._-- 1 *- VI R ci. 

Los Kg, mol, de 02 del aire utilizada en el proceso en las reac- 
c, nes ( 2'), ( 3 ) y ( 4), se obtienen de la siguiente ecuación: 

N 02 - Y 4. y + 8i. 6
7

Cálculo de la% nwrle de Alre: 

Y + 4. 5 + 81. 61) ! 1 + i9) 

Y + 4. 5 + 81. 6) 0 + 79)+ X

as
0• 59 .............( A) 

352. 1
T. 2l

Donde: 

0. 59 es l í frn11, Iórl Fri volumen de aire en la mezcla metanol- aire. 

Cálculo de lils. n-O) es de H2. para esta se considera que el porcien
cK, lPs de h de - 1, e ser 18: 

Y
i7 974 + 3jº,. 7 - ri, g„ 1 + A1. 6 + 81. 6 Y +( Y+ 4. 5+ 81. 6) 79

21

0,-, P 0 ) 
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Desarrollando la ecuaci6n ( A): 

2. 38 Y + 410 e 0. 59

2. 38 Y + 762. 1+ X

0. 98 Y " 31D. 6 - 0. 59 X - ú

0. 98 Y - 0. 59 X - 39. 6

De la ecuación ( B) tenemos: 

312. 7 - Y
0. 18

1. 88 Y + 1070. 3

312. 7 - Y - 0. 18 ( X + 1. 88 Y + 1070. 3) 

312. 7 - Y - 0. 18 X + 0. 3384 Y + 192. 6

0. 18 X + 0. 3384 + 192. 6 - 312. 7 + Y e 0

0. 18 X + 1. 3384 Y - 120. 1 - 0

0. 18 X + 1. 3384 Y e 120. 1

120. 1 - 1. 3384 Y

X. 

0. 18

Sustituyendo ( B) en ( A): 

0. 98 Y - 0. 59 ( 120. 1 - 1. 3384 Y) 
e 39. 6

6. 18 ) 

5. 37 Y e 432. 9

Y e 432. 9

5. 37

Y e 80. 6 moles/ día de 02, que forma aqua cos el ñidr6geno. 

Sustituyendo ( Y) en ( B): 

120. 1 - 1. 3384 ( 80. 6) 
W x

0.' 8
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120. 1 - 107. 8 — 
X

0. 18

X - 68. 3 de moles de metano] en exceso. 

Por lo tanto el número de moles de oxrgeno utilizado por dfa es: 

J o2 - Y+ 4. 5+ 81. 6
2

JD2 - 80. 6 + 4. 5 + 81. 6

2

J 02 - 126. 4 moles/ día

De acuerdo con los cálculos anteriores, el balance de materia en

los convertidores; se muestra en la siguiente figura: 

Alimentación F
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En donde: 

NF, CH3OH - 410. 2 K mol

d a

F

NF, Aire - 601. 2 " 

N CH OH ( est.) - 68. 00 Kg. mol. 
R, 3 d ra

NR. CH2O • 
222. 00 11

NR, CH3OH - 39. 40 " 

N H - Z
232. 00

R, 

R- 

N HCOOH - 9. 10 " 
R, 

NR CO2 - 
61. 6o " 

NR H20 - 
162. 00 " 

NR' N2 - 475. 00
It

NR  02 - 
0. 00 " 

El balance de materia en la torre de destilación se muestra en la
siguiente figura: 
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Kg. mol./ d( a

NR CH OH - 68. 00 / 
3

NR CH20- 222. 00

NR CH3OH e 39.. 40 ' 

NR H2 e 232. 00

NR HCODH' m 9. 10 R

NR CO2 = 81. 60

NR H 20 . 162. 00

NR N2 475. 00 3. 

NR 02 0. 00

Kg. mol./ dia

NDCH3OH- 68. 0

ND H2 232. 0

D - 

N0 CO2 . 81. 6

N -- N2 . 475. 5

Kg. mol./ día

NW CH20222.0

NW CH3OH e 39. 4

N

NW HC60H e 9. 1

NW H20 540. 0
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En donde: 

R; es la alimentación proveniente de los reactores; Kg. mol./ día, 

SU composición se muEstra en la figura anterior. 

A; es la cantidad de agua de enfriamiento alimentada - 377. 8 Kg. 
mol ./ d1a. 

D; es el destilado: 

ND CH3OH 68. 0 Kg. mol./ dra

ND H2 232. 0

D

ND CO2 81. 6

N D 2N 475. 5

W; es el Residuo: 

NW CH2O 222. 0 g. mol./ dia

NW CH3OH 39. 4

w

NW HCOOH 9. 1 al

NW 020 540. 0
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B) BALANCE DE E14ERGIA PARA PRODUCCIONES DE 15, 000 Y 18, 000 KGS. 
POR DIA DE SOLUCION DE FOPMALDFHlnn

1 . - Balance de calor, en el sistema de evaporacl6n, para una - 

producci6n de 15, 000 Kgs./ día de soluci6n de formaldehído. 

El diagrama de esta operación se muestra en la siguiente figura: 

Q

Calor transferido

por el vapor de

calentamiento) 

A W re) 

Sistema de

Evaporación

C ( Aire- Metanol) 
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Los flujos tienen la siguiente composición: 

MA - 6o6 Kg./ hr. 

Ga, 

A
A = 

1. 0

TA = 40° C

MB - 464 Kg./ hr. 

G - Vo

B m, B

TB - 22° C

MC - 1070 Kg./ hr. 

Ga, C - 0. 57

C
G

m, C - 
0. 43

TC - 72° C

En donde G es el % en volumen. 

Ecuación general para rl balance de calor, en proceso continuo y

régimen permanente: 

MA HA + MB IIB + atrans. MC HC ( 1) 

Para este sistema, suponemos que las pérdidas de calor son despre

43



ciables ( equipo aislado térmicamente). 

El calor transferido es igual al calor cedido por el vapor de ca- 
lentamiento, el cual se calcula por la siguiente ecuación: 

Qtrans MC HC - MA HA - MB HB ............ ( 2) 

CALCULO DE LAS ENTALPIAS

Cálculo de la entalpia del aire; Flujo A: 

HA Cp ( aire) T

HA e 0. 26 ( T aire - T base) 

Donde la T base se toma como 25° C. 

HA a 0. 26 ( 40- 25) 

HA a

3. 9 cal. lgr. 

Cálculo de la entalpia del metano] ] rquido en el Flujo B: 

HB e

CpCH30H T

HB a 0. 62 ( 22- 25) 

HB - 1. 9 cal./ gr. 

Cálculo de la entalpia del Flujo C: 

HC Ga, C Ha, C + Gm, C Hm, C

Donde: 

MC - MA + MB

MC - 606 + 464
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HC . 1070 Kg./ er

Por lo tanto la entalpla Ha, C

Ha, C Cp aire ( Tc -Tb) 

HarC . 
0. 26 ( 72- 25) 

Ha, C
12. 2 cal./ gr. 

Cálculo de Hm, C

Hm, C - Cp CH3OH ( L) (
Teb- Tb) + Cp CH3OH ( V) (

Tc- Teb) 

en donde: 

T ebullición - 67° C

8. 43 Kcal./ gr. mol. 

0. 263 Kcal./ gr. 

263 cal./ gr. 

E1 calor específico del metano] liquido es igual con: 

Cp CH3OH ( L) - 
19. 8 cal./ gr. mol.° C

Cp CH30H ( L) - 
0. 62 cal./ gr.° C

E1 calor específico del metano] gaseoso es igual con: 

Cp CH3OH ( g) - 
a- b x 10- 2 T cal/ gr. mol.' C
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en donde: 

a 10. 26 cal./ gr. mol.° C

a 0. 32 cal./ gr." C

b 2 x 10- 2 cal./ gr. mol.°
CL

b 0. 00063 cal./ gr.° C
IL

De aqu( que: 

Tl T1

H Cp dT ( a - bt) dT

To To

H - a ( TI - To) - b (
T12- To2) 

2

Por lo tanto, sustituyendo en la ecuación; de la entalpia de

Hm C tenemos que: 

Hm' C - 0. 62 ( 67- 25) - 263 - a ( Tc- Teb) - b ( Tc2 - 
Teb2) 

2

Hm C - 0. 62 ( 42) - 263 - 0. 32 ( 72- 67) - 0. 00063 (
722 - 

67
2) 

2

Hm C - 291 cal./ gr. 

Sustituyendo en la ecuación del flujo C tenemos: 

HC - 0. 57 ( 12. 2) + 0. 43 ( 291) 

HC - 132 cal./ gr. 

De la ecuación ( 2) se obtiene el calor transferido: 

Qtrans MC HC - MA HA - MB HB ( 12) 
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Para los gastos de ]: os valores: 

MO - 1070 Kg./ hr. - 1. 070 x 106 gr./ hr. 

MA - 606 Kg./ hr. - 6. 06 x 105 gr./ hr. 

MB - 464 Kg./ hr. - 4. 64 x 105 gr./ hr. 

Los valores de las entalpias son: 

HO - 132 cal./ gr. 

HA - 12. 2 cal./ gr. 

HB - - 1. 9 cal./ gr. 

Sustituyendo estos valores en la ecuación( i) tenemos: 

3. 9

Qtrans — 1. 070 x 106 ( 132) - 6. 06 x 105 ( 12. 2)- 4. 64 x 105(- 1. 9) 

Qtrans - 1. 4124 x 108 - 7. 3932 x 106 - ( 8. 8) 6 x 105

Qtrans - 1. 34 x 108 cal./ hr. 

El procedimiento para efectuar el balance de calor en el sistema
de evaporación, para una producción de 18 toneladas por día, es igual - 

al descrito para una producción de 15 toneladas por día, obteniéndose - 

el siguiente valor para el calor transferido: ( Apéndice 1) 

C
t - 

1. 61 x 108 cal./ hr. 

Mediante las ecuaciones generales de transferencia de calor, po- 

demos calcular el área de transferencia para incrementar la producción
de 3 toneladas por día: 

Q UA At .......... ( 3 ) 
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Q - UA' At ........ ( 4') 
r. 

Para lo cual consideramos el sistema aislado termicamente, de aquí - 

que: 

Q A ; A' - Q' A ......... ( 5) 
Q' A' Q

E1 valor del área actual ( 15 ton/ día) del sistema de evaporación, 

se cálcula por la siguiente ecuación: 

A - Tf x D x L x N .......... ( 6,) 

Donde: 

a - 3. 1416

D - 1. 59 cm. - diámetro externo de los tubos del evapo
rador. 

L - 70 cm. - ' longitud de los tubos del evaporador. 

N - 160 tubos - número de tubos

Por lo tanto: 

A - 3. 1416 x 1. 59 x 70 x 160

A - 55945

cm2
A - 5. 59 mt. 2

Por lo tanto sustituyendo en la ecuación ( 5) tenemos que: 

A' - 1. 61 x lo
X (

5. 59) 

1. 34 x 108

A' - 6. 71 mt. 2
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Cálculo del número de tubos; Despejamos N de la ecuación ( VI) tene

pros que: 

N o A

7r D x

Por lo tanto: 

N 6. 71

3. 1416 x 0. 0159 x 0. 70

N - 192 tubos

2.- Cálculo del número de Platos Teóricos de la torre de destila- 
ción para una producción de 18, 000 Kgs./ día de solución de formaldehído. 

El número de platos teóricos de la torre de destilación para una - 
producci6n de 18, 000 Kgs./ día de solución de formaldehído, se obtuvo por

medio de un programa de computadora simulador de proceso, resuelto en la

Computadora Control Data CDC - 6400 de Petroleos Mexicanos. Se presenta - 

el balance de materia, la composición en la fase liquida y en fase vapor, 
la curva de equilibrio y las propiedades del sistema agua- formaldehrdo- 
agua. 
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3.- Caiculo del diámetro de la torre de destilación para una pro- 

ducción de 18, 000 Kgs./ día de soluci6n de formaldehfdo. 

Datos: 

Flujo Gaseoso: 

Donde: 

M - Peso molecular medio del flujo gaseoso. 

P - Presi6n ( atm.) 

R Constante de los gases ( atm.) 

T - Temperatura (° K) 

65

KG. MOL./ DIA KG./ DIA FRACC. MOL. 

CH3OH 66 2115 0. 03

H2 232 464 0. 12

CO2 82 3590 0. o4

N2 475 13314 0. 24

CH3OH

reflujo) 1140 36480 0. 57

1995 55963 1. 00

PM 27. 9

G - MP - 27. 9 x 1 0. 06 lb. 

Rt
ft3

G - 0. 06 lb. 

ft3

Donde: 

M - Peso molecular medio del flujo gaseoso. 

P - Presi6n ( atm.) 

R Constante de los gases ( atm.) 

T - Temperatura (° K) 
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Flujo Liquido: 

L - 1600 Its./ hr. 

Distancia entre platos t - 20 pulgadas

Tensión superficial del liquido - $ - 27 dinas
CM. 

J*L- 
53. 7 lb. ; FM - 31. 6

ft3

la velocidad de inundación para el cálculo del diámetro de la torre de

destilación, se calcula mediante la siguiente ecuación: 

VF - C 9, 2 - ?' G

1/ 2.......... (

1) 

G

En donde la constante CF . se calcula de acuerdo con: 

0. 2

CF
a log. 

1\ 1 \) 
CfG 0. 5

20

Donde las constantes a y b son función de la relación de: 

Li 0. 5

G' W ) 
Cálculo de G': 

G' = 55963 K4.. x día x 2. 205 lb. 

día 24 hr. Kg. 
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G' - 5141. 6 1b. 

hr. 

Cálculo de L': 

L' - 1600 its. x 0. 86 Fg x 2. 20lb. 

hr. i-ts. 

L 3034 1b. 

hr. 

Sustituyendo en la relación: 

L, 
SG0. 5 - 

3034 0. 06o. S
G' ( f L) 51 +`1 6 ( 53. 7) 

L, Q G
0. 5 - 

0. 0197
G' ( f LL

De acuerdo con este valor, las constantes a y b tienen la siguien

te expresión: 

a - 0. 0041 t * 0. 0135

b - 0. 0o47 t • 0. 068

en donde t - 20 pulgadas ( espacio entre platos) 

Por lo tanto: 

a - 0. 0041 ( 20) • 0. 0135 - 0. 0955

b - 0. 0047 ( 20) + 0. 068 - 0. 162

Sustituyendo en la ecuación ( 2 ), se tienen que: 

CF - `( 0. 095 log. 1 ' + 0. 162) 1 ( 27)
0. 2

L 0. 0197 J 7
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CF - [( 0. 095 x 1. 705 - 0. 162)] ( 1. 06) 

CF — 0. 343

Sustituyendo este valor en la ecuación ( 1), tendremos: 

VF - 0. 343 53. 7 - 0. 06
1/ 2

o

VF - 10. 30
ft3

seg. 

la velocidad de operación es igual a 70% de la velocidad de Inundación

VF), anteriormente calculada. 

Vop = VF x 0. 7

Vop - 10. 3 x 0. 7 - 7. 21

Vop - 7. 21 ft3/ seg. 

Cálculo del gasto volumétrico para una producción de 18, 000 Kgs. 
por día de formaldehído: 

v - 
55963 Kg. x 2. 205 lb. x día x hi. 

d a IC - TIF -h - 3; 00 seg. 

G - 1. 428 19s. x 1 ft. 3
Seg. 0- 0-C Rs. 

Gv = 23. 8 ft3
seg. 

Cálculo del Area: 

An - Gv .......... ( 3 ) 

Vop
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En donde: 

An - Arca para flujo de gas ( ft?) 

Vop - Velocidad de operación ( ft. 3/ seg.) 

G - Gasto volumétrico gaseoso ( ft. 3/ seg.) 

Sustituyendo en la ecuación (' 3) tendremos: 

An - 23. 8 - 3. 3 ft. 2
5. 21

An. - 3. 3 ft. 2

Cálculo del Area total: 

At - An + At ........... ( 4') 

En donde: 

An - Area para flujo de gas

At - Area de la bajada del líquido al siguiente plato. 

Sustituyendo en la ecuación ( 4 ) tenemos que: 

At - 3. 3 - 3. 3 x 0. 3

At - 4. 3 ft. 2

Cálculo del diámetro: 

At - 0. 785 p2
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Por lo tanto: 

A
1/ 2

D - \ C 5
4. 3

1/ 2

D - 2. 34 f1. x 30. 40 cm. 

Por lo tanto: 

D - 71. 0 cm. 

El diámetro de la torre instalada es de 112 cm. 

4.- Balance de Energia en el Sistema de Condensación de Reflujo, 

para unas producciones de 15, 000 Kgs./ dia y 18, 000 Kgs./ día de solución

de formaldehído. 

Diagrama: 

G

Flujo Gaseoso

Gases Incondensables

N

R ( Irquido) 
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W Agua de Enfriamiento

W' 

A Amoniaco

A' 



Los fiujos tienen las siguientes composiciones: 

N CH3ON 1195. 06 Kg. mol./ d! a

N CO2 67. 09 " 

G NG H2 193. 29
el

NG N2 396. 15 " 

Temperatura 81' C

R

N

W

W' 

01

N CH3OH

TEMPERATURA

NN, N2

NN, N2

NN CO2

TEMPERATURA

1195. o6 Kg. mol./ día

Wc

193. 29 Kg. mol./ día

396. 15 " 

67. 9

Wc

H2O 70666 Kg. mol./ dfa

TEMPERATURA 16' C

MW, H2O 70666 Kg. mol./ día

TEMPERATURA 23. 1° C
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Capacidad de la máquina do enfriamiento de Amoniaco: 

QA 2. 32 x 106 Kca1. 

día

Considerando este proceso contínuo en régimen permanente: 

Q entrada - Q salida

Haciendo un balance de calor, tenemos las siguientes ecuaciones: 

h MG + hW MW + h MA
e h MH + h MR + hW, MW, + hA, MA' 

Por lo tanto: 

QG + QW + QA
e

QN + QR + QW, + QA .......... ( 1) 

Desarrollando la entalpia de cada corriente tenemos: 

fpCH
tG G

hG . YG, CH3OH
3OH

dt + YG CO2
t Cp CO2dt + YG N+ CpN2

base t base t base

t

dt + YG, H Cp H dt .......... ( 2') 
2 2

t base

h - C
CH3OH ( 

t - tbase) .......... ( 3 ) 
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I2Cp ftbase
tN

hN - YNH2 dt.+ YN, p dt + YN H. Cp N dt .......... ( 4 ) 
2 2 2

se tbase

tW

hW Cp H 2 0
dt C H20 ( 1lq.) ( 

t - tbase) .......... ( 5) Itbase
hW' C H 2 0 ( 1iq.) ( twI - tbase) ( 6 ) 

hA, MA, - h MA - QA

Pero QA es el calor cedido por la máquina de enfriamienth dé amo- 
niaco. 

Por lo cual: 

hAl MA, - h MA - - 2. 32 x 106 Kcal./ día

Calores específicos de los componentes: 

C H
2 (

g) - 6. 95 - 0. 045 x 10- 2t cal./ gr. mol.' K

C N ( g) - 6. 5 + 0. 001 t 11

2

C
CH30H ( v) - 

4. 55 + 2. 18 x 10- 2 t te
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Cp CO2 5. 3 + 1. 4 x 10- 2 t cal./ gr. mol.° K

C
CH3OH ( L) 

C

H 2 0
e

0. 6 cal./ gr.° C

1. 0 cal./ gr.° C

Las entalpias están dadas en: 

h e cal. h' cal. 

gr. mol. gr. 

La entalpia del flujo G; tiene la siguiente expresión: 

hG- YG, CH
3 3 2 2 2 2 2 2

OH hG CH OH + YG CO hG CO + YG H hG H + YG N hG N " " ( 7-) 

Entalpia en el flujo W: 

h C H 2 0 ( L)
AT

NW 1 x ( tW - tbase) 

Donde tbase tW

Por lo tanto: 

h . 0

Entalpia en el flujo W': 

hW, C H 2 0 ( L) ( tW1 - tW) 

h - hW, - 1 ( tW, - tW). 
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ra: 

El valor de la entalpia del metanol se obtiene de la siguiente mane

teb

hG, CH3OH
C

CH3OH ( L) (
teb - tbase ) + Cp, CH3OH dt + a

tbase

Donde: 

x e Calor latente de vaporización

X CH3OH 8653 cal./ gr. mol. 

X CH3OH 8653 cal. x grimol. a 270. 4 cal. 
gr mo1. 2 gr. gr. 

Sustituyendo valores tenemos que: 

81 + 273

hG, CH30H e 0. 6 x 32 ( 58- 40) + 270. 4 x 32 + 4. 55 + 2. 18 x 10- 2
58+ 273

hG, CH3OH e 345. 6 + 8640 + 4. 55 ( 354- 331)+ 2. 18 x 10- 2( 3542 - 33
12) 

2

hG, CH3OH e 345. 6 + 8640 + 104. 65 + 171. 7

hG, CH3OH = 9262 cal./ gr. mol. 

La entalpia del CO2 será: 

rct

hG. CO - 
p

dt ; donde tbase tN
2 CO2

tbase
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54

Jh
G, CO2( 5. 3 + 1. 4 x 10- 2) dt

93

hG, CO2 - 5. 3 ( 354 - 293) + 1. 4 x 10- 2 ( 3542 - 

293
2) 

hG, CO2 - 323. 3 + 27. 6

hG, CO2 e 599 cal./ gr. mol. 

La entalpla de H2 será: 

IbasehG, HHdt

354

HG, H 6. 95 - 0. 045 x 10- 2 dt
2

293

hG, H
2 - 

6. 95 ( 354 - 293) - 0. 045 x 10- 2 ( 3542 - 
2932) 

hG H - 415 cat./ gr. mol. 

2

La entalpía del N2 será: 
t

hG N e

C N dt
2 p 2

tbase
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354

h
N

6. 5 + 0. 001 dt
2

293

hG, N - 6. 5 ( 354 - 293) + 0. 001 (
3542 - 

293
2) 

2 2

hG N - 416. 2 cal./ gr. mol. 

2

Sustituyendo valores en la ecuación ( 7 ) tenemos que: 

S

QO - NO J1Yjhjl

S

QG - = 1 NG Y h

QG = 1195. 06 x 9262 + 67. 09 x 599 + 193. 29 x 415 + 396. 15 x 416. 2

QG . - 1. 135 x 107 Kcal./ dfa

Cálculo del calor en el flujo ( W): 

QW = MW hW = NW hW

1W - NW ; NW - 70666 Kg. mol./ dfa

MW

hW - C H20 At - 1 ( tW, - tbase) 
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Donde: 

tW, - tbase

Por lo cual: 

hW - 0 ; Qw- 0

hW, - 1 ( tW, - 16 ) 

hW, - ( tW, - 16) x 18

Por lo tanto sustituyendo en QW, tenemos que: 

QW, - 70666 ( tW, - 16) x 18

QW, - 1. 27 x
106 (

tW, - 16) Kcal. 

dfa

Cálculo del calor en el flujo ( R): 

QR - HR (

J1S
l

Y
j

h
j 1

SS

QR ?. I HR y h
j

QR HR, CH3OH hR, CH3OH

La entalpia del metanol lrquido en el flujo ( R) es: 

hR, CH30H C
CH30H ( L) ( tR tbase) 
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hR, CH3OH - 
0. 6 x 32 ( 40- 40) 

Por lo tanto: 

hR - O ; QR - 0

El cálculo del calor en el flujo N es: 

QN
e

NN, N2 hN, N2 + NN' H2 hN' N2

f -p

293

hN NN dt ( a + bt) 

2 2

ase -
93

Ya que tbase t

Por lo cual: 

hN, N2
0 ; Q 0

NN, CO2 hN, CO2

d

Y r 5^ 

d' 

Sustituyendo los' calores obtenidos anteriormente en la ecuación ( 1), 

tenemos que: 

1. 135 x 107 - 2. 32 x 106 - 1. 27 x
106 (

tW, -. 16) 

Despejando tW, tenemos: 

tWf 1. 135 x 107 - 2. 32 x 106 + 16

1. 27 x 10

tW, - 23. 1° C
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La cual es la temperatura del agua a la salida de los condcnsadore5.- 

Teniendo la temperatura de salida en los condensadores podemos calcu

lar el calor transferido en este equipo: 

Qt - QN H3 + Q1i20

Donde: 

QN H - 2. 32 x 106 Kcal./ dra

3

QH 0 - MH 0 ( Cp) At - 1. 27 x 106 ( 1) ( 23. 1 - 16) 

2 2

Sustituyendo valores tenemos: 

Qt - 2. 32 x 106 + 1. 27* x 106 ( 1) ( 7. 1) 

Qt - 1. 133 x' 10 7 Kcal./ dfa

El procedimiento para efectuar el balance de energía en el sistema - 

de Condensación, para una producción de 18, 000 Kgs. / día de solución de - 

formaldehído es similar al descrito para una producción de 15, 000 Kgs. por

día, siguiendo los mismos pasos y considerando el balance de materia para

esta• producci6n, se calcula que la temperatura del agua de enfriamiento a

la salida de los condensadores, utilizando el mismo sistema de condensa- 

ción, es de 23. 2% con esta temperatura en la salida del agua de enfria- 

miento, se tiene que el calor transferido durante la condensación del re- 

fiuJo es igual a: 

Qt - 1. 14 x 107 Kcal./ día
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Se presenta un análisis de las partes y equipos principales que - 

componen el proceso de producción de solución' de formaldeh' do a partir - 

de alcohol metílico; con la finalidad de cuantificar los cambios y modi- 

ficaclones requeridas para incrementar en un 20% la producción actuales

decir de 15, 000 Kg./ dra a 18, 000 Kg./ dra. 

Para el mezclado y acondicionamiento de materias primas, lo cual

comprende la obtención de una mezcla metano] - aire en fase gaseosa, a una

temperatura de 80% el suministro tanto del aire como del alcohol metí- 

lico para incrementar la producción, no es factor limitante, ya que la - 

cantidad de aire requerida para una producción de 15, 000 Kg./ dra es de - 

498 m3/ hr., y la cantidad de aire requerido para una producción de - 

18, 000 Kg./ día es de 597 m3/ hr. De acuerdo con la curva de operación del

soplador de desplazamiento positivo marca Roots, modelo AF - 710, que se - 

tiene instalado, para una diferencia de presiones entre la entrada y la

salida de 25 cm. de Hg., se tiene un gasto de aire de 498 m3/ hr. a 600 - 

r. p. m. Para la misma diferencia de presiones en el aire trabajando a - 

700 r. p. m., se obtiene un gasto de 597 m3/ hr. La capacidad máxima de - 

este soplador es de 900 m3/ hr. a 925 r. p. m. Por lo tanto, el suministro

de aire no es un factor limitante para el aumento de la capacidad. 

La alimentación del alcohol metílico al proceso se efectúa por - 

gravedad desde una altura de 12 metros en una tubería de 5 cm. de diáme- 

tro nominal, dándonos una presión hidrostática de 70. 4 cm. de Hg., sufi- 

ciente para vencer la presión interna de la cámara de mezcla con el aire. 

El tanque de almacenamiento del metanol se alimenta mediante una

bomba centrífuga, la cual se opera intermitentemente. El incremento en

la cantidad de metano¡ que se requiere bombear se satisface con los tiem

pos muertos de esta bomba al incrementarse la producción. 

Ei número de tubos requeridos en el sistema de evaporación para - 
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una producción de 18, 000 Kg./ día de solución de formaldehído es de 192 - 

tubos, lo que representa un 20% más de1 área actual, sietldo este un fac- 

tor limitante para aumentar la capacidad de esta planta. 
El 20% de área

faltante, se puede suplir instalando un sobrecalcntador en la salida del
sistema de evaporación de la mezcla metanol- aire con el fin de aumentar
la temperatura de la mezcla gaseosa hasta los 80° C requeridos. 

Se sabe que cada reactor del sistema reaccionante donde se efec- 
túa la reacción catalrtica de oxido -reducción, 

es capaz de transformar

aproximadamente 1, 500 Kg./ día de formaldehído en solución con lo cual di

cho sistema reaccionante no representa un factor limitante en el incre- 
mento de la producción, ya que se cuenta con un banco de reactores. 

Comparando el diámetro de la torre de destilación instalada para

una producción de 15, 000 Kg./ dra de solución de formaldehído, con el diá

metro obtenido para una producción de 18, 000 Kg./ dra, se nota claramente

que la torre de destilación instalada no es un factor limitante para el
incremento. de la producción hasta en ma$ " de un 20%. 

Si se compara la cantidad de calor transferido en el sistema de - 
condensación en las producciones de 15, 000 Kg./ día y 18, 000 Kg./ día de - 

solución de formaldehído, se observa que el equipo instalado para conden

sar el reflujo de la torre de destilación para una producción de 15, 000
Kg./ dra, se puede utilizar sin alteraciones en su área y gasto de agua - 
de enfriamiento al aumentar la producción a 18, 000 Kg./ día, ya que la - 

temperatura de ' salida del agua de enfriamiento se incrementa en este equi

po en solamente 0. 1° C. Se consideró que el coeficiente global de trans- 

ferencia de calor y el gradiente de temperatura, 
permanecen constantes - 

para un aumento en el gasto correspondiente al aumento de la producción, 
de aqui que se consideraron . iguales para los cálculos de las produccio- 
nes de 15, 000 y 18, 000 Kg./ dra de solución de formaldehído. 
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En realidad, es un hecho que todo el equipo de producción de for- 

ialdehído a partir de la oxido- reducción de la mezcla- metanol- aire Insta

ada para una producción de 15, 000 Kg./ día, cumple al aumentar la capaci

ad de producción en un 20% y solo se requiere el aumento en los servi- 

los y la capacidad de almacenamiento para la materia prima y el produc- 
o final. 
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A P E U D 1 CE ( 1) 

Balance de calor en el sistema de evaporación para una producción

de 18, 000 Kg./ dra. 

Q

Calor transferido por
el vapor de calenta- 
miento) 

A ( a 1 re) 

Sistema de

Evaporación

r B

Metano¡ Líquido) 

i
C ( Aire Metano]) 

Los flujos tienen la siguiente composición: 

MA 724 Kg./ hr. 

A
G a A 1. 0 Kg./ hr. 

t 4o" c
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MO - 557 Kg./ hr. 

B Gm, B - 1. 0 Kg./ hr. 

tB - 22° C

MC - 1281 Kg./ hr. 

C GA C - 0. 57 Kg./ hr. 

Gm C 0. 43 Kg./ hr. 

tC - 720C

Los valores de las entalpias son: 

HC - 132 cal./ gr. 

HA - 12. 2 cal./ gr. 

HB - 1. 9 cal./ gr. 

Sustituyendo valores en la siguiente ecuación: 

Qtrans - MC HC - MA HA - MB HB

Tendremos que: 

Qtrans - 1. 281 x 106 ( 132) - 7. 24 x 105 ( 12. 2) - 5. 57 x 105 (- 1. 9) 

Qtrans - ' 1. 69092 x 108 - 8. 832 x 106 - 1. 058 x 106

Qtrans - 1. 613 x 108 cal./ hr: 
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A P E N D I C E ( I I) 

Balance de energra en los condensadores de reflujo, para una pro- 

duccl6n de 18, 000 Kg./ dra de solucl6n de formaldehrdo. 

Diagrama: 

G - i

Flujo Gaseoso

Gases Incondensables. 

N
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R ( liquido) 

W Agua de Enfriamiento

W' 

A Amoniaco

A' 



los flujos Llenen la slgulente composlcl6n: - 

N

iW W

i

NG, CH3OH

NG, CO2
e

NG, H2

NG, N2

TEMPERATURA

NR, CH3OH

YR, CH3OH

TEMPERATURA

NN, H2
e

NNS N2

NN, CO2
e

TEMPERATURA

MW, H2O

TEMPERATURA

87

1208 Kgmol./ dfa

81. 6 of

232. 1
of

475. 5 " 

81° C

1208

1. 0

40° C

Kg. mol./ día

is

232. 1 Kg. mol./ día

475. 5 " 

81. 6 " 

4o° C

70666 Kg. mol./ día

16` C



1

mos: 

MWI H 20 - 70666 Kg. mol./ dra

W' 

TEMPERATURA - 23. 2° C

Capacidad de la máquina de enfriamiento de amoniaco: 

QA - 2, 32 x 106 Kcal. 

d á

Los valores de las entalpias en el flujo G: 

NG, CH30H
9262 cal./ gr. mol. 

NG' CO 2
599 cal./ gr. mol. 

NG, N 2
415 cal./ gr. mol. 

NG, N 2
416 cal./ gr. mol. 

Como se trata de un proceso continuo, en régimen permanente tendre

Q entrada - Q salida

Mediante el balance de calor, se tiene la siguiente ecuación: 

H MG+ h
W+ 

h MÁ h MN+ hR MR- hW@ IIW,+ h A ' MA' 

6: 

QG * QW • QA - QN + QR + QW' QA
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La entalpla del flujo G, tiene la siguiente cxpres16n: 

h G- YG. CH3OH hG, CH3OH - YG, CO2 hG, CO2 YG, H2 hG, H2 YG, N2 hG, N2

Por lo tanto el calor asociado con el flujo ( G) es igual a: 

S

lQG - Nh
G J. 1

Y
j j/ 

S

QG - ! i NG Yj hj ( ) 

Sustituyendo valores en la ecuación ( ') tenemos que: 

Q6. - 1208 x 9262 - 81. 6 x 599 232. 1 x 415 - 475. 5 x 416

QG - 1. 153 x 107 Kcal. ldia

Cálculo del calor en el flujo W Y W': 

QW MW hW - NW hW

MW NW 11227 2100000 - 70, 666 Kq. mol. 

MW
18 día

hW - C

H 2 0
AT - 1 ( tw - tbase) 

en dende: t - tbase' por_ 1o. tan to:—. 
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hW- 0 ; Q.W- 0

QWj MW, hW, 

Dando la entalpta es: 

hW, - 1 ( tW, - 16) x 18 cal./ gr. mol. 

Por lo tanto: 

QW, - 70, 666 ( tW, - 16) x 18

QW, - 1. 27 x
106 (

tW, - 16) Kcal./ dra

Cálculo del calor en el flujo R: 

S S

QR - NR j. 1 YJ hJ - Jq HR YJ h

S S

QR _ HR Jt YJ hJ - J 1 NR YJ h

QR NR, CH3OH hR, CH3OH

La entalpta será: 

hR, CH3OH C

CH3OH( L) ( tR - tbase) . 

hR, CH30H - 0. 62 x 32 ( 40- 40) 

hk, CH30H 0, QR - 0
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Cálculo del calor en el flujo N: 

QN - NN' N2 hN, N2 + NN' H2 hN, H2 • NN, CO2 hN, CO2

La entalpla es: 

tN 293

hN N
e

Cp N dt = ( a - bt) dt

2 N, N2

tbase 293

Donde t base - t ; por lo tanto: 

hN, N
o

2

0; Q a 0

Sustituyendo los valores de los calores obtenidos anteriormente en

la ecuación ( 1) se tiene que: 

1. 153 x 107 - 2. 32 x 106 - 1. 27 x
106 (

tW,- 16) 

Despejando tW, se tiene que: 

tW, - 1. 153 x 107 - 2. 32 x 106 4, 16

1. 27 x 10

tW, 
e 7. 2 * 16 e 23. 2% 

Que es la temperatura del agua de enfriamiento a la salida -de los

condensadores de reflujo para el caso de una producción de 18, 000 Kg./ día. 
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Con la temperatura obtenida, se puede calcular el calor transferí

do en este equipo: 

Qt - QN H
3 . 

QH20 ( 3 ) 

en donde: 

QN H3 - 
2. 32 x 106 Kcal./ día

QH 0 - MH 0 Cp t

2 2

QH2O - 1. 27 x
106 (

1) ( 23. 2 - 16) 

QH2O 9. 144 x 106

Sustituyendo en la ecuación ( 3 ) tenemos: 

Qt 2. 32 x
106 - 

9. 144 x lo

Qt 1. 46 x 107 Kcal./ día
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