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INTRODUCCION




Desde su descubrimiento a fines del sigio XiX, el formaldchido ha
destacado en la industria quimica debido a sus mGltiples usos en las in-
dustrias de: Pl&sticos, Compuestos Farmacéuticos, Fabricacién de Pintu-
ras, Fungicidas, Papel y Textiles principalmente y como materia prima en

otros procesos.

En 1974 1a produccién mundial fue de aproximadamente 3,600 millo
nes de kilogramos anuales, estimada con base en una concentracién de 37%
en peso de formaldehido la cual es la concentracién comercial. En los -
Estados Unidos de Norteamérica en el afio de 1974, la produccién fue de -

aproximadamcnte 2,000 millones de kilogramos.

Produccién Naclonal.- Para este mismo afo de 1974, la produc-
clén de formaldchldo en México asclende a 26.0 millones de kilogramos
aproximadamente, se cuenta con una capacidad instalada de 43.5 millones
de kilogramos por afo, para abastecer un mercado con crecimiento cons-
tante. De aqui que se tlene una capacidad instalada que permitiri du-

plicar la produccién actual.

De la produccién nacional total, el 70% se utiliza como consumo
cautivo y el 30% restante estj disponible para la venta, del cual el 85%

se utiliza en la fabricacién de resinas sintéticas.

Las resinas sintéticas contindan requiriendo grandes cantidades
de formaldehido, de tal manera que un incremento en la produccidn de for
maldehTdo reflejard un incremento en la demanda de las resinas del Fenol,

Urea, Melamina Formaldehfdo.

Se pronostica una expansidn en los usos menos importantes del -
formaldehido con lo cual se incrementard su demanda. Ya que actualmente
existe una demanda mayor a la oferta del formaldehido, por lo cual se -

hace necesario el estudio de capacidad y disefio del equipo que 1imita el
aumento de la produccién de una planta productora de formaldehido.



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 -
produccion de 15,000 Kgs./dia de solucién de formaldehido con el pro

ceso que usa como materia prima alcohol metilico.

Después de hacer una revisién que va desde una breve resefa his
torica de la evolucién de la forma de producir formaldehido, se tra-
ta el mecanismo de reaccidn para describir el desarrollo del proceso
para obtener formaldehido a partir de metanol, con una revisidn a las

propiedades del formaldehido.

Una vez descrita la planta se procede al estudio de la capacidad
tratando los balances de materia y energia parciales y globales para

discutir finalmente los factores limitantes y concluir.



GENERALIDADES Y

PROCESOS




La publicacién en 1835 de 1a Investlgacién de Licbig sobre el Acc
taldchfdo(l), fue la base para el entendimiento de la naturaleza quimlica
de los aldehfdos y originé un camino claro para seguir adelante en las -

investigaciones de éstos.

En los afos sigulentes, otros aldehfdos alifiticos fueron descu-
bicrtos y resulté facil e} reconocerlos como pertenecientes a este gru-
po de compuestos quimicos tales como: El Propionaldehfdo, el Butiralde
hido, el Isovaleraldehido, entre otros, los cuales fueron descubiertos
antes de 1860. Sin embargo, el formaldehido no fue reconocido sino has

ta después.

El formaldehido fue preparado por primera vez por Alexander ﬁik-
hailovich Butlerov(z)(B) en 1859 como resultado de una tentativa en la
sintesis del Etilen-Glicol. La Preparacién se llevé a cabo mediante la
hidrélisis del Acetato de Metileno previamente obtenido por la reaccién

del loduro de Metileno con el Acetato de Plata.

En 1868, A. W. Hofmann(h)preparé formaldehido haciendo pasar una
mezcla de metanol y aire, en fase vapor sobre una espiral de platino ca-
llente. Este procedimiento fue el antecesor directo de los métodos mo-
dernos para la obtencién de formaldehfdo.

En la actualidad el formaldehido se produce principalmente a par=
tir del metanol, y se obtlene esencialmente como un producto purc que -

contiene un pequedo remanente de metanol con trazas de Acido F&rmico.

El formaldehido también se Produce por oxidacién directa de gases
consistentes en hidrocarburos, con este método se obtiene una mezcla de
aldehTdos, cetonas, Scidos grasos y otros productos, los cuales se sepa-

ran para su venta.

Existen procedimientos para la produccién simultinea de formalde-



hido, dcido acétlco, Scido férmico; los cuales consisten en una oxidacién
catalftica en fasc IlTquida de Ia acetona con oxfgeno elemental, estos pro
ccsos han sido patentados por la Socliedad Francesa de Fabricantes dec Pro-
ductos Qufmicos Rhonc-Poulcnc.(S)(6) Aunque éste y varlos otros métodos

para la obtencién del formaldehldo incluyendo la deshidrogenacién de 6xi-
dos de carbén, descomposicién plrolftica de formatbs, etc., han sido des-
critos en la literatura, éstos no resaltan comercialmente aunque poscen -
como ventajas su simplicidad, bajo costo de materias primas, sin embargo,
la restriccién en especiflicaciones los hace Incosteables. La preparacién
del formaldehfdo por medio de la reduccién directa de 6xidos de carbén -

con hidrégeno, ha sido objeto de estudio y de numerosas patentes.

Los procesos para la produccién de formaldehido partiendo del me-
tanol, fueron los primeros en desarrollarse y todavia representan el ma-
yor recurso comercial para la obtencidn de este producto. En general, la
mezcla de metanol-alre se pasa a través de un catalizador a alta tempera-
tura y a presién atmosférica; los gases de salida se ponen en contacto -

con agua para obtener asi una solucién de formaldehfdo acuoso.

En los procesos modernos existen dos operaciones, la primera, la -
cldsica 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 -
catallzador un 6xido, tal como el &xido de hierro-molibdeno u éxido de -
hierro-vanadio, con una mezcla pobre de metanol-aire. (7)(8)(9) En este -

proceso se obtlene una solucién libre de metanol.

La obtencién de formaldehido por accién directa de oxigeno sobre -
metanol 1Tquido a 25°C con la presencia de un complejo morfolineo de ni-
trato clprico fue descrito por Brackmann.(lo) La conversién de metanol a
formaldehido por la accidn ultrasénica, por la irradiacién gamma y mate-

(11) (12) (13)

rialfisionable también han sido reportadas.

Mecanismo de Reaccidn.-. En la formacidn de formaldehido a par-



tir de metanol y aire, se creyd que esta era un proceso de oxldacién en -

fase gaseosa como lo indica la s@gulente reaccion:

CH30H + 1/2 02 --------- > CHZO + Hzo. - 38 Kcal.

Todavia se cree que este es el mecanismo que se presenta cuando
se emplea un &xido como catalizador, Sin embargo, el estudio del mecanls
mo de la reaccién y de los productos obtenidos por el proceso catalizado
por el metal, demuestra que bajo estas condiciones se presenta una deshli-
drogenacién seguida por una oxidacién del hidrégeno obtenido, como se -

muestra en las siguientes reacciones: (14) (15

CH30H Mo=Stse s CH20 + H2 = 20 Kcal.

De aqui que el mecanismo comprenda una combinacién de las reacciones de -
deshidrogenacién y de oxidacién. La reaccidn de oxidacién libera el ca-
lor necesario para la reaccién y el proceso es autosostenido. También se
cree que mantiene la actividad de) catalizador y se desplaza el equili-

brio de la deshidrogenacién.

Un estudio alemén,(‘S) demuestra que el proceso catalizado por

plata, depende exclusivamente de 1la deshidrogenacién, la combustién del
hidrégeno desplaza el equilibrio por la naturaleza endotérmica de esta -
reaccién. Los resultados de este trabajo Indican que la temperatura en -
el momento de contacto con el catalizador es un factor mis importante que
la proporcién de metanol-aire y que éste determina la produccién de for-
maldehfdo.

Existen reacciones Indeseables, las que se pueden minimizar me-



dlante el control de la temperatura y de otros factores, ya que csto evi-

ta baJas eficlenclas. Estas reacciones Incluyen:

a) Descomposicién pirolftica del formaldehfdo.

b) Una sobreoxlidacién del formaldehfdo a 4clido férmico,
6xldo de carbén y agua.

a) D = €O + H,0
b) CH, ¢+ 1/2 0,  ~emeeee - HCOOH & €O + H,0
CH,0 + 0, e o, + HLO

La obtencién de formaldehfdo por la deshidrogenacién del metanol
fue estudiada en 1810 por Sabatier y Mailhe(ls) quienes demostraron que -
esta reaccidn es reversible. M3s recientemente, Newton y Dodge(]7)deter-

minaron cuantitativamente la constante de equilibrio para esta reaccién.

Un proceso practico para deshidrogenar el metanol deberfa produ-

cir formaldehfdo anhidro e hidrégeno como productos de reaccién.

(18)

cidn selectiva de metanol, el cual consiste en 97.8% de plata, 2% de co-
®

Punderson descubrid un catalizador para una deshidrogena-

bre y 0.2% de silicén, este catalizador di6 buenos resultados cuando se
utilizé vapor de metanol 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.

(19)

metanol e hidrégeno se pasan sobre un catalizador de plata finamente divi-

Aries describe una deshidrogenacién a presién, en la cual el

dida, a una temperatura de 700 a 800°C, y a una presién de 5 - 8 atmbsferas.

Los vapores de agua son favorables y evidentemente originan un -



cfccto especlfico sobre cl catallzador mctilico. Esto fue notlflcado por
Trillat (20) en 1903 y m3s tarde fue rcportado por Thomas (21) en sus in-
vestlgaciones sobre los proccsos catallzados por plata. Los mayores cam-
bios notados son la baja temperatura de reaccién y el Incremento de 1a -
produccién neta. Uhl y Cooper (22) reportaron los resultados de este efec
to al Incrementar la concentracién de vapor de agua en la mezcla de meta-

nol-alre, aproximadamente en la proporcién de 40-60 respectivamente,

Un estudio detallado de 1a termodindmica de la recacclén ha sido
presentada por Jones y Fowlle (23)con numerosos cflculos para las recac-

clones en los I1Tmites de temperatura de 300 a 900°C.

DESARROLLO DEL PROCESO PARA OBTENER FORMALDEHIDO A PARTIR
DE  METANOL

El método original por el cual Hoffmann(k) produjo formaldehido
a partir de una mezcla de ajre Y vapores de metanol, consistis en pasar
esta mezcla por un recipiente el cual contenfa un espiral de platino ca-
liente.” Una vez iniclada la reaccion, ésta se sostenfa por si misma. EIl
producto fue absorbido en agua contenida en una serie de barriles de lava
do de gas. Debido a las dificul tades por explosiones que acarreaba este
proceso, Volhard (24) diseiié un equipo que utiliza una limpara llena de -
metanol-provisto de una mecha contigua al espiral de platino. Kob lukov
(25) encontré que el platino podria ser reemplazado por asbesto platinado
colocado en un tubo de calentamiento.

(26)

Tollens fue capaz de regular las proporciones de la mezcla

aire-metanol, mediante el calentamiento del metanol en un recipiente so-
bre un bafio de agua, encontrg que esto tenfa un efecto directo en la pro-
duccién de formaldehfdo. Esta Y otras pequefias mejoras fueron después -

aplicadas ‘al procedimiento de Loew (27 el cual reemplazé el catalizador



de platino por una malla de cobre. En este proceso se arrastra una co-
rriente ripida de alre seco a través de metanol frfo (18°C) y 1a mezcla
resul tante se pasa por un tubo de vidrio de 30 cm. de largo, el cual con
ticne una malla cilfndrica de cobre de 3 cm. de largo, la cual es suave-
mente calentada, el paso de la mezcla gaseosa sobre el catallzador causa
un cambio notable que depende fundamentalmente de la velocidad de flujo.
Los productos de reaccidn del tubo de vidrio se pasan a través de un re-
cipiente vaclo y dos recipientes 1lenos con agua con lo cual se produce
en forma contfnua, soluciones acuosas conteniendo de 15 a 20% de formal-

dehTdo.

Cuando el metanol fue calentado por Tollens(ZG) de 45 a 50°C, y
los reactivos se Pasaron sobre un catalizador de cobre (forrado con dja-
fragma de asbesto para prevenir explosiones), se obtuvo una conversion -

de 30% a formaldehido.

De acuerdo con Bugge,(za) la firma Merckling y Losekann, funda-
da cn 1888 cn Scelze cerca do Hanover en Alemania empezd la manufactura
de formaldchfdo en forma comercial en 1889. Fue aproximadamente en este
perfodo cuando se descubrieron las propledades del formaldehldo como des

Infectante.

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

Con el desarrollo en 1a fabricacién de equipo a gran escala -
hubo importantes progresos en los procedimientos para evaporar el alcohol
Y en los sistemas de absorcién, aparatos de aluminio, de piedra y otros
materiales mids durables reemplazaron al vidrio previamente utilizado, -
Ademas vinleron, necesariamente, progresos en el control de la temperatu

ra de operacién.
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En los Gltimos aﬁos: un considerable desarrollo se l1levé a cabo
en los métodos empleados para la fabricacidn de formaldeﬁfdo a partir de
metanol. Esto fue posible por el uso de catalizadores eficientes, y el
me joramiento de métodos de contacto y esto provocd una economfa implfci-

ta en la produccién a gran escala.

La eficiencia del proceso depende en grah parte de mantener en

21)

que con plata, las mezclas gaseosas conteniendo de 0.5 a 0.3 gramos de -

la mezcla metanol-aire las proporciones adecuadas. Thomas demostrd
oxigeno por gramo de metanol origina una eficiencia de 60 a 73% y una -
produccidn teSrica neta de 83 a 92% de formaldehido. Una mezcla de me-

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

Con un incremento en la concentracién de metanol, la produccién
de formaldehjdo baja gradualmente, pero la produccidén neta aumenta. La
eficiencia del catalizador se determina mediante el andlisis de los ga-
ses de salida; un alto contenido de hidrégeno se debe mantener para una

buena produccidn.

PROCESOS COMERCIALES

Los procesos comerciales para la obtencién del formaldehido, 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 formaldehfdo es uno de -

ellos.

El formaldehido obtenido directamente de gas natural que contie

10



ne metano, etano, propano, butano y otros hidrocarburos alifaticds que -
por oxidacién producen en este proceso una mezcla de compuestos que va-

ria de acuerdo con la naturaleza de la materia prima usada. El formalde
hTdo se obtiene generalmente como una solucidn diluida, la cual debe ser
concentrada; asimismo, es necesario separar el formaldehido de los otros
aldehidos y de coproductos formados en la reaccion, tales como el Acetal

dehido, Propionaldehido, n-butiraldehido, iso-butiraldehido, etc.

El proceso que usa gas natural como materia prima, opera a tem-
peratura de 430-480°C y a presién de 7-8 atmésferas. Se emplea como ca-
talizador una mezcla de fosfatos de aluminio y dcidos metdlicos. El pro
ducto de reaccién contiene aproximadamente 35% de metanol, 21% de formal
dehido, 6% de acetaldehido y cantidades variables de aldehidos superio-

res, alcoholes y agua.

Después de la separacidon preliminar la cual consiste en una des-
tilacién, la solucién de formaldehido es liberada, del &cido férmico me-

diante una purificacién, con una resina, del tipo de intercambio idnico.

En la figura No. 2 se muestra el diagrama de flujo del proceso -
de obtencién de formaldehido que utiliza metanol y aire como materias pri

mas .

En este proceso se presentan principalmente las siguientes reac-

ciones:

CH30H + 1/2 o2 --------- » CH.0O + H,0

CHEOHBEEEE L === » CH20 IR H

A continuacién se muestran las cantidades requeridas de materias



primas para la claboracién de una tonelada de formaldechfdo al 37% en pec-

SO.

Metanol 460 Kg.
Alre 719 m3 a S.T.P.

El formaldehido se fabrica mediante una oxidacién catalltica -
de metanol en fase vapor o por una combinacién de oxldacién-deshidrogena
cién. En cualquiera de los dos casos, el formaldehfdo producido y el me.
tanol que no reaccioné y que se encuentra en los gases a la salida del -

reactor, son absorbidos en agua y separados por destilacién.

El reactor contiene un metal o un 6xido metilico como cataliza
dor. La plata y cobre, son los catalizadores mds convenientes y son ge-
neralmente usados en la forma de malla o de granalla. Las reacciones so
bre estos catalizadores, son esencialmente una combinacién de deshidroge
nacién y oxidacién. Un balance entre estas dos reacciones se mantfene -
mediante el uso de una cantidad suficiente de alre. La temperatura del
catal{zador se mantiene entre 450 y 600°C, y el tfempo de contacto es de

(0.01) seg. aproximadamente.

El catalizador de 6xido metidlico mds satisfactorio consiste en
una mezcla de Gxidos de molibdeno, hierro y vanadio. La reaccidn sobre
este tipo de catalizador es principalmente una oxidacién y requiere un -
gran exceso de aire (5 a 10 veces el requerido por el catalizador metdli
co). En este proceso se obtiene una alta conversién y se obtiene un pe-

queiio remanente de metanol en el producto.

Los gases de reaccién del convertidor que contiene el catallza

dor metdlico, son llevados directamente a una columna donde ocurre una -
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scparacion preliminar del formaldehfdo y del metanol que no reacclong.

Esto es complementado por enfriadores multitubulares después de lo cual -
los gases pasan a un lavador flnal alimentado con agua frfa y de dondec sa
len a la atmosfera. Estos gases de sallda generalmente contienen 20% de

hidrégeno y 75% de nitrégeno.

El hidrdgeno contenido en los gascs de sallda es una bucna Indl
caclén de la eflcienclia del catalizador. Un andlisis de hlar6gcno en los
gases de salida se usa como Indicador de la eficiencla del proceso. Los
gases contlencn adems entre 4 y 5% de diéxido de carbono, Junto con tra-
zas de monSxido de carbono, oxfgeno y metano lo que representa una pérdi-

da de metanol por reacciones secundarias.

La mczcla del condensado y de la solucién de la columna princi-
pal, (la cual contiene formaldehfdo, agua y aproximadamente 15% de meta-
nol que no reaccioné), se allmenta a la columna de fraccionamiento, en =
donde el formaldehido al 37Z'en peso mas la cantidad deseada de metanol -
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 alimentacién de metanol.

Cuando se utiliza como catalizador 6xido de hierro-mol ibdeno,
los gases efluentes del reactor son enviados a un cambiador de calor en -
donde se ponen en contacto con la alimentacién al reactor para elevar su
temperatura, de aquf se mandan directamente a una torre de absorcidn que
se alimenta con agua desmineralizada. En la salida superior de la torre
se tiene un flujo gaseoso consistente en nitrégeno, oxigeno y diéxido de
carbono y per el fondo de la torre se obtiene una solucién de formaldehT-

do-metanol. En este proceso la gficiencia es del &rden del 98%.



PROPIEDADES DEL FORMALDEHIDO

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

irritante, mediante enfriamiento puede ser licuado y solidificado.

En estado gaseoso y lfquido, el formaldehido 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 solucidn y polimerizado. Las principales pro
piedades de las soluciones y polimeros del- formaldehido son los siguien-

tes:

Formaldehido Gaseoso (100%) HCHO

Peso Molecular 30.03
Gravedad Especffica ‘ 0.815 (-20°C)
Punto de Fusién Normal i -118°C
Punto de Ebullicién Normal -19°C

El formaldehldo es soluble en agua y en solventes polares tales
como el alcohol; es solo ligeramente soluble en acetona, benceno, cloro-
formo y eter. El formaldehfdo en forma gaseosa es inflamable y forma mez

clas explosivas con aire y oxfgeno, bajo las siguientes condiciones:

Temperatura de Ignicién 300°C
Limites Explosivos ! bajo 7
(% en volumen en aire) alto 73
Concentracion m&xima disponible 10

(p.p.m. en volumen)
Densidad de vapor (aire= 1) 1.067

Las propiedades termodindmicas de mayor Importancia del formal-



dehldo en estado gascoso monomérico son las sligulentes:

Calor de Combustién 134.100 Kcal./mol.
Calor de Formacién 4 27.700 Kcal./mol.
Energia Libre (25°C) -26.270 Kcal./mol.
Calor Especifico:

(1 atm.) (25°C) 8.461 cal./mol.

(1 atm.) (27°cC) 9.385 cal./mol.
Entropia (25°C) 52.260 cal./mol.°C
Calor de Disolucién en Agua 15.000 Kcal./mol.

Las propiedades ffsicas de las soluciones de formaldehido mas

comunes:

Contenido

CH0 (2P) . 37 37 37 ks 50
Contenido
CH ;0H (2P} T 5 10 1 1
Punto de Ebﬁ-
1licién (°F) 210 208 206 211 211
Denslidad a
18°C
~1b./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
Expansién _ ; N " -
(aprox.) 5x10 : ex 6x10 b 6x10 4 6x10 b
Punto de Igni-
cién (°F) 185 1, 147 177 175
Calor Especlfl
co (aprox.)
cal./gr.°C 0.8 0.8 0.8 0.6 0.6

Especificaclones m&s comunes para soluciones comerciales de

16



formaldehfdo (37% peso).

ESTABILIZADO BAJO METANOL

CH,0 37.0 =5 3T.5 37.0 - -  37.5
CHOH 6.0 - 15.0 0.3 -
Acidez (% HCOOH) 0.01 = 0.03 0.01 = 0.05
Fierro (ppm) 0.5 - 0.8 mix. 0.5 - 0:8 ;

. mix.
Escala A.P.H.A. - 5 - 10  max. 5 - 10 mix.
PeH. . 2.8 . - 4.0 2.8 = 4.0
Color Cristalino Cristalino :

17
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A.- CARACTERISTICAS

El proceso de obtencién de formaldehfdo por oxidacién catalltica
de metanol, es un proceso contfnuo el cual podemos dividir para efectos

de descripcién en tres etapas:

1.= Mezclado y Acondiclonamlento de Materias Primas.
2.~ Reaccién.

3.- Separacién de los Compuestos del Sistema Reaccionante.

Para una planta con capacidad tedrica de 15 toneladas diarlas de

formaldehldo 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, tamafio 717 con una capacidad de 1000 metros
cibicos por hora de aire, a 670 r.p.m., con una presién a la descarga de
0.190 Kg:/cmz. 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 granulometria entre 3 y
7.5 cm., la altura de la torre es de 500 cm. y su didmetro es de 78 cm.,
estd construfda con 13mina 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 estdn construidos con l3mina -
de aluminio con un dismetro de 7.62 cm. y 3.81 cm. en la garganta. EIl -
metanol es bombeado del tanque de almacenamiento general al tanque de al
macenamiento en la planta el cual es de forma cilindrica, construido con
1&mina de acero inoxidable de 0.159 cm. de espesor, el cual tiene una ca
pacidad de 1500 litros, de este tanque se alimenta el metanol a los eyec
tores en donde se mezcla con el aire, su flujo se mide con un rotamétro,
agon flotador de acero inoxidable con una capacidad mixima de 1600 litros

por hora, la mezcla aire-metanol liquido pasa a.dos evaporadores en los
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cuales se utlliza vapor saturado a 4 Kgs./cm2 como fuente ge calor.
/

Los evaporadores estdn compuestos por 80 tubos de cobre de 1.59 cm.
de didmetro 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., construldos con lémina de acero inoxidable de
0.159 cm. de espesor, estos'evaporadores estdn alslados 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 cilfndrico con 35 cm. de didmetro y 100 cm. de longitud,
construldo con l&mina de acero inoxidable de 0.159 cm., de espesor, en su
interior se encuentra Instalado un serpentin de acero inoxidable de 0.635
cm. de diametro con una longitud de 25 metros; por el cual se circula va-
por de agua saturada a 4 Kgs. / - cm2 de presidén, este sobrecalentador se

encuentra alslado térmicamente.

La mezcla alre-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 didmetro, en este distribuidor se tienen conectados
15 tubos de acero inoxidable de 5.08 cm. de didmetro que alimentan al mis-

mo numero de reactores.

2.- REACCION

La segunda etapa de la planta, en la cual se efectiia la reaccién,
comprende 15 reactores catalfticos de cama fija, en los cuales se utiliza
plata como catalizador, en la actualidad cada reactor contlene aproximada-
mente 7 Kgs. de catalizador con una granulometrla menor de 3 milimetros. -
Los reactores son recipientes cilindricos con 37 cm. de didmetro y 48 cm.-
de largo, en la parte superior tienen la entrada para los gases de alimen-
tacién, la cual se hace por un tubo de 5.08 cm. de didmetro, el reactor. -

ests dividido en dos partes en su mitad unidas por medio de bridas. La -
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parte supcrior o tapa del reactor ticnen una altura de 30‘cm. y la base de
10 cm., cn la parte superior de la base, mcdlanté una placa de cobre de -
0.635 cm. de espesor, con perforaciones de 0.72 cm. de dlé@etro se soporta
una malla ranurada de 13mina de cobre.del nimero 24 sobre la cual ests ol
catalizador, la base del reactor ésfi el catalizador, 1a base del reactor
estd hecha con piaca de acero inoxidable -de 0.318 cm, de espesor, recubler

ta con 1dmina de cobre de 0.159 cm. de espesor.,

La salida de los gases reacclonantes.se encuentra en el fondo de] -
reactor, las salidas estsn conectadas a un tubo de acero fnoxidable de -
0.476 cm. de espesor Yy 6 pulgadas de dismetro. En el tubo de salida de los
gases en los reactores se encuentran conectados tubos de 1.27 cm. de didme
tro, mediante los cuales se alimenta solucidn acuosa de formol-metanol pro
venientes de la torre de absorcién. A esta torre se alimenta intermitentg
mente agua destilada ( esta proviene del vaporvcondeqsado en la planta.) -
La solucién contenida en la torre de absorcién se recircula mediante una -
bomba centrffuga construfda con acero inoxidable accionada por un motor de
4.5 HP y 3000 r.p.m. En la linea de recirculacién se tienen una conexién,
la cual pasa por un rotimetro con capacidad maxima de 1000 kilogramos/hr.,
con flotador de acero inoxidable y posteriormente va a la descarga de los

reactores.

3.~ Separacién de los Compuestos del Sistema Reaccionante

El flujo gaseoso a la sallda de los reactores, se alimenta a la to-
rre de destilacién la cualAformg parte de la tercera etapa de la planta en

donde ocurre la separacién de los componentes de la mezcla gaseosa.

La torre de destilacién tiene 1000 cm. de altura y 112 cm. de didme
tro y estd construfda con 18mina de acero [noxidable de 0.318 cm. de espe=
sor, tlene 20 platos de burbujec construfdos con 15mina de acero [noxida-

ble de 0.318 cm. de espesor, los cuales en su superficie tienen 20 cachu=-
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chas de acero lnoxidable de 0.159 cm. de cspcsor, cada cachucha tlene -
6.35 cm. de altura Y un didmetro de 10.2 cm. La allmcntac}6n del flujo
gascoso proveniente de los reactores se Ileva.a cabo en cl plato nimcro
doce. En el fondo de la torre se tiene una seccién de 120 cm. de altura
Y 112 cm. de dlametro, cn donde se tlenen b serpentines de acero inoxlqg
ble de 0.958 cm. de difmetro Y 15 metros de longitud.,

En el fondo de esta torre se obtiene una solucién acuosa de for-
maldchfdo y metanol la cual se Pasa a través de un enfrlador ondufado,
construfdo con 14mlna de acero Inoxidable de 120 x 92 cm, La solucién a
la salida de este enfriador se recibe en un recipiente de 120 cm. de dig
metro y 94 cm. de altura, construido con 13mina de acero inoxidable de -
0.318 cm. de espesor; de egte tanque mediante una bomba centrifuga cons
truida con acero Inoxidable, accionada por un motor de 5 HP y 1500 r.p.my

la soluci6n es 1levada a un tanque de almacenamiento.

El flujo 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 enfrfaaorcs 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 em. construidos con 1dmina de acero Inoxidable
del nimero 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 cilfndrica de 96 cm. de altura y 80 cm. de didmetro, construfdo
con Iadmina de acero Inoxidable de 0.159 cm. de espesor. El condensado -
es utillzado como reflujo en 1a torre de destilacién , para esto se uti®
liza una bomba centrifuga de acero inoxidable, accionada por un motor de
5 HP.y 1500 r.p.m., finalmente el flujo 9aseoso a la salida deil Gltimo -
condensador que es un condensador tubular horizontal de amoniaco con 80
tubos de acero Inoxidable de 1.9 cm. de didmetro, se alimenta a la torre
de absorcién en donde se pone en contacto con una solucién acuosa de for
maldehfdo y. metanol, esta solucién se recircula mediante una bomba cen-

-trifuga de acero Inoxidable Yy acclionada por un motor de 4.5 HP y 3000 -
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r.p.m. La torre de absorcién es del tipo empacada con una altura total
de 700 cm., de lés cuales 500 cm. estin ocupados por coke con una granu
lometrfa menor a 7.62 cm. El diSmetro de la torre es de 105 cm. Esta
torre estd hecha con 18mina de acero Inoxlidable de 0.159 cm. de espesor,
la descarga de esta torre va a la atmdsfera. La solucién 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 PRODUCC | ONES DE 15,000 KGS.POR
DIA Y 18.000 KGS.POR DIA DE SOLUCION DE FORMALDEH I DO ’

Balance de materla para una produccién de 15 toneladas por dia de

una solucidn acuosa con 37% en peso de formaldehfdo y 7% en peso de meta

nol.

De acuerdo con los resul tados obtenidos en procesos Industriales,
se producen 1.25 Kgs. de solucidn acuosa con 37% en peso de formaldehido

Yy 7% en peso de metanol por 1itro de metanol.
BALANCE DE MATERIA:
Composicidn del flujo de alimentacién al reactor:

41% (en volumen) de CH30H

592 (en volumen) de aire

Reacciones que se llevan a cabo en el proceso:

CH30H _— CH,0 + H, ~-=-ue (1)

H2+ 1/2 O2 —_— HZO .......... (2)
CH20 +1/2 02 — . HCOOH --=---=-=ua (3 )
CH,0 + 0 — co +« HO === (%)

2 2 2 2

En 1a reaccién (1), el 71% de! metanol utilizado reacciona en for
maldehldo.

\

.

En las reacclones (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-—’HC00H

29%
90% CH20 ¢ 0, —= CO, + H,0

“El rendImlento de dicho proceso en kllogramo de formaldehfdo por -

kllogramo de metanol ser3:

1.25 Kg/”-s(cpzo 37-7&)= 1.562 Kg. CH,0 (37-7%)
K
0.8 13- (cH 0n) Kg. CH;OH

BASES DE CALCULO:

M, - .15,000 Kgs. de formaldehTdo al 37-7%
MW = 15,000 x 0.37 =5,550 Kgs. de CH 0 al
100%.
.Nul. - 5,550 = 185 Kg. mol. de CH,0 al 100%
‘ _;E-— dla
.Nwm - 15,000 xos._zo_za 32.8 K gdla de meta

- nol utilizado como estabilizador en
el formaldehido.

La cantidad de metanol reaccionante la obtenemos en la siguiente--

forma:

185 Kg. mol. CH20 (100%) = 260.5 Kg. mol. de metanol reaccionante.
’ 0.71 dfa
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BALANCE DF MATERIA EN LA REACCION (1).-
/

(32.8 + 185) CHBOH —5185 CH20 + 260.5 HZ + 32.8 CHBOH

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

7.é CHZO + 3.8 02 — 7.6 HCOOH

67.9 CHZO + 67.9 (')2 ==>57.9 CO2 + 67.9 HZO

CHZO que reacciona de acuerdo a las reacciones ( 3)y (k); el -

29% restante de formol.

De la Reaccidn (2):

YH2+Y|/202—>YHZO

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

nes (2), ( 3 ) y (4), sc obtlonen de la sigulente ecuacién:

Jo2 = Y + 3.8 + 67.9

Cdlculo de las moles de alre:

(Y +3.8 + 67.9) (1 + 79 )
(A) 2 2T = 0.59

Y +3.8 +67.9)(1 + 79)+ x + 293.3=
2 21

Donde 0.59 es la fraccién en volumen de aire en la mezcla metanol-
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alro.

Cilculo do las moles do ”2' para &sto so consldora quo ol porclen=~

to on molos de "2' debe sor 18,

(260.5 - v)
K+ 185 + 32,8 + 260,5 = Y + 7.6 + 67.9 + 67.9 + Y + (Y + 3.8 +
: 2

()

= 0.18

67.9) 79
2
Desarrollo de la ecuacién  (A):
2,38 Y + 341.99 = 0,59

—_—

2.38Y + X + 634.6

2.38 Y + 342.29 = 0.59 (2.38 Y + X + 634.6)
2.38 Y + 341.29 = 1.40k2 Y + 0.59 x + 374.41
2,38y - lﬂhOQZ ; 341.29 - 37“.41 = 0.59 X
0.9758 Y - 33.12 = 0.59 X

0.9758 Y - 0.59 X = 33.12

De la ecuacién (B) tenemos que:

260.5 - Y = 0,18
X + 891.43 + 1.88 vy =

260.5 - Y = 0.18 (X + 891.43 + 1.88 Y)
260.5 - Y = 0.18 X + 160.45 + 0.3384 v
0.18 X +160.45 + 0.3384 Y - 260.5 + Y = @

0.18 X + 1.3384 Y - 100 = 0
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0.18 X + 1.3384 Y = 100

100 - 1.3384 ¥ = 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 = 360.82

Y = 360.82 = 67.2
5.3618

Y = 67.2 moles de 02, que forma H20 con el H

dia 2

Sustituyendo (Y) en (B):

100 = (1.3384) (67.2) = X
0.18

100 - 90.06 = X
0.18

X = 55.2 de moles de metanol en exceso.
Por lo tanto, el nlmero de moles de oxigeno utilizado por dia es:

JO, =Y +3.5+67.9
z

Sustltuyendo el valor de (Y) tenemos:

40, =67.2 + 3.5+ 67.9
2

J Oé = 105.31 moles/dfa

.

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

convertidores, se muestra en la siguiente figura:
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"F CH.OH = 348.37 Kg.rro'l 5

3 dfa ; ¢ & : )
, F — N - = 55.00 Kg.mol.
SR l : R CHaOH (est.) = e
N . _ = -501.46 : : !
F Alre - -
[ 8 Mr cn,0 250
Wit oS
N =193.00 "
R Row,
Np HCOOH = 8.00 Kg.mol.
- dfa
; ~Rr o :
Mg co, - 68.00 "
N > e
R H,0 =135.00
T ~ =3%.00 "
J 2
Np o

- Tom
2 0.00-



En donde:

/
: N = 348.37 Kg.mol.
F CHJOH ; "%TE“_
F <
Ve Alre = 501.46
)
N CHyOH (est.)=  55.00 Kg.mol.
dfa
Neeno = 185.00 ©
2 5
NR CH,OH S
3
Na T - 193.00 "
K < oA S
NR HCooH Bfon =
N = 68,00 £
R CO, :
NR HZO - - 135-00 L
N > - 396.00 .
RN, :
N " - 0.00 "
; RO, . .

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

la sTquiente figura:
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N CH.OH = 55,0 Kg.mol ./«
KG.MOL./DIA

! i cusou = 68.00 : ND H, 193.0

! CH 0 = 222,00

v 2 Ny CO, = 68.0 Kg.mol./s
! cusou - 39.40 Np Ny = 396.0 L)
toH, = 232.00
? HCOOH = 9.10 n;’. I
N.CO, = B1.60 H
NDH,0 = 162.00 ; N CHO = 185.0 Kg.mol./c
R, 2 b A w2
l“' N, = 475.00 331.50 Kg.mol. N CH0 T -

; 4 i
/ dfa 2 3 5
v e, e 0.00
rt At o~ =
ﬂajo, de olimen 7/(\, NHCOOH = 7.6 .
(DYYES ; .
Oc v (B el ‘ NHO = 660

o (8, 000 /J /v’m
Ve - ﬁnj ()
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en donde:

es la alimentacién proveniente de los reactores, Kg.mol./d7a

es la cantidad de agua de enfriamiento alimentada=

331.50 Kg. mol.
dTa

es el destilado:

es el residuo:

34

55.0 Kg.mol./dfa
193.0 £
68.0 i

396.0 &

]85.0 Kg.mol./dTa
33.0 o
7-6 u

466.0 !

Con la finalidad de Residefiar la torre de destilacidn para una -
produccion de 18,000 Kgs./dTa de solucidn de formaldehldo, a continuacién

se presenta el balance de materia para este volumen. Las bases de cilculo



establecldas para el balance dc materla para 15,000 Kgs./dfa se toman

Igualmente para cste caso.

W, = 18,000 Kgs. de formaldehfdo al 37-7%

M, = 18,000 x 0.37 = 6,660 Kgs. de CH,0 al 100%

/

N - 6!660 = 222 Kg. mol. de CH,0 al 100%
wf 30 dfa 2

NV CH30H = 18,000 x 0.07 = 39.4 Kg.mol. de metanol utilizado como

32 dia

establllzador en el formaldehfdo.

La cantidad de metanol reaccionante la obtenemos en la siguiente -

forma:
§2§1 Kg.mol. CH20 (100?) - 312.7.K98?Z]. de metanol reaccionante.

BAI ANCE DE MATERIA EN LA REACCION (I).-

(39.4 + 222) CH0H ——= 222 CH,0 + 312.7 Hy, + 39.4 CHOH

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

9.1 CHy0 + 4.5 0, ——= 9.1 HCOOH

90.7 Kg.mol.
dfa 81.6 CHZO + 81.6 02—— 81.6 co2 + 81.6 H20

formaldehfdo que reacciona de acuerdo a las reacciones (.3 ) vy (L),
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el 29% restante de formol.,
% la reaccién (2 ):

Yo, #Y /250, —re—eee Yo

Los Kg. mol. de 02 del alre utiilizado en e! proceso en las reac-

=fones (2'), ('3} vy (4), se obtlenen de 1a slgulente ecuacién:

s NO, = 4.5+ 836

Y,
2.5

Calculo de las noles de Alre:

(Y + 45+ 81.6) (1 +79)
21

—-*____ T o s o

(Y + 4.5 + 81, 6){? + 79)+ X 4+ 352.1

=59 e e e (A)

Donde:

0.59 es ia fraccién en volumen de aire en la mezcla metanol-aire.

Calculo dc fas moles de Hz, pana esto se considera que el porclen

0 =i moles de H, dehe ser i8:

1N A -

¥ %227 39 n +312.7 = ¥ 4 + 9.1 + B1.6 + 81.6 + Y +(Y+4.5+81. 6)_2

N

B8 e AR
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Desarrollando la ecuacién (A):

2.38 Y + 410 = 0.59
2.38 Y + 762.14X

0.98 ¥ - 39.6 ~ 0,59 X = O
2.98 ¥ - 0.59 X = 39.£

De la ecuacién (B) tenemos:

312.72 = Y

X+ 1.88Y + 1070.3 Q.18

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 =0
. 0.18 X + 1.3384 Y - 120.1 = 0

0.18 X + 1.3384 Y = 120.1

120.1 - 1.3384 v

X-
0.18

Sustituyendo (B) en (A):

0.98 Y - 0.59 (120.1 - 1.3384 Y)
( 6.18 )

39.6

5.37 Y = 432.9
Y = 432.9
5.37

Y = B0.6 moles/dfa de 02, que forma agua con el hidrégeno.

Sustituyendo (Y) en (B):

120.1 ~ 1.3384 (80.6) _

0.:8 .



120.1 - 107.8 _
0.18

X = 68.3 de moles de metanol en exceso.

Por lo tanto el ndmero de moles de oxfgeno utilizado por dfa es:

J:oZ-Y+h.5+81.6
2

Jo,=80.6 + 4.5+ 81.6

& s

J"O2 = 126.4 moles/dfa

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

los convertidores; se muestra en la siguiente figura:

Al imentacién F - I

& i

7

Eis

'[' _ R Productos de Reaccidn
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En dondec:

,
I N CH,OH = 410.2 Kg.mol.
B 3 dfa
F = h
NE, Alre = 601.2 "
/
N CH,OH (est.) - 68.00 Kg.mol.
R, 3 dfa
( "
NR, CH20 = 222.00
N CH_OH - 4o 48
R, M3 39
- "
NR. Hz 232,00
R = P
N HCOOH = 9.10 "
R,
NR' co, : - 81.60 1"
NR, H20 = - 162.00 i
NR, Nz - 475.00 : gt
- ]
KNR’ 02 0.00 4

E1 balance de materia en la torre‘de destilacién se muestra en la

siguiente figura:

39



z;ﬁzl v
0 2IR =

_ Kg.mol./dTa
NpCH3O0H=  68.0
Kg.mol./dla -
—2.M0 708 Np Hy = 232.0
- 68.00 (&
= "222.00 . y
ND co2 = 1.6
= 39.40 ¢ i
: N5y, = 475.5
= 232.00

= 9.10 R_ I

81.60 I_I

162.00 ; A

475.00 377.8 Kg.mo),

= 0.00




En donde:

R; es la alimentacién proveniente de los reactores; Kg.mol./dia,

su composicion se muestra en la flgura anterior.

A; es la cantldad de agua de enfriamiento alfimentada = 377.8 Kg.
mol./dTa.

D; es el destilado:

WND CHyOH = 68.0 Kg.mol./dfla
Ny H, - 232.0 "
D 4 -
- 1]
Np €O, 81.6
ND Nz‘ - 475.5 M
\

W; es el Residuo:

/ =
NH CHZO - 222.0 ’'.g.mol./d7a
N, CHOH - 39.4 "
w. -
Nw'HCOOH = 9.1 '
Nw HZO = 540.0 i
\ : :

I



B)  BALANCE DE ENERGIA PARA PRODUCCIONES DE 15, 000 Y 18,000 KGS.
POR DIA DE SOLUCION DE FOPMALDFHINN ‘

1.- Balance de calor, en el sistema de evaporaclén, para una -
produccién de 15,000 Kgs./dfa de solucién de formaldehfdo.

El diagrama de esta operacién se muestra en la sigulente figura:

A (Aire)

|

Sistema de

Evéporacién
Q — —-——— B

(Metanol quuidoi
(Calor transferido

por el vapor de
calentamiento)

c (Aire-Metanol)

42



Los flujos tlenen la sigulente comp7slclén:

y

M, = 606 Kg./hr.

1.0

Ga,A

K?A = ho°cC
/
MB = 464 Kg./hr.

. 16, = 10

- L
LTB 22°C

/

N = 1070 Kg./hr.

Ga,C = 0.57

Gm,C = 0.43

LTC = 72°C
En donde G es el % en volumen.

Ecuacién general para ! balance de calor, en proceso contfnuo y

régimen permanente:

Ma Ha + Mg Mg * Qrans. The e A s

Para este sistema, supdnemos que las pérdidas de calor son despre
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clables (equipo alslado térmicamente).

El calor transferido es Igual al calor cedido por el vapor de ca-

lentamiento, el cual se calcula por la sigulente ecuacién:

Q =M Hc - M

trans (o Ho = Mg Hg ceeennennnn (2)

CALCULO DE LAS ENTALPIAS
Cilculo de la entalpla del aire; Flujo A:

Ha = Cp (aire) T

HA = 0.26 (T aire - T base)

Donde la T base se toma como 25°C.

HA = 0.26 (40-25)

HA = " 3.9 cal./gr.

Calculo de la entalpia del metanol 1Tquido en el Flujo B:

Hg = CPeyon T
3
HB = 0.62 ( 22-25)
HB = =1.9 cal./gr.
Cilculo de la entalpia del Flujo C:
Hc = ‘ Ga,C Ha,C ™ Gm,C Hm,C
Donde:
Mc L] MA + MB
Me - 606 + 464

Ly



HC - 1070 Kg./m

/

Por lo tantc la cntalpla H :
a,C

Ha,C - Fp afre (Tc-Tb)
Ha,C - 0.26 (72-25)
Ha,c = 12.2 cal./gr.

Cilculo de H 5
m,C

Hm,C = Cp CH3OH (L) (Teb-Tb) + Cp CH30H ) (Tc-Teb)

en donde:

T ebullicién = 67°C

- 8.43 Kcal./gr.mol.
- 0.263 Kcal./gr.
- 263 cal./gr.

El calor especlfico del metanol liquido es igual con:

= 19.8 cal./gr.mol.°C

Cp CH OH (L)

Cp CH30H ey 0.62 cal./gr.°C

El calor especifico del metanol gaseoso es igual con:

_2 5
Cp CH30H‘(g) a- b x 10 T cal/gr.mo1.°C

s



en dondec:
#®

a - 10.26 cal./gr.mol.°C
= 0.32 cal./gr.°C
- 2 x 1072 cal./gr.mol.°C
- 0.00063 cal./gr.°C

De aqufl que:

Tl Ti
H = Cp dT = (a = bt) dT
To To

H=-a (Tl =70) -5 (1% 7%
2

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

t s :
Hm,C enemos que

H_ .= 0.62 (67-25) - 263 - a (Tc-Teb) - b (Tc? - Teb?)
2

m,C

H 2)

o = 0.62 (42) 2263 - 0.32 (72-67) - 0.00063 (722 - 67
’ 2 -

Hm,C = 291 cal./gr.

Sustituyendo en la ecuacién del flujo C tenemos:

He =1 057 (12.2) + 0.43 (291)

He = 132 cal./gr.

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

Q Mo Hoom Mg Hy - Mg Hy  covncnnnncen (+2)

t[ans- (% c B B
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Para los gastos de los valores:

Mc = 1070 Kg./hr. = 1.070 x 106 gr./hr.

HA = 606 Kg./hr, = 6.05 x 10° gr./hr.

Mg = 464 Kg./hr. = h.64 x 10° gr./hr.

Los valores de las entalplas son:

Hc = 132 cal./gr.

12.2 cal./ 7
HA - .2 cal./gr.

HB = -1.9 cal./gr.

Sustituyendo estos valores en la ecuacién(l) tenemos:

B
6
Q ans = 1-070 x 107 (132) - 6.06 x 10° (12.2)- h.6k x 105(-1.9)
8 : 6 5
e ans 1.4124 x 107 - 7.3932 x 10° - (8.8) 6 x 10
Q = 1.34 x 10% cal./hr.
trans

El procodimiento para cfectuar el balance de calor en el sistema
de evaporacién, para una producclén de 18 toneladas por dia, es igual -
al descrito para una produccién de 15 toneladas por dfa, obteniéndose -

el sigulente valor para el calor transferido: (Apé&ndice 1)

8

Q', = 1.61 x 10 cal./hr.

t

Mediante las ecuaciones generales de transferencia de calor, po-
demos calcular el &rea de transferencia para incrementar la produccién

de 3 toneladas por dfa:

L7



Q = UNT At e e (4)

que:

>
.
3
-
:
:
—
n
-

>|>

Q
QI

oo

El valor del &rea actual (15 ton/dfa) del sistema de evaporacién,

se cdlcula por la siguiente ecuacién:

A = M xDxLxN ...cc..... (6:)

Donde :

Ls - 3.1416

D = 1.59 cm. = didmetro externo de los tubos del evapo
rador.

L - 70 cm. = ‘longitud de los tubos del evaporador.

N - 160 tubos = nGmero de tubos

A = 3.1416 x }.59 x 70 x 160
A= 55945 cm?
2

A = 5-59 mt;

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

8

Al = 1.61 x 10 X (5.59)
1.34 x 10
A' = 6.71 M
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CSlculo del ndmero de tubos; Despejamos N de la ecuacién (VI) tene

mos que:

N = A

mx D x
Por lo tanto:
N W = 6.71

3.1416 x 0.0159 x 0.70

N - 192 tubos

2.- C&lculo del nidmero de Platos Tedricos de la torre de destila-

cién para una produccién de 18,000 Kgs./dia de solucién de formaldehfdo.

El nimero de platos tedricos de la torre de destilacién para una -
produccién de 18,000 Kgs./d7a de solucién de formaldehido, 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 composicidn en la fase liquida y en fase vapor,
la curva de equilibrio y las propiedades del sistema agua-formaldehfdo-

agua.

g
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