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INTRODUCCION. -

La situacidén econdémica por la que atravieza actual-
mente nuestro pais ha obligado a los empresarios mexicanos
a tomar algunas medidas tendientes a mantener econdmicamente
rentables las empresas de las que son responsables. En 1las
Areas técnicas se han puesto en marcha estudios sobre reduc-
cién de costos, optimizacidén de eficiencia y diversas mejoras

en la productividad de los procesos existentes.

En algunas empresas con mayores recursos, los es-—
fuerzos también se han enfocado a la diversificacidén de pro-~
ductos, buscando algunos que ofrezcan alta rentabilidad en
el mercado nacional o, mejor alin, que sea posible su exporta-—
cidén o que sustituyan importaciones, con el fin de aprovechar

los estimulos gubernamentales que existen en este sentido.

En el estudio aqui presentado,. se analiza la fabri-
cacién de un nuevo producto en una empresa, utilizando equipo
que por diversas modificaciones en las plantas que opera, fué

quedando sin uso y era necesario sacarle algin provecho.

Apnalizando el tipo de equipo disponible, se llegd
a la conclusidén de que con una inversidén relativamente baja
se podia integrar una unidad productora de formaldehido que,
por ser un producto 1ntefmedio de gran importancia en la fa-
bricacién de diversas resinas podria tener un mercado intere-
sante. Este trabajo pretende ejemplificar la forma en que
una empresa analiza, de una manera preliminar, su posible in-

cursidn en un negocio.

Una vez definido el proyecto a desarrollar se pro=-
cede a efectuar el estudio de mercado del producto, determi-
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"nando en este punéo la capacidad a la que‘debe de operar la
unidad para satisfacer el mercado; las caracteristicas que
debe tener dicho producto y el crecimiento estimado que ten-—
drd, en base al consumo aparente que ha tenido y a los usos

potenciales que puedan tener aplicacidn en el pais.

Paralelamente a este estudio es necesario analizar
las caracteristicas fisicas y quimicas del compuesto en cues—
tién, con el objeto de conocerloc mas a fondo y poder preveer

todas las complicaciones que pueda implicér su produccidn.

El siguiente paso es estudiar los procesos existen-
tes para la fabricacién del producto, haciendo un andlisis
comparativo en el que intervienen principalmente factores co-
mo: monto de la inversidn a realizarse, rendimiento, dispo-
nibilidad de-materias primas, consumo de energéticos, etc.,
ademds de algunos otros factores intrinsecos del proyecto,
como por ejemplo, en este caso, la factibilidad de usar el

equipo disponible en uno u otro proceso.

Una vez definido el proceso a utilizarse, se deben
determinar los requerimientos de equipo, en lo que normalmente
se denomina "Estudio del Proceso". Este estudio principia con
un balance de materia y energia de la unidad, determinando las
operaciones unitarias en cada punto'del proceso y asignando-
les el equipo necesario para el servicio requerido, ademas
.se obtienen los consumos de materias primas y de servicios
auxiliares y todos los datos necesarios para continuar poste-

riormente con el disefio final de la unidad.

Es importante hacer notar que el alcance de este
trabajo serd llegar al diseiio de proceso, determinando sola-
mente el equipo necesario, sin entrar en aspectos de Ingenie-

ria de Detalle, donde ya se analiza la ejecucidn del proyecto
en si.



Finalmente, con los datos arrojados por el Estudio
de Pfoceso se estima el monto de la inversidén a realizarse
y el costo de produccibén de la unidad, se determinan las uti-
lidades del negocio y se efecta el andlisis de rentabilidad
de la inversibén, con 1o que se define si el proyecto resulta

econbmicamente atractivo.




I . MERCADO Y CAPACIDAD DE PRODUCCION

a. Usos del formaldehido

El formaldehido es uno de los compuestos orgénicos
mas reactivos, por lo que tiene gran variedad de aplicaciones
en la producciédn de otros compuestos.

Suggfan reactividad se debe a la posicién que guar-
da el grupo carbonilo en la molécula. En la cetdénas por ejem-
plo, el grupo carbonilo estd unido a 2 moléculas de carbén,
en otros aldehidos esta unido a un carbdn y a un hidrégeno,
mientras que en el formaldehido estid unido a 2 moléculas de
hidrégeno. Como resulcédo. las propiedades caracteristicas
del grupo carbonilo_no se ven afectadas por ningfin radical.

El formaldehido puede reaccionar con aéentes inorga-
nicos como éxidos, hidréxidos y sales metélicas precipitando
sales metalicas, con amoniaco o sales de amonio forma la hexa-~
metilentetramina. Con hidrazina se forman.derivados del meti-
leno. Reacciona también con &cido cianhidrico, monéxido de
carbono, Acido sulfhidrico, sulfuros para dar diferentes com-

puestos de poco uso comercial. b

La quimica orgAnica del formaldehido es muy amplia,
pudiendo reaccionar con alcoholes para dar hemiacetales y
acetales; con mercaptamos, aldehidos y ceténas de donde se

obtienen gran variedad de compuestos.

En el campo de las resinas se puede hacer reaccio-
nar con fenoles, cresoles y naftoleé, también con aminas,

amidas y nitrilos que encuentran mucha aplicacién.

En México la mayor parte de la produccidén de formal-

dehido se usa en la fabricacién de resinas y explosivos, de
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los cuales, los mis importantes son:

1) Resinas de urea formaldehido

Se estima que aproximadamente el 63% del formalde-
hido consumido en México sea utilizado en la manufactura de
resinas de urea formaldehido. -

Este tipo de resinas son producidas por la reacciédn
de formaldehido con urea. El grado de polimerizacidén depende
de las propiedades que se deseen obtener, de acuerdo a su uso
final.

En México estas resinas son utilizadas principal-
mente como adhesivos en la produccién de aglomerados de made-
ra, aunque también se utilizan en mucho menor escala para 1la
elaboracidén de esmaltes alquiddlicos, en resinas de fundicidn
y en materiales moldeables.

2) Resinas fenol formaldehido

Aproximadamente el 13% del total del formaldehido

producido en México es consumido en la fabricacidén de resinas
fenbdlicas.

Las resinas fendlicas son producidas por condensa-
cibén de fenol con formaldehido.

En México, estas resinas son utilizadas como adhe-
sivos en los siguientes usos: moldes de fundicién, laminados
de madera, abfasivos, pastas de asbesto (balatas y clutch),
laminados industriales y de alta presidén, €fibra de vidrio y.
papel. También se utilizan en la elaboracién de barnices,

pinturas y en forma de polvo de moldeo.

3) Resinas de melamina-formaldehido




El 7% del formaldehido producido en México se con-
sume en 1a elaboracidn de resinas de melamina-formaldehido.

Estas resinas pertenecen al grupo de las termofijas.

El grado de polimerizacidn depende del pH y casi
siempre hay desprendimiento de calor en su cura.

En México, las resinas melaminicas se utilizan como
polvos de moldeo, en laminades, en pintura y barnices, y en
acabados de papel y textiles.

4) Hexametilentetramina

Aunque el mercado de este producto es relativamente
pequefio, su consumo de formaldehide representa el 10% del to-

tal de la produccidn nacional.

La hexametilentetramina es obtenida por la reaccidn

de formaldehido con amoniaco.

En México se utiliza como agente de curado en resi-
nas fenblicas termofijas. También se utiliza .en la produc-
cidn de algunos explosivos y como acelerador en la fabrica-—
cidn de hules.

5) Otros usos

El formaldehido también se utiliza en México en la
manufactura de resinas furénicas (fundicidén), de algunas re-
sinas acrilicas y de resinas de benzoguanamida. Debido a las
caracteristicas que tiene como conservador se usa como tal.
Aproximadamente ante todos estos usos se consume el 7% de la
produccidn nacional.



6) Usas potenciales

6 a) Pentaeritritol. Se emplea en

la produccidn
de resinas alquiddlicas y barnices.

Se obtiene por la con-
densacidn de acetaldehido con formaldehido.

6 b) MDI. El1 formaldehido también se utiliza en la

elaboracién de diisocianato de 4,4 difenilmetano (MDI)m uri-

lizado en la fabricacidn de espumas rigidas y elastomeros de
poliuretano,

6 ¢) TMP. &Este producto (trimetilolpropano) es si-

milar al pentaeritritol y se fabrica por .la condensacidén de

formaldehido y butiraldehido. También se utiliza en la manu-

factura de alquidales y como intermediario ‘'en poliuretano.

6 d) 1,4 Butanodiol. Otro producto fabricado a ba-

se de formaldehido es el 1,4 Butanodiol, que se utiliza en

la manufactura del tetrahidrofurano (THF), de

resinas de
polibutilenterftalato (PBT) de.

gama—butiralactoma 'y como
poliol en algunos poliuretanos (principalmente elastémeros).

6 e) Resinas de poliacetal. Este tipo de resinas

son ‘usadas principalmente en la elaboracién de articulos per-

sonales, recreativos, para el hogar y la comunicacidn.
b) Principales productores de formaldehido:

En México, los principales productores de formalde-—
hido son:

Productor

Localizacidn

Adhesivos, S. A, Ixtacuixtla, Tlax.



. Becco Industrial, S. A. Santa Clara, Méx.
Catélisis, S. A. Ecatepec de Morelos, Méx.
Formoquimica, S. A. Parral, Chih.

Industria Quimica Delgar, S.A. San Luis Potosi, S.L.P.
Indpstrias Resistol, S. A. Lerma, Méx.

San Cristobal, Méx.
Nemesis Ixtacuixtla, Tlax.
Petroderivados, S.A. de C.,V, San Juan Ixthuatepec, Méx.
Quimica Borden, S.A. de C.V. Xalostoc, Méx.
Industrias Quimicas Phria-Guadiana,
S.A, Durango, Dgo.

las cuales, en conjunto, tienen 1las siguientes capacidades
instaladas:

Afio Capacidad Instalada (Tons)
1977 68,600

1978 : - 73,600

1979 73,600

1980 , ~ 88,565

1981 o : 88,565

1982 : 151,0407

1983 173,040"*

1984 182,440

(Fuente: ANIQ 1985)

3*
Ampliaciones de Quimica Borden e Industrias Resistol
L
Permiso Petroquimico para Industrias Quimicas Phria-Guadiana

La distribucién geogrdfica de la produccién de for-
maldehido se estima como sigue:

Localidad Z
Estado de México 79

Chihuahua 8



Tlaxcala -6
Durango 4
San Luis Potosi 3

100

c. Principales consumidores en México:

Se estima que entre el 75Z y el 80Z del consumo de
Vformaldehido en México es cautivo. El resto es abastecido por
algunos de los productores. Para demostrar esto en la si-
guiente tabla se muestran los fabricantes de este producto,
su produccidén durante 1982, lo que consumieron cautivamente
y lo que destinaron hacia el mercado abierto.

' Toneladas de Solugién al 372

Produccidén Consumo Cautive Mercado abierto

Industrias Resistol 28,500 23,500 5,000
Quimica Borden 17,200 14,200 3,000
Formo Quimica 12,400 12,400 ———
Adhesivos 6,200 - 4,500 1,700
Nemesis 4,700 2,400 2,300
Petroderivados ’ 4,500 4,500 ————
Industrias Q. Delgar 3,500 2,500 1,000
Becco Industrial 3,000 —_——— 3,000
Otros 3,000 ———~ 3,000

83,000 64,000 19,000

En'1983 el uso en México de formaldehido al 37% se

distribuyd de la siguiente forma:
Toneladas

Uso Final Produccién Consumo de formaldehido 37% ..
Resinas urea formaldehido 37,300 51,200 °
Resinas fenol-formaldehido © 11,390 : 10,700
Resina melamina-formaldehido 3,270 3,000
Hexametilentetramina 2,500 8,500
‘Otros —— 5,600
: 79,000

(Fuente: ANIQ 1985)



Siendo los principales consumidores los siguientes:

Resinas urea—~formaldehido

Prﬁgpééor y/o Consumidor % de la Produccidn total
IndustriééﬁResistol 24
Quimica Borden 21
Duraplay (formoquimica) 15
Adhesivos 15
Maderas Conglomeradas (Petroderivados) 11
Reichol Q. de México 3
Poliresinas 2
Resinas Sintéticas 2
Industrias Q. Synres 1
Otros _ 6

100
Resinas fenol-formaldehido-

Productor o_Consumidor % de 1a Produccidn total
Polifés. 24
Industrias Resistol . 21
Quimica Borden 18
Poliresinas - . 13
Cyanamid de México 5
Industrias Q. Synres 4
Pioneer ) - 4

: Reichold Q. de México 4
: Otros 7
100

Resinas melamina-formaldehido

Los productores de este tipo de resinas son:

Ciba-Geigy Mexicana

Cyanamid de México




Isomex-

Industrias Q. Delgar

Industrias Resistol

Industrias Q. Synres
. Melcinsa

Pioneéer

Poliresinas

Quimica Borden

Reichold Q. de México

Hexametilentetramina

Productores:

Industrias Resistol

Nemesis

d) Proyecciones del consumo

El consumo aparente de formaldehido al 37%Z ha teni-
do el siguiente comportamiento:

Ao Consumo Aparente (Tons) Crecimiento (%)
1975 32,580

"1976 ’ 39,600 21.5
11977 42,400 7.0
1978 ' 43,868 3.5
1979 56,324 . 28.4
1980 74,416 32.1
1981 ' 75,243 1.1
1982 : 83,093 10.4
1983 ‘ 79,015 4.9
1984 87,341 10.5

(Fuente: ANIQ 1985

De estos datos de consumo aparente procederemos a




provectar el consumo hasta el afio de 1990, usando el método
de regresidén lineal, pues siendo datos de una fuente confia-

ble "se puede predec:.r el comportamiento del mercado de una
manera aceptable.

Modelo regfesvivo: \ﬂf_ = =4 +/’Xt

en donde = ordenada al origen

2

Para encontrar estos datos usamos:

- pendiente o coeficiente de regresion

i%g%,_ - Z‘Xuil/m . _V:,':— :%_‘di/'\
ﬂ . _?w:_KL ~ (21‘»)/“ ’. ‘)"c=zc;‘¥‘/n

Como prueba de diagnéstico usaremos:

1) El coeficiente de correlaciédn

Ve v

2) Los intervalos de confianza.
EMY= Y t o %t

g—'-zqi.v-et'—*

2 - _av. A3 ;;-‘)i.
T2E: - [f_:tm 3p- B e-%

3) El modelo de autocorrelacidn de err\ores.

Ga. = A - D/Z.‘

y

> & - _\L
- 2 ( &)
Et

N

-
)
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Tabla de Calculo

Afio Xi Yi %12 Xivi (xi-%)2  (vi-T)?
1975 1 32.6 1 32.6 20.25 827.71
1976 2 39.6 4 79.2 12,25 473.93
1977 3 42.4 9 127.2 6.25 359.86
1978 4 43.9 16 175.6 2.25 305.20
1979 5 56.3 Z5 281.5 0.25 25.70
1980 6 74.3 36 445.8 0.25 167.18
1981 7 75.2° 49 526.4 2.25 191.27
1982 8 83.1 64 664.8 6.25 472.19
1983 9 79.0 81 711.0 12.25 310.82
1984 10 87.3 100 873.0 20.25 672.36

55 613.7 385 3917.1 82.50 3804.72
Sustituyendo
Te (55) (613.7)
/5 =  3917.1 - 10
= 6,566.66
385 _ (55)2
10
e = 61.37 - 6,566.66 (5.5) =  25,253.33
(7 = 6,566.66 82.50
3804,72 = 0.967

Por lo tanto, la ecuacibn de la recta es:
Yi = 25,253.33 + 6,566 .66
y el coeficiente de correlacidn de 0.967 indica que hay gran

relacién'eﬁCre el consumo y el tiempo, por lo cual los resul-
tados del modelo son confiables. )

Cédlculo de intervalos de confianza:

TEc - % 3,804.72 - (6,5666)2 82.5 = 30.903
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Xi T&Yi g Yi £ T Y1 E(Yi) min E(Yi) max
1 10.67 3.267 7.534 40.13 25.06
2 7.679 2.77 6.387 - 45.98 33.21
3 5.43 2.33 5.373 47.77 37.03
4 3.933 . 1.983 . 4.573 49.27 39.33
5 3.184 1.784 . . 4,114 60.41 52.19
6 3.184 1.784 . 4.114 70.19 78.41
7 3.933 1.983 . 4.573 70.63 79.77
8 5.43 2.33 5.373 77.72 88.47
9 7.679 2.77 6.387 72.61 85.39

10 10.67 3.267 7.534 79.77 94.83

Nota: t se escogib con U= n -2 =28y 0.05 = 2,306

Los dintervalos de confianza arrojan gran esperanza
matemdtica de que el prondéstico se cumpla con una alta proba-
bilidad, para el décimo periodo (1984). La diferencia entre
los intervalos y el valor real es de * 9% que resulta muy
aceptable,

Calculo del modelo de autocorrelacidn de errores

Xi E; CEj2 E,- E,~1 Ej~Ey ;2
1 -0.78 0.6084
2 -1.213 1.4721 0.433 ... 0.187
3 2.553 6.5195 3.766 14,183
4 7.62 58.064 5.067 25.674
5 1.78 3.192 -5.84 34.106
6. -9.65 93.06 —11.43 130.64
7 -3.98 15.84 5.67 ' 32.15
8 -5.31 .  28.23 -1.33 '1.769
9 5.35 28.66 "10.66 113.63
10 " 3.62 13.10 -1.73 2.993

248.75 355.34
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n/2 = 0.28

Un coeficiente

de autocorrelacidén menor a 0.5 es’
muy buveno, v

significa que los errores no estén altamente re-
lacionados.

Como puede verse, el modelo
por lo que puede usarse
mo aparente de formaldehido al 37%

obtenido es bastante
para pronosticar el consu-
en el mercado.

confiable,

Siguiendo el modelo, el

consumo en los siguientes
afios sera de:

Afio Consumo'aparente (Tons) Crecimiento (Z)U
1985 97,500 11.7
1986 104,050 T7.0
1987 110,600 : 6.3
1968 ’ 117,200 5.9
1989 ) 123,750 5.6
1990 130,300 5.3

Otra técnica de prondstico que puede resultar ade-
cuada: €5 obtener el comportamiento a futuro del mercado -de
los productos en que se consume el formaldehido.

Conociendo los porcentajes aproximados en que estos
productos consumen la produccidn total del pais se puede ob-
tener otro estimado del mercado a futuro del formaldehido.

A continuacibdn aparecen las tablas de consumo de

los principales productos derivados del formaldehido que

se
producen en México. Las

técnicas de pronbéstico usadas son



M.TON
. s
7
130 e - s
.7 d
A s
S
) . A
110 J L : e // a
. s’
/ // /
,/ 4
s
v s 7
90 ) S/

70 4
- Datos de Consumo
———— REgTe816n
—t-——g—— Limites Superior e Inferior
N ~—w—r == —= —— Extrapolacibn |
50 9 ~~e==te= sam i~ Invervalos de Confianza
20 i A

1975 1980 1985 1990




14
las mismas, pero solo aparecerdn los consumos proyectados

para el periodo 1985-1990.

Resinas Urea-formaldehido

Afio Consumo_aparente (Tons) Crecimiento %
1977 19,425 2.8
1978 ' 20,533 5.7
1979 24,675 20.2
1980 37,143 50.5
1981 40.074 7.9
1982 47,907 ~19.5
1983 37,340 (22.1)
1984 : 40,000 = - 7.1

(Fuente: ANIQ 1985)

Regresidédn Yi = 3579.61 Xi + 17,279
Proveccibn Consumo Resina Urea Formaldehido Consumo Formaldehido
Afio (Tons) (Tons) '
1985 49,495 54,590
1986 53,075 . 58,538
1987 56,655 ) 62,486
1988 . 60,234 . 66,434
1989 . ' 63,814 70,382

1990 67,393 74,330

Resinas Fenol-Formaldehido

Afio Consumo aparente (Tons) Crecimiento z
1977 7,630 3.1
- 1978 10,406 . 18.8
1979 11,865 14.0
1980 13,586 . 14.5

1981 . 14,380 5.9
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1982

11,837 (17.7)
1983 s 11,401 (3.7)
1984 Pl 14,671 28.7

(Fuente :ANIQ 1985)

‘Regresién Yi = 654,547 Xi + 9,027
Proyeccibn Consumo Resina Fenol-formaldehido Consumo Formaldehido

Afio {Tons) ) {Tons)

1985 14,920 10,096
1986 15,573 10,538
1987 16,228 10,981
1988 16,882 11,424
1989 17,537 11,867
1990 ‘18,190 12,310

Resinas Melamina Formaldehido

~Afio Consumo aparente (Tons) - Crecimiento 2
1977 ‘ ‘ 3,086 - S (21.6) .
1978 - v 3,803 23,2
1979 . 4,768 25.4
1980 6,074 27 .4
1981 6,605 i1.5
1682 ' 5,206 (21.1)
1983 3,096 (40.5)
1984 : 3,234 4.5

Fuente: ANIQ 1985

Regresidén Yi

n

-7.786 i + 4519
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Proyeccidn Consumo Resina Melamina-Formaldehido Consumo Formaldehido
. _Afio : (Tons) (Tons)

1985 4,430 3,835

1986 4,442 3,826

1987 4,433 3,820

1988 4,425 3,813

1989 4,417 3,806

1990 4,410 3,800

De hexametilentetramina se tiene como dato un con-

sumo para el afio de 1984 de 2,800 toneladas,. suponiendo un’

crecimiento anual del 5% se obtendria el‘siguiente consumo
de formaldehido. '

Afio Consumo Hexametjilentetramina Consumo_Formaldehido
1985 ) 2,940 ) 11,760
1986 3,087 ) 12,348
1987 3,241 12,964
1988 3,403 13,612
1989 S 3,573 ) 14,292
1990 3,752 15,008

Para los otros productos gque se fabrican en México
se supondrid un consumo anual constante de 2500 tons.

Sumando afio con afio se tendria la siguiente proyec-—
cidén para el consumo total de formaldehido.

Afio Consumo Formaldehfdo (Tons)
1985 80,281
1986 . 85,250
1987 90,261
1988 95,335
1989 100,347

1990 105,450
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Comparando estos datos con los resultantes de 1la
regresién del consumo aparente del formaldehido se puede ob-
servar que no son muy parecidos. Posiblemente esto se deba
a la estimacidén del crecimiento del mercado de la hexameti-—
lentetramina, y al resultado de la regresidén del consumo de
resinas melamina formaldehido, que muestra una pendiente ne-
gativa que hace quc,ei‘consumo de formaldehido sea préctica-
mente constante en fpsrﬁréximos afios.

S

De los datos obtenidos se puede concluir que el
método de proyeccidén del mercado, usando el consumo aparente
reportado es el mas adecuado, por 1o que el prondstico de
consumo asi obtenido se tomard como cierto para el estudio
aqui presentado.

e. Planes de produccibdn

Si se comparan los datos de consumo contra los
de capacidad instalada en el pais, se tenia para el afio de

1984  una capacidad excedente  de aproximadamente 100,000
ton/afio.

Considerando que esta capacidad no haya sido am-

pliada, para 1990 se tendrd todavia una capacidad en exceso
de 62,000 ton/aio.

Si se continfia la proyeccibén de los datos pre-—
sentados se obtiene el consumo aparente de formaldehido como
aparece en la siguiente tabla:

" Afio Consumo Formaldehido (Tons)
1991 136,900
1992 143,450
1993 150,000
1994 156,600

1995 163,153



capacidad instalada,

_mmacenarse y transportarse como solucibén al 37%,

i8

1996 169,700
1997 176,300
1998 182,850
1999 189,400

Como puede verse, suponiendo que no se amplie la

hasta el afio de 1998 se tiene una deman-

"da‘ real del producto de aproximadamente 410 ton/aifio.

Por otro lado, es importante notar que 1la

mayor
parte del consumo de formaldehido es cautivo,

pues los pro-
ductores de éste lo son también de los principales productos
en los que se usa, quedando un solo porcentaje para el merca-
do abierto.

Acerca de esto, cabe mencionar que para evitar pro-

blemas de precipitacién de sb6lidos, el formaldehido debe al-

transportén-

dose 63% de agua que encarece el producto por el alto costo

de transportacién.

En funcién de estos argumentos, la
este compuesto debe analizarse
es decir,

produccién de
pensande en un consumo cautivo
implementando otra unidad para la produccidn de al-
gunos de los compuestos que ya se fabrican en México,
lizando mds ‘a fondo los

o ana-
usos potenciales que pudieran temner
mercado en el pais.

El objetivo de

este trabajo serd determinar la ca-
pacidad méxima a la que

se pudiera operar la unidad con el

equipo mayor existente y acondicionando equipo menor para ob-

tener una. unidad funcional. Este estudio puede servir de

base para un analisis conjunto,

pensando en la produccidn de
algin derivado del formaldehido.
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Ademas se presenta 1la inversién requerida para lo-
grar la adaptgci&n'y} con el objeto de analizar que tan ren-
table es la venta' del formaldehido sin darle mayor .valor
agregado, se’bfgsentaré un anélisis de rentabilidad a pesos
constantes tomando como base que el proyecto se arrancaria
‘en 1998, con el siguiente plan de produccién.

Afio Produccidén de Formaldehido (Tons)
1998 Construccidén y arranque
19699 6,570
2000 10,470
2001 14,380
2002, 18,280
2003 22,185

qQue resulta de la diferencia entre el consumo aparente y la
capacidad instalada a partir de 1998.



IL . PROPIEDADES FISICO-QUIMICAS DEL FORMALDEHIDO

a. Mondmero de formaldehido

El formaldehido puro, a presién y temperatura nor-—
males es un gas incolore de olor pungente, y extremadamente
irritante para las membranas mucosas de ojos, nariz y gargan—
ta, adn en concentraciones de 20 ppm.

Se condensa a -19°C y se solidifica en forma de
cristales a -118°C,

A temperatura ambiente el formaldehido puro no es
estable, ya que polimeriza rapidamente. Sin embargo a 80-100°C
se mantiene en forma de monbémero durante mas tiempo, y obedece
la ley del gas ideal.  Su estabilidad a estas temperaturas
depende de su pureza, ya que en presencia de peguefias canti-
dades de agua ocurre una rApida polimerizacién.

Al parecer esta polimerizacidn es causada por ‘la
formacidén de acido fdérmico, que a su vez reacciona con el
formaldehido:

HCOOH + CH20 ——-+ HCOOCH,OH

2
HCOOCHZOH + n CHZO —_—— HCOO(CHZO)HCHzoﬂ

HCOO(CHZO)nCHZOH + HCOOH —wwm HCOO(CHzo)nCHZOCH(OH)2

Q(CH,0) H
HCOO(CH,0)  CH,0CH(OH) ,+ nCH,0 —---= HCOO(CH,0) CH,OCH
O(CH,0) H

El formaldehido en su forma gaseoss es inflamable,
y forma mezclas explosivas cuando se combina con aire en con-
centraciones del 7 al 722 en volumen. Este rango disminuye

conforme se disﬁinuye la presién, y a 40 mm Hga. ya no pre-—
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senta explosividad.

En préséncia de aire, el formaldehido se descompone
‘para dar agua y mondxido de carbono como resultado de la com-
bustidn, La temperatura inicial para que ocurra esta reac-
¢cidn es de aproximadamente 300°C, observéandose una explosién
précedida de unavgeneracién de calor, hasta llegar a calen-
tarse hasta su temperatura critica.

A continuac1on aparece una tabla con algunas pro-
piedades del formaldehido puro en fase gaseosa. Estos valo-
‘rgs son los aceptados por la JANAF (Joint Army—Navy Air Force
Thermochemical Panel) y son una recopilacidn de las determi-
naciones efectuadas por varios investigadores. )

Tabla 3.1
PROPTIEDADES TERMOQUIMICAS DEL FORMALDEHIDO

ey ALOR FICO  ENTROPIA  CALOR DE FORMACTON ENERGIA LIBRE

'S Cal/mol °C Cal/mol °C Kcal/Mol Kcal/mol.
o 0.00 0.00 26.782  26.782
100 7.949 43.479 27.116 26.928
200 8.007 48,996 27.341 26.669
298,15 8.461 52.261 27.700 26.266
300 8.475 52.313 27.708 26.258
400 9.385 54.869 .«  2B.113 25.713
500 10.460 57.077 28.505 25.068
600 ©  11.524 59.079 28.860 24.347
' 800 13,380 62.659 29.443 22.749
1000 14.817 65.806 29.860 21.024
2000 18.095 77.343 30.715 11.761
3000 19.019 84.888 31.254 2.176
4000 19.379 90.415 32.150 -7.640
5000 19.552 94.760 33.554 -17.736

6000 19.648 98.334 35.485 -28.164



b. Soluciones de formaldehido

Debido a la inestabilidad que presenta el for-
maldehido en su forma gaseosa, para su transformacidén y alma~
cenamiento se acostumbra manejarlo en forma de soluciones
acuosas, por lo que el comportamiento de estas soluciones

tiene gran importancia.

) Las soluciones de formaldehido presentan algunas
caracteristicas especiales. Estas propiedades, que a primera
vista pudieran resultar anormales, estan basadas en propie-
dades quimicas del compuesto, que son la clave para entender

sSu comportamiento.

En general, las soluciones de formaldehido pue-
den dividirse en dos tipos: 1) soluciones reales, en las
cuales el formaldehido ‘disuelto se encuentra en forma de mo~-
némero, como en presencia de solventes no polares, y 2).solu—
ciones en las que el soluto se encuentra combinado quimica-
mente con el solvente, como en las soluciones en solventes

polares.

El formaldehido gaseoso se disuelve en agua con
la generacién de 15 Kcal/gmol, valor que es independiente de
la concenpracién de la solucidén formada hasta aproximadamente
40Z. A temperatura ambiente, una solucién al 30% se vuelve
turbia, presentando precipitacién de un polimero. Se pueden
preparar soluciones acuosas hasta de un 95%, sin embargo,
para mantenerlas claras es necesario elevar 1la temperatura
hasta los 120°C para evitar la formacidén del polimero.

Los estudios realizados acerca de estas solu-
ciones indican que el formaldehido se encuentra presente en
forma de monouhidrato, es decir metilenglicol, CHz(OH)z, y

forma una serie de polimeros hidratados de bajo peso molecular
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o polioximetilenglicoles, cuya férmula general es HO(CH,O)nH,

vy que se forman mediante las siguientes reacciones reversibles:

CH,0 + H,0 e HOCH,0H
2 HOCH,OH HO (CH, 0),H + H,0
HOCH,OH + HO (CH,0),H HO (CH,0),H + H,0

HOCH_OH + HO (CH20)3H

2 HO (CHZO)AH + H,O

2

Las concentraciones de estos polimeros y su grado
de polimerizacién aumenta conforme aumenta la concentracidn
del formaldehido en la solucién, asi a bajas concentraciones
se favorece la formacidén de metilenglicol, y a altas concen—
traciones la cantidad de polimeros y el grado de polimeriza-
cién aumenta. Por ejempio: en soluciones al 35%Z y a 35°C el
30% del formaldehido se encuentra como metilenglicol y el 70%
como polioximetilenglicoles de mas de 10 Atomos de carbono.

La cantidad de mondmero presente en las soluciones

acuosas es de aproximadamente 0.1% en soluciones concentradas

Al aumentar la temperatura de una solucidn se favo~
rece el aumento del contenido de metilenglicol y a la reduc-
cién de la concentracidén de los. polioximetilenglicoles, por
lo que se evita la precipitacién de los polimeros y aumenta
su solubilidad.

El tiempo necesario para que una solucidén de for-
maldehido permanezca estable a unas condiciones dadas es pro-
longads, ya que ademds de lograr el equilibrio quimico entre
las reacciones anteriores, se debe lograr el equilibrio fisi-
co entre la solucién, ¢l metilenglicol, los polimeros forma-

dos y los vapores de la solucién. Cuando se diluye una solu-
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cidén concentrada de formaldehido a temperatura ambiente se
requieren aproximadamente 24 horas para lograr un equilibrio

aparente. Esto es debido a que al momento de diluir ocurre

la depolimerizacidn de los hidratos hasta llegar a un nuevo
estado de equilibrio.

La constante de velocidad de reaccidn para la depo-
limerizacién al momento de la dilucidn es similar a la de una

reaccién monomolecular. El coeficiente de temperatura se ha

calculado de 2.7 por cada 10°C, lo que significa que la reac-
P

cién se acelera casi 3 veces por cada 10°C de aumento en la
temperatura.

La concentracién de iones hidrdégeno e hidrbéxilo
tienen una influencia significativa en la velocidad de depo-—
limexizacibn. Esta ‘influencia tiene un minimo en un pH de

2.6 a 4.3 y se incrementa a valores mads altos y mads bajos.

Segln algunos autores, en

soluciones diluidas se
logra el siguiente equilibrio:

pH Equ il ibdbgrioe
menor de 2,6 H,C (OH), HZC+ + “OH + “OH
2.6 a 4.5 H,C (OH), + 0" + “oH + ut
mayor de 4.5

———— - +
HZC (OH)2 _____ HZC(OH) 0O + H
¥y para soluciones concentradas:

pH Egugiliborico

menor de 2.6 HOCHZOCHzocHZOH ——— HOCHZOCHZOCH2+ + OH



== Ayt - o+ -
2.6 a 4.5 HOCHZOCH29?H2OH -- CH 2+OCH20CH20 + H + OH

HOCH

mayor de 4.5 HOCH,0CH,OCH_,0H 2OCH,0CH, 07 + H*
La presencia de iones hidrégeno o hidrdéxilo en los

rangos de bajo o alto pH favorece la formacibén de polimeros

insolubles de alto peso molecular, que precipitan y enturbian

la solucidn. En estos rangos de pH, la solucibén no se puede

clarificar por medio de calentamiento, ya que al aumentar la

temperatura también aumenta el grado de polimerizacibn, por

lo que es necesario diluir 1la solucidn y modificar su pH para

lograr una nueva condicién de equilibrio.

Presibén parcial

La formacién de otros compuestos en las soluciones
de formaldehido también se manifiesta en una fuerte desvia-
cidén negativa de la ley de Raoult; por otro lado estas solu-
ciones se comportan segiin la ley de Henry hasta concentracio-
"nes del 47Z% para concentraciones mis elevadas esta ley tampo-
co es aplicable. Ademas, debido a que no existe un método
adecuado para determinar exactamente la concentracién de mo-

némero en solucién, la expresiédn:

CHZO = K CH20

no tiene’aplicacién. y es preferible usar:

CHZO = k' CHZ(OH)2

Donde K' se debe de interpretar como una constante
de descomposicién del metilenglicol ¥y CH2(OH)2 como la
fraccién. mol de metilenglicol em solucidn, que puede ser en-
contrada analiticamente.



20

Si tomamos G como los gramos de formaldehido di-
sueltos en 100 gramos de solucién y B como la fraccidn de so-
luto qué se encuentra en forma de metilenglicol, la fracecién

mol de este compuesto se puede calcular como: -

B6
X 30 BG
CHy(OH), = 100 - ¢ - 9% Tloo-g
18

¥y la presidn parcial del formaldehido sera:

BG
= ' ==
’F>CH20 = K 100-G

La constante K' se ha determinado experimentalmente
por alguneos investigadores que reportan un valor promedio de

1.18 a 0°C y 16.5 a 35°C.

Algunos investigadores han determinado experimen-—
talmente la presién parcial del formaldehido en solucién,
Ledbury vy Blair(l) la determinaron para soluciones hastaAde

"37% de concentracidn y temperaturas de O a 45°c. Los datos

tabulados aparecen en el apéndice A de este reporte.

A partir de estos datos obtuvieron una expresién
empirica de la presidn parcial para concentraciones entre el

10 y 40% de concentracién y para temperatura hasta de 100°¢c.,

mm 2905
log CHZO = A - _T

Donde T, es la temperatura abscluta en ok y A varia

con la concentracién como aparece en la siguiente tabla:

(1) Ledbury W. y Blair W.W.J. Chem. Soc., 127, 33-7. 2834-5 (1925)
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Tabla 3.2

Conc. de formaldehido A
g/100 de solucidn
10 . 9.47
20 9.70
30 9,81
40 : 9.87
2y

Posteriormente Hall y Piret determinaron las pre-
sjiones parciales pdra soluciones en ebullicién que aparecen
en la figura 3.l. Como puede verse en la tabla siguiente el
punto de ebullicidén de la solucidn casi no se afecta conforme

aumentamos la concentracidén de formaldehido.

Tabla 3.3

Concentracidn ~ Temp., de ebullicién
(g CH,0/100 g) S °C (760 moHg)
o : o 100
) s 99.55

10 , 99.15
15 o . .99,01
20 . ’ v 98.95
25 _ 98.95
30 98.97
35 ) -98.97-
40 99.00
45 - 99.15

50 99.55

(25 Piret E. L. y Hall M. W. Ind. Eng. Chem., 40, 661-72 ‘(1948)




SOLUCIONES ACUOSAS DE FORMALDEHIDO EN PRESENCIA DE METANOL

El formaldehido es completamente soluble en alcoho-
les, con la generacién de aproximadamente la misma cantidad
de calor que cuando se solubiliza en agua. En estas solucio~
nes, el formaldehido se encuentra en forma de hemiacetales
(ROCHéOH), que son mis estables que los hidratos correspon-—

dientes.

La afinidad del formaldehido y del metanol hace que
este Gltimo se use como estabilizador en soluciones comercia-
les, evitand& la precipitacidén del polimero cuando se maneja
‘alta concentracién de formaldehido. Asi 1la mayor parte del
formaldehido producido se maneja como una solucién al 37% y

con un contenido de metanol entre el 0.5 y 13Z.

La figura 3.2 indica las temperaturas minimas de
almacenamiento para soluciones de formaldehido que contienen
diferentes cantidades de metanol como estabilizador. Se su-
pone que la adicidén de metanol a las soluciones produce una
rTeaccidn en equilibrio entre el metilenglicol y el metanol

Vpara dar el hemiacetal y agua.

HO =°C - OH + CH3 - OH e HO - ~ OCH5 + H20

= Oy
m-O-::

.- " La ausencia de uno de los grupos OH al final de la-
molécula del hemiacetal reduce su tendencia a la polimeriza-
cidn. Asi, una solucidn al 37% que contenga 1% de metanol
es reiativamente estable a AO.SOC, mientras que sin metanol
la temperatura minima de almacenamiento para evitar la preci-

pitacidén seria de 65 a 71°C.

El contenido de metanocl en las soluciones aumenta
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2 presién parcial del formaldehido. Por ejemplo, la presiédn
parcial del formaldehido en una solucidén al 37% con 92 de me-—
tanol es de 42 mmHg a 35°C, mientras que conteniendo 1% de
metanol la presién parcial disminuye a 2.7 mmHg a las nismas
.condiciones.

La densidad y la viscosidad de las soluciones de
formaldehido varian con el contenido de metanol. En las ta-
blas 3.4 y 3.5 aparecen tabulados algunos valores de la den-
sidad y de la viscosidad respectivamente, En el apéndice A
aparece una tabla con la gravedad especifica de soluciones
comerciales para concentraciones de formaldehido del 36.8 al
37.6%2 y de metanol del O al 15%.

T a b 1l a 3.4

Influencia del metanol en la densidad de una solucién
al 37% de formaldehido

Metanol Densidad
%) - 18°C )
0 . 1.1128

5 1.1009

10 1.0890

15 1.0764

20 1.0639
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. Viscosidad de soluciones del formaldehido

CONCENTRACION DE CONCENTRACION DE TEMPERATURA VISCOSIDAD

FORMALDEHIDO (%) METANOL ( % ) °c Cep)
30 » - 25 . 1.87
30 . - 60 1,04
37 - 60 1.21
50 . » - 60 1.82
37 ' 6 25 2.45
37 . -8 25 2.56
37 _ : 10 25 2.58

37 12 25 2.69

‘Degtilacidén de soluciones acuosas

El comportamiento de estas soluciones cuando son
‘" sometidas s destilacién es determinado en gran parte por 1la
cinética de las reacciones quimicas que ocurren, como la po-
limerizacidn, depolimerizacidn, hidratacidn y deshidratacibn,

1/nHO(CH,0) (H + ﬂil H,0 IZTT HOCH,OH ZXIT CH,0 + H,0

La vaporizacibébn de una solucibén acuosa involucra
la depolimerizacién de 1los polioximetilenglicoles disueltos
y la dehidratacidn del metilenglicol para dar formaldehido
monémero. La condensacién obviamente involucra la reaccidn
del ‘monémero con agua para dar metilenglicol. ‘

Destilacidén a vacio

Debido a que la presién parcial del formaldehido



33

en solucidén es muy baja a baja temperatura, la destilacién
a vacio constituye un método para concentrar el formaldehido.

Durante una destilacidén de este tipo, los hidratos de formal-

dehido se concentran en la olla, con la formacidén de una mez-

cla sbdlida de polimeros conocida como paraformaldehido.

A bajas temperaturas, la velocidad de formacidn de

los polioximetilenglicoles es lenta, lo que provoca un aumen-—

to en la concentracidn de metilenglicol por arriba del valor

de equilibrio. Como se ha visto, la concentracidén de formal-

dehido en el vapor es proporcional a la concentracién de me-

tilenglicol, 1o que causaria que la concentracién en la fase
vapor fuera muy alta. Sin embargo,

la velocidad de deshidra-
tacidén tambien disminuye

con la temperatura, por lo que la
velocidad de vaporizacidén de formaldehido se ve disminuida,
provocando que el formaldehido se concentre en la fase liquida.

Tabla 3.6

Concentraciones de formaldehido en fase vapor y liquido,

para_soluciones destiladas a 20 mmHg

Concentracidn en Concentracién en

fase liquida (%) fase vapor ( % )
6.83 0.46
16.9 1.19
28,2 4.66

Destilacidén a_ presibn

Cuando estas soluciones se someten a destilacién
a presidén se obtienen destilados con mayor comcentracidn que

la solucién original, Esto es debido a que a mayor tempera—

tura se acelera la reaccién de deshidratacibén, desplazando
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el equilibrio de la reaccidén hacia la formacidn del monbébmero.
La utilidad de este método para concentrar una so-

lucidén 'se ve restringido porque con la temperatura se acele-—

ran también otras reacciones que son causa de pérdida de efi-
ciencia. Estas reacciones serédn analizadas mds adelante.

Tabla 3.7

Influencia de la presidén en la destilacidén de una solucidn
al 2.17 de formaldehido

Concentracién de formaldehido

‘Presidn Temperatura en los primeros 20 ml.de des-—
(Psi) ( °c ) tilado ( Carga 1 1t ).
Z
o} 100° - 3.2
20 126 ‘4.6
40 142 5.4
60 153 6.2
80 162 7.4
100 170 7.6

- Condensacién Parcial

Cuando se somete una mezcla de formaldehidu y vapor
de agua a una condensacidn parecial, el contenido de formalde-
hido en la fraccidén no condensada es mayor que el que habia
en la mezcla original. En otras palabras, la mezcla se com—
porta como una mezcla de gas y vapor de agua. Por lo tanto,
en un proceso de destilaciédn se debe tener especial cuidado
para condensar toda la corriente de vapores que sale de 1a
columna, ya que de otra forma se pierde gran cantidad de for-

. maldehido como venteo.
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Destilacidén fraccionada

En una destilacidén de este tipo las condicioﬂes de
operacidén deben de asegurar un contacto prolongado entre el
gas y el liquido para lograr un equilibrio completo, ¥y la
columna debe aislarse para evitar diferencias de températura.
Sin embargo, el equilibrio en la fase liguida entre el. meti-.
lenglicol y los polimeros hidratados es mas dificil de lograr
debido al constante retorno de liquido. Este equilibrio en
fase liquida que es funcién del tiempo y de la temperatura
es necesariamente incompleto a altas capacidades, provocando
que la estabilidad en la operacidén sea controlada por estas
variables, logrdndose mAs fAcil el equilibrio a baja capaci-—
dad y alta temperatura.

La figura 3.3 muestra el diagrama de equilibrio 1i-
quido-vapor a varias presiones. Como puede verse, en las
destilaciones atmosféricas y a presién se forman composicio-~-
nes azeotrdpicas. Hall y Piret han estudiado la destilacién
de soluciones acuosas de formaldehido a presién atmosférica

y publicaron los datos de equilibrio liquido-vapor que apare-
cen en el apéndice A.

Los sistemas que contienen formaldehido, agua y me-
tanol presentan dos complicaciones més: la adicién de un
tercer componente, y otro equilibric en fase liquida debido -
a la formacidén del hemiacetal. En la figura 3.4 se muestra
un diagrama de equilibrio ternario para este sistema, estu-
diado por Green y Vener. Los resultados indican que entre
el metanol y el formaldehido uno reduce la volatilidad del
otro cuando. se encuentran en solucidn acuosa y especialmente

a bajas concentraciones. Por ejemplo, en fase vapor, 10%Z de

(3) Green J. S. y Vener R. E, Ind. Eng. Chem., 47, 103 (1955).



Tabla 3.8 DATOS DE EQUILIBRIO PARA EL SISTEMA METANOL-
' FORMALDEHIDO-AGUA A 760 mmHg.

Liquid Compasition (We. %) leor_Compu'Itlnn (Wt %)

- Boillng

CH,0 = CH,OH H,0 CH,0 CH,0H "H,0 Polat (*C)
50 100 85.0 40 385 575 926
200 750 30 578 394 _874
30.0 650 24 682 204 87
400 5.0 19 55 26 7.1
50.0 450 17 8038 175 769
60.0 35.0 ‘16 854 130 744
700 25.0 15 89.7 88 721
80.0 150 14 925 60 693
90.0 50 13 963 24 67.1
100 100 . 800 75 345 58.0 938
‘- 200 700 59 635 408 8838
300 60.0 15 647 307 846
400 500 39 728 233 808
50.0 400 35 783 182 778
600 00 - -33 4.7 12,0 745
700 200 31 - 884 5 a5
80.0 100 29 926 - 45 2
200 100 700 ° 158 322 520 852
. 200 60.0 132 452 418 215
0.0 $0.0 108 565 328 87.1
400 400 8.0 669 24.1 835
port) 300 8.1 730 189 801
60.0 200 78 830 94 784
300 100 60.0 21 236 543 960
.200 500 198 385, 416 33
30.0 40.0 178 483 339 809
40.0 300 18.7° &97 246 881
400 100 500 278 224 493 971
200 400 280 29 41.1 942

500 50 45.0 358 133 511 078
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formaldehido y 90% de agua estén en equilibrio con 12% de me-
tancl, mientras que con 80%Z de agua y 102 de metanol la com-—
posicidén del formaldehido en el equilibrio es de 7.5%. En
el aﬁéndice A, aparecen los datos de el equilibrio ternario,
ademds de una grafica con las constantes de equilibrio de

estos sistemas.
Almacenamiento

Las principales alteraciones que pueden sufrir las

soluciones de formaldehido cuando son almacenadas son:
1) Polimerizacién y precipitacibébn de polimero.

2) La reaccién de Cannizzaro entre dos moléculas de
formaldehido para formar &cido férmico y metanol,

2 CHZ =0 + Hzo ————— CH3 - OH + HCOOH

3) La formacidon de metital.
- CHZO + 2 CH30H — CHZ (OCH3)2 + HZO
4) Oxidacién a Acido férmico.

CH20 + 1/2 02 -—~—-—~ HCOOH

5) Condensacidén a hidroxialdehidos y azficares.

Todas estas reacciones provocan pérdida de producto
y deben de mantenerse a un minimo manteniendo las condiciones

apropiadas.

En peneral estas condiciones involucran evitar
altas temperaturas y el uso de materiales de construccidn

inertes a la corrosién por la solucidém acida. Las bajas tem~
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peraturas favorecen la precipitacién de polimero, y las altas
aceleran las reacciones que producen pérdida de formaldehido.
Por otro lado, algunos materiales de construccién contaminan

la solucién y catalizan las reaccicones quimicas indeseables.

Los factores gque influyen en mayor

proporcién en
la precipitacidn de polimero son:

la concentracién de for-
maldehido, la concentracidén de inhibidor
nol),

(normalmente meta-—

el tiempo y la concentracién de iones hidrdgeno, pH.

La precipitacién de polimero puede ser prevenida
manteniendo la solucién a una temperatura arriba del minimo
en que empieza la precipitaciénm. Debido a que esta tempera-
tura es funcibén de la concentracidén de formaldehido y de 1la

cantidad vy tiﬁo de inhibidor, 1la temperatura debera fijarse

una vez que se conozca la composicién del producto,
ayuda de la figura 3.2.

con 1la

En cuanto al pH, las soluciones en el rango de 2.8

a 4.5 son las mAs estables en relacidédn a la formaciémn de po-

limero. Las soluciones en las que se ha precipitado polimero

pﬁeden ser clarificadas con calentamiento si el tiempo de

exposicidén a baja. temperatura ha sido corto y si se encuentra
dentro de este rango de pH.

Los estabilizadores o inhibidores usados actualmen-—
te son de dos tipos: 1los que se combinan estequiométricamen-—
te con el formaldehido para dar compuestos solubles de bajo

peso molecular, como el metanol; y los que en cantidades
cataliticas, inhiben las reacciones de condensacibén, o el me—
canismo de - precipitacién o cristalizacidén, como la hidroxi-

propil metil celulosa. 'Se han efectuado algunos estudios
para encontrar o:ros_éétabilizadores que permitan almacenar
soluciones con un contenido mis alto de formaldehido, con el
fin de reducir el volimen manejado. Por otro lado, los sol-

ventes tipicos del formaldehido,-Tomo el agua y el metanol
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deben ser eliminados antes de su procesamiento para la pro-
duccidn de resinas y otros productos, lo que afiade un costo

extra y no conviene al consumidor.

Las reacciones que provocan pérdida de formaldehido
se mantienen a un minimo evitando la exposicién de la solu-
cidén a altas temperaturas. El aumento de acidez en una solu-
cidén es debido principalmente a la reaccidén de Cannizzaro,
ya que a las condiciones de almacenamiento la oxidacidén de
formaldehido es précticamente despreciable, Aunque la reac-
cidén de Cannizzaro ocurre mAs fAcilmente en medio alcalino,
también puede ocurrir en medio &cido si es catalizada por

ciertas impurezas metdlicas como el fierro o el aluminio.

La formacidén de metilal es favorecida por una alta
concentracién de metancl, se cataliza en condiciones acidas
y por la presencia de sales metdlicas de fierro, zinc y alu-
minio.

Debido a la acidez del producto, el formaldehido
corroe ciertos metales y genera impurezas que como se ha vis-—
to . cataliza algunas reacciones indeseables. Los materiales
deﬂﬁéﬁstruccién_recomendados para los tanques de -almacena-—
miéﬁtoison: ceramica, acero inoxidable 304, 316 y 317, o re-

cubrimientos ahulados o con barnices que resistan,acidez.



Tabla 3.9

EFECTO DEL MATERIAL DE CONSTRUCCION EN SOLUCIONES DE FORMALDEHIDO

ACIDEZ A CORROSION
MATERIAL COLOR A LA SEMANA COLOR AL MES COLOR A LOS 2 MESES LOS 2 MESES Pulg/Afio
MONEL Ligeramente Amarilloe Amarillo 0.055 Menos de
. amarillo 0.0001
NIQUEL Bien Lig. Ligeramente 0.037 Menos de
amarillo amarillo 0,0001
INCONEL Bien Bien Ligeramente 0.039 Menos de
amarillo 0.0001
§5-302 Bien Bien Bien 0.034 Despre-
ciable.
S5-~-304 Bien Bien Bien 0.037 Despre-—
. ciable.
S$5-316 Bien Bien ' Bien 0,037 Despre-
. ciable.
ALUMINIO Ligeramente Amarillo Amarillo 0.17 0.001
amarillo .
COBRE ) " Bien Verde lodo azul-verdoso 0,083 0.0002
ACERO DULCE Amarillo Amarillo Amarillo 0.221 0.0015
en 2 dias
FIERRO FORJADO Oscuro Amarillo lodo 0.282 0.0027
en 8 horas oscuro amarillo oscuro

REFERENCIA Bien Bien Bien 0.034
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c. Polimeros del Formaldehido

La tabla 3.10 muestra la variedad de homopolimeros
que pueden ser formados a partir del formaldehido. Los méas
importantes de estos son los polioximetilenos. - Los glicoles,
los mAs pequefios de este grupo son solubles en agua y pueden
liberar facilmente el monémero. Como se dijo anteriormente
existen en gran proporcidn en soluciones acuosas y su aisla-—
miento es dificil, si no imposible.

La concentracién de soluciones de polimetilenglicol
da como resultado paraformaldehido de mayor peso molecular.
La deshidratacibén de estas soluciones a~100°C, usando catali-
zadores o agentes deshidratantes produce alfa—polioximetileno'
con un peso molecular aflln mayor. El aumentoc en el peso mole-
cular estid acompafiado de una reduccibn ‘en la solubilidad en
agua y velocidades de depolimerizacién e hidrdlisis méas bajas.
El contenido de formaldehido de los polimeros mencionados va-

ria del 77 al 89.9Z, completando el balance con agua.

Los polioximetilenos de alto peso molecular (hasta .
500 unidades de formaldehido) comprenden las resinas de po-—
liacetal como "ﬁelrin", de Du Pont, "Celcon" de Celanese y
"Alkon" de Imperial Chemicals. Son resinas termoplasticas
con buenas propiedades mecdnicas y quimicas y con una razona-
ble estabilidad térmica. .

Hay dos polimeros, el trioxano y el paraformaldehi-
do que son de particular interés, ya que son fuentes de for-
maldehido mas concentradas y con mayor pureza que las solu-
ciones comerciales. Reaccionan similarmente y son fAcilmente
preparadas de, o convertidas a, formaldehido.
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Tabla 3.10 POLIMEROS DEL FORMALDEHIDO
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II1. DESCRIPCION DE LOS PROCESOS EXISTENTES

a. A partir de metanol

Actualmente més del 907 de la produccidén mundial
de formaldehido se efectia a partir de metanol. En general
estos procesos se llevan a cabo introduciende una mezcla de
aire-metanol a un reactor que contiene un catalizador esta-
cionario a alta temperatura y presidén casi atmosférica, y
.absorbiendo después los gases de reaccidén con agua, para ob-
tener una solucidén acuosa de formaldehido.

Existen dos métodos generales para llévar a cabo
este proceso que difiere principalmente en el catalizador
usado. En el primero, se usa plata o cobre metdlico cémo ca-
talizador empleando una mezcla aire-metanol rica en metanol,
y obteniéndose unos gases de desecho que contienen 18 a 20%
‘de hidrégeno, menos del 1% de oxigeno y pequefias cantidades
de 6xido de carbono y metano.

En el segundo se emplea un é6xido metdlico como ca-~
talizador, como el molibdato férrico, alimentando entonces
una mezcla aire-metanol rica en aire, produciéndose una solu-
cidn acucsa de formaldehido practicamente libre de metanol
y unos gases de desecho que contienen oxigeno no reaccionado

y cantidades insignificantes de hidrégeno.

Debido a su importancia comercial, estos procesos
serdn descritos mAs detalladamente en el siguiente capitulo
de este estudio, en las siguientes paginas sbélo se expondran
las consideraciones de cardcter teérico que los rigen, con
el fin de facilitar su entendimiento:

1.- CATALTIZADO CON PLATA METALICA
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Los estudios realizados a nivel laboratorio con 1la
finalidad de determinar el mecanismo de reaccibdn de este pro-~
ceso y los productos que se obtienen por este medio, hacen
pensar que en la formacibén de formaldehido usando un catali-
zador metdlico se realizan dos reacciones principales:

————

CHBOH —_——— CHZO + H2 - 20 Kcal )

HZ + 1/202 ———— H20 + 58 Kcal

Es decir, la deshidrogenacidén del alcohol para ob-
tener formaldehido e hidrégeno, seguida por la oxidacidn del
hidrdégeno liberado para formar agua. La reacecidén de oxida-
cidén, que es fuertemente exotérmi;a, provee del calor necesa-
rio para que se realice la deshidrogenacibén, y mantiene 1la
temperatura adecuada para que el catalizador permanezca acti-
vo.

Por otro lado, al eliminar el hidrégeno producido
en 1la deshidrogenacién, desplaza el equilibrioc de esta reac-—
cién hacia los .productos,

Aparentemente la reaccién empieza con la adsorcién

de las moléculas de metanol en los centros activos del cata-

lizador, en donde se produce el rompimiento, con la subsecuen-

te desorcién de los productos. Como se expuso anteriormente
hay otros metales, como el cobre o el platino que también ca-
talizan esta reaccidn, pero son menos usados comercialmente

a causa de su bajo rendimiento.

Los estudios realizados acerca de esta reaccidén ha-
cen ver que para el proceso catalizado con plata, el rendi-
miento . depende exclusivamente de la deshidrogenacién, y 1la

posterior combustidén del hidrégeno solamente elimina la natu-
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raleza endotérmica de la primera reaccidn. Para lograr bue-—

nos rendimientos, la temperatura de la cama de plata influye

més. en la reaccibébn, que la relacidn aire-metanol alimentada
aunque esta variable afecta a la primera.

por el hecho de que

Esto es demostrado
si se eleva la temperatura de los gases
ﬂe alimentacidn, el rendimiento se ve aumentado en la misma
proporcidn que si se produjera un aumento similar en la tem-—
peratura aumentando la cantidad de oxigeno alimentado. Sin
embargo, hay una cantidad minima de oxigeno que debe estar
presente en la reaccidn ya que la temperatura de operacidn
no debe exceder las temperaturas de descomposicién del for-—
maldehido o del metanol.

El control adecuado de la temperatura de reaccién
vy de otros variables minimiza el desarrollo de reacciones in-
deseables que incluyen:

a) La descomposicidn pirolitica del formaldehido.

CH20 ————— -~ CO + Hz

b) La oxidacidén del formaldehido a acido férmico, Aiéxido de
carbono y agua.

CH20 + 1/202 ——e———=~ HCOOH &6 CO + H20

CH,0 + 0, —-—-—= CO, + H,0

2

La descomposicidn pirolitica del formaldehido em-
“pieza a ocurrir . a 300°C y aumenta conforme aumenta la tempe-
ratura, como puede verse en la siguiente tabla:

-
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Tabla 4.1

Temperatura Z de Descomposiciébn
°C (tiempo de residencia = 29 seg)

450 10.2
500 38.6
550 44,7
600 87.5
650 94.9
700 97.6

ATROSHCHENKO(A) determiné que la cinética de esta
reaccibén debe ser de primer orden y derivdé una ecuacibdn de
velocidad de reaccién en funcidén de la temperatura, la con-—
centraci6én de oxigeno y el tiempo de contacto con el catali-
zador.

Q_E:QL = k Co
Cf = Concentracibén de formaldehido
Co = Concentracién de oxigeno
t = Tiempo de contacto .
k = Constante de velocidad de reaccién, £ (T)

La reaccidn se logra casi completamente a 650°C con
un tiempo de residencia menor de 0.01 segundos. Sin embargo,
el hecho de que la concentracidén de oxigeno influencie tan
determinantemente en la velocidad de reaccién hace pensar que

el mecanismo de reaccién es mas complejo.

(A)VAtroshchenko V. I. "Kinetics of the catalytic oxidation of Methanol
to formaldehyde over a silver catalyst" Inter. Chem. Eng. 4.4 (Oct).
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Newton y Dodge(s) determinaron cuantitativamente

la relacidén de equilibrio de esta reaccidn, encontrando que:

PCH,0 PH, -1 4600

Kp = ~—mmmm—mmm—mm = Log ~-- ———— + 6.47
PCH,OH 10 T

A partir de esta ecuacidn es posible calcular que,

a las condiciones de equilibrio a presibén atmosférica, la
reaccidn de deshidrogenacidn de metanol trabaja con un rendi-
miento del 50% a 400°C, del 90% a 500°C y del 99%Z a 700°C.
Sin embargo, estos rendimientos no pueden ser obtenidos por
la simple reaccién de deshidrogenacién, ya que en ausencia
de aire, esta reaccién es relativamente lenta, comparada con
la velocidad de descomposicién de formaldehido a monéxido de
carbono e hidrégeno.

En la tabla 4.2 pueden observarse los calores invo-
lucrados en las principales reacciones que ocurren en este
proceso. Como puede verse, las reacciones exotérmicas, con
signo positivo, generan mas calor que el consumido por las
endotérmicas, aprbvechéndose el calor sobrante en mantener
a alta temperatura la cama de catalizador. : )

(5) Newton, R.H., Dodge, D.F.J. Am. Chem. Soc., 55. M7M7 (1933).
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Tabla 4.2

CALOR DE REACCION A PRESION CONSTANTE DE ALGUNAS REACGIONES QUE OCURREN

EN LA PRODUCCION DE_FORMALDEHIDO

TEMPERATTURA A °K
500 600 700 800 900 1000 1100 1200

——

1) CH —OH —— CH20 + H2 —21.5 -21.8 -22.0 -22.1 -22.2 ~22.3 -22,4 -22.4

2) CHy0 "7 CO + H, ~ 2.2 -2.6 -2.8-3.0-3.1 -3.1-3.1-3.0
3) CHyOH + 1/20, ~

36.8 36.7 36.7 36.8 36.9 36.9 37.0 37.1
CH,0 + H,0

4) QL0+ 1/, —co +H0 56.1 55.9 55.9 55.9 56.0 56.1 56.3 56.5

5) €O + 1/20, co, 67.8 67.7 67.7 67.7 67.6 67.5 67.4 67.3

En la composicién de los gases de reaccidn van in-
cluidos también metano, Acido férmico, formiato de metilo y
P .
6xidos de carbono, que son formados por las reacciones que
aparecen en la tabla anterior y otras reacciones secundarlas

¥ laterales que aparecen en la flgura 4,1,

Para minimizar el desarrollo de estas reacciones,
el catalizador- debe ser altamente selectivo; se debe evitar
la presencia de oxigeno en exceso, y el tiempo de exposiciédn
de productos y reactivos a temperaturas mayores de 300-370°C

debe ser tan corto como sea posible.

) El catalizador de plata puede usarse en forma de
malla "de alambre fino, éranalla, granular o de particulas
cristalinas, o puede prepararse a partir de una sal de plata,
como por ejemplo, mediante la precipitacién de nitrato de
plata en un soporte inerte, seguida de la descomposicidn y

reduccién del precipitado a plata metalica.
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2. CATALIZADO CON UN OXIDO METALICO

Este proceso ha ido

adquiriendo mayor importancia
en los dltimos afios,

quitédndole terrenoc al proceso tradicio-—

nal catalizado con un metal. Difiere principalmente en que
emplea un 6xido metélico,

o mezclas de 6xidos metédlicos como
catalizador,

y como gases de alimentacidn se introduce meta-
nol con un exceso de aire, produciéndose una solucidn de for-
maldehido que contiene de cero a 1% de metanol.

Los catalizadores que se han

patentado para este
proceso incluyen el 6xido de vanadio,

mezclas de 6xido de va-—

nadio y otros metales, mezclas de Oxidos de molibdeno vy

tungsteno 'y mezclas de 6xidos de fierro y molibdeno, de los

cuales este ﬁ}timo ha demostrado mejores rendimientos, usén-—
dose en mayor escala en los {iltimos afios.

Aparentemente, este proceso convierte el metanol

a formaldehido por medio de una simple oxidacidn selectiva:
CH3 - OH + 1/202 e CHZO + H20 + 38 Kcal.

Esta reaccidén, al contrario de la deshidrogenacidn,

es fuertemente exotérmica, logrando que el equilibrio termo-

dindmico se acerque a reaccibén completa a
temperatura (290-340°C), si se compara con
zado con plata.

relativamente baja

el proceso catali-

La composicidén de metanol en los
cidén para este proceso debe ser del 5-10%

los reportes en la literatura se obtienen
tos

gases de alimenta-
en volimen y segin
mayores rendimien-—
‘que con el proceso catalizado con plata,
consumo mAs eficiente del metanol alimentado,
gran ventaja para los

ademas de un
lo que es una

productores de formaldehido con. bajo
contenido de metanol.
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Sin embargo, debido a los grandes volimenes maneja-
dos, la inversidn en el equipo de absorcidn, la capacidad de
condensacibén requerida y la energia consumida en el manejo
del aire, muchas veces no hacen rentable la instalacidn de
este proceso.

En cuanto al mecanismo de reaccidn, algunos autores
proponen dque la reaccién se lleva a cabo en dos etapas, con
la participacién directa del oxigeno ligado al catalizador,
siendo repuesto posteriormente por oxigeno de la fase gaseo-

S58.

k
1
CH_OH + K ———
37%(g) ox CHQO(3)+ Hzo(g)+ Kred
- kz
Kred + Oz(g) _ Kox

y expresan.la velocidad de oxidacibén del metanol a 270°

r= kl Pme

1 + 0.5 (kllkz) (Pme/Poz)

" donde kl y kz son las dos constantes de reaccibén y Pme y PoZ
son las presiones parciales del metanol y del oxigeno respec—
tivamente. Otros autores desarrollaron el mismo mecanismo

de reaccidén en dos pasos y expresaron la velocidad de reac—
cidén como:

0.5 0.5
r = P°2 Pme
0.5 0.5
8P52 + bpme

Las constantes a y b son funcidn de 1la temperétura
dentro del rango de 220 y 300°C. Por debajo de esta tempera-

tura reportaron que las' reacciones laterales y secundarias
son despreciables. '
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También investigaron la descomposicion del formal-
dehido a temperaturas hasta de 460°C en presencia del catali-
zador de O6xido metalico:

CH20 + 1/2 O2 —————— - CO + H,0 + 56 Kcal/Mol

Esta reaccidn también ocurre en dos pasos y la ve-
locidad de formacién dél monbéxido de carbono es funcidén de
iavtemperatdra y de la presidn parcial del formaldehido. No
encontraron otras reacciones secundarias importantes en este
rango de temperaturas.

El catalizador usualmente consiste en una mezcla
de Oxidos de fierro y molibdeno en una proporcidn Mo:Fe de
1.5 a 2.0

Otras patentes reportan que sSe obtiene un‘méximo
de actividad con una proporcién de 1.7, mientras que otras
mantienen que el molibdato férrico Fe2 (M004)3 constituye el

componente activo del catalizador y este compuesto contiene
una proporcidén .de 1.5,

El catalizador es preparado por la precipitacién
y descomposicidn térmica de una sal férrica y molibdato de
amonio. Se puede usar un soporte como alumina, carburo de
s8ilicio o piedra pdmez. Se le pueden afiadir algunos metales
‘como cobalto, cromo, cobre, vanadio, etc., que mejoran sus.
probiedades.

3.- LIMITES DE EXPLOSIVIDAD EN LA COMPOSICION DE ALIMENTACION.

Los procesos de produccibén de formaldehido a partir
de metanol se ven sumamente restringidos por las concentra-
ciones en las que el aire y el metanol pueden ser ccmbinados,
ya que en un rango del 6 al 36%Z de metanol en aire, estas
mezclas son explosivas.
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Existe cierta flexibilidad en estos limites, depen-
diendo de la temperatura, presién y contenido de humedad en
el aire. Los datos reportados indican que a temperaturas de
60°C o menores 1la explésividad empieza a concentraciones del
6 al B%Z en voliimen de metanol y cesa del 25 al 37%Z. Por otro
lado, el rango de explosividad:- aumenta conforme aumenta la
temperatura asi a 50°C el limite inferior es de 7.5%,
tras que a 250°C baja a 5.9%.

mnien—
Lo mismo ocurre con el limite
superior, pues a 100°C se reporta de 24.9%, y a 200°C de 36.8%.

Debido a esto, los procesos anteriormente menciona-—
dos usan ya sea un exceSo de metanol o de aire, para evitar
caer dentro de estos rangos. .

Por ejemplo, 1la proporcién. molar estequionmétrica
de oxigeno a metanol para efectuar la oxidacidn sobre un ca-—
talizador de 6xido metélico es 1:2, lo que corresponde a una
concentracién de metanol en aire, del 30%, que es explosiva.
Ya que para obtener altas conversiones de metanol en este
) ) . proceso es necesario un exceso de oxigeno (las reacciones se-
‘ cundarias son despreciables), la cantidad de sire alimentado

debe aumentarse hasta un punto donde la concentracidn del me-
tanol sea menor del 8%, equivalente a introducir una propor-—

cidn. oxigeno-metanol de 5:2.

Por otro lado el catalizador de plata metdlica ope-
-'ra con una.deficiencia de oxigeno'(un poco mas del requerido

para oxidar el hidrdgeno), por lo que la concentracién de me-
tanol debe exceder el 367.

b. A _partir de hidrocarburos

Los procesos de produccién de formeldehido a partir

de hidrocarburos involucran la oxidacibén controlada de un gas
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con aire u oxigeno, seguida por un enfriamiento sibito de los

gases de reaccibdn, condensando los productos por medio de una

absorcidén con agua, para dar una solucién de la cual se debe
aislar el formaldehido.

Dependiendo del hidrocarburo alimentado, los pro-
ductos obtenidos pueden incluir metanol, metilal, acetaldehi-
dé, propanol, isopropanol, propionaldehido, acetoma y varios
4cidos organicos, pudiendo ocurrir que el formaldehido no sea
el principal constituyente de esta mezcla. Sin embargo, de—-
bido al bajo costo de las materias primas, esﬁe'gipo de pro-—
ceso continda siendo de interés. )

1.- OXIDACION PARCIAL DEL METANO

Aunque este es el hidrocarburo mids simple y supues-—
tamente se obtendria formaldehido précticamente libre de
otros compuestos orgAnicos mAs complejos, su oxidacidén par-
cial es extremadamente dificil. La velocidad de oxidaciédn
es sumamente baja por debajo de los 600°C. temperaturas a las
cuales el formaldehido se descompone rapidamente.

Las reacciones que se llevan a cabo en este proceso
son las siguientes: )

1) CH, + 1/2 02 —————— - CH30H
2) CH30H + 1/? 02 ———— CHZO + HZQ
3) CH20 ————= CO + Hy

4) CHZO + 1/2 02 -—~-= €O + H,0

5) CH20 + 02 ———— 002 + H20
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Al parecer la dificultad no estriba en prevenir la
reaccibén de descomposicidén(3), sino en controlar la sobreoxi-
dacidén(4), por lo que este proceso sipue atrayendo un interés
considerable en el area de investigaciédn. Esta se ha dirigi-
do primordialmente a la blisqueda de condiciones de operacidn
y catalizadores que permitan llevar a cabo la reaccibn a ba-
jas temperaturas, reduciendo la sobreoxidacidén y la descompo-—

sicibén del formaldehido.

No se ha leogrado establecer el mecanismo exacto me-
diante el que esta reaccibn ocurre, sin embargo el que se

considera mds acertado es el siguiente:

CH, + 0, ——--—- — .CH, + HO,.
.CHy + 0y —m—ee -— .CH40,

2CH302. —————— - ZCH3O.+ O2
CH30.+ 0, ~--——- — CH,0 + HO,.
CH3O.+ HOZ’ —————— - CHZO + HZOZ

\

También existe la formacidn de radicales hidréxilo
porrla reaccién del radical perdxido de metilo y el metano
que forma el hidroperdxido que a su vez se deséompone en ra-
dicales alcdxidos e hidréxilos. :

CH302. + CHA —————— - (CH302H) + .CH3
(CHBOZH) —————— —-CH3O.+.OH

. La descomposicién del formaldehido ocurre por el
ataque de este grupo hidréxilo.

CH20 + 0 —-———- - H,0 +.CHO
.CHO + Oy ——-——- - CO + HOZ.
HO5. + CH, 0 ~—o——m —H202 +.CHO
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La terminacidén de la cadena ocurre con la adsorcidn
del formaldehido y de los radicales libres en las paredes del

reactor con la recombinacidn de los radicales y la oxidacidn
del formaldehido.

La adicibén de pequefias cantidades de 6xido de ni-

trégeno es el métodec mis usado para aumentar la concentraciédn
de formaldehide en la oxidacién del wmetano. La accién de
este compuesto no estd totalmente determinada, pero es proba-—
ble que actiie como un inhibidor en una o mé&s reacciones que
provocan la destruccidn. del formaldehido.
usando volimenes 1:1 &

Algunos autores,
o
nes de

2:1 de aire y metano,

Yy concentracio-~
dxido de nitrdgeno de 0,1%

han obtenido eficiencias
por paso de 1.5 a 3% y totales de 20%Z. Se

ha demostrado que
sumentando la concentracidn de catalizador

a 1.3%Z en mol. se
pueden llegar a obtener eficiencias del 25

al 302 del metano
alimentadoc. ’

Ei proceso que ha tenido mas é&xito comercial wusa

adémads del o6xido de nitrdgeno otro catalizador sdlide come
.tetraborato de sodio, 6xido de plomo- o poémez. Sin _embargo,

’vlos‘mejores rendimientos reportados (50~60%Z), son posiblemen-~
““te come resultado de una mayor uniformidad de reaccidn debido
a las superficies sélidas,

vy no debido a una mayor actividad
.catalifica,

Este proceso, en contraste con la informacién ante-—
usa una mezcla de 8 a 12%Z de metano em aire con una ma-—

yor concentracibdn de éxidos de nitxrdgeno (7-10%

rior,

en volumen
con respecto al metano) como Acido nitrico. Esta mayor con-~

centracidn permite manejar temperaturas de reaccidn mas bajas
y reduce la aparioién de reaccicnes laterales.

Como muestra la

figura 4.2, .se obtienen
conversiones a

mejores
bajas concentraciones de metano y aumentando
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la cantidad de catalizador. Concentraciones de metano meno-—

res del 10% probablemente no son recomendables, ya que el au-

mento,  en conversidn provoca una baja concentracidn de formal-
dehido en los gases de reacciédn,

Yy a concentraciones arriba
del 207

hay una disminucidn considerable en el

rendimiento,
por lo tanto,

el 6ptimo debe de localizarse en concentracio-
nes de metano

entre el 10 y 20% y de catalizador arriba de
0.7 &6 1.0%.

LLa figura 4.3 es un diagrama de flujo para la pro-
duccidén de formaldehido 21 37% a partir de gas natural, usan-
do como ;atalizador é6xido de nitrdgeno.
es comprimido a 21,5 Psia, 107%

Primeramente el aire

de esta corriente se satura
. . . . . .
con acido nitrico en un vaporizador para unirse después a la

corriente principal que se inyecta a un reactor de lecho

fluidizado con cama de arena.

Al reactor se introduce tam-
bién, el metano,

donde tiene lugar la reaccidén, a 560°C, los
gases de reaccidn son enfriados a 150°C por adicidén directa

de agua. La temperatura en el reacter se mantiene com 1la

‘produccidn de vapor a través de la transferencia de calor con
el lecho de arena.

Los gases pasan a una columna de absorcidn, donde.

se enfrian a 40°C y la mayor parte del formaldehido es absor—
bido en una solucidn acuosa que contiene 15% de formaldehido

y 0.5%Z de Acido nitrico. Esta solucidn se pasa a través de

una resina aniénica con el fin de eliminar el Acido nitrico
y el Acido férmico y posteriormente el agua en exceso
tila para obtener una solucidén al 377%

en una columna al vacio (460 mm Hg).

se des—
como producto de domo

El rendimiento total del proceso es de 55%,

con una
conversidn del 67%.

La concentracidén de los gases que salen
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por el domo de la absorbedora es aproximadamente:

Z Vol.
Nitrégeno 74.7
Oxigeno 10.3
Monéxido de carbono 1.7
Diéxido de carbono 0.2
Metano 4.0
Hidrégeno 0.7
Oxidos de nitrbgeno 0.9
Formaldehido 0.1
A gua 7.4

100.0 Z

En este proceso los éxidos de nitrégeno deben ser
recuperados de alguna manera, ya que desde el punto de vista
de contaminacidén ambiental el contenido que 1llevan estos ga-
ses de desecho es muy alto. o ‘

La figura 4.4. muestra un diagrama de flujo. para

el proceso de recuperacién de los 6xidos de nitrégeno forma-
dos. Los gases provenientes del domo de la columna absorbe-
dora se enfrian a 5°C aproximadamente, con el fin de conden-
sar el agua, algo de formaldehido y el &cido nitrico, el res-
to del agua que lleva la corriente se elimina por adsorcibn
en una columna con una recirculacién de silica gel, Los ga=-
ses secos pasan a través de una bateria de reactores con ca-
mas de carbén activado que actla como catalizador para 1la
conversién del éxido nitrico a diéxido de nitrbégeno, después
son enfriados a -12°C y alimentados a otra columna absorbedo-
ra en la que se fija el didéxido de nitrégeno con un flujo a
contracorriente de silica gel. Los gases que contienen meta-
no y algo de hidrégeno son quemados para obtener aire calien-
te para la regeneracidn della silica gel de las dos torres

y.para la generacidn de vapor.
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Fig. 4.4 RECUPERACION DE OXIDOS DE NITROGENO
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El agua, formaldehido y algo de A&cido nitrico que
son liberados en la regeneracidn de la silica gel de la pri-
mera columna se regresan a la corriente de salida de la co-
luﬁna absorbedora.

El didxido de nitrégeno que se libera en 1la segunda
columna, se absorbe en otra columna por medio de un riego de
agua, para dar una corriente en el fondo con 60% de acido ni-
trico que se recircula a la seccién de reaccidén para ser mez-—

clada con el aire,

2.~ OXIDACION DE OTROS HIDROCARBUROS

Estos procesos, al igual que el anterior, constitu-
yen una fuente potencial para la obtencibn dé:formaldehido
a un costo mAs bajo, aunque debido a gus bajos rendimientos
no son aGn econbmicamente rentables.

&

Los hidrocarburos de mayor peso molecular, como el
etano, propano & butano pueden, ser también oxidados para pro-
ducir fofmaldehido, y debido a que son menos estables que el
metano se requieren temperaturas mAs bajas, con menor degra-
dacibén de los productos para sobreoxidarlos a 6xidos de car-
bono y agua.

En términos de costo de materia prima, este proceso
es comparable con el anterior, que usa gas natural, y mucho
mds barato que a partir de metanol. Mientras que 1.07 Lb ‘de
metanol producen estequiométricamente una Lb. de formaldehido
se necesitan 0.55 Lb de metano o propanc para obtener la mis-
ma cantidad de formaldehido y a un costo mucho mé&s bajo.

Desafortunadamente el mayor peso molecular del
etano, propano y butano hacen posibles una gran variedad de

productos finales, y las dificultades para su separacidn, asi
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como el bajo costo de los productos laterales han impedido

que este proceso tenga un éxito comercial.

E1l proceso de mayor éxito consiste en alimentar
siete volumenes de gases de recirculacidén, un volumen de hi-
drocarburo fresco y dos volQmenes de aire a 100 Psig'y 370°¢C
a un reactor tubular de acero. La reaccibén eleva la tempera-
tura a 450°C. Después de un tiempo de residencia de un segun-—
do los gases se ponen en contacto con un flujo de una solu—
cidén de formaldehido a contracorriente en una columna de ab-
sorcién. Los gases de esta torre pasan a una segunda absor-
bedora con riego de agua de donde son recirculades al reactor.
La mezcla acuosa es separada y purificada, por una serie de
etapas de destilacién. La solucibén de formaldehido es neu-
tralizada con sosa y destilada primero bajo presibén y después
a vacio, extraida con un solvente y finalmente neutralizada
con resinas de intercambio idnico para cubrir las especifica-—
ciones comerciales. 'Los rendimientos reportados son los si-

guientes:

RENDIMIENTO (Lb/Gal de alimentacidn)

Propano n—butano

Acetaldehido . ’ 1.38 1.5
Formaldehido 1.5 1.6
Metanol ) lL.2 0.98
Solventes 0.36 ] 0.6
Acetona 0.1 0.2

4,54 4 .88

Obviamente, por las dificultades de nperaqién y

bajos rendimientos gque presenta este proceso, las unidades

que trabajan con &l han ido desapareciendo, para adoptar al-
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gunos de los procesos a partir de metanol gue presentan mayor
eficiencia.

c. Oxidacibén de Eter dimetilico

Para la obtencidn del formaldehido, el éter dime-
tilico se oxida con aire a través de una cama de &bxido de
tungsteno que funciona como catalizador a 450-530°C y presibn

atmosférica.

0O+ 0, ————=- —-2CH20 + H,O + 68 Kcal/Mol.

2

El proceso es muy parecido al de la oxidacibn de
metanol en presencia de molibdato férrico, los gases de reac-—
cién pasan a través de dos columnas absorbedoras en serie y
después el 4cido fOrmico es eliminado de la solucién con re-—

sinas de dintercambio idnico.

El reactor es enfriado com sal fundida, y el calor

removido se usa para la generacién de vapor.
(6)

asegura que el costo de produccidén de formaldehido mediante

En un articulo relativamente reciente, Tadenuma

este proceso es aproximadamente 60Z del costo a partir.de me-—
tanol, sin embargo, para este cdlculo se toma como base que
‘el éter dimetilico es un subproducto en la produccidén del me-
tanol y por lo tanto se le asigna un costo muy por debajo del

valor en el mercado.

Sin embargo, en las localidades donde se pueda ob-
tener a un costo mis bajo que el metanol, serd una fuente més

econdémica de formaldehido. Los requerimientos de materiales

(6) Tadenuma H. "Make cheapest formalin from DME". Hydfocarbon Pfocess,
5, 11 (November 1966), 195-6



y servicios por Lb. de soluciédn son los siguientes:

Eter dimetilico 0.379 Lb
Agua de enfriamiento 3.6 Gal
Vapor producido 0.6 Lb.
Catalizador . 3.3 x lO_ALb.
Electricidad 0.042 Kwh
Agua de proceso 0.54 Lb.
Sal fundida 2.8 x 107%Ls.

En México la aplicacién de este proceso estad res—
tringida, ya que el metanol est& protegido por la ley petro-
quimica, y el precio en el mercado del éter dimetilico es ma-

yor que el del metanol.

d. Reduccidn de éxidos de carbono

La produccidn de metanol a partir de diéxido de
carbono e hidrégeno a condiciones de presién elevada, proba-
blemente involucra la formacidén de formaldehido como un in-
termediario, y su conversi6n a metanol puede lograrse por dos
caminos diferentes. Parte del metanol se forma por simple
hidrogenacién de la molécula. y otra parte por una reaccidn
de Cannizzaro entre dos moléculas de formaldehido. Si se
usan catalizadores a bhase de cobre estas reacciones proceden
a 282-487°C y 117-410 atm.

Basados en el comportamiento tedrico de estas reac-
ciones, numerosos investigadores han intentado.producir for-
maldehido efectuando una reduccién de monéxido de carbono en
presencia de hidrbégeno, proceso que debido a su simplicidad
potencial v a los bajos costos de las materias primas involu-
cradas tiene una gran importancia econdmica.
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La constante de equilibrio para la reaccidn de reduccidn

CO + HZ _____ CH20
se ha determinado a 250°C como:
PCH20 -1 374
Kp = =Log .. T " -- 5,431
PCO PH2 10 T

En la tabla a continuacibn se muestran los céalculos
de rendimiento tedrico calculado a partir de la f£férmula ante-
rior. Como puede observarse en estos datos es necesario tra-
bajar a presiones sumamente altas para lograr rendimientos
considerables, 1o que hace poco atractivo el uso de este pro-

ceso,
7 MOL. DE  CH,O
°c
1 Atm 100 Atm 1000 Atm 10,000 Atm
27 0.002 0.16 1.6 13
127 0.001 0.06 0.6 5.5
227 0.0005° 0.01 0.3 3

Adem&ds es necesario encontrar un catalizador que
sea extremadamente activo y slectivo a la vez, con el fin
de lograr al mismo tiempo alta conversidén e impedir la hidro-
genacidén del formaldehido producido.

En resimen, en el estado actual de las investiga-
ciones, este método parece ser poco adecuado para su adapta-
cién a escala industrial.
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IV.-FORMALDEHIDO A PARTIR DE METANOL

De los procesos estudiados anteriormente, sdlo los

dos que usan metanol comoc materia prima tienen aplicacidn en

este trabajo, ya que por una parte el equipo que requieren

es parecido al disponible, y por otro lado, los otros proce-

sos Teportan bajos rendimientos, por lo que no resultan ren-

‘cables.

Por lo tanto, vale lila pena profundizar més
las caracteristicas de estos dos procesos,

sobre
para posteriormen-
te analizar sus ventajas y desventajas y escoger el mis con-
veniente.

Las figuras 5.1 y 5.2 muestran los diagramas de
bloques de estos procesos, asi como también algunos datos que

sirven para compararlos técnica y econémicamente; en general

1la inversidén y los costos de operacidén no difieren sustan-
cialmente y se deberid escoger entre ellos siguiendo criterios

particulares.,-

a. Catalizado con plata metalica

En los dGltimos afios se ha tenido un progreso con-
siderable en los métodos empleados para la produccidn de for—

maldehido a partir de metamnol. Estas mejoras se han encami-

nado al uso de catalizadores mas eficientes, a mejores méto-
dos de control .y a la reduccidén de costos de operacidn resul-
‘tantes de la produccidén a gran escala.

La eficiencia de este proceso depende en gran medi-

da de la relacidn 6ptima aire-metanol alimentada. Thomas(7)

(7) Thomas M. D. J. Amchem Soc,, 42,867 (1920).
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FIG. 5.1 FORMALDEHIDO A PARTIR DE METANOL
CATALIZADO CON PLATA METALICA

1

ACOTRRIERTO DEATILRCION
;I—urca:nure\a
ARSORCION |, | 1emco
’ TORURLDARIDO

CONDICIONES DE PROCESO

Composicién de la alimenta-

cién aire metanol

Catalizador

Temperatura de reaccidn

Conversidn

Rendimiento total base metanol

Producto

37-50% vol. (arriba del limite
de explosividad).

Plata metdlica (granalla, pre-—
cipitada, cristalina),

1,100 a 1,200 °F

60 a 80%

85 a 90% N

37-50Z (menos de 0.02% HCOOH)

La absorcién es més facil con un gas de reaccién

mas concentrado.
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INVERSION Y COSTOS DE PRODUCCION.

Inversién en proceso y ser-
vicios ’ ) $ 1.0 a 1.3 mill,., de dol.

Inversibn total menos terreno $ 1.4 a 1.8 mill. de dol.

Costo neto de produccién por
1b. de solucibén al 37% 1.9 a 2.1 ¢ de dol.

Es posible reducir el costo de produccidn, si:

- Se producen soluciones con alto contenido de metanol
- hay vapor disponible

MODIFICACIONES POSIBLES

1.~ Adicidén de vapor a los gases de alimentacidn para
reducir el Z de metanol sin tener limites explo-—

sivos.
2.- Generacién de vapor con los gases de reaccidn

3.- Vaporizar metanol con gases de reacciédn

PRODUCTORES
Borden Chemical Gulf 0il Corp
Chemical Construction Co. Hoechst

Ciba Monsanto Chemical Co.
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FIG. 5.2 FORMALDEHIDO A PARTIR DE METANOL

PROCESO CATALIZADO CON MOLIBDATO FERRICO

CONDICIONES DE PROCESO

Composicién de la alimenta-
cidn aire metanol

Catalizador

Temperatura de reaccidn
Conversién

Rendimiento total base metanol

Producte

5-8% +vol. (abajo del limitg
de explosividad) éxido . de
fierro y molibdato .
600-725
90~-95%
90-95%

°F

37-50% de concentracibn

Se produce vapor en excéso a los requerimientos del

proceso.



INVERSION Y COSTOS DE PkODUCCION

Inversién en proceso y ser—
vicios $ 1.1 a 1.5 mill. de dol.
Inversidn total _menos terreno $ 1.5 a 2.1 mill. de dol.

Costo neto de produccibén por
1b. de solucidén al 372 1.9 a 2.2 ¢ de doll.

MODIFICACIONES POSIBLES

1.- Recuperacién de calor de los gases de reaccidn por

generacidén de vapor o vaporizacidn de metanol.

2.— Eliminar las resinas de -intercambio iénico usando

acero inoxidable en todo el equipo.

PRODUCTORES

The Lummus Co.
Montecatini
Phoenix Industrial Proéesseévlnc.
Protex -

* Reichhold Chemicals Co. '
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indica que con una mezcla pgaseosa que contenga de 0.5 a 0.3
gramos de oxigeno por gramo de metanol se obtienen rendimien-—
tos por paso del 73 al 60Z, y rendimientos netos del 83 al
92% del tedrico. Una mezcla de aire-metanol con la concen—

tracidédn citada contiene de 30 a 41%7 de metanol en volumen.

Descripcibén _del prgceso:

El proceso Karl Fischer desarrollado a principios
de siglo en Alemania sigue siendo el proceso tipico y el mas
usado para la oxidacidén de metanol en presencia de plata me-—
tilica, y solamente se han adicionado algunas mejoras con 1la

finalidad de aumentar su eficiencia.

En -este proceso el aire primeramente es lavado en
una columna, con una solucién al 5% de hidrdxido de sodio,
con el fin de eliminar las trazas de impurezas, como polvo,
diéxido de carbono, é&cido sulfhidrico y didxido de azufre,

que pudieran actuar como venenos para el catalizador.

Para compensar por evaporacidn se aflade agua a la
torre y la solucién se reemplaza una vez por semana normal-—
mente. (Algunas patentes prefieren lavar el aire con la so-
lucién de formaldehido que se obtiene como producto, ya que
la cantidad en que estas impurezas estén presentes en el aire
es minima, y no afecta la calidad final de la soluciédn, mien-—

tras que si disminuye el costo de operacién).

Después de lavado, el aire se comprime a 6.5 psig.
aproximadamente y pasa a través de una columna vaporizadora
donde se satura con metanol del tanque de almacenamiento,

para lograr una composicidén en volumen de:
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Metanol 362
Agua 3%
Aire - _61%

1007

a 6 psig y 50°c.

Como muestra la figura 5.3 la mezcla de aire y va-
pores de metanol se calientan a 150°C usando los gases de sa-
lida de los reactores y son alimentados a una bateria de

reactores conectados en paralelo.

Normalmente se usan reactores pequefios de acero
inoxidable 304, y de aproximadamente 1.3 pies de didmetro con
camas de catalizador de una a dos pulgadas de espesor que
contiene granalla de plata de aproximadamente 0.0l14 pulgadas
de didmetro, El tiempo de contactd es de 0.01 segundos y
dado el espesor de la ‘cama, la caida de presién es desprecia-
ble. La razdédn de usar varios reactores es de aumentar 1la
uniformidad en el tiempo de residencia, ademds de facilitar
el cambio de catalizador que en condiciones normales trabaja

satisfactoriamente de tres a cuatro meses.

La reaccién se lleva a cabo a 590-620°C y a una
presién de 6 psig, de ahi los gases son rdpidamente enfriados
‘a 190°C aproximadamente en un éegerador de vapor y después
pasan a precalentar los gases de entrada a los reactores de
donde salen a 80°C para ser alimentados a la seccién de ab-

sorcidn.

E1l formaldehido, y el metanol que no reacciond, que
llevan los gases ae reaccibén son absorbidos en dos columnas
que operan en serie. La primera se opera entre 40 y 60°C y
maneja una concentracién de formaldehido en el fondo de 50%

aproximadamente; en la segunda se introduce agua como riego
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para efectuar la absorcidn, 'se ‘opera entre 40 y 50°C y 1la
corriente del fondo con 30% d§~forma1dehido es enviada como
riego a la primeras absorbedora, mientras que el domo, que
practicamente contiene nitrégeno y los gases producidos en

la reaccidén son descargados a la atmbsfera.

La corriente del fondo de la absorbedora primaria
se alimenta a una columna de destilacién, para reducir el
contenido de metanol en l1la corriente del fondo a menos del
12 (Si se requiere obtener una solucién de formaldehido al
37%Z con 12% de metanol, el paso de destilacidén no es necesa-—

.rio). Esta corriente es enfriada y alimentada a un tren de
intercambio iénice, con el fin de eliminar el fierro y el
dcido fdérmico, posteriormente es almacenada, donde se hacen
los ajustes de concentracidén necesarios afadiendo agua desmi-—
neralizada al tanque. La corriente del domo de la columna
de destilacidén con un 98%7 de metanol se retorna a la columna

vaporizadora, para alimentarse nuevamente a los reactores.

El rendimiento promedio de este proceso es del 90%,
con una conversidén del 80% por paso, ﬁanejando una concentra—
cibén de 382 en volumen de metanol en la alimentacidn, sin em—
bargo existen publicadas algunas mejoras o variaciones ten-—
dientes a superar estos porcentajes o a minimizar los costos

de operacién de la Unidad.

Conforme se aumenta la concentracidén de metanol en
los gases de alimentacidén el rendimiento por paso disminuye,
pero se incrementa el rendimiento neto. La eficiencia de
operacidn del catalizador puede ser evaluada a partir de 1la
composicidédn de los gases de desecho de la éegunda absorbedora

como- se muestra en la siguiente tabla.
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Tabla 5.1

'ANALISIS DE 1L.OS GASES DE DESECHO (. % EN VOLUMEN )

A Catalizador Catalizador
ke eficiente viejo
co, : 4.8 5.5
Cco . 0.2 0.6
CH& 0.3 0.4
02 ' 0.3 - 0.3
H, 20.2 17.5
Ne2 (por diferencia) 74.2 75.7

ZCO2 + ZCO + ZCHA
% eficiencia = 100-100

0.528(ZN2)+%H2(ZCH4)—200—2(2002)—2(202)

Para el catalizador eficiente = 89.3%
Para el catalizador viejo = 85,74%
Variantes y mejoras en el proceso

Con el objeto de plantear todas las alternativas
de operacibdn que pueden usarse en la aplicacién de este pro-
ceso se tomard como base el diagrama que aparece en la figura
5.3 y se analizarin las operaciones unitarias que incluyen,

citando en cada caso las modificaciones que pueden efectuarse

Primeramente, en cuanto al lavado del aire de pro-
ceso, sSe ha determinado, en base a la experiencia de algunos

fabricantes, que solamente es necesario cuando en la locali-

.- dad en que se instala la Planta existe otra unidad que genera

6xidos de azufre como gases de desecho, ya que a la- ¢oncen-—
tracién en que normalmente se encuentran en el aire (alrede-

dor de 11 ppb), no constituyen un veneno para el catalizador
de plata.
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En el caso particular de este estudio, no existe
este problema, ya que no hay generacién de gases sulfurosos.

En cuanto a la vaporizacién del metanol, el proceso
descrito anteriormente usa una columna vaporizadora, en donde
el aire arrastra al metanol para formar la mezcla. Este mé-
todo no permite un control adecuado de la concentracidén de
alimentacidn, por lo que es preferible alimentar por separado
el aire y el metanocl ya caliente a un mezclador, controlando
por medio de un relacionador de flujo las cantidades alimen-—

tadas.

Para vaporizar el metanol es mis conveniente usar
una caldereta o rehervidor Kettle, o un tanque vaporizador
con un rehervidor termosifbdbn; el medio de calentamiento puede
ser vapor o los gases de salida de los reactores. Por este
medio se puede lograr un mejor control de la cantidad de me-

tanol que es vaporizada y alimentada al proceso.

En el sistema de reaccién existen publicadas una
gran cantidad de modificaciones tendientes a maximizar 1la
eficiencia o a preservar la actividad del catalizador durante
periodos mas largos que redundan en la reduccidén de costos

de operacién., -

Al parecer, la introduccidén de vapor de agua con
los gases dé reaccidn tiene efectos notables en el rendimien-
to de este proceso. Seglin los reportes, se logra una dismi-
nucibén en la temperatura de reaccibdn, con lo que se aumenta
el rendimiento debido a que se disminuye la descomposicidn
del formaldehido.

Por otro lado, uno de los inconvenientes de este
proceso, es que la destilacién del exceso de metanol requiere
de grandes cantidades de vapor y de agua de enfriamiento.
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Con la adicidén de vapor de agua a la reaccidn se puede redu-
cir la cantidad de metanol alimentado sin gque se llegue a
concentraciones explosivas. Hay publicadas diferentes paten-—
tes que manejan por ejemplo del 30 al 50% de agua en la
corriente de metanol, o una relacidn en peso de agua a meta-—
nol de 1.0 : 1.8. .

Otros estudios sefialan conveniente la aspersidén de
una corriente de agua al reactor, por debajo de la cama de
catalizador. Esta corriente produce un enfriamiento mls ra-
pido de los gases de reaccidn reduciendo la ocurrencia de
reacciones laterales que afectan la eficiencia. El control
de esta corriente debe ser "on-off" para interrumpir el flujo
cuando se corte la alimentaciédn de'gases, con el objeto de
no producir un choque térmico-en las paredes del reactor, ¥y
en operacidn normal se deben ajustar el Angulo de las espreas

para que el agua no toque la cama de catalizador.

Para efectuar estas modificaciones tanto el vapor
como el agua que se introduzcan a la reaccibén deben” de estar
libres de compuestos de azufre, especialmente didxido de azu-
fre, y de fierro, ya que se ha observado que en la cama de
catalizador se forma 6xido de fierro que a su vez genera car-
bén y causa canalizaciones y acidez, debido al oxigeno que
pasa sin reaccionar.

Si en el sistema de generacidn de vapor en la plan-
ta se usan sulfitos como inhibidores de corrosidn, deberan
cambiarse por hidrazinas, o colocar un tratamiento con resi-
nas de lecho mixto a la entrada de los reactores, para elimi-
nar los compuestos de azufre que pueda contener el vapor.

Con el objeto de mininmizar la presencia de fierro
en el sistema de reaccidén algunas patentes recomiendan el uso

de otros materiales de construccibén para los reactores. En
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base a algunas pruebas, se ha demostrado que el acero inoxi-
dable promueve la formacidén de 6xido de fierro en el catali-
zador; entre los materiales probados, se encontré que con el
cobre y el monel la cantidad de fierro en el catalizador es
minima, prefiriéndose el monel debido a su mayor resistencia

mecénica.

En lo que respecta al catalizador, se han publicado
varias patentes que sdélo varian en la presentacién fisica de
la plata. Normalmente se usan mallas, granalla, cristales
o precipitado sobre un soporte. La selectividad de las dife-
rentes presentaciones no varian considerablemente, ¥y normal-—
mente estd en un rango del 85 al 95%, aumentando mientras mas
rdpido se efectle el apagado de los gases y cuando se maneja
una temperatura uniforme en el catalizador para lo que puede

instalarse un plato o tubo distribuidor.

Recientemente se han logrado selectividades arriba
del 907 usando alambre de tantalio anodizado, a presidn at-

mosférica y 675°C, con un tiempo de contacto de 0.62 segundos

Para hacer més eficiente el sistema de absorcién,
se puede alimentar agua refrigerada a la segunda columna,
operando. &sta entre 15 y 20°¢C y la primera entre 20 y 70°C.
La temperatura de alimentacidédn del agua refrigerada no es
conveniente que sea muy baja, ya que al aumeantar la absorcién
en las columnas se provoca que en el domo de la columna de
destilacién se obtengan porcentajes muy altos de metilal y
metoximetilal que al recircularse al reactor desvirtiian 1la

relacidn aire-metanol que se estd alimentando.

El uso de resinas de intercambio iénico para eli-
minar el &cido férmico y las impurezas metélicas que pueda
contener la solucién producto ha demostrado su conveniencia

en ciertas circunstancias. Sin embargo la mayoria de 1los
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productores de formaldehido logran la especificacidén de aci-
-dez por medio de un proceso bien controlado y cuidando la ca-

lidad del metanol que se usan como materia prima.

En el caso de instalar las resinas de intercanmbio
idnico, se debe tener cuidado de que el pH de la solucidn
tratada no se eleve de 4.5 pues esto cataliza la polimeriza-
cién del formaldehido. Debido a esto, para la regeneracidn
de las resinas se recomienda una base débil, como una solu-
cidén de carbonato o bicarbonato de sodio.

Existen algunas modificaciones tendientes a mejorar’
la eficiencia en el aprovechamiento del calor. Algunos auto-
res proponen localizar 1la destilacién de metanol antes del
paso de absorcién de manera que los gases de reaccién alimen-—
ten el calor suficiente para efectuar la rectificecién, mien-—
tras que al mismo tiempo se efectia el "apagado'" de los gases
Bayer pateﬂté un complicade sistema de recuperacidn de calor,
en el cual los gases de reaccidén generan vapor sobrecalentado
‘para accionar una bomba de vacio conectada a la columna de
destilaciébn. El vapor que sale de la bomba suministra una
porcidén del calor requerido por el rehervidor asi como el va-
por de agua que se afiade a la alimentacién. El resto del ca-
lor que necesita la columna es obtenido de 1la -solucidén de
formaldehido de la columna de absorcidn.

b. Cagalizado con molibdato férrico

La patente bAsica para este proceso fué& desarrolla-
da por Bakelite Corporation en 1933, A partir de esta fecha
se han hecho varias modificaciones tratando de lograr un me-—
jor aprovechamiento del calor, aumentando la eficiencia del

catalizador y reduciendo los requerimientos de equipo.

Este proceso difiere del anterior en gque se efectila
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a temperaturas de reaccibn méas bajas, entre 260 v 370°C y con
mayor cantidad de aire en exceso (90-93%), en los gases de
alimentacidn. El trabajar a temperaturas mds bajas minimiza
las reacciones secundarias y la descomposicidn del formalde—
hido, por lo que no se requiere darle un tratamiento iénico

a la solucidbén para eliminar el Acido férmico.

El rendimiento total de este proceso es mayor que
el del proceso con plata metidlica., El catalizador usualmente
no se envenena con los sulfuros de aire y es susceptible de

producir vapor debido a su masa y contenido de calor.

Sin embargo, este proceso requiere de compresores
mAs grandes con mayor'potencia, y el equipo de proceso debe
de ser mas grande, para poder manejar el volumen de aire ne-
cesario. Por otro lado la absorcién del formaldehido es més
dificil, debido a la baja concentracién de este en los gases
de reaccibn.

En la figura 5.4 se ilustra el proceso para la ob-
tencién del formaldehido usando &xidos de fierro y molibdeno.
El aire primeramente es lavado con una solucidén de hidréxido
de sodio al 5% en una torre empacada, con el fin de eldiminar
el polvo y otras impurezas, después se comprime a 7.5 psig.’
E1 10%Z de esta corriente se satura con vapores de metanol por
medio de una columna vaporizadora empacada. Después del va-
porizador se vuelven a unir las dos corrientes para lograr
una composicidn en volumen de los gases de alimentacién de:

Nitrdgeno 69.2 %
Oxigeno . 18.5 &
Metanol 7.8 %
Agua 4,5 %

100.0

]



84
Fig. 5.4 FORMALDEHIDO A PARTIE DE METANOL USANDO MOLIBDATO FERRICO

Jise 4
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Esta mezcla es precalentada a 300°C aproximadamente

usando los gases de reaccidén que salen del convertidor.

En este proceso el reactor consiste en una cémara
de nueve pies de didmetro por seis pies de alto que contiene
tubos de acero de una pulgada de didmetro. Cada tubo contie-—
ne cuatro pies de catalizador sin soporte y una. capa de un
Pie de espesor de pellets de carbono inerte por arriba y por
debajo de 1a cama de catalizador. Para mantener la tempera-
tura de reaccidén por debajo de 1los 350°C se puede llenar la
cAmara de reaccibén con Dowtherm A, provocando su ebullicidn
o recircular algfin aceite mineral por el exterior de los tu=
bos. La produccién de vapor para aprovechamiento del calor
de reaccidn se logra por condensacidén de los vapores de Dow-—
therm o por enfriamiento del aceite mineral. emn un generador

de vapor.

Los gases de reaccidén producidos, que contienen 7%
de formaldehido en volumen se enfrian con los gases de ali-
" mentacibén y con metanol liquido, después pasan a una torre
de absorciédn en donde se separa el formaldehido de los gases
de reaccidn alimentidndole agua por el domo. La solucidn que
sale por el fondo de la columna contiene 37%Z de formaldehido
y 0.8%Z de metanol, por lo que estd lista para ser almacenada.

El rendimiento total de este proceso con base en
el metanol es de 92-93% con una conversidén del 97.7%Z y una
selectividad del 94.5%. )

El flujo de los gases de reaccién a la columna ab-
sorbedora es considerablemente mayor que para €l proceso ca-
talizado con plata metdlica, y por lo tanto la concentracién
de formaldehido mucho mads baja, consecuentemente el diémetro
de la torre es mayor, y se necesitan temperaturas de absor-

cidén mds bajas para recuperar la totalidad del formaldehido.
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Los datos de equilibrio para la absorcién liquido-
vapor del formaldehido inQican que para obtener una solucidn
al 377 es necesario usar agua de enfriamiento a 70°F, y para
una solucidén del 50% se necesitaria agua a 50°F, esto indica
l1a necesidad de un equipo de refrigeraciédn para enfriamiento

de agua mayor que para el proceso catalizado con plata.

En 1o relativo al catalizador existen publicadas

una gran cantidad de patentes y articulos técnicos:

Reichhold usa un soporte de carburo de silicio u
6xido de fierro que aumenta la uniformidad en las temperatu-—
ras de la cama, aumentando la vida del catalizador y permi-
tiendo concentraciones de metanol en los gases de alimenta-—
cién hasta de un 1637.

Otros autores mencionan un catalizador auto~sopor-—
tado preparado por precipitacidén a partir de una solucidén de
cloruro de fierro y molibdato de amonio en un pH de 0.5-3.5
Este catalizador produce solucionés con menos del 1% de meta-
nol y 0.02% de Acido £érmico.

En una patente francesa se prepara el catalizador
‘de una manera similar, afnadiendo c¢elulosa para aumentar su
porosidad. Usqn una proporcién de M003>y FeZQ3 entre 3 y 8
y reportan selectividades del 96% con rendimientos del 947%.

Montecatini afiade a su catalizador 1.5 - 3.0% de
6xido de cobalto, para aumentar su resistencia mecénica. Se
obtienen rendimientos promedio del 91%Z usando 9.6% de metanol

en los gases de alimentacidn.

c¢. Comparacidén de los dos procesos

Balance de calor
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‘Los datos de equilibrio para la absorcién 1liguido-
vapor del formaldehido indican que para obtener una solucién
al 37%Z es necesario usar agua de enfriamiento a 70°F, y para
una solucidén del 50% se necesitaria agua a S50°F, esto indica
la necesidad de un equipo de refrigeracibén para enfriamiento

de agua mayor que para el proceso catalizado con plata.

En lo relativo al catalizador existen publicadas
una gran cantidad de patentes y articulos técnicos:

Reichhold usa un soporte de carburo de silicio u
6xido de fierro que aumenta la uniformidad en las temperatu-
ras de la cama, aumentando la vida del catalizador y permi-
tiendo c0ncentraciones de metanol en los gases de alimenta-
cidén hasta de un 163%. ’

Otros autores mencionan un catalizador auto-sopor-
tado preparado por'precipitacién @ partir de una solucidén de
cloruro de fierro y molibdato de amonio en un pH de 0.5-3.5
Este catalizador produce solucionés con menos del 1% de meta-
nol y 0.02Z de Acido férmico.

En una patente francesa se prepara el catalizador
de una manera similar, afnadiendo celulosa para aumentar su
porosidad. Usan una proporcién de MoO3 y Fezp3 entre 3 y 8
y reportan selectividades del 96% con rendimientos del 94Z,.

Montecatini afiade a su catalizador 1.5 - 3.0% de
6xido de cobalto, para aumentar su resistencia mecédnica., Se
obtienen rendimientos promedio del 91% usando 9.6Z de metanol
en los gases de alimentacién.

c. Comparacidn de los dos procesos

Balance de calor
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La mayor cantidad de calor generado por el proceso
que usa molibdato férrico tiene como resultado una oxidaciébn
mas completa del hidrdégeno intermediario, esto permite la ge-—

neracidn de vapor en exceso de los requerimientos de proceso.

Sin embargo, con el catalizador de plata, la dife—
rencia de calores de reaccién se ve compensada por la dispo-
nibilidad del calor de combustién del hidrébgeno ¥y dél metano
que llevan los gases de desecho. La utilizacibdn de este ca-
lor de combustidén extra para generar vapor, convierte al pro-
ceso con catalizador de plata independiente de fuentes exter-—
nas de calor, pero no produce vapor en exceso, a menocs que
se desee producir soluciones de formaldehido con alto conte-—

nido de metanol, para lo cual se suprime la etapa de destila-
cidn.

La figura 5.5 muestra los balances de calor para
los dos procesos tomando como base una produccién de 100 mi-
llones de libras por afio.

Es interesante hacer notar que en las torres de ab-
sorcidén se transfieren siete millones y doce millones de
Btu/Hr., para los procesos de plata y molibdato férrico res-
pectivamente, sin embargo, debido a la baja temperatura que
se maneja, este calor no puede ser aprovechado directamente.
Existe un proceso de Bayer que utiliza este calor para desti-
lar al vacio el exceso de metanol, lo que aumenta la rentabi-
lidad del proceso a base de plata.

CO0STOS

El Stanford Research Institute efectud en 1967 un
estudio comparativo de costos para estos procesos, tomande
como base una produccidén de 100 millones 1lb/afio. Estos cos-—
tos estan resumidos en la tabla 5.2.



Fig. 5.5 BALANCE DE CALOR PARA LOS PROCESOS A
) PARTIR DE METANOL.

Catalizado con plata metSflica.

Calor de reaccibn
5,4 MMBTU/HR

Vapor -
4,5 MMBTU/HR
-Calor de compresibn ’
===

‘0,15 MMBTU/HR g[:] Calor reciclado
A

1.3 MMBTU/HR

Gases de desecho
0.4 MMBTU/HR
P8rdidas.

0.5 MMBTU/HER

Destilacifn de metanol
5.5 MMBTU/HR

Vaporizacifn de
metanol
3.7 MMBTU/HR

Calor de reaccién
11.4 MMBTU/HR

Calor de compresifn F—Q}——*

0.9 MMBTU/HR

-

/

|
rﬁ ! Calor reciclado
L 7.8 MMBTU/HR
5 -

3} Calentador de metanol

S > 0.9 MMBTU/HR

vapor
R Gases de desecho
3.3 MMBTU/HR — l 0.8 MMBTUZHR

==> P&rdidas
0.6 MMBTU/HR

Vapor de exportacifn
6.7 MMBTU/HR

88
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La inversién para el proceso con molibdato férrico es mayor,

ya que el equipo requerido es mAs grande debido a el flujo
de aire requerido, ademés de que se necesita un equipo de re-—
frigeracién mayor para recuperar por absorcidén el formaldehi-
do de los gases de reaccidén. : Por otro lado, los costos de
produccidén son mayores para el proceso con .plata metdlica de-
bido a la necesidad de destilar el exceso de metanol y a que
no genera vapor fuera del sistema.

Esencialmente, las principales desventajas del pro-
ceso con molibdato férrico son sus grandes voldmenes de gas
ménejados y las dificultades de absorcidén del formaldehido
en los gases, peroc por otro lado presenta mejores rendimien-
tos y mayor simplicidad, ya que se eliminan los pasos de des-—

tilacibén e intercambio idnico presentes en el otro proceso.

En general, ya que los costos de produccidén y 1la
inversidn difieren muy poco, la seleccidén de uno u otro pro-
ceso dependerd de las condiciones especificas del mercado que
se pretenda satisfacer y de la localidad en que la planta se
vaya a instalar.

Por ejemplo, si las especificaciones del mercado
indican un alto contenido de metanol en la solucibén de for-
maldehido, el proceso a base de plata se vera favorecido.
ngalménte sucederia si en la localidad en que se va a insta—
lar la planta se tiene una alta temperatura del agua de en-
friamiento, o s8i no hubiera necesidad de vapor para otras
aAreas. Lbégicamente, si se tienen condiciones inversas todo

fifqvgrBCQEia la instalacién del proceso a:base de molibdato
o férrieg, = L ’

.
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T abla 5.2

Catalizado con Catalizado con
plata metAlica- Molibdato Férrico

Inversidén (millones de pesos)

Equipo de Proceso 644.0 ‘ . 784.0
Servicios 245.0 294.0
Total, excluyendo. terreno - 1,246.0 1,470.0

Costo de Produccidén ($/Kg 37Z

CH,0).

Me tanol 20.69 s 20.20
Otros materiales 0.66 0.65
Mano de obra y mantenimiento 2.62 2.36
Servicios 0.78 o 1.31
Costos indirectos ‘ - _7.81 8,11
Total: C o335 © 32,63

Menos valor calérico de los
gases de salida ' 0.18

Menos valor del vapor en exceso -
producido . 0.40

..COSTO NETO DE PRODUCCION: 32.38 32.23
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v . ESTUDIO DEL PROCESO

Después de analizar las ventajas y desventajas de
los dos procesos a partir de metanol, es necesario decidir
cual de los dos es el mé&s conveniente para usarse con el

equipo que se tiene disponible,

Recordando la conclusidém que se obtuvo en el Capi-
tule II, donde se presentd el estudio de mercado, el objetivo
de este trabajo es integrar un sistema en donde se obtenga
la méxima capacidad posible.

Dado que los voliimenes manejados en el proceso ca—
talizado con molibdato férrico son muy grandes, la capacidad
de la unidad se veria muy limitada por el didmetro de las co-
lumnas de absorcidn diéponibles por lo que es mAs conveniente
usar el proceso catalizado con plata, que nos dara en este
caso mayor capacidad.

Por otro lado, instalar el proceso catalizado con
molibdato férrico requiere de mayor inversién, pues los dii-
metros de las tuberias aumentan y el equipo de reaccién e€s
m&s sofisticado que para el caso del proceso catalizado cdn
plata. ‘

Por lo tanto es mAs conveniente utilizar el proceso
cataiizado con plata  metalica. A continuacidén aparece el

listado del equipe que se tiene disponible.
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A) LISTADO DE EQUIPO DISPONIBLE

Columnas

Clave Caracteristicas Materiales
T-1 3'-6"@ x 27' altura Cuerpo INOX-316
3 Secciones Empacadas de 7'c/u
Empaque:Rasching Ring de 2"8 Empaque: Ceramica
T-2 - ~3'-6"0 x 42' altura Cuerpo INOX-316
3 Secciones Empacadas de 8'c/u
Empaque: Raschig Ring Empaque: Cerémica

de 1 1/2"9

T-3 3'-0"® x 75' altura Acero al Carbébn
. 50 Platos tipo sieve

Ted 3'-6"@ x 80' altura Acero al Carbén
50 Plates tipo calotas

T-5 3'-0" x 63' altura INOX-316
50 Platos tipo calotas

T-6 3'-0"P x 80' altura INOX-316
50 Platos tipo sieve

Cambiadores de Calor

Clave ’ Dimensiones Materiales

c-1 18”9 x 20' Long Tubos, espejos y ca-
146 Tubos, "ﬂ "14 Bw bezas INOX-316
Pitch /\ de 1 1/4" B=30" Coraza: Acero al
Sup. 760 ft carbén

c-2 22"9 x 10' Long Tubos, espejos .y
212 Tubos, "ﬂ, 14 Bwg,4 pasos coraza de INOX-316
Pitch /\ dg 1 1/4", B=18" Cabezas: acero al
Sup. ‘575 ft carbon

c-3 20"@ x 12' Long. Tubos, espejos
172 Tubos,1"@,14 Bwg.4 pasos coraza de INOX-316
Pitch Q\, de 1 1/4" B=20" Cabezas: acero al

Sup. 495 ft° carbén



15"® x. 10 Long

146 Tubos,1"@® 14 Bwz,2 pasos
Pitch /N dg 1 1/4", B=30"
Sup. 374 £t°

6"9 x 20° Long.

14 Tubos,1"®,14 Bwg.2 pasos
Pitch /\ de 1 1/4%, B=30"
Sup. 73 £t

Rehervidor 24"¢ x 5 Long.
261 Tubos 1"9,14 Bwg.
Pitch [\ de 1 1/4"

Sup. 330 fc

30"% . x 20 Long.

388 Tubos 1"¢,14 Bwg.4 pasos
Pitch (\ de_1 1/4" B=30"
Sup. 2010 f¢r
Rehervidor 16"% x 35°'
108 Tubos 1"® 14 Bwg.
Pitch [ de 1 1/4"
Sup. 132 ft

Long.

20" x 10' Long

172 Tubos 1"9® 1& Bwg.4 pasos
Pitch [\ de 1 1/4" B=3Q"
Sup. 432 ft

109 x 20' Long.

44 Tubos 1P 14 Bwg.2 pasos
Piteh A\ de 1 1/4" B=18"
Sup. 228 ft

6"9 x 10' Long.

14 Tubos 1"0 14 Ewg.2 pasos
Pitch [N ge 1 1/47 B=18"
Sup. 36 ft

Rehervidor 16"® x 3'
108 Tubos 1P 14 Bwg.
Pitch A\ de 1 1/47
Sup. 132 1t~

Long.

18”9 x 20' Lonmng.
l o] lubOS 10 14 Bwg.

1 vrnT R

Cabezas, tubos v es-—
pejos INOX-316
Coraza: acero al
carbén

Tubos, espejos ¥ co-
raza de INOX-316

Cabezas: acero al
carbén

Todo acero al carbdn

Todo acero al carbén

Cabezas, tubos y es-
pejos INOX-316
Coraza: acero al
carbén

Todo acero al carbén

Todo acero al carbédn

Toio acero al carbén

Todo acero al carbén

Todo acero al carbédn
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C-14 " 6"9 x 10' Long. Todo acero al carbén
12 Tubos 1"P 14 Bwg.4 pasos
Pitch A, de 1 1/4% B=8"
Sup. 31 ft

C-15 20"9% x 20' Long. Tubos, espejos y co~
187 Tubos 1"@ 14 Bwg.l paso raza de INOX-304
Pitech /\ de 1 1/4" B=30" Cabezas Acero al
Sup. 970 ft carbon

C-16 20"@ x 10' Long. Tubos, cabezas y es-—
180 Tubos 1"® 14 Bwg.2 pasos pejos INOX-316
Pitch A de 1 1/4" B=20" Coraza: Acero al
Sup. 460 ft carbén

C~17 Rehervidor 20"$ x 5' Long. Tubos, espejos y ca-
176 Tubos 1"@ 14 Bwg. bezas INOX-316 -
Pitch A\ de 1 1/4" Coraza: Acero al
Sup. 215 ft carbén

c-18 Rehervidor 24”9 x 5' Long. Tubos, espejos y ca-
272 Tubos 1"9 14 Bwg. bezas INOX-316
Pitch AL de 1 1/4" Coraza: Acero al
Sup. 330 ft carbdn

Recipientes
Clave Caracteristicas Materiales

R-1 2'-0"P x 5'-0" Alt. INOX-316
Vertical 445 Litros
Tapas Torriesféricas

-2 5'_0"® x 5'-0" Alt. Acero al carbén
Vertical 2780 Litros '
Tapas planas

R-3 3'-6"@ x 5'-6" Ait, Acero al carbén
Vertical 1500 Litros :
Tapas Torriesféricas

R~4 2]b6"¢ x 4'-6" Alc. Acero al carbén
Vertical 625 Litros
Tapas Torriesféricas

R-5 3'-0"P x 5'-0" Altc. Acero al carbbn

Vertical 1000 Litros
Tapas Torriesféricas



R-6 30'-0"@ x 20'-0" Alc. Acero al carbbdn
Vertical 400,000 Litros
Tanque API {Planas)
n-7 6'-6"0 x 7'-6" Alt. Aluminio
Vertical 7050 Litros
Tapas planas
R-8 47-0"9 x 6'-6" Alt. Aluminio
Vertical 2,300 Litros
Tapas planas
R-9 26'-0"@ x 20'-0" Alt. Acero al carbén
. Vertical 300,000 Litros
Tanque API (Planas)
R-10 6'-6"9 x 7'-6" alc. Aluminio
Vertical 7050 Litros
Tapas planas
R-11 6'-6"9 x 7'6" Alt. Aluminio
Vertical 7050 Litros
Tapas planas
R-12 4'-0" x 6'-6" Alt. Aluminio
Vertical 2300 Litros
Tapas planas
R-13 21'-6"9 x 19'-0" Alc. Acero al carbén
Vertical 195,000 Litros
Tanque APY
R-14 19°'-0" x 15'-0" Ale. Acero al carbdn
Vertical 120,000 Litros
Tanque API.
Compresgres
Clave Marca y Modelo Caracteristicas
MC-1 Ingresoll Rand P madxima Descarga = 65 Psia
Centrifugo Cap. Max. = 345 CFM,
(con filtro a 1la Temp. Descarga = 95°F
la suecidn) Psucc. = 11.6 Psia
Motor: 350 H.P. a 3600 RPM
MC-2 Root 88 P mAxima Descarga 10 Psi
Desplazamiento Velocidad Max. = 1450 RPM.

Positivo

Cap.Max., a Pmax=736 CFM a VMAX
BHP a PMAX=40.5 a VMAKX.



Clave

B-10
B-11
B-12

B-14
B-15
B-16
B-17
B-18
B-19
B-20

Marca

Byron
Jackson

Worthington
Worthington
Sentinel

Worthington
Worthington
Worthington
Sentinel

Worthington
Worthington
Worthington
Sentinel

Sentinel

Worthington
Worthington
Worthington
Sentinel

Worthington
Worthington

Sentinel

Bombas
Modelo @ Impulsor
(Pulg.)

1 1/4-TLM 5 7/8

3/4~CNFE~42 4 5/8

2-CN-62 6 7/16
C-254-4 6 1/2
3/4-CNF~42 4 7/16

1 1/2-CNG-52 5 1/8

3/4~CNF~42 41/2
C-254~A 6 1/2
1-CN-62 6
1-CNFE-52 5 3/4
3/4~CNF-42 4 3/4
C-254 6.0
C-254 6.0
3/4~CNF-42 3 15/16
. 1-CN=42 4 7/16
3/4-CNF-42 3 15/16
C~380-SM 6.0
2-CN-62 6 3/4

2 1/2-CN-82 8 3/4
Cc-254 - 6.0

Motor

Motor

96

Material

Potencia Velocidad

2.0
2.0
7.5
3.0
3.0
3.0
2.0
2.0
5.0

3.0

1.0

7.5
7.5
1.0
2.0
2.0
5.0
7.5
40.0
7.5

3600
3600
3600
3600

3600

3600
3600
3600
3600
3600
1800
3600
3600
3600
3600
3600
3600
3600
3600
3600

INOX-316
Fefe '
INOX-316
INOX-316
Fefe
INOX-316
Fefe
INOX-316
INOX~316
INOX-316
Fefe
INOX-316
INOX~316
Fefe .
INOX-316
Fefe
INOX-316
INOX-316
INOX-316

Fefe




INSTRUMENTACTION

Cantidad Instrumento Descripciédn

6 RCF Registrador Controlador de Flujo
14 RF Registrador de Flujo
: 4 RCT Registrador controlador de temperatura
18 RT Registrador de Temperatura
10 ICN IndicadorTControlador de nivel

14 IN Indicador de Nivel
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B) BASES DE DISERNQ

La siguiente informacién servird como base para 1la
integracidén del presente estudio:

1.- Se usara el equipo mayor disponible para alcanzar
la capacidad méxima permisible.

2.- Se usard una eficiencia de disefio de 87%Z.  Es de-

‘cir, al consumo de metanol estequiométrico:

CH3 - OH —__ HCH=0 + H,

L3

Kg. metanol 32 = 1.0667
Kg. formaldehido 100% 30

se le deberd aumentar las pérdidas por eficiencia:

Kg. metanol = 1,0667 = 1.226
Kg. formaldehido 100% 0.87

que, corrigiendo por pureza:

Kp. metanol (real) = 1.226 = 1.238.
Kg. formaldehido 100% 0.99

transformando a solucién al 37%:

Kg. metanol (real) = 0,458 -
Kg. formaldehido al 37%

3.- Se asumen 350 dias de operacidn por afo,

4,- Las especificaciones para la materia prima y pro-
ducto terminado aparecen en el Apéndice B.

5.~ La mezcla aire-metanol que se alimenta a la reac-—

cibén se ajustard arriba del’ limite -mdximo de explosividad
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es decir, 51% de metanol en volumen.

6.- Se cuenta con los siguientes servicios auxiliares

‘en limites de bateria:

Vapor 300 Lb/in2
Temp. de saturacidn 406°F= 208°¢C
(Correspondiente a 250 lb/inz)

Vapor 100 1b/in? 327°F = 164°C

]

(Correspondiente a 85 lb/inz)

Apua de Enfriamiento
Temperatura 79°F = 26.1%

(AT de disefio en cambiadores 18°F = 10°C)

Agua Desmineralizada
Temperatura 122°F = 50°C

Salmuera -
Temperatura 23°F = 5°C
(AT de disefio en cambiadores 11°F = 6.1°C)

"Aire de Instrumentos
Presién 20 lb/in2 ) - =

Se considerd un consumo de 0.5 fta/min. por entrada

‘de aire.
Gas Natural
Presién = 200 1b/in?
7.- Los diédmetros de 1las 1lineas se dimensionaron

usando el criterio de -velocidades recomendadas.

Agua de enfriamiento 6 a 7 ft/seg.



100

Liquido (por gravedad) 3 a 4 ft/seg.
Soluciones acuosas 6 a 7 ft/seg.
Vapores organicos 65 ~ 70 ft/seg.
Vapor de agua 75 - 85 ft/seg.
8.~ Presidén atmosférica = 760 mm. Hg.
9.~ Conversién por paso en la reaccidén = 5272

10.- Para los tanques de materia prima y producto ter-—

minado se considera como tiempo minimo de almacenaje 10 dias.

11.—~ Para los tanques recibidores de proceso se consi-
deran 15 minutos para amortiguar variaciones por falla de

de corriente eléctrica.
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C) CAPACIDADES MAXIMAS

Para este estudio de capacidades maximas sé debe
analizar el equipo mayor disponible y tratar de integrar un
esquema de proceso adecuado. Después, con la ayuda de herra-
mientas de calculos apropiados, analizar cada uno de los
equipos hasta determinar la capacidad méaxima a la que pueden
operar; entonces, el equipo que ofrezca la menor capacidad
serd el limitante del proceso y toda la unidad se deberd ade-—
cuar para trabajar a esta capacidad.

Una primera seleccidén se debe efectuar usando cri-
terios sencillos, como materiales de construccién, tipo de
equipo, dimensiones generales, etc.

Si analizamos 1la lista de Columnas disponibles es
factible desechar de un andlisis mAs profundo la T-3 y la T-4
ya que por ser de acero al carbdn no pueden ser incluidas en
el esquema, puesS sufririan una corrosién excesiva. Esto nos
deja como Columnas de Absorcidén la T-1 y lda T-2 (Columnas Em-
pacadas) y solamente es necesario escoger entre T-3 9 T-6 co-
mo Columnas de Destilaciédn final.

La T-5 tiene platos tipo calotas y una separacion
entre platos de 15 pulg. La T-6 tiene platos tipo sieve y
separacidén entre platos de 18 pulg. Los platos sieve ofrecen
mayor eficiencia, flexibilidad y rango de operacidém que 1los
platos de calotas, y por otro lado, una separacidn entre pla-
tos de 18 pulg. ofrece mayor capacidad que una de 15 pulg.
por lo que la maAs conveniente en este caso es la T-6.

Los cambiadores, bombas y recipientes no es necesa-
rio coasiderarlos dentro del estudio de capacidades maximas,
ya que estos se pueden cambiar de servicio y relocalizar fé&-
cilmente para adecuarlos donde sea necesario.
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En este caso, otro equipo que pudiera limitar 1la
capacidad de la unidad seria el compresor MC-1, por lo que

debe ser considerado en este estudio preliminar.

Las Columnas T-1 y T-2 se calcularon usando un mé-~
todo rapido presentado por Hung Xuan Nguyen 8) en el que se
calcula el didmetro de la Columna requerida para que opere
ligeramente abajo del limite de inundacidh. Se hicieron c&l-

culos a diferentes capacidades, comoc aparece en la siguiente

tabla:
COLUMNA

CAPACIDAD T -1 T - 2
(Base:solucién al 37%) Didmetro Requerido Didmetro Requerido

(Ton/Afio)

10,000 2,25 2.17

15,000 2.84 . 2.79

20,000 3.46 3.31

25,000 4.26 4.18

Como puede verse, ambas Columnas operan a condicio-
lo cual es 1ldgico ya que los gases
y pueden trabajar con-

nes de carga parecidas,
de  desecho pasan a través de las dos,
.fiablemente a una capacidad de 20,000 T/A ya que ambas tienen

un didmetro de 3'-~6".

Para analizar la Columna T-6 como Columna de Desti-
lacién es necesario checarla en cuanto a su capacidad de rec-
tificacidén (nimero de etapas) y en cuanto al comportamiento
hidrédulico de los platos sieve que tiene instalados.

(8) Hung Xuan Nguyen. . Computer Program expedites packed tower design.
Chew. Engr. November 20, 1978. P.P. 181-184 ’
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Dado que 1la destilacién de las mezclas metanol-agua-

formaldehido se comporta muy alejada de la idealidad, no se
considerd conveniente checar su capacidad de rectificacién
por métodos tebricos, procediéndose a efectuar una prueba a

nivel laboratorio y observar fisicamente como se comporta la
columna.

La columna que se usd a nivel laboratorio fué una
tipo Oldershaw de vidrio de 1" de didmetro con 50 platos pex-—
forados. La alimentacién se establecidé en el plato # 40 y

se fijaron dos cortes de material, por el recibidor §e1 domo
y. por el fondo.

Como corriente de alimentacién se prepard una mez-—

cla de metanol-formaldehido-aguz con una concentracidn pare—

cida a la que se obtendrd por el fondo de 1la Columna Absorbe-—

dora primaria. Las concentraciones de alimentacidn fueron:

Alimentacién
Composicidén (%Z peso)

Agua 30.0
Metanol 37.0
Formaldehido 33.0

100.0

A esta columna se le alimenté un flujo de 10 cc.
por minuto. obteniéndose los siguientes resultados:

Flujo ) Alimentacién 10 cc/min.
Corte del Domo 4.5 cc/min.
Corte del fondo 5.5 cc/min.
Reflujo 15 cc/min. .
Temperaturas: Fondo : 113°C
‘ Plato 10 109°C
Plato 20 105°C
Plato 30 . 100°C
Plato 40 - 97°C

Domo 89°C
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Composiciones: Z en Peso
~ ' Fondo Domo
Agua ) 57.4% 0.4%
Formaldehido 42Z2 17.6%
Metanol 0.67% 827%

Como puede verse, los resultados de esta primera
pruépa'no fueron satisfactorias, pues la cantidad de formal-
dehido que se obtenia por el domo era demasiada, no pudiendo
retornar esta corriente, rica eh metanol, a la reaccidn, Por
otro lado el perfil de temperaturas em la Columna no estaba
lo suficientemente abierto y fisicamente se veia que la Co-—
lumna no se cargaba lo suficiente en los platos arriba de 1la
alimentacién, afin usando una relacién de reflujo alta, provo-

cando que el formaldehido se proyectara al domo.

En una segunda prueba se procedid a alimentar méta-—
nol al recibidor de la Columna, como lo recomienda una paten~
te, para cargar los platos superiores con el compuesto que

se quiere obtemner en el domo.
Los resultados esta vez fueron los siguilentes:

Flujos:

Alimentacién 10 cc./min,
Alimentacidén metanol 4 cec./min.
Corte del domo 8 cc./min.
Corte del fondo 6 cc./min.
Reflujo 11 cc./min.
Temperaturas: pguqo . 1149
Plato 10 106°¢C
Plato 20 . 98°
Plato 30 90°¢
Plato 40 _ 83°¢C

Domo 7 68°C
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Composiciones
% en Peso
Fondo ' Domo
Agua 47 .5% 2%
Formaldehido 52% 1%z
Metanol 0.5% 97%

En este caso la separacién fué mas efectiva, obte-—
niéndose en el domo una temperatura lo suficientemente baja
para evitar que el formaldehido

se concentrara en esa zona.
Por. otro lado,

comparativamente se tuvo que usar menor reflu-

jo que en el ensayo anterior, lo cual resulta mds econdmico.

Por 1o tanto, una Columna de 50 platos es adecuada
para lograr la separacidn requerida, por 1o que la Columna
T-6 puede operar satisfactoriamente en este servicio.

El siguiente paso es checar que capacidad puede
llegar a manejar esta columna de acuerdo con el didmetro que

tiene y analizando el comportamiento hidrdulico de los platos
. sieve.

Estos platos tienen las siguientes caracteristicas:

Didmetro de orificios 3/16 pulg.

Pitch 7/16 pulg. tyiangular

Nimero de orificios por plato 3,600
Relacibébn cuerda/Radio 0.25

Longitud del dique de salida 23.8 pulg.
. Altura del dique de salida 1.5 pulg.
Zona de calma a la entrada 2 pulg.
Zona de calma a la salida 2 pulg.
‘Claro de la bajante 1 pulg.

Sin seal pan

Bajantes rectas



Esparcimiento entre platos
Espesor del plato

Para el calculo

presentado por David Chase(g)

tinuacidn:

.Capacidad

10,000
15,000
20,000

25,000

30.000

(9).Chase David. Sieve Tray Design -~ Part I and II,

Zona

Domo
Sobre alimentaciébn
Bajo alimentacidn
Fondo

Domo
Sobre alimentacién
Bajo alimentacidn
Fondo

Domo

Sobre alimentacidn
Bajo alimentacién
Fondo

Dgmo

Sobre alimentacién
Bajo alimentacidn
Fondo

Domo

Sobre alimentacién
Bajo alimentacidn
Fondo

3/16"

106

18 pulg.

de esta columna se usd el método

y los resultados aparecen a con-

4

Inundacibn

63.8
52.1
59.8
62.4

69.4
59.1
66.6
68.9

74.5
65.4
72.4
73.1

78.2
69.4
81.5
77.8

"86.4
79.2
94.5
92.6

Caida de presién
por plato (psi)

0.057
0.053
0.063
0.062

0.064
0.060
0.069
0.068

0.076
0.071
0.076
0.075

0,082
0.079
0.084
0.083

0.096
0.091
0.091
0.116

Una columna con platos sieve opera adecuadamente

Chem. Engr. July 31, 1967 and August 28, 1967
pp. 105-116 y pp. 139—146

.
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con inundaciones menores al 80% y caidas de presidn menores
de 0.1 psi por plato.

Como puede verse. en los resultados anteriores la
Columna T-6 en este servicio opera adecuadamente a una capa-
cidad maxima de 25,000 Ton/Afio.

Para checar la capacidad mdxima a la que puede ope-
rar el compresor MC-1 se calcularon los requerimientos de

aire a diferentes capacidades que aparecen a continuacién:

Capacidad : Consumo de aire
(Ton/Afo) (SCFM)
10,000 465
15,000 697
20,000 930
25,000 1160

De la curva de operacibén del compresor se obtiene
la .capacidad. maxima que puede dar a la presién de descarga
de 30 lh/inzrequerida por el proceso, resultando ser de 330

ftaymin._a 87°F corrigiendo a condiciones estandar:

330 _ft_ x 44.7 psia x 460+60 = 950 SCFM
min. 14,7 psia 460487

Por 1lo tanto, el compresor puede trabajar confia-
blemente a una capacidad de 20,000 T/ado.

Analizando las capacidades méximas obtenidas, se
tiene como conclusidén. que tanto las columnas de absorcidn,
como el compresor de aire limitan la capacidad de la unidad
a 20,000 T/A por lo que ésta serda 1la capaqidéd de disefio,
procediéndose a efectuar el balance de materia para esta ca-
pacidad.
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D) BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

En este inciso se efectuard unm cllculo aproximado
del balance de materia, usando solamente las componentes prin-
cipales que intervienen en él. Las cantidades de impurezas
que se obtienen en el proceso se obtuvieron de los valores
tipicos que aparecen en la literatura y aparecen en los si-

guientes diagramas de flujo de proceso.

Balance de Materia

Base: 20,000 Ton/Afic de solucién de formaldehido al 377
Produccidn diaria: 57,143 Kg/dia de solucibn

Produccidédn de formaldehido 100Z = 881 Kg/hr.

Metanol requerido: 88l Kg/hr. de HCHO x 1,238 Kg. Metanol

Kg. HCHO
= 1090.7 Kg/hr. de Metanol
Conversién por paso = 527%
De la ecuacidén de Conversidn:
100 x metanol alimentado-metanol remanente = % Conversidn

metanol alimentado

obtenemos que el metanol que es necesario alimentar a la

reaccién es de:

Metanol alimentado = 2098 Kg/hr.

A las condiciones a las que ocurre la mezcla de me-
tanol y aire (20 psig 'y 215°F) la composicid4n en la que
ocurren mezclas explosivas se recorre a valores de 46-487 en
volimenes de metanol, por lo que para evitar riesgos de ex-

plosidn esta mezcla se debe calcular al 51% en volumen.

Por lo tanto, lo primero serd calcular el flujo vo-

lumétrico de metanol:
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‘A 20 psig y 215°F ’

Cetanol = 32 (34.7 = 0.1533 1b/£t>
10.73 (4604215)

VMetanol = 2098 Kp/hr x 2.2 = 30,111.0 ft3/hr.
0.1533

Para tener una mezcla de gases al 51%Z en volumen
se necesitarén alimentar 28,930 fta/hr. de aire, que conver-

tido a flujo en masa serd igual a:

Cuire - 29 (34.7) = 0.13893 1b/ft.
10.73 (4604215)
Aire alimentado = 28930 fr. x 0.13893 1b = 4019 1b/hr
hr. t

1827 Kg/hr

Por 1o tanto, los flujos que se deben alimentar a reaccidn
son:

Metanol = 2098 Kg/hr.

Agua = 42 Xg/hr.
Aire = 1827 Kg/hr.
Total = 3967 Kg/hr.

La cantidad de agua presente es debida & que como
~ya. vimos, el metanol que se recupera en la columna de desti-
lacibén lleva aproximadamente un 3% de agua.

Para continuar con el balance de materia, pasemos

ahora a analizar la columna de destilacién:
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Usando l1las composiciones de la prueba a nivel la-
boratorio, tenemos:

) D

%Z Peso

- Metanol 97.0

. HCHO 1.0

Agua 2.0

A, Z Peso

Ay 1 Metanol 99,5

% Peso Agua 0.5
HCHO 33.0
Metancl 37.0
Agua 30.0

- 7 EE - ¥ ) . Z Peso

B o ) HCHO 52.0

) ' Metanol 0.5

. ‘ Agua 47.5

. Si sabemos que para upna capacidad de 20,000 T/A de-
bemos obtener 881 Kg/hr de formaldehido tenemos conocida 1la
corriente F del diagrama:

HCHO = 881 Kg/hr
Metanol = 9 Kg/hr
Agua = 804 Kg/hr.

Total = 1694 Kg/hr.
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Efectuando un balance en 1la columna considerando
la alimentacidn de metanol fresco al reflujo, tenemos:

A+ A = F + D ) (1)

Balance para el metanol

Ay X, * Ay X = F Xp + DX (2)

1

Nota: Las variables subrayadas son conocidas.

De(1) A, = F+ D ~ A,
Substituyendo
xA1 (F+D—A2 + AZXAZ = F XF + DXD o
XAl;F + XA1D - XA1A2+ AZXA2 = FXp + DX,
D(X, =~ Xp) = FXp - xAlF + XAlAZ - 4, xA2
D = F(Xp - Ay )+ by (X, - xAz)
XAl - Xp

= 1694(.005 — .37) + 1090(.37 — .9935)
(.37 - .97)

D = 2166 Kg/hr.

Por lo tanto, A, = 1694 + 2166 - 1090 = 2770 Kg/hr.

Con este dato podemos pasar a efectuar un balance
global en el sistema de absorcién, para lo cual es necesario
definir completamente la corriente de salida de los reactores
que  serd la que se alimentard a este sistema. Para -esto es
conveniente primero establecer un balance para el Né, qué en

este caso es el componente inerte:



Balance de Nitrégeno:
Ny: 79% en volumen en el aire
Flujo volumétrico de aire: 28,930 ft3/hr-

QNZ = 28(34.7) = 0.13414 1b/ft.
10.73 (460+215)

Nitrégeno alimentado = 3065.7 1b/hr = 1393 Xg/hr.

Este flujo de nitrbgeno estard presente a la salida
de los reactores junto con HZ’ agua, metanol que no reacciond

y formaldehido, en las siguientes proporciones:

Composicién a la Salida de los Reactores

Kg/hr % Peso
Nitrogeno 1393 35.1
Hidrégeno 67 1.7
Metanol 1025 25.8
Agua 601 15.2
Formaldehido 881 22.2

3967 100.0

Nota: El1 agua se obtuvo por diferencia e incluye otras impu-—

rezas.
Balance de calor para el quench. (apagado de reaccidn)
Temperatura a la salida de reaccidn = lllOOE = 593°%

Teﬁperatura a la salida del quench = 900°F = 482°C

Célculo de la capacidad calorifica:

593°¢ 482°¢C
CpN2 0.267 % .351 = 0.0937 0.263 x 0.351 = 0.0923
CpH2 3.5 x0.017 = 0.0595 3.5 x 0.017 = 0.0595
Cp metanol 0.622 xD.258 = 0.1605 0.578 x 0.258 = 0.1491
Cp agua 0.52 x0.152 = 0.079 0.50 x 0.152 = 0.076
Cp HCHO 0.384 x0.222 = 0.0852 0.348 x 0.222 = 0.0772

0.478 0.4541



Cp medio
Q = 3967

Agua
Flujo de

113
= 0.466 .
x 2.2 (0.466) (200°F) = 813,481 BTU/hr.,
= 970 BTU/1b. ‘
agua = 838.6 1b/hr. = 381 Kg/hr.

Para el sistema de Absorcidn:

Flujo 4348 Kg,p,

Z Peso
Ny 32.1
. Hp 1.5
Metanol 23.6
_Agua . 22.5

HCHO 20.3

Se conocen completamente los flujos de las corrientes

Agua 100Z

E

—t

D, Z Peso

Flujo 2770 Re/hr. Metanol 37.0
HCHO 33.0
Agua  30.0

A 'y D. La corriente E seré el flujo de apagado (quench) a
los reactores que aunque no serd 100% agua se puede suponer
que tiene el flujo de 38l Kg/hr. que se calculd en el balance
de calor. La cofriente C son los gases de desecho que salen
‘con una composicién aproximada de: '



Z Peso

Nitrégeno 83.0
Hidrégeno 4.0
Impurezas 1.0
Agua 1.5
Otros (CO co, Ar) 10.5
- 100.0

Usando el nitrdgeno (inerte) como base, tenemos qué
el flujo total de la corriente C es:

1393 = 1678 Kg/hr.
0.83

'Un balance de corrientes para el sistema de absorciém
nos daz
B=C+ D+ E - A
1678 +2770 + 381 ~ 4348 = 481 Kg/hr

]

es decir, 481 Kh/hr. de agua desmineralizada.

Los resultados del balance por componentes aparece

en los diagrémas de flujo de proceso.

El requerimiento de metanol (finica materia prima)

es de 1.090 Kg/hr., por lo tanto el
Consumo unitario de metanol:

Kg _metanol = 0.458
Kg. de solucién al 37Z
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E) DISCUSION DEL DISERNO

En esta seccidn se analizaran todos los equipos e
instrumentacién que requiere el proceso, explicando las razo-—
nes por las que fueron considerados y las precauciones que
se deben de tener en la operacidn normal del proceso.

Con el objeto de ser mas explicitos, este inciso
se dividird en tres secciones principales que son: 1) Acondi-
cionamiento de materias primas ¥y reacciodon, 2) Absorcidn de
los gases de reaccidn y 3) Purificacidén final y almacenamien-—

to.

1) Acondicionamiento de Materias Primas y Reaccidn:

El metanol, que se recibird en 1la planta en
pipas, se descargari al tanque de almacenamiento R-6 usando
la bomba B-20 que, por sus caracteristicas, nos da umn ‘flujo
de 200 GPM y 140' TDH que s;n adecuados para este servicio.
El tanque R-6 tiemne 400,000 litros de capacidad, que al flujo
de operacién nos da un tiempo de almacenamiento de 12 dias
que es suficiente para absorber las variaciones en el sumi-

nistro que pudieran ocurrir.

Del tanque R-6, se alimentard a la succidn_ de las
bombas del recibidor de la columna de destilacidn, usando las
bombas B-6 y B-10 (20 GPM y 105’ TDH). El1 flujo de esta co-
rriente se controlard con el nivel del tanque recibidor y se
registrarid en panel con un FR, a este recibidor también lle-
gara la purga del vaporizédor RX-5 para volverla a alimentar
al proceso. Esta corriente se une con la de metanol fresco,
por lo que también se controlara con el nivel del recibidor

y la sefial de flujo se enviarad al panel con otro FRC.

Del recibidor RX-7 sale la corriente de metanol que
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se alimenta al vaporizador. Esta corriente se controlard con
el nivel del vaporizador e igualmente se tendrd registro de
flujo en panel.

En esta linea se deberd instalar el juego de fil-
tros de cartucho (FX-2) con el fin de atrapar las particulas
de fierro qué se pudieran arrastrar de las lineas y del tan-
que de acero-al carbbém y los sbélidos (principalmente carbén)
que extrae la corriente de purga del vaporizador.

El calor necesario para vaporizar el metanol sera
cedido por la corriente de gases que sale de los reactores,
sin embargo, con el fin de asegurar el suministro constante
de vapores de metanol a 1la reaccidn, se deberi instalar otro
rehervidor (C-17) que operard con vapor de 100 # como medio
de calentamiento. El fiujo de vapor necesario se controlaré
con un PRC en el vaporizador. La corriente de purga del va-—

porizador se enviard a RX-7 usando las bombas nuevas BX-1 y
BX-2. - .

El metanol.vaporizado en RX-5 sale aproximadamente
a 98°C y es necesario sobrecalentarlo a 104°¢ para facilitar
la reaccibén y evitar condensacibén en las lineas. El sobreca-—
lentamiento se efeccﬁaré en el cambiador de calor C-5 usando
vapor de 300 #. E1 flujo de vapor se comtrolard con la tem-—

peratura de salida y se tendrd registro para conocer su con-—
sSumo.

El aire para el proceso se manejaréd con el compre-
sor MC-1 que tiene instalado un filtro a la succibdn para
atrapar polvo. Del compresor el aire sale a 35 1b/1n2 y 93°c
aproximadamente, por lo que es necesario calentarlo también
a IOLOC, usando el CX-1. A la salida del compresor se insta-
lard uﬁ FIC (Indicador, controlador de flujo) que controlaré

una corriente de venteo a la atmbésfera que servird para no
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alimentar aire en exceso a la reacciodn. El flujo de vapor
de calentamiento al CX-1 se controlard con un TRC- a la sali-

da de éste.

Despﬁés del Eambiador de calor, el aire pasa a un
juego de filtros (FX-1) que elimina las particulas de fierro

que pudiera arrastrar.

El control de 1los flujos de aire y metanol que se
alimentan a los reactores se efectuard mediante 2 FRC (uno
en cada linea) que mandan la sefial a un relacionador de flujo
de manera que, fijando el flujo de una de las corrientes vy
un valor en el relacionador, se ajuste automidticamente el

flujo de la otra corriente en el valor deseado.

En las lineas de alimentacibén se instalardn también
alarmas por bajo flujo, que mandaradn seifial y cortardn los
flujos de alimentacibén a los reactores, asi como la corriente
de apagado de la reaccidn que viene de la absorbedora secun-
darie, esto con el fin de evitar choques térmicos en las pa-

redes de los reactores.

Los flujos de alimentacidén se alimentan al RX-1 que
es un mezclador estatico, y de ahi se alimentan a los reacto-
res. En este punto se instalard también el calentador de
arranque CX-5. Este es un cambiador de calor eléctrico, que
se usaré para calcular los gases a 300°C con el fin de elevar
la temperatura de la cama de plata y "encender" la reaccidn.
Una vez calienté, el calor que desprende la reaccidn es sufi~
ciente para mantener alta temperatura en el reactor, por 1lo
que este cambiador saldrd de operacién.

Para efectuar la reaccién se instalardn 3 reactores
de 20"® x 10"™ Alt., cada uno con tapa torriesférica removible

y fondo conico. Para lograr la capacidad de operacién sélo
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son necesarios 2 reactores, por lo gque el restante se ‘tendra

como "spare”, con cama de plata nueva, parz meterlo en opera-
cidn cuando se agote el catalizador de otro,

fendmeno que se
produce cada tres o cuatro meses, Y

se determina por la dis-
minucidén de la temperatura de salida.

Como catalizador se usard granalla de

plata de
99.9% de pureza, Yy la cama tendrd una altura de 2"

con el fin
de lograr un tiempo de contacto de 0.1 seg.

la cama se usard una malla de momnel,

truccidén de los reactores.

Como soporte de

mismo material de cons-

En cuanto a instrumentacidn, se tendrdn repistros

de temperatura con sefial a panel a la entrada vy salida de ca-
da reactor y ademas, registro de

flujo de 1la corriente de
apagado. ‘

Los gases de reaccién salen a 482°C y se envian
como medio de calentamiento al rehervidor (CX-2) del vapori-
zador de metanol.

De ahi se alimentan al condensador parcial
(C-1).

2) Absorcidn de los gases de reaccidn:

En el condensador parcial los gases son enfriados
a 60°C, provocando la condensacién de algo de agua,
y formaldehido.

metanol
La corriente de salida se recibe en el RX-6
en el que se separan las dos fases.

La fase gaseosa se alimenta a la columna absorbedo-

ra primaria por el fondo, vy la fase liquida se alimenta a la

primera seccidén de empaque de T-1 usando las bombas B-4 y

B-15 (10 GPM y 180' TDH; 10 GPM y 494' TDH, respectivamente)

El flujo de 1la fase liquida se controla con el nivel del tan-
que recibidor.
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Junto con la alimentacidén en fase liquida se insta-—
lard una alimentacién de antiespumante a base de silicones
que proviene del tanque R-1l.Para provocar el flujo de anties-—

pumante, el tanque R-1 trabajard presionando con una linea

de gas natural que se controlara con una CP. En 12 linea de
antiespumante se instalard un indicador de flujo.
de esto es que, segin la bibliografia,

maldehido producen mucha espuma,

La rTazdn
las soluciones de for-

que afectaria el intercambio
de masa en el interior de la, columna.

Con el objeto de mejorar la absorcidén de gases en

esta columna, el flujo de liquido se aumentard por medio de

dos recirculaciones: La recirculacibn inferior se tomard del

fondo de la columna y

. s
se regresara a la segunda seccidn de
empaque;

¥y la recirculacién superior se succionara de la sa-
lida de la tercera seccibdn de empaque,

usando un plato reco- -
lector y se regresara al domo.

En vista de que el fendmeno
de absorcidn se aumenta conforme se disminuye la temperatura,
ambas recirculaciones pasardn a través de cambiadores de ca-
lor que usarén salmuera como medio de enfriamiento.

El flujo de las recirculaciones se controlard con

FRC y se tendrd registro de temperatura a la salida de 1los

cambiadores. La columna contard con registros de temperatura

en el domo y en el fondo.

La corrienté de formaldehido que

se obtendré de
este sistema

para enviarse a purificacidén £inal, se cortara

por el fondo de T-1, controlada con el nivel de esta columna
Yy con reglistro de flujo.

Para manejar el corte de producto y las recircula-

ciones se usarén tres bombas, 1la B-19 (250GPM y 300" TDH) y
dos bombas nuevas: BX-5 y BX-6.
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» La corriente del domo de T-1, que 1lleva los com-
puestos incondensables y algo de metanol ¥ formaldehido se

alimenta al fondo de la columna absorbedora secundaria (T-2).

A esta columna se le alimenta como riego una co-
rriente de agua desmineralizadé usando las bombas BX-7 y BX-8
que pasa a través del cambiador CX-3 en donde se enfria a 12%
usando salmuera como medio de enfriamiento. El flujo de agua
desmineralizada se controla con FRC ¥y se tiene registro de

temperatura en panel.

Para evitar la entrada de particulas de fierro al
sistema en la linea de agua desmineralizada también se insta-

laréd un juego de filtros (FX-4).

Por el fondo de la columna secundaria se corta una
corriente que se alimenta al domo de la columna primaria ¥
otra que se usa como corriente de apagado de la reaccidn.
Esto se hace usando las bombas BX-3 y BX-4, que ademds wmane-
jan una recirculaciédn que se hace a la primera seccién de em-
pagque. Por el domo se desechan a la atmbésfera los gases in-—

condensables (principalmente nitrdgeno).

En esta columna secundaria se instalardn registros
de temperatura en domo y fondo; el corte de fondo se contro-
lard con el nivel y se tendrid registro de flujo de la corrien-=

te de gases de desecho.

3) Purificaciédn final y almacenamiento:

La corriente del fondo de la absorbedora primaria
se alimenta en el plato 40 de la columna de destilacién T-6.
El domo de esta columna se condensa en el cambiador C-15 y
-y ;uﬁenfria'en el C-4 usando agua de enfriamiento. Del tan-
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que recibidor RX-7, y usando las bombas B-9 y B-17 (40GPM y
150' TDH) sale la corriente de reflujo que se controla con
la temperatura del plato 45 y se tiene registro de flujo.

Estas mismas bombas envian el metanol recuperado al vaporiza-
dor de Metanol.

El calor necesario para efectuar la destilacidén se
adiciona usando vapor de 100 # como medio de calentamiento
y los rehervidores termosifén C-8 y C-18. El vapor se con-
trola con FRC.

Por el fondo de la columna se obtiene el formalde-

hido con una concentracién del 52% que se enfria en el cam-—
biador de calor CX~4 usando agua de enfriamiento controlada
con TRC, El flujo de esta corriente se regula con el nivel
de la columna y se tiene registro de flujo.
. El1 producto se recibe en los tanques intermedios
RX-8 y RX-9, de 14,230 litros cada uno, en donde se le checan
los parédmetros analiticos necesarios para comprobar que cum-
pla las especificaciones. A la capacidad de disefio, estos
tanques tienenm un tiempo de residencia de aproximadamente 10
horas, por lo que se tiene tiempo suficiente para efectuar
el anAlisis y hacer el traspaso al tanque de dilucién median-
te las bombas B-12 y B-13 (80 GPM y 130' TDH).

El tanque de dilucién RX-10, de 24,500 litros de
capacidad tendréd instalada una linea de agua desmineralizada
para ajustar la concentracidén del producto al 37%, por lotes.
La homogeneizacién de la solucidén se efectuaréd usando la 1i-

nea de recirculacidén a la descarga de B-18 (150 GPM y 150°'
TDH).

Una vez que el producto esté a la concentracién de

almacenamiento se enviaré al tanque final RX-11, de 683,000
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litros que, a la capacidad de diseifio,

dias de almacenamiento.

equivalen a tener 13

La carga de pipas de producto final se efectuara
~usando la bomba B-3 (150 GPM y 150' TDH).

En las tablas siguientes aparecen las 1listas de

equipo nuevo, la lista del equipo existente que se incluyd

en el disefio y la lista de tuberias de proceso y de servicios
necesarios.
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Tabla 1

LISTA DE EQUIPO NUEVO

mineralizada, .

RECIPIENTES
Clave Servicio Dimensiones Capacidad Material
D ’ (litros)
RX-1 Mezclador sire-metanol 12'"¢ x 5'Long.Mezclador 28 INOX-316
Estatico Horizontal
RX~-2, Reactores (cama de 20"% x 10"Alt. Tapa to-—
3ya plata). rriesférica. 62  MONEL
fondo cénico vertical
RX-5 . Vaporizador de metanol 5'@ x 8'Alt. Tapas torri— 4450 INOX-316
esféricas. Vertical Pop =
30 #
RX-6 Recibidor del Cond. 3'@ x 5'Alr. Tapas Torri- ’
Parcial. esféricas. Vertical Pop= 1000 INOX-304
. 10 #
RX~-7 Recibidor del Domo de 4'@ x S'Long. Tapas Torr.
T-6 Horizontal Pop=Atmosfé— 1780 INOX-304
. rico.
RX-8  Tanque intermedio 8'¢ x 10'Alt. Tapas pla- 14,230 INOX-304
nas Pop=Atmosférico-
Vertical
RX-9 Tanque Intermedio 8'® x 10'Alt. Tapas pla—
' nas Pop=Atmosférico 14,230 INOX-304
Vertical '
RX-10 Preparador de Solucibén 10'® x 11'Alt. Tapas pla-
- 372 o nas. Pop=Atmosférico 24,460 INOX-304
Vertical
R¥-11 Almacenamiento f£inal 32'@% x 30'Alt. Tapas pla- 683,000 INOX-304
nas Pop=Atmosférico
Vertical
CAMBIADORES DE CALOR
Clave © Servicio Caracteristicas Material
CX~1 Caléntadox-Enfriador Flujo aire = 1000 SCFM Acero al carbén
de aire Tubos aletados Sup.=250 ft.
Pop tubos = 100#
CX-2  Rehervidor del Vapori- 30"¢ x 5'Alt. 431 tubos Todo INOX-316
rizador. 1" BWG 14, Pitch A\ 1 1/4"
Sup. 527 ft.
cX-3 Enfriador de agua des—

8"0 x 10'Long. 26 tubos Tubos,Espejos

1'" BWG 14 Pitch /\ 1 1/4" y cabezas . de

Sup. 67 ft. B=15" 2 Pasos INOX-304 Coraza
AC al C.
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CX-4  Enfriador del fondo 8"(@ x 20'Long.26 Tubos Tubos, espejos y
de T-6 1" 14 BWG Pitch /_ 1 1/4" cabezas de
Sup. 136 ft. B-24" INOX-316 Coraza:
2 Pasos AC. 21 C.
CX-5 Calentador de arranque 10" x 10'Long.44 Tubos Tubos, espejos y-
1" 14 BWG.Pitch /_ 1 1/4" cabezas de
Sup. 113 ft. B=15". INOX-316 Coraza:
2 Pasos AC. al C.
BOMBAS
Clave Servicios Caracteristicas Material
BX-1 Purga del vaporizador de 5 GPM, 160' TDH INOX-316
metanol
BX-2 Spare BX-1 5 GPM,160' TDH INOX-316
BX-3 Fondo de T-2 100 GPM, 300' TDH INOX-316
BX-4 Spare BX-3 100 GPM, 300' TDH INOX-316
BX-5 Recirculacién T-1 200" GPM, lZO'TT? INOX-316
BX-6 Recirculacién T-1 200°'GPM, 120" TDH INOX-316
BX-7 Alimentacidn de agua 5 GPM, 80' TDH INOX-316
desmineralizada .
BX-8 Spare BX-7 5.GPM, 80' TDH INOX-316
MISCELANEQOS
FILTROS
Clave Servicio Caracteristicas Material
FX-1  Descarga del compresor 1 micron, 1000 SCFM,30# INOX-304
de aire
(2 unidades)
FX-2 Alimentacidn al vapori- 0.5 micron, 20 GPM, 150# INOX—304

zador
(2 unidades)



FX-3

FX-4

Corriente de Quench a
reactores
(2 unidades)

5 micrones, 5 GPM,300# INOX-304

Agua desmineralizada a 10 micrones, 5 GPM,150# INOX-304
T-2
(2 unidades)

w

INSTRUMENTACION

Cantidad Descripecidn

1 Relacionador de Flujo

3 Alarma por bajo flujo

1 . Indicador controlador de flujo de aire




T ab1la II

LISTA DE EQUIPO EXISTENTE UTILIZADO

RECIPIENTES
Clave - Servicio
R-1 Dosificador de antiespumante A T-1
R-6 Almacenamiento de Metanol

CAMBIADORES DE CALOR

Clave Servicio
c-1 Condensador parcial de gases de reaccién
c-2 Enfriador de la recirculacidn superior de T-1
c-3 Enfriador de la recirculacién inferior de T-1
q-ar' Sub-enfriador del domo de T-6
c-5 Sobrecalentador de alimentacién de Metanol
c-8 Rehervidor de T-6
c~15 Condensador del domo de T-6
C~-16 Enfria&or de la recirculacidn inferior de T-1
C-17 . Rehervidor del vaporizador de Metanol

Cc-18 Rehervidor de T-6
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COLUMNAS
Clave Servicio
T-1 Columna absorbedora primaria
T--2 Columna absorbedora secundaria
T-6 Columna de destilaciédn
BOMBAS
Clave Servicio
B-~-1 Del fondo de T-6 a tanques intermedios
B-3 Del tanque de producto final a pipas
B-4 De RX-6 a T-1
B-6 Alimentacién de metanol del R-6
B-8 Del fondo de T-6 a tanques intermedios
B-9 Del recibidor del domo de T-6
B-10 Alimentaci6én de metanol del R-6
B-12 De tanque intermedio RX-8
B-13 De tanque intermedio RX-9
B-~15 De RX-6 a T-1
5;17 Del recibidor del domo de T~6
B-18 Del tanque preparador de solucibn 37Z a RX-11
B-~19 Recirculacién T-1

B-20 Descarga de pipas de Metanol




INSTRUMENTACION
Cantidad Descripcidn
6 Registrador controlador de flujo. RCF
12 Registrador de flujo. RF
4 Registrador controlador de temperatura RCT
15 Reg‘istrador de temperatura RT
6 Indicador controlador de nivel. ICN

11 Indicador de nivel. IN




T a b 1 a

i1l

LISTA DE TUBERIAS DE PROCESO

Servicio Flujo
[ Lb/Hr.
Succibn de aire MC-1 4019

De MC-1 a CX-1 4019
De CX-1 a FX-1 a RX-1 4019
Venteo de aire del MC-1
Alim,Metanol a RX-5 5311
Vapores de Metanol a G5 4765
Purga del RX-5 546
Metanol de C5 a RX1 4765
De RX-1 a RX-2,3 y 4 8785
De RX-1 a CX-5

De CX-5 a Cabezal

De cabezal a RX2,3 y & 4392
Salida de RX-2,3 y 4 4392
Corriente de Quench 838
Qﬁ;nch a RX-2,3 y 4 419
Salida reaccién a CX-2 8785
De CX-2 a C-1 8785
-ﬁe C-~1 a RX-6 8785
Fase vapor RX-6 a T-1 6655
Fase 1liquida RX6 a T-1 2968
De R-1'a T-1

Domo de T-1 a T-2 3797
De fondo T-1 a T-6 6094

Recirculacién Inf.T-1 68200

Densidad
ib/ft

0.075
0.14
0.13
0.13

48.0
0.2

45.5
0.19
0.18
0.18
0.14
0.18
0.04

61.1

61.1
0.04
0.09

0.09
56.1

0.075
61.7
61.7

Diédmetro
Roq.(Pulg)

6

MR N D

1/2.

® & & »H O >

i/2
1/2

= o O o

1/2
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Velocidad Material

£t/Seg.
74.3

88.0
89.0

5.1
73.6
1.6
74.0

67.3

76.6
80.4
1.2
0.6
135.0
137.0

103
2.4

70.2
4.6

3.5

Ac al carbon
Ac al carbon
Ac al carbin
Ac él carbdn
TNOX-304
INOX-316
INOX-316
TINOX-316
INOX-316
INOX-316
INOX-316
INOX-316
INOX-316
INOX-304
INOX-304
INOX-316
INOX-316
INOX-316
INOX-304
INOX-304
INQX—306
INOX-304
INOX-304

INOX-304




Servicio

Recirculacién Sup.T-1
De fondo T-2 a T-1
Recirculacién T-2
Venteo de T-2

Agua Desmin. a T-2
Domo de T-6 a C-15
De C-15 a C-4

De C-4 a RX-7
‘Reflujo a T-6

Fondo de T-G a CX-4
De CX-4 a RX-B y 9
Metanol de R-6 a RX-7
Metanol de pipas

De RX-8 vy 9 a RX-10
Agua désmin. a RX-10
~De RX-10 a RX-11

De RX-11 a pipas

Flujo
Lb/hr.

45100
1106

3749
1058
9070
18070
9070
6703
3727
3727
2398
57706
56956

56956

85435

Densidad
1b/Et

58.6°
61.1
61.1
0.06
62.3
0.075
48
48
48
65.6
71.1
48
43
71.1
62.4
71.1

71.1

Diémetro
Rog.(Pulg)
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Velocidad Material

ft/Seg.

4.1
0.8

86.5
0.8

96.7

2.2
2.7
3.1
2.4
2.3
6.5

4.3

4.3

6.5

INOGX-304
INOX-304
INOQX-304
INOX-304
INOX~304

INOX-304

INOX-304

INOX-304
INOX-304
INOX-316
INOX-304
INOX-304
Ac.a2l Carbon
INOX-304
INOX-304
INOX-304

INOX-304




Servicio

Vapor 100 # a CX-1
Cond. 100 # de CX~1
Vapor“100 # a C-17
Cond. 100 # de C-17
Vapor 300 # a C-5
Cond. 300 # de C-5

A.E. a/de C-1

Gas a R~1

Flujo
1b/hr,

41.0
41.0

35.0
35.0
150130

Salmuera a/de C-3 y C-16 13B4B87

Salmuera a/de C-2

Salmuera a/de CX-3

A.E. a/de C-15
A.E a/de C-4
“A.E, a/de CX-4

Vapor 100 a Reherv.T-6
Vapor 100 # a C-18
Vapor 100 # a C-8
Cond. 100 # de C-8
Cond. 100 # de C-18

36535
7180
253473
10218
17782
8245
5889
2356
2356
5889

Tab1la

Densidad
1b/fe

0.257
56.0
0,257
56.0

0.69
52.6
62.0

63.0
63.0
63.0
62,0
62.0
62.0
0,257
0.257
0,257
56.0
56.0

Iv

Didmetro
Roq.(Pulg)

1

N RPN

1/2

11/2

11/2

[S)

LISTA DE TUBERIAS DE SERVICIOS
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Velocidad Material

ft/Seg.
17.3

1.2

15.6
0.8
3.33

3.1
3.5
3.2
5.5
3.2
3.3
44,6
29.2
21.2
1.3
1.4

Ac.al Carbon
Ac.al Carbdn
Ac.al Carbdn
Ac.al Carbén
Ac.al Garbin
Ac.al Carbén
Ac.al Carbbn
Ac.al Carbon
Ac.al Carbin
Ac.al Carbdn
Ac.al Carbon
Ac.al Carbén
Ac.al Carbdn
Ac.al Carbén
Ac.al Carbin
Ac.al Carbén
Ac.al Carbin
Ac.al Carbon
Ac.al Carbdn




F) SUMARIO DE SERVICIOS

1) Vapor de 100 1b/in2

Equipo
CX-~1
c-8
c-18
Total

2) Vapor de 300 1b/in?
Equipo
c-5

Total

3) Agua _de enfriamiento .

Equipo
CX-1
CcX-4
c-1
c—-4
€~15
Total

4) Salmuera
: Equipo
CX-3

c-2

€-3 y C-16
Total

5) Aire de_instrumentos

Total

Consumo 1b/hr.

41.0
1713.0
4281.0
6035.0

Consumo 1b/hr.

- 35.0
35.0

Consumo {(GPM)

2.5
35.5
300.0
20.5

507.0
865.5

Consumo (MLB/HR.)

7.2
36.5
138.5
182.2

56 fts/min.
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Toneladas de
Refrigeracidn

6.0
30.4
126.7
163.1



6) Corriente eléctrica

Equipo
BX-1
B~4
BX-5
BX-6
BX-3
BX-7
B-~9
B-1
B-6

' B-12
B-18
B-3

(BX~2)
(B-15)
(B-19)
(B-19)
(BX-4)
(BX-8)
(B-17)
(B-8 )
(B~10)

(B-13)

Total
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Consumo (H.P) Consumo (Kw.)
0.12 7 0.15
0.3 - 0.22
9.5 7.07
6,0 4.5
3.8 2.8
0.2 0.15
2.3 ) : 1.71
0.75 T 0.56
0.52 0.4
1.7 1.3
3.6 . 2.7
4.3 3.2

33.2 24.7
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G HoJAas DE ESPECIFICACIONES DE EQUIPO MAYOR




1) COLUMNA S.
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ESFECIFICACIONES Dii COLUMHA EMPACADA
INGENIERIA CE PROCESO

[YEH e AT T T T T Tunie/83 1T iigineer A Noriega |
RV ICE Columna Primaria Absorcién
T _ARETER 37 -6 J PACKYNG HEIGHT 21' (3 seccionesde 7' c/u)
¥ GPH
STREAH (60 F]
Loy
5| _Riego
& _Recirculacidn Superior
- ccirculacion Inferior
I
_T Suma, 9891.2 9891.2 2694 .4
- — SN
1 . -
- -
/ POINTS OF  MAXHA4UM LOABING \
Loading Point . lnferior Media Superior
OVERHEAD e el
61 -¢ Vapor Rate Lb/Hr 6655 5784 3797
Liquid Rate Lb/He 71167 68200
[Vapor Cnthalpy BTU/LG 364.3 237.8
REFLUX Liquid Enthalpy, TBTU/Zib 72.1 70,2
e—— Vapor MW 1 26.3 27,8
61 “F Vapor density, Pa Lb/Ft3 .063 .071
Liquid Density.f, Lb/Ft3 61.8 61.7
Temperature °F 127 104
Pressuce _J.BSIA 15.1 15.0
Liquid Visc.. M cP 1.6 1.3
@) 1,009 1,009
Packing Type 1 “Rasch.Ring  [Rasch.Ring Rasch.Ring
Packing Size 2" 2" AN
Packing Factor, f - 78 28 23
. Tiquid Rate T67s€c/v e, 5,05 1.97 13T
R G, Gas Rate Lb/sec /F Q| 0.19 0.167 0,109
(4
t{f)os 0.34 0.4 0.429
FEED G2 E Ve, 0.2
P P, 0.0089 0,0058 0.0025
lslpsy s fo— ol 5 8-
S~ 140 Tocal &P 6,55 G54 __0.168
RES 10VE |2 of Flooding | 77T I TTTETNS 65.6 36828
127 . ¢ N 5
HOTES: 1.~ ENTHALPIES SHQUN ARE ABOVE 32 ¢r Liguip
r ° 2.- W H='LRATIO, DEMSITY OF WATER/ DENSITY OF LIGUID.
3.- 8¢ = 32.2 FT/ SEC2.,
\...




ESPECIFICACIONES DE COLUMNA EMPACADA
INGENJERIA DE PROCESO

—Jmerpe, T2 ToATe Juniof83 T ENGINEER. A Neriege. - .o
1 RVICE olumna_Absorbedora Secundaria

AMETER 3t _@g" 1 PACKING_HE IGHT 247 (3 secciones de B' c/u)

137

-
L GPH 87 HR 1aTunt MBTU/HR
o STREAM (6o°r In Out 1 Tn s TV
{1.- Aliuentacién = 3797.2 96.5. 3664
__ VT 2.- Riegg 2.0 1058.2 26,1 LYW 54 ]
. 3.— Fondo 2.0 _1106.6 68.2 75.5 6l __ |
y 4.=_ Damo - 3748.4 ) 87.8 _329.1 37 .
I 5.- Recirculacién 64 J. A
1 Suma 4855.4 Z855.4 %04 .6
1 N
i
—
Wr POINTS OF MAXIMUM LOADING )
Loading Foinat Inferior Media y Superdor
OVERHEAD
57 ef Vapor Rate - b /Hr - 3797 3749 -
R Liquid Rate Lb/Hr 32000, S8
Vapor Enthalpy 8TU/LY 96.5 .8 _
PS1 A REFLUX Liguid Enthalpy. | BTU/LE 68.2 36.1
14,77 8
g——-—— Vapor MW ¢ 28.3 .0
54 g Vapor Density, Pa Lb/Ft3 0.062 0.062
Liquid Density P, b /Ft3 2,0 62,0
Temperature °F &1 57.0
Pressure PS[A 14,8 14,7
LCiguid Visc- /My | cP 0.4 0.35
vy {2) 1.006 1.006
Packing Type Raschig Rine Raschig Ring
Packing Size 11727 11727
’ Packing Factor, F 35 35
. T, Clquld Rate [b/5&c/T 2 0,92 0.03
. G, Gas _Rate (b/sec/Fo 0,100 6.108
L J’s.)
t(fe)os 0.269 0.0088
FEED 582 FWm 0.2
: 0.0028 0.0027
4.8 pg) A f P £ Py 9¢
\._./ “f @t EF T A 07T 0.142 G.064
RES1DUE % of Flooding 39.9 25.15
_82 ¢ 32 N
NOTES: 1.- ENTHA S _SHOUN_ARE ABOVE °F LI
r e 2.- EVTH-LEAFIO.HD Nsi3¥ 8E%VErens Dens iTv'd u!'.?duw.
3.~ 3« = 32.2 FT/ SEC2.
. J




S1EVE TRAY TOWER SPECIFICACION SHEET
PROCESS ENGINEERING

138

£~ 1TEH Ho l DATE: Junio/83 ] ENG INEER A NOXACRA cemne s
SERVICE Qg]umna Destil o J—
k DIRHETER 3 - 0" No— TRAYS SO
( GPH b /hr ) HB
No STREAM “G0°F TN T OgT ] BTUAIbl T
1 Alimentacibn 6094 55.9 340,6
2 Corte _del Domo = 2367,2 45,4
3 _{ Reflujo 6703.4 ] 45,6 304,3
4 Corte del Fondo 3726.8 . 18101
Calor Rehervidor 5,274.2 T M
Caler Condensador 5,136.7 T
Suma 5,919,1 15,919.1
W/ POINTS OF HAXIMUM LDADING
OVERHEAD
°F |_TRAY 1:UI4BER 1 =10 11 - 38] 37 = 45 46 = SO
| VAPOR _RATE 1b/hr] 6303 7198 6369 9611 |
11OUID RATE ib/hr] 10030 10925 4002 7244
15.7psp A] | VAPOR ENTHALPY [BTU/1b] 1017.8 995.7 995.7 577.2
o REFLUX L IQU1D_EMTHALPY [8TUZ1b|_ 181.1 141, 141.4 84,4 |
Tray_ 50 %S 104 ["vaPor 1 19.3 32.5 22.5 31.2
=2 | VAPOR ['ENSITY th /Ft3l 0,054 0,055 0.055 0.079
LIQUTO DENSITY [I6/Ft3] 61.2 54,1 S4.1 47.2
LIQUID FLOW GPH 1590.4 509.7 553 885
TEMPERATURE *F 239 16 216 154
PRESSURE PSIA 19.7 6.5 16.5 15.7
FEED TREY SPACING N, 18 18 18 i8
| No. OF TRAYS 10 28 7 5
TRAY 38 H/R 0.25 0.25 0,25 Q.25
127 _ef¢ CHORD HEIGHT. H N,
MEIR HE iGHT iN 1.5 1,5 1.5 1.5
| VEIR_1LENGTH Ft 23, 23.8 23. 23,8
| 1OLE DIAMETER I 3/3 3/16 3/1€ 3/16
| HOLE PITCH 1N 771 7/16 7/1€ 7716
N TOTAL HOLES 3600 3600 3600 3600
0LES 3200 3200 2400 3000
S HOLE ARFA (2) . 6.8 5.2 6.6
DRY TRAY AP IN W20 0,94 0,98 93
TRAY -1 VELR_LBEST LN 2.3 2,31 61 i)
TOTAL TRAY AP IN_H20 _2,.08 3'11. .92 _1.‘15
W - . a .
19.7PS1_4A T EHTRAIRHERT 2ed 2 =
\/ ‘z_OF WEEPING 1.2 1.3 1.5 1.2
q
(= HOTES: 1 ENTHALPYES_SHOYN ARE_ASOHE \
_ RESIDUE 2_ % HOIE EREA IS _ACTIVE 3OLE _£DFE CHIATER 25 |
Y 239 °r — . PER_LFNT_OF BUAP) NG ARER (ARCA _';Ee_-'gzsﬁ
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HEAT. EXCHANGER SPECIFICATION SHEET
PROCESS ENGINEERING

(SPEC. NO. _ Cx -

__OfF I “Yoate _Junio/B3
[IGINEER A. Noriegd

1 avee Ny s aleiados _
15705 SURFACE/UNIT 350 £r2

. LUID CIRCULATED

Adre de Proceso. Vapor 100 fr' / A, epftg. __l
|TOTAL FLUID EhiiRinG 4019.4 _ 1b/hr %1.0 7 1161 Vb/hr
*VAPOR 1b/he 1b/hr

10010 \b/hr =7 1161 Ju/hr]
$TeaM Ib/hr 41.0 - 1b/hr
" _HON-CONDENSARLES 4019.4 _ lb/hr 1b/br
1 LULID VAPORIZED OR CONDENSED B
JAMOUNT VAPORIZED OR CONDEMSED Tb/hr Vb /hr

p Gr - LIQUID

099 0
OLECULAR WEIGHT

29,0 18.0
ISPECIFIC HEAT 0.26 Btu/1b| 0.916 / 0.998 Btu/lb
EMPERATURE 1N 186/240 _°F 85/116 °c) 327/79 °F__164/26 °c
| TEMPERATURE OUT 220/220  °F 104/104 °cl 327/97  °F 164736 °c
'APERATING PRESSURE an psia R85/40. psiq
UMBER OF PASSES 1 1
lvetoctTy 0.02 fps 1.2 / 0.06 fos
T RESSURE DROP 0.18 psi 3.3 / 0.31 ° psil
AX, ALLOWABLE WORKING PRESS. 70 psia 135 psia
[HEAT EXCHANGED-Btu/hr) 35.352 / 20900 LMTD_(COR} 136 / 142
RANSFER RATE U-CLEAN 1 _07/0.62 SERVICE].04/0,6 FOULING RESISTANCE 0,01/ 0.009
CONSTRUCTI ON
TUBES-MATERIAL AC AL GCARBON NUMBER/UNIT 12 )] I BWG 14
LENGTH 10 ft FITCH 3.5" TRIANGULAR SAURRE
|__MNO. TUBE ROWS FIN HEIGHT 17 FINS/INCH 9
JSHELL-MATERIAL __ AC AL CARBON 10 0D 20" BAFFLE SPACING
BAFFLE OPENING BAFFLE CUT VERTICAL HORIZ
tUBE_ SHEET-MATERIAL - CHANNEL-MATERIAL a0 ¢
REMOVABLE TUBE BUNDLE NO FIXED TUBE SHEET ST
ONNECTIONS-SHELL-IN 4.0" our 4.0"
1 CHANKEL- N 1.0" - out 1.0"
{ REMARKS
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HEAT EXCHAMNGER SPECIFICATION SHEET

PROCESS ENGINEERING

(SrEc. WO, Cx -2 [PAGE 1 oF 1 [OATE Junig/83
ITEN NO. Cx -2 fro. uniTs 1 JENGIHEER A, Noriega
SEFVICE Rehervidor del Vaporizador
JYPE Coraza_y Tuhos Istze 30"0 x_ S5' Alt.
15 0S5 SURFACE/UNIT 527 ££2 {15 05 SURFACE TOTAL 527 fu
PERFORMANCE - ONE UMIT
) {SHELL) (AIR) SIDE TURE SIDE
FLUID CIRCULATED Gases Reaccidn Metanol -
TOTAL FLUID ENTERING 9623 \b/hr 235,890 ib/hr
VAPOR 9623 1b/hbr 1b/hr
LiQUID 1b/hr 235.890 1b/hr
STEAM 1b/hr Tb/hr
NON-CONDENS/ABLES ib/hr ib/hr
FLUID VAPOPRIZED OR _ CONDENSED Vaporized
AMOUNT VAPORIZED OR COHDENSED 1b/hr 5242 T6/hr
Sp Gr - LIQUiD 0.73
MOLECULAR WEIGHT . 25.2 31.8
SPECIFIC HEAT Q.452 Btu/ b 0.76 Btu/1b
TEMPERATURE N o900 °F 482 °c 206 °F 97__°C
TEMPERATURE OUT 250_ _°F 121 c 208 _°F 98 °c
OPERATING PRESSURE 10 psig . 30 psig
NUMBER_OF_ PASSES 1 1
VELOCITY 2.3 fps 1.4 fos
PRESSURE DROP 3.5 psh 2.5 psi
MAX. ALLOWABLE WORKING PRESS. - 6 psia £0 psia
HEAT EXCHANGED-Btu/hr 2,827.23

LHTD (COR) 403
15.5 SERVICE 13 .3 FOULING RESISTANCE 00,0098

TRANSFER RATE U-CLEAN

CONSTRUCTION
TUBES-MATERIAL Inox-316 NUMBER/UNIT 431 op 1" BWG 14

LENGTH S fr, PITCH 1.25 -~ TRIANGULAR SPAPARE/

NO. TUBE ROWS § FIN HEIGHT FINS/ INCH
SHELL-MATERIAL Tnox—316 10 op 29.3 BAFFLE SPACING

BAFFLE OPENING BAFFLE CUT VERTICAL HORIZ
TUBE SHEET-MATERIAL Ipox-316 . CHANNEL -MATERIAL_Inox~316
RENOVABLE TUBE BUNDLE . no FIXED TUBE SHEET  si
CONNECTEONS-SHELL-IN 8.0" j ouT 6.0"

CHANNEL- 1N 18" . oUT 10"

REMARKS
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Coraze v _Tubos

INT

D TIMCUL | 38 Agua desmiperalizada
| AL FLUID It 7180 Tb/hr 1058 1b/hr
Tovpee tb/hr 15/hr]
- 718Q 1b/nr 1058 ib/nr
15/he ib,rr
ib/nr 1o/hr
1b/hr 15/hr
o Sr - LIZUID 1.03 1.0
{SLECULSR WEIGHT B 1.0 18,0
[sFECIFIC HEAT 0.909 Bru/1b 0.998 6tu/lb
SYYRE 1IN 23 °F -3 °c 122 °F 30 ‘c
SATURE 0UT 34 °F i °¢c 54 °F 12 °c
SPEISSLRE 40 psia 40 osig
JPBER OF £335ES 1 2
JvELDCITY 0.19 fps 2.1 fos
T*RESSURE CAOP 1.4 psi 4.3 psi
AX. ALLCW4BLE WSRKI4G 80 psia 80 psia
[WEAT EXCHINGED-Bru/nr 71.800 LHTD (CoR) 47.1
TRAMSFER RATE U-CLEAN 27.8 SERVICE 22,7 FOULING RiSISTANCE 0.0079
CONSTRUCTION
|TUBES-MATERIAL Inox - 304 HUMBER/UNIT 26 co 1" BWG 14
LENGTH 10 fr. PLTCH 1.25 TRIANGULAR EDUARES
¢ HNO. TUSE 50WS FIN HEISHT FINS/1NCH
{SHELL-MATERIAL Ac. AL CARBOX tD 9P 7,6" BAFFLE SFACING 15"
BAFFLE OPENING 50 % BAFFLE CUT VERTICAL ROPARY
FIUBE SHEET-“ATERIAL Inox-304 CHALNEL ~PATERIAL  Inox—304
PERIVABLE TUSE BULOLE NO FIXED TUBE SHEET s1
CONMECTEONS-SHELL-IN 1.5" ouT v
CHAWNEL- I 1.0" - ouT 1.0

REKARKS




HEAT EX¥CHANGER SPLCIFICATION SHEET
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PROCESS ENGINECRING
(srEc, W, Cx - & PAGE 1 " oF _ 1 _TtatE  Junio/83
1en H0.  Cx - 4 HO, uraTs 1 t

|HEER Al Nur1ega

Caraza_y
UVFn‘:E/bl-IT

15 05

136 £t”
l
. T sHELO) (AIR) siog TTTTTIGRE SIDE
bC Agua Enfriamiento Proceso _
At FLUID ENTERING 17.782 15/hr 3727 Yo/hr

YAPOR 1b/hr | 1b/hr
L i0uln 17.782 \b/hr 3727 1b/he
|_sTenn \6/be | Tb/hr
¥ HON-COMDENSABLES 1b/hr 1b/hr
¢ LUID VAPOPR 0 OR_ CONDENSED
JAMOUNT VAPORI ZED OR COHDENSED 16 /hr 6/hr
' p G - L10UID 0,996 1.14
. JLECULAR WEIGHT 1B.0 22,8
SPECIFIC HEAT 0,998 - Btu/lb 0.76 Btu/1b
EMPERATURE I 79 °f 26 °c 235 °f 113 °g
LEMPERATURE OUT 97 °F 36 °C 122 °F 50 °c
PPERATING PRESSURE 40 _psig 40 osiq

JUBER OF PASSES 1 2
VELOCI TY 0.2 fps 0.31 fos
~3ESSURE OROP 1.1 psi 3.45° psi

AX._ALLOWABLE WORKING PRESS. 80 psia 80 psia
HEAT EXCHANGED-Btu/hr 120,075.0. LMD (COR) 81,5

3ANSFER RATE U-CLEAN 37,2 SERVICE 28.8 FOULING RESISTANCE 0.0077
. CONSTRUCTION
TUBES-HATERIAL Tnox-316 NUMBER/UNIT 26 0D " BWG 14
© LERGTH 20 fr. PITCH 1.25 TRIANGULAR FQUARE
- NO. TUBE ROWS FIN HELGHT FINS/INCH
SHELL-HATERIAL Ac. Al CARBON [T 7.6" BAFFLE SPACING 24"

BAFFLE OPENING 50 % BAFFLE CUT VERTVCAL PASZ
VUBE SHEET-MATERIAL Inox-316 i CHANNEL-MATERIAL Tnox-316
REMOVABLE TUBE BUNDLE no FIXED TUBE SHEET  si

" INNECTIONS - SHELL- 1N 1,57 ouT 5"
* CHANNEL-1H 1.0" B ouT 1.0

REMARKS




Lo

2. C -3
M0, C -1 J
: Condensador Parcial de Geses de Reaccidn
iEe _,___Cnxﬂza 3. Tubos
7565 EuRTer T 760 £ 750 fr-
! - j
b e s
LUID CrRCy Agua Enfrismiento _Proceso - _..
[IOYAL FLUID enicaing 150,130 Yo /hr G623 ;g,/s»,—JJ
AEOR 1o/hr 0§73 it ":_:‘3
LIZUID - 180 130 1b/he te fay
I s1zam i5/hr 1a7rr
~CONDELLAALES Tb/nr TE/nr
, LUl vapgpt OF _ CONCERSED CONDENSADD:
1AMDLHT UREORIFED CR ranppusSEDn 15 /hr { 2968 Ts7nr
g Gr - LICUIC 0.996 0.9
1 OLECULAR WETTRT i 18 5.1 T
ISPECIFIC HEAT 0.998 Stusib 0.754 Btu/in
EMPERATURE IY 78 °F 6 °¢ 250 CF 171 “cl
JIERPERATURE OUT 97 _°F 36 C wWo___F 60 3
InBERATING PPESSURE 40 Bsia 3q msis
UMBER GF PASSES 1 1
fyELociTy . 1.2 fps 0.01 fcs)
TAESSURE CROP 3.5 psi 0.2 osi
AX, ALLOWABLE WORKING -PRESS, 80 psial S0 psia
{HEAT EXCHANGED-Btu/hr 2,702,338 LMTD {COR) . 100.0 1
| RANSFER RATE U-CLEAN 49,4 SERVICE 5.5 FOULING RESISTANCE 06,0079
COHNSTRUCT 30N
TUBES-MATERIAL Inox=316 NURMBER/UNIT 146 on I WG 14
LENGTH 20 fr. FiTEH 1,25 TRIANGULAR SRRY
NO. TUBE ROMWS FIN HELGHT FINS/INCH
SHELL-MATERIAL  Ac. A1 CARBOX 1D pp 17.3% BAFFLE SPACING 30
BAEFLE OPENING 50 & BAFELE CUT VERIICAL WYY
1UBE SHEET-MATERIAL Inox-316 CRARMEL-MATERIAL lInox—316
REMOVABLE TUSE BUNDLE Ko FIXED TUBE SHEET 53
IUNECTIONS~SHELL~ TN 6.0" ouyY 6.0" N
CHANNEL =11 6,0" ouT 6.0"
REBARKS




HEAT EXCHANGER SPEC

IFICATION SHEET

145

PROCESS ENGINEERING
(spEc, w0, Cc -2 _Jeace 1 oF 1 Jeate ~Junio/83 7
ITER 1O, c-72 [0, wsi7s 1 |encinEER AL Noriega T
| SEFVICE Enfriador de Recirculacién Superior de I-1 - T
Uivee Coraza_y. Tubos [$1zZE 22" x 10" L. 7
15705 SURFACE/UNIT 575 £r2 |75 05 SURFACE TOTAL 575 £t2 T
I _PERFORMANCE - GHE_ UMIT
! {SHELL) (31R) SIOE TURE sioE |
LUID CIRCULATID SALMUERA PROCESO
|TOTAL_FLUID ENTERING 36.535 Tb/hr 45100 Tb/7hr
T VAPOR \b/he 1b/kr
LI1QUID 36.535 Tb/hr %5100 1b/hr
| _siean-. Ib/hr 1b/hr]
HON-CONDENSABLES 'h/hre 1b/hre
_ LUID VAPORIZZD OR  CONDEMSED
[AHOUNT VAPORIZED OR CONDENSED T6/hr To/hr
" p Gr - LIOUID 1.03 0.94
dLE\?ULAR WEIGHT 21.0 20.6
[SPECTFIC HEAT 0.909 Btu/tb 0.81 Btu/lb
EMPERATURE 1N 23 °F -5 °c 70 °F 21 °c
LEMPERATURE OUT 34 °F 1 °C 60 °F 1S °c
l"PERATING PRE SSURE 40 psig 40 psig
UMBER OF PASSES 1 4
JVELOCITY 0.002 fps 0,1 fos
Y-RESSURE DROP 0,05 psi 0.93 psi
AX. ALLOWABLE WORKING PRESS. 80 psia 80 psia
|HEAT EXEHANGED-Btu/hr 365.310 LMTD {COR) 36.5
""RANSFER RATE U-CLEAN 21.2 SERVICE 17,4 FOULING RESISTANC 0.0103
CONSTRUCTION )
|TUBES-MATERIAL _ Inox-316 NUMBER/UNIT 212 oD an BWG 14
LENGTH 10 ft, PITCH 1.25 TRIANGULAR SOUARE]
NO. TUBE ROWS FIN HEIGHT FINS/INCH
SHELL-MATERIAL  Ac, A1l CARBON 10 pp 21.3 BAFFLE SPACING 18"
BAFFLE OPENING 50 % BAFFLE CUT VERTICAL HORVY
SUBE SHEET-MATERIAL Inox-316 N CHANNEL-MATERIAL Tnox-316
REMOVABLE TUBE BUNDLE NO FIXED TUBE SHEET g7
ONNECT IONS-SHELL-IN 3.0" out 3.o"
CHANNEL- 11 3.0" . our 3.0"

REMARKS




. 146
HEAT EXCHANGER SPECIFICATION

SHEET
PROCESS ENGINEERING
(Sric. m. € -3 TPACE 1 oF 1 [oaTE Tunie/83 )
1Te N0, ¢ — 3 [0, wtiTs 1 JencrHEER A. Noriega
_SEFVICE Enfrigdor de Recirculacidn Inferior T-1 )
IYPE oraza y Tubos Isize = 20"F x 127 L7
. 1505 SURFACE/UNIT 495 frl IS 05 SUSFACE TO7AL 495 ft
| —— _ __PTRTORMANCE - OWE_ DT B
v (SHELLY (A1RY sioE [~ 7 "TURE SIDE __'_]
. LUID CIRCULATED PROCESO SALMUERA
[TOTAL FLUID EnierInG 68720 Th/hr 136,587 Tb/hr
T ib/hr 1b/hr |
LIouiD 68220 1b/hr 138.487 1b/hr
| stEAn 16/hr Vh/hr
T NON-CONDENSABLES 1b/hr Th/hr
LUID VAPORIZED OR  CONDENSED
1.mouur‘ VAPORIZED OR_ (QHDENSED. 1b/hr T6/7hr
p Gr - LIQUD B 0.99 a3
[OLECULAR WEIGHT 25.5 21.0
JSPECIFIC HEAT 0.77 Bru/1b 0.909 Btu/1b
© EMPERATURE 1M 127 °F 53 °c 23 °F =5.0 “C
TEMPERATURE OUT 112 °F 44 °c 29 °F -2.0 °C
SPERATLHG PRESSURE. 40 psig 40 psig
UMBER OF PASSES 1 L
VELOC1TY 0.02 fps 1,19 fps
"RESSURE DROP 0.91 psi 2.4 psi
'AX. ALLOWABLE WORKING PRESS. psia psia
HEAT EXCHANGED-Bzu/hr 787,710 LATD (COR) 93.4
RANSFER RATE U-ELEAN 18,1 SERVICE 17.03 FOULING RESISTANCE - 0.003
CONSTRUCTION
TUBES-MATERIAL Inox-316 NUMBER /UNIT 172 ob 1" BWG 14
LENGTH 12 fr PITCH 1,25 TRIANGULAR EDIARE
L. NO. TUBE ROWS . FIN HEIGHT FINS/INCH
SHELL-MATERIAL Inox-316 ID pp 19.3 BAFFLE SPACING. 20"
" "BAFFLE OPEHING 50 % BAFFLE CUY VERTICAL HORIZ
"1 UBE_SHEET-MATER(AL Inox~316 CHANNEL -MATERIAL A. C.
[REMOVABLE  TUBE BUNDLE RO FIXED TUBE SHEET _ SI
JHNECT 10NS - SHELL=IN 4.0" out 4.0" i
CHANNEL- I H 6,0" . out 6.0"
REMARKS
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HEAT EXCHAMNGER SPECIFICATION SHEET

PROCESS ENGINEERING
(Eree e, C =4 TeAGE 1 OF 1 —_Jupde/B3 . __ )
ATen MO, cC -4 lno, uliTs T 1MEER _A. Noriepa | ]
s Subenfriador del Domo de t=6 T
Coraza_y Tubos IST2t ~ 71879 x 107 L.
CeE/uniy 374 ftZ |15 05 SURFACE TOTAL 374 ft2 T
el PERFORMANCE - ONE__UNIT " ~ 7
~__(sMELL) (A1R) SiDE TURE  SIDE |
. LUID CIRCULATED Agua Enfriamiento PROCESO
JToTAL FLUID ENTERING 10.218 lb/hr 9071 ib7he
¢ VAPOR 1b/hr 1b/hr
LiquUiID 10.218 1b/br 9071 1b/he
[ stean 16/hr 1b/hr |
© _NON-CONDENSABLES _ 1b/br ib/hr
L LUID VAPORIZED OR  CONDEMSED
JAHOUNT VAPORIZED OR coNDEMSED 1b/br 1o /hr
p Gr - LIOUID 0.996 0.77
1nOLECULAR WEICHT 18.0 31.0
[SPECIFIC HEAT 0.998 8tu/1b 0.548 Btu/ib
EMPERATURE 11 79 °F 26 ¢ 150 °F 65 °c
JTEMPERATURE OUT 97 °F 36 °C 113 °F 45 °C
[npERATING PRESSURE 40 psig 2 psig
UMBER_OF PASSES 1 2
JuecociTy 0.03 fps 0.02 fos
Y~RESSURE_DROP 0.65 psi 0.3 psi
AX. ALLOWABLE WORKING PRESS. psia psia
HEAT EXCHANGED-Btu/hr 199.046 LHTD {COR) 42.8
* RANSFER RATE U-CLEAN 16.7 SERVICE 1l.5 FOULING RESISTANCE _ 0.027
. CONSTRUCTION
[TUBES-MATERIAL Inox-316 NUMBER/UNIT 146 oo 1" BWG__ 14
LENGTH 10 ft. PITCH 1.25 TRTANGULAR ARhRAT
¢ NO. TuBE ROWS FIN HEVGHT FitS/INCH
JSHELL-MATERIAL Ac. AL CAREON 10 pp 17,3" = BAFFLE SPACING 30"
BAFFLE OPENING 25 % BAFFLE CUT VERTICAL HORIZ
VUBE SHEET-MATERIAL - Tnox=316 CHANNEL-MATERIAL Inox-316
REMOVABLE TUBE BUNDLE N FIXED TUBE SHEET _ SI
ONNECTIONS - SHELL-IN 1.5" 0uT 1.5"
{_ _CHANNEL-N ~ 2.0" B ouT 2.0"
¥ REMARKS

——
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HEAT EXCHANGER SPECIFICATION SHEET
PROCESS EHNGINEERING

(snec. . C -5 [PAGE 1 GF 1 IDATE _ Junio/83. . _ ... . )
1TE8 NO. C -5 [ro. uris 1 JenGINEER A. Noriega
_SEFVICE _Sobrecalentador de la Alimentacidn de Metanol T

TYPE Coraza y Tubos ]512Z€ x 207 L.

IS 05 SURFACE/UNIT 43 ¢, 2 |15 DS SURFACE TOTAL 73 £e2. R
| " TPERFORMANCE - OWE_UNIT T
S o (SKELL) (ATH) ST0E TURE  SIDE 7

LUID CIFCULATED T 1 Proceseo Vapor 300 H
TOTAL FLUID ENTERING 4765 1b/hr 35.0 Tb/hr

VAPOR, 4765 \b/hr 1b/hr

LI0UID \b/hr 1b/hr

STEAHM 1b/he 15.0 1b/he

HON-CONDENSABLES 1b/hr ib/hr

LUID VAPORIZED OR  CONDENSED 5 T cnod o
AMDUNT VAPORIZED OR CONDENSED 6 /hr 35.0 i6/hr

2 Gr - LiQuib T 0.84
mOLECULAR WEIGHT " 41.0 ] 18.0
SPECIFIC HEAT 0.48 Btu/1b 0,99  Btu/lb

EMPERATURE 1N 208 °F 98 °c| 406 °F 208 °c
TEMPERATURE OUT 220 °F 104 °c]_406 °F__ 208 °C
FDERATING PRESSURE 30 psig 250 psig

JMBER OF PASSES 1 2
VELOCATY 0.09 fps 0.062 fos
~3ESSURE_DROP 1.01 psi 0.0} B psi

AX. ALLOWABLE WORKING PRESS. 60 . psia 350 psia
HEAT EXCHANGED-Btu/hr  27,447.0 LMTD (COR) 191.9

ANSFER RATE U-CLEAN 3.1 SERVICE 1.9  FOULING RESISTANCE _ 0,19

CONSTRUCT!ION
TUBES-MATERIAL Inox-316 NUMBER/UNIT 14 [ iU BWG_ 14
LENGTH 20 fr. PITCH 1.25 TRIANGULAR SRVAYY
ND. TUBE ROWS FIN HEIGHT FINS/INCH
SHELL=MATERIAL Inox-316 0 gp 6.0 ) BAFFLE SPACING  30%
BAFFLE OPENING 25 % BAFFLE CUT VERTICAL HORIZ

1UBE SHEET-MATERIAL Inox-316 g CHANNEL-MATERIAL Ac.sl C.

REMOVABLE TUBE BUNDLE NO FIXED TUBE SHEET _ SI

INNECTIONS-SHELL-IN 4.0" out 4.0"

CHANNEL- 1N 1.0" . ouT 1.0"
REMARKS
\ J
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HEAT EXCHANGER SPECIFICATION SHEET
PROCESS ENGINEERING

STEC, 1o C - 8§ e 1 oF 1 JoATE Junie/83 .
LTEN HO. C -8 jno. oniTs 1 [ExGInCER _A. Noriega ”3
‘__SEI-VICE Rehervidor de T-6 -
TYPE Coraza y Tubos T51Z€ 16" x 5°' L.
1S 05 SURFACE/UNIT 132 ££2 {15 _OS SURFACE TOTAL 132 ge?
! - PERFORMANCE - ONME  UNIT
! {SHELL) (A1R) SIDE B TURE  SIDE
LUID CIRCULATED Vapor 100 H 1 " Proceso B
ITOTAL FLUID EHIERING 1713 Tb/hr 248,325 VB /N |
" _unPOR ib/br \b/he
L1QuiD V6/hr 248.325 ib/hr
| _sTean 1713 1b/hr \b/hr
HON-CONDENSABLES ib/br T5/hr
LtUID _VAPORIZED OR _CONDEHSED Condensado Vaperizado -
lAnoum VAPORTZED OR CONDENSED 2356 T6/hr 6,526 15 /7hr
p Gr -~ LIQUID 0.916 1,02
(HOLECULAR WEIGHT 18.0 26,2 ]
[sPECIFIC HEAT 1.05 Btu/lb 0.75 Btu/1b
EMPERATURE 1M 327 _°F 164 °c 235 °F 113 °C
{TEHPERATURE QUT 327 _ °F 164 °¢ 235 “F 113 °c
InpERATING PRE SSURE 85 psig 7 osi
UMBER OF PASSES 1 1
jvELOCH TV fps 1.25 fos
'-RESSURE DROP psi 2.6 psi
AX. ALLOVABLE WORKING PRESS. psia psia
|HEAT EXCHANGED-Btu/hr, 1,506,803 LMTD (COR) 92
""RANSFER RATE U-CLEAN 258.4 SERVICE 155.7 FOULING RESISTANCE 0.0025
N CONSTROCTION
YUBES-MATERIAL Inox-316 NUMBER/UNIT 108 =]} 1 BWG 14
LENGTH 5 ft. PITCH 1.25 TRIANGULAR A0y |
| _NO. TUBE ROWS FIN HEIGHT FINS/INCH
ISHELL-HATERTAL Ac. al CARBON 1D _ab 15.0 BAFFLE SPACING
BAFFLE OPENING BAFFLE CUT VERTICAL HOAIZ
SUBE SHEET-MATERIAL Inox-316 CHANNEL-MATERIAL Inox-316
|nsnovaue JUBE BUNDLE NO FIXED TUBE SHEET  SI
ONNECT10NS-SHELL-IN 4.0" 0uT 1.5%
(__CHARNEL- N 10,0" . out 4.0"
I REHARKS




HEAT EXCHANGER SPECIFICATION SHEET

PROCESS ENGINECRING

{SPEC, 10, C - 15 9AGE 1 oF 1 ___JoATE. _ Junio/83 ___ _ M)
1780 uo, c - 13 2O, UHITS 1 |Fucineer A, Noriega 7]
SEFVICE Condensador del mc de [-€ - TTTTTT T
IVFE  Garaza s jst7e 20" @ x 20" L, ]
TS08 SURFACE/UNIT 970 £t2 | Y3 G5 SORFAEE TOTAL 070 ft T

l__‘___. PERFORMANCE - ONE N
R . (SHELLY (AIR I TTURE _sipé T
LUID CIRCULAGE Proceso Agua Enfrismiento

TOTAL FLUID £ 9071 1b/he 253.473 Tb/hr
YAPCR 9071 1b/hr 15 /hr

L _LICUID 1b/hr 253.473 1b/hr

[ sTeam b /hr 16/hr

U NON-COHBENSABLES ib/ht T6/hr

_LUID YAPORIZEZD DR _CONCENSED Condensada -

AMOUNT VAPORIZED OR (cOoNDENSED 9071 1b/hr 1b/hr

"pGr - LIQUID 0.72 0.996

|WOLECULAR_WEIGHT 31.0 18.0

{SPECIFIC HEAT 0.548 _ Btu/lb 0.998. Btu/ib
EMPERATURE IH 155 __ °F 68 °c 79 °F 26 °c

{1EMPERATURE OUT 150 °F 65 °c 97 °F 36 °C

InpERATING PRESSURE 2 psig 40 psi
UMBER _OF PASSES 1 1

|veLoceTy 0,62 fps 0.28 fos

{-RessURE pRaP 1.16 psi 0.96 psi
AX. ALLOWABLE WORKING PRESS. psia psia

{HEAT EXCHANGED-Btu/hr %,937.653 LKTD (COR) 64.3

"TRANSFER RATE U-CLEAN 94 .6 SERVICE 73.2 FOULING RESISTANCE __ 0.003

. CONSTRUCTION :

[TUBES-MATERTAL Tnox-304 NUMBER/UNIT 187 oD 1" BWG_ 14
LENGTH 20 fr PITCH 1.25 TRIANGULAR SOURfYe

¢ ND. TUBE ROWS FIN HEIGHT FINS/INCH

lSHELL-MTERIAL Tnox-304 10 0D 19.3" BAFFLE SPACING 30"

! _BAFFLE OPENING 25 % BAFFLE CUT VERT!CAL MOV
TUBE_SHEET-MATERIAL Inox~304 CHANNEL-MATERIAL A, al C.

Fe_nuv,xm_g TUBE BUNOLE NO FIXED TUBE SHEET ST

. ONNECTIONS-SHELL-IN 8.0" out 2.0"

[ _CHARNEL- 1N &6.0" ouT 6.0"

REMHMHARKS




151

HEAT EXCHAMGER SPECIFICATION SHEET

PROCESS ENGINEERING
(spec. Mo, €-16 _IPasE 1 OF 1 JOATE _ Junio/B3 )
1TC1 10, €-16 [0, uitis 1 JencineeR A, Noriega ]
_SEFVICE Enfriador de la Recirculacién Inferior de T-1
TvPE Corazn.y Tubos |size 20"¢ x 10' L, 1
IS 0S5 SURFACE/ULIT 460 fr.2 J1s 05 SURFACE TOTAL 460 £t~
[ PERFORMANCE - ONE omaf__ " 7
v . ” (SHELL) (ATR) StoE ]~ TURE _S1DE i
LUID CRRCULATED Salmuera Proceso
lTOT:‘\L FLUED ENTERING 138.487 1b/hr 68220 1b/hr
T _vAPoR 1o/hr ib/hr]
LIQuiD 138,487 _Itb/hr 68220 ib/hr
| steam Ib/hr \b/he
HON-CONDENSABLES \b/hr Vo/br
LU0 VAPORIZED OR  CONDENSED
|AMOGNT VAPORIZED OR CONDENSED tb/hr Tb/hr
p Gr - LIQUID 1.03 0,99
[MOLECULAR WEIGHT . 21.0 25.5
{SPECIFIC HEAT 0.509 Btu/ib 0.77 Bru/ib
EMPERATURE IN 29 “F -2.0 °C 112 °F 44 °c
|TEMPERATURE OUT 23 °F -1.0_ °¢c 98 °F 37 °c
lapERATI NG PRESSURE 40 _psigq 40 psiq
UHBER OF PASSES 1 2
IVELOCITY 0.92 fps 0.6 fos
{~RESSURE DROP 2.1 psi 1.8 psi
AX. ALLOWABLE WORKING PRESS. - _psia psia
|HEAT EXCHANGED-Btu/hr 735.432 LMTD (COR} 78.9
{"RANSFER RATE U-CLEAN 22.3 _ SERVICE 0.2 FOULINC RESISTANCE _ 0.004
c CONSTRUCTION
iYUBES-MYERI AL Inox-316 NUMBER/UNIT 180 00 i BWG 14
I LENGTH 10 ft PITCH 1.25 TRIANGULAR AGUAHE
. __NO. TUBE ROWS FIN HEIGHT FINS/INCH
|SHELL-MATERTAL Ac. al CARBON io gy 19.3" BAFFLE SPACING 20"
" TBAFFLE OPENING 50 % BAFFLE CUT VERTICAL HORIZ
}1UBE SHEET-MATERIAL Inox=316 CHANNEL-MATERIAL _Inox—316

IREMOVABLE TUBE BUHDLE

FIXED TUBE SHEET

ONNECT | ONS-SHELL- IN 5.0° ouT 6.0"
| CHANNEL-~IH 40" - - ouT 4.0
I RERARKS




HEAT CXCHANGER SPECIFICATION SHEET

PROCESS ENGINEERING
S SPEC. MO, C —17 [pace 1 oOF 1 DATE )
17CH no, =17 |no. wiis 1 RIEE T
LSEFVICE Rehervidor del Vaporizador de Metanol ) 1
L IvPE Coraza y Tubos - |sTzE 20" x 5' L.
15 0S SURFACE/UNIT 215 ft2 J15 05 SURFACE TOTAL
},_____ T PERFOFMANCE - OME UNIT__ By
. T T {SHELL) (AR STOE o TURE__SIDE 7
_LUID CIRCULATED Vapor 100 H Proceso T
ITOTAL FLUID ENTERING 1437 1b/hr 96.236 Tb/hr |
! _varor 1b/hr 16/hr
. LlQulp 1b/hr 96.236 tb/hr
[ sTeam 1437 1b/hr Ib/hr
NON-CONDENSABLES T6/hr ib/hr
LUID VAPORIZED OR _ CONDENSED Condensado Vaporizado
]AHOUNT VAPORIZED OR CoNDENSED 1437 I1b/hr 2140 Ib/hr
p Gr - LIQuiD o 0.916 0.73 ]
|IOLECULAR WEIGHT 18.0 31.8
JSPECIFIC_ HEAT 1.05 Bru/Ib 0.76 Btu/lb
EHPERATURE IN 327 _°F 164 °c 206 °F 97 °C
LLEMPERATURE GUT 327 °F 164 °c 208 °F 98 °c
InPERATING PRESSURE 85 psig 30 psi
UMBER OF PASSES 1 1
verociTy fps 0.9 fos
1~RESSURE_DROP. psh 1.82 psi
AX. ALLOWABLE WORKING PRESS. : psia psia
[HEAT EXCHANGED-Btu/hr 1,154,195 LHTD_{COR) 120
1“RANSFER RATE U-CLEAN 51,2 SERVICE FOULING RESISTANCE 0.0028
N CONSTRUCTII ON
|TuBES-MATERIAL Inox—316 NUMBER/UNIT 176 1 i BWG 14
“LENGTH 5 £t PITCH 1.25 TRIANGULAR BOUARE] |
p_NO. TUBE ROWS FIN HEIGHT FINS/INCH
|SHELL -MATERIAL Ac. al CARBON 1D 0D 19" BAFFLE SPACING
BAFFLE OPEN ING BAFFLE CUT VERTICAL HOAIZ
\UBE SHEET-MATERIAL _  Inox-316 CHANNEL -MATERIAL _ Inox-316
REMOVABLE TUBE BUNDLE NO FIXED TUBE SHEET S1
ONNECTIONS-SHELL-TN 4,0" out 2.0"
- CHANNEL- IH 12.0" - out 6.0"
REMARKS

Célculo a mixima capacidad

En operacién normal no debe haber consumo




HEAT EXCHANGER SPECIF

153
YCATION SHEET

PROCESS ENSINEERING
(sPEC. w0, G - 18 _ _J oF 1 TBATE T Tumie/a3 | .
STEH nO. - C - 18 1 |E4GINEER A, Noriega |
II_'J_EF'VWE Rehervidor de T-6 - . - __‘:—* -
TYPE ____ Coraza y Tubos JSIZE_ 24"@ x 5° L.
TSTo8 sURFACE/unT 336 fr? |T5705 SuRFAcE ToTAL
| PERFORMANCE - O4E  umiT
! N T T (sRELUY (ORj sipE 1T T T TiURE T BioE )
LUID CIRCULATED Vapor 100 H Proceso T
[16TAL_FLUID ENTERING 4281 1b/he 559.671 ___ 1b/hr
" VAPOR 16/hr bk
LtouID \b/hr 559.671 tb/hr
{ sTEAM 4281 Ib/hr ] \b/br
HON-COHDENSABLES 1b/hr 1b/hr
LUID VAPORIZED OR ) CONDENSED Condensado - Vaporizado
AMOUNT VAPORIZED OR CONDENSED 5889 b /hr 14.682 . 1b/hr
p Gr - Liguid 0.916 1.02 I
MOLECULAR WEIGHT B 18.0 26,2
ISPECIFIC HERT - 1.05 __ Stu/1b 0.75 Btu/1b
EMPERATURE 1M 327 °F 164 °c 235 °F 113 °c
|TEMPERATURE OUT 327 °F 164 °C 235 °F 113 °c
InpERATING PRESSURE 85 psia 7 sia
UMBER OF PASSES - 1 i
lverocaTy fps 1,32 fos
V~RESSURE DROP “psi 2.68 psi
AX. ALLOWABLE WORKING PRESS. - psia psia
[HEAT ExXCHARGED-Bru/br 3,767.008 LATD (COR) 92
""RANSFER RATE U-CLEAN . 2584 SERVICE 155,7 FOULING RESISTANCE 0,0025
N CONSTRUCTION
TUBES-MATERI AL Inox-316 NUMBER/UN!I T 272 oD 1" BWG 14
LENGTH 5 ft. PITCH 1.25 TRIANGULAR SOPARE
| NO. TUBE ROWS FIN HE | GHT FINS/INCH
{SHELL-HATERIAL Ac, al CARBON 10 0D 23" BAFFLE SPACING
BAFFLE OPENING BAFFLE CUJ VERTICAL HOMIZ
1UBE SHEET-MATERIAL Inox—316 CHANNEL -MATERIAL Tnox-316
Iasnuv.\m.e TUBE BUNDLE NO FIXED TUBE SHEET s1
ONNECT1ONS-SHELL-1N 6.0" ouT 3.0"
| CHANNEL-1H 76,07 . ouT 6.0"
I

REHARKS

T

e
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ESTECIV ICACIONES 'ARA RECIFPIENTES

INGENIERIA PE PROCESO 155
{ RECIPIENTE NO: R - L Yencing 3 DE_ 1 Trecun - Junio/es )
PART | DA NO: R-1- 1160 Tapas Torriestérices __lincewiero: A. Noriega
SERVICIO: Dosificador de Anti te A T-1
TAKARD: DIAH. 2.0 1. LONGITUD: 5.0 I(.]HthRIAL: INQX-316
TENP.DE OPERACION: 68 “f 20 °C lrn:snuu DT__OPERACION: 40 psiq.
MAX{HA I'RES ION DE TRABAJO: 80 pain.
FLUIDO TNTRADA O SALIDA: Antiespumante h/ne AOQUILLA: (A) 4.0
FLUIDO ERTRADA 0 SALIDA: Alimentacidn 1h/hr BOQUILLA: (B) 1/2"
FLUIDO LNTRADA O SALIDA: Gas tu/nr BoQUILLA; (C) 1/2"

Instrumentacidén (D) Toma de Nivel 1/2"

RECIPIENTES VERTICALES
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—
RECIPIENTE NO: R - 6 leacina 1 DE 1 Jrecua :  Junio/s3
PARTIDA NO: R-6 |11P0: Atmosférico (APC) | ingrmirmo: A. Noriegs B
SERVICIO: _Almacenamiento de Metanol ;
TAMARD: DIAM, 30.0 fr, LONGEITUD: 20.0 r|_|m\1’£n|m.: Ac._al Carbén
TEMP.DE OPERACION: 68 °F 20 “C _|PRESION_DE OPLRACION: Cero psiq.
MAX IHA PPRESION DE TRABAJO: 2.0 psin.
FLUIDO FNTRADA O SALIDA: Descarga Pipas_ i/ 57,706 BOOUILLA:(A) 3"
FLUIDO ENTRADA 0 SALIDA: Recirculacidn 19/ he - BOQUILLAI(RY 2"
FLUIDO ENTRADA O SALIDA: Suceién Bombas 1b/he -~ BoNUILLA(C) 2"
e Instrumentacién (D) Toma de Niyel 1/2"
(EY Venteo
RECIPIENTES VERTICALES
! I (E) (A)
i T L - ()] (B)
S (D) ] "
- 30' - O
I | R L))
' ! o ED)
| | i bR
! H ALD)
l l ¢y
H i RECIPICNTE HORIZONTAL
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ESPLCII 1CACIORES PARA RECIFIENTES
INGEHIERIA DE PROCESD 157
[ RECIPIENTE NO: Rx - 1 [PAGina 1 o 1 | recnn Junic/83

PARTIDA NO: Rx - 1 [rwo: Mezelador Egtético Ith‘.LNI[RD.— A. Noriega
SERVICIO: Mezclador Aire-Metanol
TAMARO: DIAM. 0.5 fi. LONGITUD: 5.0 11, |MATERIAL: INOX-316 o
TEHP .DE_OPERACION: 220 ~f 104 "C Ivnnxou DE_OPLRACION: 30 psiq)]
HMAXIHA IPRESION DE TRABAJO: 60 ey, -
FLUIDO ENTRADA O SALIDA: Aire In/he 4019 RONUILLA: (A) &.0"
FLUIDO ENTRABA N SALIDA: Vapores Metanol 1 /lhe 4765 sonuittAa: (B) 4.0"
FLUIDO ENTRADA O SAL IDA: Mezcla AdreMetanol | 1b/hr 8784 BOQUILLA: (C) 6.0"

RECIPIENTES VERTICALES

o

RECIPICNTE HORIZORTAL

. ©)
i (A)
(B) "
51 . o"
C >
{ COHECNTARIDS )
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Se propone cotizar Mezclador de Marca Koch
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ESPECITICACIONES TAXA RECITIENTES

THGENIERIA DE FROCESD

158
[ RECAPIEWTE 1O: Rx-2,3y 4 lencina_ 1 o€ 3 Lrecwn :  runsozes

PARTIDA HO: Rx-2,3 y & |11po: Lintenieng; A. Noriegs
SERVICIO: Reactores
TAMARD: DIAM. 1,667 {t. LONGITUD: 0.833 1y ‘HAY(RlI\L: MONEL
TEMP.DE OPERACION: 1100 “F 593 °C [PRCSIUN DE_OPLRACION: 30 _psial
UAXIMA PRESION DE TRABAJO: 60 paing.
TLUIDO ENTRADA O SALIDA: Mezcla Aire-Metanal Ih/hr 4392 BOQUILLA:(A) &.0%
FLUIDO TNTRADA 0O SALIDA: Gases Reaccidn h/he 4392 BOQUILLA:(B) 8.0"
FLUIDO ENTRADA O SALIDA: Corriente Apagndo 1b/hr 419 sonuiLLA:(C) 1/2"

RECIPITHTES VERVICALES
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! o ji -
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ESPECITICACIONES T'AEA RECIPIENTES

INGEMIERIA DE PHOCES0 159
RECIPIENTE NO: Rx - 5 ‘Pm‘.nm 1 pE 1 ]recul\ : _ Junio/83
PARTIDA HO: Rx ~ 5° T1PQ: Tanque Presionado ]IN(‘-;NIER_O: A. Nariega
SERVICIO: Vaporizador de Metanol
TAMARQ: DIpm. 5.0 fi. LONGITYD: 8.0 (i |MATERIAL: TNOX-316
TEMP.DE OPERACION: 208  °f 98  ~c |PRESION DE OPERACION: 30 psig
HAXIHA PRESION DE TRABAJO: 60 o8ing. . ]
FLUIDD ENTRADA O SALIOA: Alimentacidn 1/he 5311 A0NUILLA: (A) 1.0"
FLUIDD ENTRADA 0 SALIDA: Vapores 1h/nhr 4765 vonuiLLA: (B) 4.0
FLUIDO CNTRADA O SALIDA: Purga 1b/he 546 soquiLea: (€Y 1/27
Instrumentacion Liq.Reherv. Cx-2 1b/hr 96.236 {Dy 12.0" 1
v . Cx-- « 230 E 6.0
Tomg de Presidn (M) 1/2" gp.l;é:crv. (C:x ?7' To7ke 296 (&) -
Toma_de Nivel (I} 1/2" Vel Renarv. o-ir inlhet  332:389 83 188
RECIPIENTES VERTICALES
(Bi . |
- ¢
) l —1 l
*°
] (1) ;
a| Lsfor |
2 1 } L
(G) ' (E) !
@ | (D
] . I RECIPICNTE HORIZONTAL
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ESPLC I ICACTORES PAKA RECIFILNIES

iNGEMIER1A DE PROCESO 160

[ RECAPIENTE NO: Rx - 6 \prcina 1 o 1 Trecun : tuniazaa )
PARTIDA NO: Rx - 6 an(),- Tanque presionado INGENIERD: A+ Noriega
SERVICID: Recibidor del Cond dor Parcial

TAMANOD: DIAN. 5.0 fL. LONGITUD: 5.0 £t [MATERIAL: INOX-304

TENP.DE OPERACION: 140 W3 60 ¢ |rreston OE_OPLRACION: 10 psia.
HAXIMA P'RESION DE TRABAJO: 30 pein. o _

FLUIDO [NTRADA O SALIDA: —lwee  g7ms | moquitiaicay  6.0m ]
FLUIDO ENTRADA 0 SALIDA: 1h/he 2968 BOQUILLAI(B) 1.0
FLUIDO ENTRADA O SALIDA: Fase Vapor 1b/hr 6655 BONUILLA:(C) 6.0"

Instrumentacién Toma de Nivel (D) 1/2"
Toma _de Presién (E) 1/2"

RECIPIENTES VERTICALES
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EZOICIE ICACILNES §ARA RECIPIENTES
INGENIERLIA DE FAOCES0 161
[ RECIPIENTE NO: Rx — 7 Teagina 1 DE 1 [recun : Junio/83
PART IDA NO: Rx — 7 ITIPO: Tanque presionado llur.[_NlERQ: - Noriega
SERVICIO: Recibidor del Domo de T-6
TAMARO: DIaM, 4.0 f1. LONGITUD: 5.0 1y |MATERIAL: INOX-304
TEWP.DE_OPERACION: 122 "F 50 *c_{PRESION_DE_OPERACION: 2 psig.
MAXIHA I'RESION DE TRABAJO: 10 pein. .
FLUIDG ENTRADA O SALIDA: | Condensado__ /0 9070 ROQUILLA: (A) 2.0
FLUIDO [NTRADA 6 SALIDA: Refluio Ib/he 6703 sonuiLLA: (B) 2.0"
FLUIDO_ENTRADA O SALIDA: : 1b/he BOQUILLA:
Instrumentacion.___ Toma de Nivel (C) 1/2"
Venteo (D) 1"
RECIPIENTES VERTICALES
| L
i 1 I
o .
i !
e I
H b A
! l (n)sc:mcw’r:( for1 zonTaL
H
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ESPECINIZACIONLES PASA RECIFIRNLIES

INGENIERTA DE PROCE 30 162
RECIPIENTE HO:Rx - 8 y 9 lpagima 1 ot 1 Trecun : Junio/83
PARTIDA NO: Rx -8y 90 11P0: Armosférico (APC) . I INGEMIERG: A. Noriega
SERVICIO: Ta Intermedios
TAMARO: DiAM. B.O ft. LONGtTUD: 10.0 “,[nmcmm.: INOX-304
TEMP.DE OPERACION: 122 “F S0 ~c |PRESION DE OPERACION: ceto _psiq]
HAX [MA I'RES 10N OF TRABAJO: 2.0 __bsin.
TLULDO ENTRADA O SALIDA: | producra .. .. . |dbsur 3727 HOQUILLA: (A) 1"
FLUIDD ENTRADA 0 SALLDA: Recirculacidn 1h/tr :'.8.14787 BOQUILLA: (B) 2"
FLU1DO ENTRADA O SALEDA: 1b/he BOQUILLA:
Instrumentacidén . _Toma de Nivel (C) 1/2"
Venteo (D) 1"
RECIPIENTES VERTICALLS
| : D
: . ) [40)]
C B
L _-- L _ ©) (B)
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1 . . ¢
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ELPLCI fCACIGHLS FANA RLCIFILIES

IHGENTERIA DE FROCESO 163
—
RECIPIENTE NO: Rx - 10 [racina 1 bE 1 [reeua . _Junsorss ]
PARTIDA NO: Rx - 10 lnpo.- Atmosférico (APC) ] INGENIERG; A. Noriega
SERVICIO: Preparador de Solucidn al 37% -
TABARO: DiIAM.  10.0 f1. LONGITUD: 11.0 l:.IHI\T[RII\L-‘ INOX-304
TENP . DE OPERACION: 122 °F 50 "c lmu:'uon DE_OPERACION: cero ps i
HMAXIMA I'RESEON DE TRABAJO: 2.0 L psin.
FLUIDO INTRADA D SALIDA; Producto_________ _§ dnsne 28.478 . RONUILLA: (A) 2"
FLUIDO ENTRADA 0 SALIDA: Agua Desmin. ih/hr - BOQUILLA: (B) 1"
FLUIDO ENTRAUA O SALIDA: Recirculacién 1b/br 56.956 BonuILLA: (C) 3"
Instrupentacién: Toms de Nivel (D) 1/2"
Venteo (E) 1"
RECIPIENTES VERTICALES
| I . (E)
B
' H w (B)
— (D) )
| q 21 m . :
A )] 10" - O"
Q D
| 2 B
(D)

RECIPIDNTE HORIZONTAL
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ESPECIFICACIONULES PARA RECIPIENTES

INGENIERIA DI PROCESO 164
- .
RECEPIENTE_NO: Rx - 11 lpacina__ 31 DE 1 recun Junio/83
PARTIDA NO:  Rx - 11 {11p0:  Atmosférico (APC) | incenieno: A. Noriega
SERVIC10Q; Almacenamiento de Solucidn al 37%
TAMARD: piam. 32.0 ft. LONGITUD:  30.0 L [ MATLRIAL: INOX-304
TEHP . DE_OPERACION: 122 “F 30 “c_]pResion DE OPLRACIOH: cero psig.
MAX IMA I'RES 10N DE TRABAJO: 2.0 pain.
FLUIDO ENTRADA O SALIDA: | Producto Ib/be 56,956 RAOANILLAICA) 3"
FLUIDO ENTRADA 0O SALIDA: Recirculacién Ih/hr 56.956 sonUILLA:(B) 3"
FLUIDO ENTRADA O SALIDA: ib/hr BOQUILLA:
Tnstrumentacidn_ _ Toma de Nivel (C)
Venteo (D) 1%
RECIPIENTES VERTICALES
[ | : (o
1 ' (A
Ficy
! — . -] ®
CAREY .
. 32! - o"
: ; “e|«c
1 | |8
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H) DIAGRAMAS DE FLUJO DE PROCESO
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vI . ESTUDIO ECONOMICO

. Una vez que se han determinado todos los requeri-
mientos de equipo para la instalacién de este proceso, se
debe evaluar econdémicamente el proyecto, para lo cual se cal-
cula el monto de la inversidém a realizarse, y los costos de
produdcién, con el objeto de armar balances proforma del ne—
gocio y determinar su rentabilidad.

En este paso se debe tener especial cuidado con el
andlisis de la inversidén. De los muchos factores que pueden
contribuir a efectuar estimados pobres o cortos, el mas sig-
nificativo se debe a omisiones en equipo, servicios, etc.,
.mas que a algunos errores en el costeo. A continuacibén se
presenta, como guia, una lista de verificacibén de los puntos
que se deben tener en cuenta cuando se va a construir una
unidad completamente nueva:

Costos_directes:

1.~ Equipo nuevo: ; -

-Todo el equipo que aparece en el diagrama -
de flujo.

—-Partes de repuesto para el equipo nuevo.
~Inflacién.

~Cargos por transporte.

-Seguros.

-Reserva para modificaciones durante el
arranque.
2.- Instalacidén de equipo

~-Instalacibén de todo el equipo que aparece
en el diagrama de flujo.

-Estructuras, soportes, aislamiento y pintura
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3.- Controles e instrumentaciédn:
-Compra, instalacién y calibracidn
4.- Tuberia:

-Tuberia de proceso y de servicios
-Soporte de tuberia, vadlvulas y accesorios

—Aislamiento

5.- Equipo y materiales eléctricos:

—-Equipo eléctrico, switches, motores, tubo
conduit, cable, accesorios, paneles, contro-
les.

-Materiales eléctricos y mano de obra.
6.~ Edificios:

-Edificios de proceso, plataformas, soportes,

. .
escaleras, c¢aminos de acceso, griias, mono-
rrieles, elevadores.

-Edificios auxiliares, administrativos, en-—
fermeria, cafeteria, garages, almacenes de
producto y de refacciones, cuarto de bombe-
ros, laboratorio, etc. -~

-Edificio de mantenimiento, eléctrico, tube-—
ria, soldadura, maquinaria, carpinteria e
instrumentos.

-Servicios para los edificios, ventilacién,
aire acondicionado, instalacién sanitaria,
iluminacidén, elevadores, teléfono, pintura,
sistemas de intercomunicacidn.

7.~ Acondicionamiento del terreno:

-Limpieza, nivelado, caminos, andadores, vias
de ferrocarril, &4reas de estacionamiento,
cercas, mnuelles . y puertos, &reas recreati-
vas, etc.

8.- Unidades de servicios:
-Vapor, agua, corriente eléctrica, aire com-

primido, refrigeracién, combustible. depd-
sito de desechos.
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-Unidades: incinerador, pozos, toma de agua
de rio, tratamiento de aguas, torres de en-
friamiento, almacenamiento de agua, subesta-
cién eléctrica, planta de refrigeracidn,
planta de aire, almacenamiento de combusti-
ble, planta de eliminacidén de desecho, red
de proteccidén contra incendio.

—Equipo extra: equipo y muebles de oficina,
equipo de la cafeteria, equipo médico y de
seguridad, equipo de laboratorio, estanteria
lockers, tarimas, equipo de limpieza, extin-
guidores, motores de combustidén interna para
red contra incendio. v

—Empacado y distribuciénf\equipo para almace-
nar y manejar materias primas y producto
terminado, equipc de empacado.

9.~ Terreno:

~Costo de la propiedad.

‘'~Levantamiento, revisidn.

Costos indirectos:

1.— Ingenieria y Supervisién:

'~Administracién, proceso, disefio e ingenieria
dibujantes, ingenieria de costos, compras,
expeditacidén, comunicaciones, modelos a es-

. cala, honorarios de consultores, viajes.

—Supervisidn e inspeccidn de ingenieria

. 2.— Gastos de construccién:

~Construccidn, operacién y mantenimiento de
instalaciones temporales,

~Equipo y herramienta de construccidn,

~Supervisién de la construccidén, contadores,
tomadores .de tiempo, compras, expeditacidn.

~Almacén paraiel personal.
—-Seguridad, beneficios médicos.

-
—~Permisos, pruebas de campo, licencias
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-Impuestos, seguros e interés
3.- Honorarios del Contratista:
4.~ Contingencias

Por otra parte, el estimadeo de la inversidn que se

izar, varia de acuerdo a la cantidad de informacidn

que se tiene acerca del proyecto o a su grado de desarrollo.

Se conside

1.-

..y de .acue

ran generalmente cinco niveles de estimaciones:

Orden de magnitud. Se basa en costos de unidades
similares construidas anteriormente. Exactitud
mayor del t 30z ’

Estimacién por factores. Se basa en listas de
equipo mayor de proceso. Exactitud * 30z

Estudio preliminar. Se tienen suficientes datos
para empezar a hacer algunas cotizaciones. Exac—
titud ¥ 202

Estimacién definitiva. Se basa en datos completos
de equipo y cotizaciones, sin tener dibujos y es-—
pecificaciones. Exactitud ¥ j0z2-

Estimacién a detalle. Dibujos completos de inge-
nieria, especificaciones e isométricos de tuberia.
Exactitud ¥ 5%

Por el grado de informacidn que tiene este estudio

rdo a su alcance, la estimacibén de la inversidn

caerd-en el segundo.nivel, es -decir, una estimacidén por fac-

tores,. con

a)

una. exactitud de t 30%

Inversidn estimada:

Para estimar la inversidén necesaria para la insta-



T abla

7.1

COSTO DE EQUIPO NUEVO

Tanques

Cambiadores

Bombas
;(Inc}uyermotor)

"Miscelaneos

Equipo

RX-1
.RX-2, 3
RX-5
RX-6

- RX=-7
RX-8
RX-9
RX-10
RX-11

CX-1
CX-2
CX-3
CX-4

" CX-5

BX-1
BX-2
BX-3

" BX-4

BX-5
BX-6
BX-7
BX-8

FX-1
FX-2
FX-3
FX-4

(2
(2
(2
(2

unidades)

M$

2,050
6,630
6,500
3,000
3,700
7,750
7,750

Yy &4

10,600

40;300
.88,280

2,500
5,500
1,100
1,750

3,650

14,500

500
500
650
.-650
700
700
500
500

4,700

unidades)
unidades)
unidades)

370
2380
~_190
1,270

TOTAL

430

108,750 M$

173
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lacién de esta unidad se empezd por calcular el costo del
equipo nuevo, que aparece en la Tabla 7.1. Para este cdlculo
se usaron Jas‘gréficas de Hall, Matley y McNaughCOnclo)y se
aplicaron los indices de Marshall y Stevens para escalar es-—
tos costos al mes de Agosto de 1984, En los casos donde no
se aplicaban las gréaficas, se usaron dos métodos: cotizacién
directa y comparacién con equipos parecidos cotizados ante-—
riormente y escalados a la misma fecha.

Del equipo existente que se utilizdé para la adapta-—
cidén de este proceso, la mayor parte se encuentra ya instala-
do (tanques de almacenamiento y columnas) y solamente es ne-
cesario relocalizar algunos cambiadores y bombas y adaptar

la instrumentacién.

El estimado de 1la inversidn total debe tomar en
cuente el acondicionamiento de los equipos para su operacidn,
‘es decir su instalacidén y su conexidn por medio de tuberias,
‘conexiones eléctricas, etc. Para esto se han editado tablas
de verificacidn que expresan cada concépto como porcentaje
del total de equipo que se va a usar, como la Tabla 17, Cap.4
' que aparece en el libro "Plant Design Economics for Chemical
Ehgineers"(ll). Para este caso se usarin estos porcentajes
“corregidos, dependiendo del caso, ya que en la unidad no todo
e1‘equ§po es nuevo.

A continuacién se presenta una discusidén de 1los

factores a usarse:

* (10) Hall R.S. Matley J. and McNaughton J. "Current costos of Process
Equipment"” Chem.Eng. April 5, 1982.

(11) Peters N.S., Timmerhaus K.D. "Plant Design Economics £or Chemical
Engineers" . . : .
McGraw Hill ~ Second Edition
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1.~ Instalacidén de equipo.

S61l0 se considera la instalacidén del equipo nuevo
y la relocalizacibén de los cambiadores de calor y bombas que

sea necesaria. Se usard un 367 del costo del equipo nuevo.
2.~ Instrumentacién.

Para el proyecto se tienen disponibles gran canti-
dad de instrumentos que posiblemente sea necesario acondicio-
nar, teniendo que comprar algunas partes. (Se utilizar& un

factor del 107 que ya toma en cuenta la instalacién).
3.- Tuberia y conexiones.

Este valor es el maAs significativo para un proceso
de este tipo.  Se considera que parte de la tuberia existente
se puede adaptar para conectarla adecuadamente con el nuevo
proceso. Para este ‘concepto se le dibé un valor estimado al
equipo instalado, y se usdé un factor del 42%, menor del que
éparece en la tabla citada, sobre el total del equipo nuevo

y equipo existente.
4 .- Eléctrico

En este caso se debe considerar la instalacién de
las bombas nuevas y la adquisicidédn de un centro de control
de motores, ademds de algunas modificaciones en las ya insta-

ladas, Se usard un 7% que ya incluye instalacién.
5.~ Edificios

Como el proyecto es en una unidad ya funcionando
y el equipo existente operaba para otro proceso, ya se en-
cuentran disponibles todos los edificios necesarios, por lo

que no seri necesario considerar ningln gasto.
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6.- Acondicionamiento del terreno.

S6lo se considerdé para el adrea de tangques, en don-—
de se instalaréan los nuevos. El factor a usarse sera de un
8%Z.

7.- Servicios.

Todos los servicios se tienen en los limites de
bateria.

8.,- Terreno.
No seré& necesario comprar terreno.
En cuanto a los costos indirectos, se tomaron de la siguiente
forma:
9.~ Supervisibén e Ingenieria.

16% del valor total del e2quipo nuevo y de la esti-
macidén del equipo existente.

10.- Gastos de construccidn.

24% del mismo valor.

La suma total de estos 10 conceptos forwman el costo
total directo e indirecto. Sobre esté valor se aplican los

siguiehtes conceptos:

1ll.- Contratistas,

Se considerd 5%.

12.~ Contingencia.

Se considerard un 20% debido al tipo de estudio
‘realizado.

Ademés, para poder tener una mejor visién de los
gastos a realizarse, es necesario hacer un diagrama del desa-
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rrollo del proyecto en el tiempo, ya sea en forma de ruta
critica o diagrama de barras. Con esto se checard si es po-
sible realizar el proyecto en el tiempoc estimado, si lo cos-
tos de mano de obra estdn correctamente calculados y ademés
aporta informacién muy importante acerca de los periodos pico

de requerimientos de mano de obra y capital.

El diagrama de barras para este proyecto aparece
en la fig. 7.1. En la tabla 7.2 aparece el cdlculo de la in-
versidén total.

b) Costos de Produccidn:

Determinar adecuadamente los costos de produccién
es igualmenﬂe importante que la estimacidn de la inversiébn
inicial, ya que afecta directamente en el analisis de la ren-
tabilidad del proyecto.

En la tabla 7.3 aparece una lista de verificacién
en la que se citan todos los costos que deben tomarse en
cuenta para la estimacidén de este concepto. En general, el
costo de produccidn puede dividirse en costos de manufactura
y gastos generales, y se pueden calcular tomando como base
un dia de trabajo, por unidad de producto, o anualmente. De
las tres, la mas usual es en forma unitaria, ya que se puede:
aplicar a varias capacidades de produccién y se adeciia méAs
a los analisis de rentabilidad de la inversidn.

A continuacidén se presenta una discusidn acerca de
como se tomaron en cuenta estos conceptos para el caso espe-
cifico de este proyecto:

COSTOS DIRECTOS:

l1.- Materias primas:



Plot Plant de la Unidad
Disefio de Equipo Mayor
Especificacién de Banhas y Motores
Especificacion de Tuberia y Accesorios
Especificacién de la Instrmentacién)
Calculo de Cimentacidn de Equipq
Diagram de ‘fuberin e Instrumentacidn
Cotizacién de Equipo Mayor
Cotizacidn de Accesorios
Cotizacidn de Instrumentacidn
Colocacién de Pedidos de Equipo
con rayor Tiempo de Entrega
Isométricos de Tuberia
Acondicionamicnto de Terreno
Cimentacién
Fabricacién de Tuberia

i o del Equipo B .
Recepcidn y Pruebas del Equipo Nuevo
Montaje de Equipo
Montaje de Tuberia y A ios

Fig. 7. 1 DIAGRAMA DE BARRAS DEL PROYECTO

19 9 7 199 8

{Jul.Agt.[Sep.Oct.[Nov.Dic. JEne.Feb. [Mar . Abr . {May .Jun.{ Jul .Agt . [ Sep.Cee.,

Nov.Dic.)

Instalacibén Eléctrica
Instalacién de Instrumentos
Corridas con Agua

Calibracién de Instrumentos

Pruebas y Arranque

=



Tabla 7.2

CALCULO DE LA INVERSION TOTAL
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COSTOS GASTOS
M$ M$
Acondicionamiento de terreno 8,700 -
Equipo nuevo 108,750 -
Instalacién - 39,150
Instrumentacidn 10,875 -
Tuberia y Conexiones 77,255 -
Eléctrico . 7,650
TGTAL COSTO DIRECTO 213,230 39,150
Supervisidén e Ingenieria - 35,600
Gastos Hg construccidn = 52,800
213,230 127,550
Contratistas - 17,000
Contingencias - 68,150
213,230

INVERSION TOTAL 425,930

212,700
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Para el proceso, la Gnica materia prima es el meta-—

nol, que es suministrado por PEMEX a un precio de $ 18.00 méas
$ 3.60 por fletes.

2.- Mano de obra de operaciébn:

La operacidn directa de un proceso de este tipo re-—
quiere relativamente poca mano de obra, ya que estd muy auto-
matizado por medio de los instrumentos de control. Para ope-

rar la unidad serd necesario el siguiente personal:

Sueldo diario

3 Operadores (uno por turno) $ 1,350.00
Ayudantes (uno por turno) 960.00
1 Obrero general (sdlo primer turno) 750.00

todos con un 40% mas, por prestaciones.

3.- Supervisidn de operacidn:
Seréd necesario el siguiente personal: -

Sueldo diario
3 Jefes de turno $ l,SOb,OO
1 Jefe de Planta 1,850.00

m4s un 60%Z por prestaciones.

4.- Servicios:
a) Vapor

Se tiene en limites de bateria a un precio de $ 550/
por tonelada. Este precio incluye indirectos.

b) Electricidad
El costo del Kw es de $ 11.00

c) Combustible

Se usa s6lo para presionamiento de equipo en una



. Materias primas
Mano de obra de operacidn
Supervisidn de operacién
Vapor
Electricidad
Combustible
Refrigeracidn
Agua
Mantenimiento
Gastos de operacién
Laboratorio
Regalias

Catalizadores y quimicos

Depreciacion
Impuestos
Seguros
Renta

Servicio médico

Seguridad

Gastos generales de Planta
Prestaciones

Empacado

Restaurant

Recreacién

Laboratorio de control
Almacenamiento

Salarios ejecutivos

Costos de Ingenieria
Supervisién de Mantenimiento
Comunicaciones -

Oficina de ventas
| Gastos de representacién
Transporte
Publicidad
Servicio técnico

Financiero
Investigacidén y desarrollo

T abl a

et S

7.3

N

Costo directo de

Produccidn

Costo fijoc

Gastos de

Planta

Gastos

Administrativos

Gastos de
Distribucién
y mercadeo

Costo de

Manufactura

Gastos

Generales

181

Costo

total

Produccién
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cantidad insignificante, el costo del wvapor lo incluye el

combustible usado para su generacidn.
d) Refrigeracidn

Se considera el uso de salmuera en algunos cambia-—
dores de calor. Esta salmuera es entregada por mAquinas de

refrigeracidn a un precio de $ 35.00/M3.

e) Agua

En el proceso se usan dos tipos de agua:
enfriamiento, con un precio de $ 1.10/M3
zada, con un costo de § 70.00/M3.

agua de
y agua desminerali-

5.~ Mantenimiento:

'Se considera un costo anual del 2.5% de la inver-—
sidén toral.

6.— Gastos de operacidn:

Ademds del mantenimiento son necesarios algunos

gastos como lubricantes, sellos, empaques, papeleria, quimi-

cos, etc., para mantener operando la unidad. Estos gastos

se consideran en un 15% del total de mantenimiento.

7.- Laboratorio:

Los chequeos del funcionamiento del proceso y la

determinacién de 1a calidad del producto causan gastos que

se deben incluir en el costo directo. Se usard un 10Z del

total de la manoc de obra de operacidn.

8.- Catalizadores y Quimicos:

La carga inicial de catalizador se tomari en cuen—

ta como parte de la inversidn inicial. En el momento en que

la plata se desactiva es necesario regenerarla. El provee-—

dor tiene el equipo necesario para efectuar la regeneracidn
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Y lo hace a un precio de $380.00/Kg.

COSTOS FIJOS:

9.- Depreciacién: .

Se usard como valor anual el 102 de la inversidn
total.

Gastos de Planta:

Como este proyecto se efectuaria dentro de una

planta en operacién, los gastos de planta se prorratean entre

todas las unidades, y vienen a ser, para el tipo de estima-
cidn-que se esti efectuando, poco significativos.

El concepto de prestaciones a empleados se incluye
en mano de obra y supefvisién directa.

Seguros:

El 1% de la inversidn total.

Gastos Administrativqs:

Se usara comoc valor total un 40% de 1la mano de
obra de operacidn.

Gastos_de Distribucidn y HMercadeo:

Para el tipo de producto a manejar se recomienda
-un 40% del costo directo de produccidn.

No se considerardn gastos por investigacidn y de-
sarrollo ni por financiamiento, ya que la compafiia financia
sola todo el proyecto.
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La Tabla 7.4 muestra el cialculo del costo de pro-
duccidn unitario de la unidad.

c. An&lisis de la Rentabiliodad de la Inversibn.

Para efectuar este analisis

se tomardan las si-
guientes bases:

1) De acuerdo con el estudio de mercado,

yecto arranca en el afio de 1998, para empezar a producir en
1999. La construccidn y pruebas de arranque
cabo en un afio.

el pro-

se llevaran a

2) El anéalisis se efectuard a pesos constantes de

1984, por lo que no se tomarid en cuenta el efecto inflaciona-
rio.

3) Se calcularéd un rendimiento econdémico del pro-
yecto,

sin tomar en cuenta aspectos financieros.  La compafiia

solventard todo el proyecto con sus propios fondos sin recu-
rrir al financiamiento.

4) No se consideran beneficios fiscales en el cél-
culo de depreciacidén, porque es adaptacidn de equipo existen-
te y . no se construird en zona prioritaria.

5) El estudio de rentabilidad se efectuard tomando
10 afios como tiempo de vida del proyecto.

A continuacidn se presenta una serie de cuadros que

resumen el anaAlisis econdémico del proyecto y que contienen

1a siguiente informacibn:

1.~ Plan de Produccidn.
2.~ Desglose de la Inversidn
3.~ Presupuesto de Ingresos.
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5.-
6.-

8.-
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Presupuesto de Egresos.

Estado de Costo de Produccién.

Estado de Resultados proforma.

Cédlculo del Capital de Trabajo.

Flujo de Efectivo y Tasa Interna de Rendi-

miento ‘econémico.
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Tabla_ 7.4

COSTO TOTAL DE PRODUCCION
($/Kg. de Solucién al 37% de FoH)

COSTO DE MANUFACTURA
~Variables

Materia prima 9.88
Servicios auxiliares .
fVapor 0.64

—Electricidad 1.03
-Refrigeraciébn 0.68
—Agua de enfriamiento " 0.09
—Agua desmineralizada 0.02
~Catalizadores y quimicos 0.35
~Fijos
Mano de obra de operacidn 0.20
Supervisién de operacidn 0.19
Mantenimiento 0.53
Gastos de operacidn 0.08
Laboratorie 0,02

- Total Costo directo 13.71
~Depreciacidn 1,56
Total Costo de Manufactura 15,27

GASTOS GENERALES

-Seguros 0.21
-Gastos Administrativos - 0,08

~Gastos de Distribucidén y Mercadeo _0.55

0.84

GRAN TOTAL 16.11



1999
2000
2001
2002
2003
2004
2005
2006
2007
2008

P LAN

D

B

PRODUCCTION

Producecidn
(Toneladas)

6,570
10,470
14,380
18,280
20,000

20,000
20,000
20,000
20,000
20,000

CUADRO
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DESGLOSE DE INVERSION DEL PROYECTO

Afio

~ Miles de Pesos -

Depreciacién
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CUADRO 2

Amortizaciédn

CONCEPTO 1998 TOTAL Tasa (%) Monto Tasa (%) Monto TOTAL

Obra civil 8,700 8,700 s 435.0 - - 9,135.0

Maquinaria y Equipo 108,750 108,750 10 10,875.0 - - 119,625.0

Instalacidn 39,150 39,150 - - 10 3,915.0 43,065.0
Otros Equipos

- Instrumentacidn 10,875 10,875 10 1,087.5 - - 11,962.5

- Tuberia y Conexiones 77,255 77,255 10 7,725.5 - - 84,980.5

- Eléctrico . 7,650 7,650 10 765.0 - - 8,415.0

Supervisién e Ingenieria 35,600 35,600 - - 10 3,560.0 39,160.0

Gastos de Construccidn 52,800 52,800 - - 10 5,280.0 58,080.0

Contratistas 17,000 17,000 - - 10 1,700.0 10,700.0

Contingencias 68,150 68,150 - 10 6,815.0 74,965.0

TOTAL 425,930 425,930 20,888.0 21,270.0 468,088.0



PRODUCTO

Solucidn al
37% de
Formaldehido

PRODUCTO

PRESUPUESTO DE INGRESOS DEL PROYECTO

VOLUMEN ANUAL

(Toneladas)
P N
($7E§%° 1999 2000 2001 2002 2003
26.60 6,570 10,470 14,380 18,280 20,000
INGRESO ANUAL
(Miles de Pesos)
1999 2000 2001 2002 2003

Solucidn al 37%

de Formaldehido

174,762 278,502 382,508 486,248 532,000

2004

20,000

2004

532,000
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CUADRO 3

2005 2006 2007 2008

20,000 20,000 20,000 20,000

2005 2006 2007 2008
532,000 532,000 532,000 532,000
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CuUuADRO 4
PRESUPUESTO DE EGRESOS DEL PROYECTO

- Miles de Pesos -

Afd o s

CONCEPTO 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007 2008
COSTOS VARTIABLES
- Materia prima 64,911 103,443 142,074 180,606 197,600 197,600 197,600 197,600 197,600 197,600
— Servicios auxiliares 18,462 29,421 40,408 51,367 56,200 SG,ZbO 56,200 56,200 56,200 56,200

TOTAL VARIABLES 83,373 132,864 182,482 231,973 253,800 253,800 253,800 253,800 253,800 253,800
COSTOS FIJOS
~ Mano de obra . 7,800 7,800 7,800 7,800 7,800 7,800 7,800 7,800 7,800 7,800
~ Mantenimiento 10,600 10,600 10,600 10,600 10,600 10,600 10,600 10,600 10,600 10,600
— Gastos de Operacién 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600
~ Laboratorio 400 400 400 400 400 400 400 400 400 400
— Depreciacidn 42,158 42,158 42,158 42,158 42,158 42,158 42,158 42,158 42,158 42,158
- Seguros 4,200 4,200 4,200 4,200 4,200 4,200 4,200 4,200 4,200 4,200

SUB-TOTAL F1JOS 66,758 66,758 66,758 66,758 66,758 66,758 66,758 66,758 66,758 66,758
- Gastos de Administracién 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600 1,600
— Gastos de Venta 11,000 11,000 11,000 11,000 11,000 11,000 11,000 11,000 11,000 11,000

TOTAL FIJOS 79,358 79,358 79,358 79,358 79,358 79,358 79,358 79,358 79,358 79,358

EGRESOS TOTALES 162,731 212,222 261,840 311,331 333,158 333,158 333,158 333,158 333,158 333,158



CONCEPTO
- Materia prima

— Mano de Obra

GASTOS INDIRECTOS DE
FABRICACION:

VARIABLES
FIJOS

COSTO TOTAL

ESTADO DE

1999 2000
64,911 103,443
7,800 7,800
31,062 42,021
46,358 _46,358

150,131

199,622

COSTO DE PRODUCCION DEL PROYECTO
~ Miles de Pesos -

2001

142,074
7,800

53,008
46,358

249,240

2002 2003

180,606 197,600
7,800 7,800

t

63,967 68,800

46,358 _46,358

298,731 320,558

2004

197,600
7,800

68,800
46,358

320,558

2005

197,600
7,800

68,800
46,358

320,558

2006

197,600
7,800

68,800
46,358

320,558
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CUADRDO

2007 2008

197,600 197,600
7,800 7,800

68,800 68,800

46,358 46,358

320,558 320,558

5



Ventas netas

Costo de Produccidn
Utilidad bruta

Gastos de Administracidn
Gastos de Venta

Utilidad de operacién
Impuesto sobre la Renta

Reparto de Utilidades

UTILIDAD NETA

ESTADO DE RESULTADOS PROFORMA DEL NEGOCIO
-Miles de Pesos-

1999
174,762
150,131
24,631
1,600
11,000
12,031
5,053

962

6,016

2000
278,502
199,622

78,880

1,600
11,000
66,280
27,838

5,302

33,140

2001
382,508
249,240
133,268
1,600
11,000
120,668
50,601
9,653

60,334

2002
486,248
298,731
187,517
1,600
11,000
174,917
73,465

13,993

87,459

2003
532,000
320,558
211,442
1,600
11,000
198,842
83,514
15,907

99,421

2004
532,000
320,558
211,442

1,600
11,000
198,842
83,514
15,907

99,421

2005
532,000
320,558
211,442
1,600
11,000
198,842
83,514
15,907

99,421

CUADRO 6

2006
532,000
320,558
211,442
1,600
11,000
198,842
83,514

15,907

99,421

2007
532,000
320,558
211,442

1,600
11,000
198,842
83,514
15,907

99,421
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2008
532,000
320,558
211,442
1,600
11,000
198,842
83,514
15,907

99,421



193

CUADRO 7
CAPITAL DE TRABAJO DEL PROYECTO

- Miles de Pesos -

CONCEPTO 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006 .. .- 2007 2008
Efectivo minimo requerido 1,080 1,575 2,071 2,566 2,784 2,784 2,784 2,784 2,784 - - 2,784
Inventarios ‘ .
~Materia prima (20 dias) 3,700 5,896 8,098 10,294 11,263 11,263 11,263 11,263

11,263 . 11,263
~Producto en Proceso

(2 dias ) 809 1,289 1,770 ‘2,251 2,462 2,462 2,462 2,462 2,462 2,462
~Producte terminado
(10 dias) 4,055 6,461 9,059 11,281 12,343 12,343 12,343 12,343 12,343 12,343
~Cuentas por cobrar
(30 dias) 12,164 19,384 26,623 33,844 37,028 37,028 37,028 37,028 37,028 37,028
TOTAL 21,808 34,605 47,621 60,236 65,880 65,880 65,880 65,880 65,880 05,880
Proveedores (30 dias) 5,564 8,866 12,178 15,480 16,937 16,937 16,937 16,937 16,937 16,937
CAPITAL DE TRABAJO 16,244

25,739 35,443 44,756 48,943 48,943 48,943 48,943 48,943 48,943

INCREMENTO EN EL

CAPITAL DE TRABAJO 16,244 9,495 9,704 9,313 4,187 o
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CALCULO DE LA TASA INTERNA DE RENDIMIENTO ECONOMICO DEL PROYECTO

ANO  INGRESOS — EGRESOS - I.S.R. - R.ULT  + DEPRECIACION NORITENRO  INCREWBNIO - Recup.de g0 wero
F1JO de TRABAJO Depr. y
Capital de
Trabajo
1999 | 174,762 162,731 5,053 962 42,158 425,930 16,244 cero = (394,000)
2000 278,502 212,222 27,838 5,302 42,158 cero 9,495 cero = 65,803
2001 ' 382,508 261,840 50,681 9,653 42,158 cero 9,704 cero = 92,788
2002 486,248 311,331 73,465 13,993 42,158 cero 9,313 cero = 120,304
2003 | 532,000 333,158 83,514 15,907 42,158 cero . 4,187 cero = 137,392
2004 532,000 333,158 83,514 15,907 42,158 cero cero cero = 141,579
2005 532,000 333,158 83,514 15,907 42,158 cero cero cero = 141,579
2006 532,000 333,158 83,514 15,907 42,158 cero cero cero = 141,579
2007 532,000 333,158 83,514 15,907 42,158 cero - cero cero = 141,579
2008 532,000 333,158 83,514 15,907 42,158 cero cero 56,743 =  198.322
TOTAL 786,925

TASA INTERNA DE RENDIMIENTO ECONOMICO = 19.9%
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El tiempo de recuperacién de la inversién se puede
calcular de la siguiente forma:

Afio Depreciacién Utilidad neta Acumulado

1 42,158 6,016 48,174

2 42,158 33,140 123,472

3 42,158 60,334 225,964
Inversibén total - Acumulado = 425,930 - 355,581 = 0.5

Depreciacidon 4 Utilidad Quinto afio 141,579

La inversidn se recupera en 4.5 aiios

La tasa interna de rendimiento econébmico se calculd
con un método de prueba y error que aparece en la Tabla 7.5,
y ademds fué calculado con un programa de computadora, arro-
jando resultados similares.

En general, el analisis de los cuadros que aparecen
anteriormente, indica lo siguiente:

La utilidad neta de este proyecto en el primer afio
seréd de 6 MM$, dos afios después sera de 60 MM$ y, posterior-

mente, se estabilizard en aproximadamente 100 MM$.

El fiujo de efectivo serd, para el primer aifio, de
32 MH$,_doS afios después de 93 MM$ y, después se estabilizaré
en 142 MHS$,

Esto ‘indica que el proyecte tieme una rentabilidad
marginal aceptable.

Sin embargo, el tiempo de recuperacidén de la inver-
sién de 4.5 afos, combinado con el alto riesgo que reflefa

el estudio de mercado, no hacen muy atractiva la inversiénm,
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Tabla 7.5

CALCULO DE LA TASA INTERNA DE RETORNO

FLUJO DE i = 107 i = 207 i = 19.92
ARO CAJA DEL FACTOR DE VALOR FACTOR DE VALOR FACTOR DE VALOR
PROY 0 DESCUENTO PRESENTE DESCUENTO PRESENTE DESCUENTO PRESENTE
1 M $) PR S (G )] [ S M $)
T+1n I+ 1na (T +idn
(o] 425,930)
1 31,930 0.9516 30,385 0.9063 28,938 0.9107 29,079
2 65,803 0.8611 56,663 0.7421 48,832 0.7531 49,556
3 92,788 0.7791 72,291 0.6075 56,369 0.6228 57,788
4 120,304 0.7050 84,814 . 0.4974 59,839 0,515 61,956
5 137,392 0,6379 87,642 0.4072 55,946 0.4259 58,515
6 141,579 0.5772 81,719 0.3334 47,202 0.3522 49,864
7 141,579 0.5223 73,947 0.2730 38,651 0.2913 41,242
8 141,579 0.4726 66,910 0.2235 31,643 0.2409 34,106
9 141,579 0.4276 66,539 0.1830 25,909 0.1992 28,202
10 198,322 0.,3869 76,731 0.1498 29,709 0.1647 32,664
697,641 423,038 425,930
VALOR PRESENTE
INVERSION 1,637 0.99 1.00

Nota: Los valores del factor de descuento se obtuvieron de la Tabla 5.6 del 1libro "Plant‘ Design
and Economics for Chemical Engineers.
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mids afin, tomando en cuenta que esta #ltima fué calculada con
un * 30% de error. Si la inversién es ligeramente mayor, no
es recomendable.

De esto se puede deducir también que una inversién
en una unidad de formaldehido sin tener disponible todo el
equipo que aparece en este estudio, no es recomendable en las
condiciones actuales del mercado.

El capital de trabajo para el proyecto es de 16 MM$

. Una tasa interna de retorno a pesos cdnstantes con
valor de 19.9% no es suficientemente alta si se le compara
con el alto riesgo que tiene el proyecto. Esto significa que
se obtendria como premio 19.9 puntos por arriba de la infla-
éién. mientras que las inversiones bancarias van practicamen-
te a la par con élla, y‘no ofrecen ningiin riesgo. Por 1lo
tanto, la ganancia gque se obtendria y el riesgo que hay que
correr, hacen poco atractiva la inversién.

Ademids del andlisis de rentabilidad, se efectud un
anidlisis de sensibilidad de la inversidén en el que se analizd
la variacién de tasa interna de retorno con la fluctuacién
‘de 20% arriba y abajo en los siguientes factores:

~Precio de venta
~Vollmen de produccidn
-Costo de manufactura
-Inversidn

Los resultados son los siguientes:

Precio Voliimen Costo Inversién
+ 20% 28.8 24.8 16.5 16.6
Caso base 19.9 19.9 19,9 19.9

- 20Z 9.2 15.2 23.7 24.9
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) Como puede verse, el proyecto es altamente sensible
al precio de venta, lo que aumenta el riesgo, tomando en

cuenta la gran competencia que existe en el mercado.

Por lo tanto, las ganancias que se pudieran obtener
con este proyecto no justifican el alto riesgoe que se corre

con él, por lo que la inversidén no es recomendable. -
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VII, CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

1.~ Actualmente el mercado del formaldehido se en-—

cuentra saturado, mostrando capacidad instalada en exceso

hasta el afio de 1998 (suponiendo que no ocurra algin
brusco en el consumo,
unidad).

cambio
ni que se amplie o se construya alguna

La mayor parte del consumo del producto es cautivo,
es decir, que sus principales productores también lo son de
sus derivados, por lo que su comercializacibn no constituye
un mercado muy interesante. Es recomendable analizar el mer-—

cado de uno o varios de sus derivados.

Con el objeto de completar el trabajo aqui presen-—
tado se manejaron datos de planes de produccidn para cubrir

una supuesta demanda en un futuro lejano y para analizar el

negocio se wusaron indices a precios constantes, con lo que

se obtuvieron resultados satisfactorios.

2.- Sc obtuvoe suficiente informacidn sobre las ca-
racteristicas fisicoquimicas del producto y de sus solucio-
nes. Se debe tener especial cuidado en las operaciones de
‘5estilacién, pues las mezclas metanol-agua-formaldehido

(usuales en su fabricacidén) muestran azeotropos binario vy
-ternario.

El producto se almacena normalmente, como solucidn
acuosa al 37%Z, ya que a mayor concentracidén la solucibén es
inestable a temperatura ambiente. Esto encarece considera-

blemente su transportacidn.

3.- De los procesos de fabricacién que aparecen en
la literatura, los que reportan mayor seguridad y mejores

rendimientos son los que usan metanol como materia prima. De
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estos, el que mejor se puede adaptar para aprovechar el equi-

po fuera de operacidén existente es el catalizado con plata
2 Y s - ry N

metdlica, ya que los volimenes de aire manejados son menores

y pueden usarse las columnas de absorcidén existentes.

4.- En el estudio de proceso, se determind una ca-
pacidad de operacién de 20,000 ton/afio, usando un analisis
de las capacidades mdximas de los equipos mayores con que ya
se contaba y que estaban fuera de operaciéni se disefié una
unidad completa que opera con esta produccién, usando equipo
nueveo y adaptando el existente.

Es necesario comprar gran parte del equipo de alma-
cenaje y algunos cambiadores de calor y bombas que, por mane-
jar fluidos altamente corrosivos, deben de ser construidos
con acero inoxidable, lo que encarece considerablemente 1la
inversién‘a realizarse.

Se recomienda investigar la posibilidad de recubrir
la tanqueria que se tiene en acerc al carbém conr algfin tipo
de recubrimiento de proteccidn para que pueda manejar fluidos
altamente corrosivos. Con esto se podria bajar notéblemente
el monto de la inversidn.

Los consumos de materia prima } servicios auxilia-
res calculados por medio de balances de materia y energia
coinciden con los reportados en la literatura, por lo que
pueden servir como base para los calculos de costo de produc—
cién..

'5.- Para poder hacer el estudio econdémico del pro-
yecto, se considerdé como fecha de arranque de la unidad el
afio de 1998 (el primer afio en que segin la extrapolacidn del
consumo aparente existe una c¢ierta demanda no satisfecﬁa) ¥

se usd como capacidad de operacidén la diferencia entre el
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consumo ¥y la capacidad instalada a partir de ese afio, hasta
llegar a 20,000 ton/afio que se calculd como la capacidad ma-—
xima a la que podia operar la unidad.

Bajo estas condiciones se estimd 1la inve:sién re-
querida en 426 millones de pesos, y se calcularon los costos
de operacibn de la unidad; también se efectud el andlisis de
rentabilidad de la inversidén a pesos constantes de 1984, ob-~
teniéndose un tiempo de recuperacidn de la inversidn de 4,5
afios, 9que puede considerarse medianameante adecuado. Sin
embargo, la tasa interna de rendimiento econbémico a los diez
afios de vida del proyecto, se calculd de 19.9%Z que resulta
ser muy bajad para las condiciones actuales de la economia
_mexicana, si se compara con el alto riesgo que ofrece el pro-—
yecto.

Por lo tanto, no es justificable la implementacidn
de este proyecto, considerando la comercializacién directa
del producto.

El estudio aqui presentado puede servir de base
para un andlisis mis profundo, considerando la produccién de
esta unidad para consumo cautivo, y estudiando la fabricacién
de alghn derivado del formaldehido.
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APENDICE A

PROPIEDADES FISICAS Y DATOS DE EQUILIBRIO

LIQUIDO - VAPOR

205
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Fig. A.1 PRESION PARCIAL DEL FORMALDEHIDO EN SOLUCION
ACUOSA A 0 - 45 °C
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20

FORMALDEHYDE IN VAPOR, mol %
]

o ! 1 1 } 1 L 1
o 5 10 5 20 25 30 L1} 40
FORMALDEHYDE IN SOLUTION, mol %

Fig. A.2 DATOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR
PARA LA ABSORCION DE SOLUCIONES DE FORMALDEHIDO.
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A.9. EFECTO DE LA CONJENTRATION DE METANOL EN LA
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E. e Concentrati . Pagtial Pressute of Mg Formsldehyde
(& CHOS50 £) & CO7100 &) B sRarmicd Aie
Temperature = 0°C
.97 8.09 0.056 . 0.095
15.0 15.68 0.102 0.166
19.4 20.63 0.118 0.201
238.6 31.25 0.157 2.285
Temperalure = 20°C R
9.25 9.52 ©.310 0.59
18.6 19.7 0.575 1.01
27.3 2.5 0.780 1.39
8. 31.1 0.795 1.40
36. 40.2 1.025 1.76
Temperalure = 35°C
1.08 1.09 0.166 0.27
5.10 5.15 0.605 1.13
11.4 1.8 1.20 2.08°
18.3 18.6 1.80 2.87
19.7 20.8 %.94 3.17
28.6 3.0 2.48 4.27
35.9 39.5 2.81 4.88
Tenperature = 46°C
10.5 10.8 2.30 3.77
19.4 20.4 3.79 6.17
27.% 28.75 4.72 7.70
. 35.5 39.2 5.60 9.12

Tabla A.1 PRESION PARCIAL Y DATOS DE SATURACIOﬁ EN AIRE
PARA EL FORMALDEHIDO ACUOSO
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Tabla A.2 GRAVEDAD ESPECIFICA CON RESPECTO AL AIRE 25/25°C
DE SOLUCIONES COMERCIALES DE FORMALDEHIDO.
VALORES DE INTERPOLACION 1% CH3OHE0.0025
1% HCHO = 0.003

Galwt. HCHO
:""{ 362 369 310 374 L2 3 e 318 3r.e
/] 1.1121f 1.1124 | 1.1127 | 1.1130 { 1.31133 | 1.1136 | 1.3139 | 1.1142 | 1.1145
.1 J118] .1121 1124 1127 .1130 .1133 .1136 .1139 1142
2] 115 .18 1121 1124 1127 L1130 13 L1136 .1139
3] a2 s 1118 1121 9332 L1127 .1130 .1133 21138 .
-4 1108 .13 1116 .1119 Jd122 L1125 L1128 .1131 -1134
.51 31.1108} 1.1211 | 1.1114 | 1.1117 | 1:1120 § 1.13123 | 1,1126 § 1.1129 | 1.1132
.6} .1105 -.1108 i 1114 117 -1120 1123 L1126 1129
2] 1102 (1105 .1108 L1111t L1114 Btk 1120 ) b~} .1128
.8 .1100{ .1103 1106 1109 112 <1115 .1118 L1121 1124
.01 .1008] .1101 -1104 L1107 L1110 A3 J116 | L1119 122
1.0] 1.1095] 1.1098 | 1.1101 | 1.1304 | 1.1107 | 1.1110 § 1.1113 | 1.1116 { 1.1119
1.1 1085 .1098 -1101 J104 <1107 1310 .1113 2318
1.2 .1093 -1096 «1099 1102 <1105 .1108 111 1114
1.3 .1030 .1093 1098 L1099 .1i02 L1105 | .1108 <1111
1.4 .1neg .1091 .1004 .1097 L1100 | ,1103 1 .1108 .1109
1.5 1.1085 | 1.1088 | 1.1092 | 1.3095 | 1.1098 | 1,1201 § 1.1104 | 1.1107
1.0 .1083 .1086 .1089 {~ .1092 .1095 .1098 | .HI01 1104
1.7 .1080 .1083 .1066 .1089 1092 .1085 | .1008 110
1.8 .1078 .1081 .1084 .1087 «109Q .1003 .10968 1099 -
1.0 -1075 -1078 .1081 »1084 1087 L1000 | .1093 1006
2.0 1.1073 § 1.1076 | 1.1079 | 1.1082 | 1.1085 | 1,1088 | 1.1091 | 1.1094
2.1 1071 1073 1076 L1079 L1082 1 ,1085 ) .1088 | .1091
2.2 .1068 1071 1074 1077 +1080 1083 .1086 1089
3.3 1065 .1068 1071 1074 L1077 1 1080 | .10S3 .1068
2.4 .1063 .1068 -1069 .1072 L1075 .1g78 1 .1G81 1084
2.5 1.1051 | 1.1084 | 1.1067 } 1.1070 | 1.1073 | 1.1676 | 1.1079 | 1.1082 .
2.6 . 1058 .1061 .1064 .1067 -1070 L1073 | .1076 .1079
2.7 .1055 .1058 L1081 1064 .1067 .1070 | .1073 L1076
2.8 .1053 .1058 .1059 1062 1065 1068 107 L1074
2.9 1051 -1054 1057 +1060 .1063 .1066 1069 L1072
3.0 1.1048 | 1,1051 | 1.1654 | 1.1057 | 1.1060 | 1.1063 | 1.1066 | 1.1069
3.1 L1045 | (1048 -1051 L1054 | 1057 ] .1060 | .10063 .1068
3.2 -1043 .1048 -10{9 1052 1055 .1058 1061 .1064
3.3 1940 L1043 1046 1049 .1052 1055 L1058 .1061
3.4 .1038 1041 1044 1047 -1050 .1053 . 1056 . 1050
3.5 1.1032l 1.1035 | 1.1038 | 1.1041 | 1.1044 | 1.1047 | 1.1050 { 1.1053 | 1.1058




Tabla A.2 CONTINUACION

Gfwt. TCHO

369 e p I 312 N3 YR Y ns . 378

thube DBruG

Fols Stk Bk M WLW

[ ek ek el
VWG

s na

AR

COPNG kBN OCDBNOD

SREs

NQoOoR oo oo

.1033 -1036 L1039 .1042 .1945 1048 .1051 +1054
.1031 .1034 .1037 .1010 .1043 .1046 -1049 .1052
1028 .1031 +1034 21037 -1040 L1043 -1048 <1049
-1025 1028 .1031 .1034 <1037 -1040 - 1043 1046
1.1023 1 1.1026 | 1.1020 | 1.1032 | 1.1035 | 1.1038 | 1.1041 | 1.1034

«1021 10214 1027 .1030 .1033 .1038 +1039 L1042
.1018 .1021 .1024 .1027 1030 1033 -1036 | ,1039
-1015 .1018 -1021 .1021 .1027 .1030 .1033 .1036
-1013 .1018 -1019 .1022 .1025 .1028 21031 <1034
1.1011 |'1.1014 | 1.1017 { 1.1020 | 1.1023 {-1,1026 { 1.1020 | 1.1032

.1008 { .1011 -1014 21017 1020} 1023 -1026 | .1029
.1005 ( .1008 | .1011] .1014] .07 ,1020 21023 | L1026
-1003 | .1008 L1009 } .1012 | .10t5 1018 1021 L1024
.1001 .1004 1007 .1010 .1013 1018 -1019 -1022
1,0098 ) 1.1001 ) 1.1004 | 1.1007 | 1.1010 | 1.1013 | 1.1016 | 1.1610

~0395 |. .0998 L1001 1004 .1007 .1010 | 4013 | .i0168
S00021 0995} .0998 ¢ .1001 | .1004) .1007 -1010 | .1013
L0000 | .0993 -0996 | .0092 | .1002 | .1005 1008 | .1011
L0087 | 0990 .0903 ] 0996 | .0099 1002 L1605 | L1008
1.0085 ) 1.0888 | 1.0991 } 1.0804 | 1.0097 | 1.1000 | 1.1003 | 1.1006

L0082 1 0085 | .0848 | .0001 .0004 | .0007 L0000 { 1003
0980 | .0885 £0086 | 0980 | ©.0992 | .0995} .0968 ) (1001
.0077 | -.0080 | .0983 .0088 { .0089 { .0092 | .09905
-0978 | .0981 L0884 | .0087 | .0980 | .0003 ] .0004

1.0072 | 1.0075 { 1.0978 | 1.0081-f 1.0984 | 1.0087 | 1.0090 | 1.0905

-0969 | .0972) .0975] .0978 | .0882 | .0085) .o098s

.0867 | .0970| .0973 097 0979 .0982 .0985 | .0988

L0084 | .0087 .0970 .CO73 L0976 [ .0079 .0982 | .0085

0062 | 0065 .0%68 L0071 -0074 0077 0050 | .0983
1.0060 | L.

0963 | 1.0966 { 1.0000 | 1.0972 | 1.0975 | 1.0078 | 1.0081
.0857 | .co60| -.0063 | .0066 ) .0o80 | .o072| .007s5| .oerm
.0052) .0955| .ouss| loos1 | .oss | .0o67 | .0o70 | .o972

© 0950 -0052 -0053 .0358 .0961 0964 L0967 | 0970
1.0947 | 1.0050 | 1.0953 | 1.0956 | 1.0959 | 1.0962 x.oueslx.asw‘




Tabla A.2 CONTINUACION

®/wt. HCHO

%ﬁﬁz 369 370 a 312 313 EX ars
T 09420 0065 0948 0851 .0954 0957 L0960 0063
7.2] .0036] .0042 35 .0948 0951 0954 0957 0960
7.3] .0936( .0939 SOH2 0945 .0M8 | 0951 0954 0857
7.4 0934 .0937 0340 0943 0846 0049 0952 0.955
7.5} 1.0952] 1.0935 { 1.0938 L0041 | 1.0944 | 1.0047 1 1.095%0 | 1.0053
7.6 .0929] .0932 0935 .0938 .0941 0044 0947 -0950
7.7} .0928 .0929 .0932 0935 .0038 | .0941 L0944 0047
7.8 .0924] .0927 -0930 .0933 .0936 .0939 0942 0045
7.9 0022 .0925 .0928 0331 .0034 0937 0940 0045
8.0 1.0919) 1.0022 | 1.0925 |{ 1,0928 { 1.0931 | 1.0034 1.0037 | 1.0040
8.1] .o9l8l .0919 L0022 1 0925 .0928 0931 0034 0957
8.2} .094) .0917 0920 00 .0928 0029 | .003Z ] .0B33
8.3 .0912] .0915 .0018 .0921 0924 0927 0929 0032
8.4} .0005 .0012 0915 0918 0021 0924 0027 0030
8.5)1.0008] 1.0009 | 1.0012 .0915 ] 0.0018 | 1.0921 | 1.0924 1.0027
8.61 .0004] .0907 L0910 .0913 0o01e .0019 1 0022 Q025
8.7 .0902] .0905 .0908 0011 0914 .0017 W19} .02
8.8 .0895] .0902 0905 0008 0911 0014 .0017 0020
8.9} .0396] .0809 .0002 20005 | ..0008 ] .o9m 0014 0917
9.0f1.0884] 1.0807 | 1.0000 § 1.0003 | 1.0006 } 1.0009 | 1.0012 | 1.0015
.1 .0592] .0895 .0898 -0eot 0004 0007 0010 09013
9.2| .0889] .0892 0895 .0898 0901 0004 0307 0210
#.3] .08386] .08S9 .0802 | .089S .0893 -0001 0004 0007
9.4) .0838} . 0890 0893 0808 .0899 .0002 -0003
9.5 l.mz? 1.0685 | 1.0888 | 1.0892 | 1.080¢ | 1.0807 | 1.0000 | .0R03
9.6 0879 .0882 L0885 K. § .089Y 0804 0897 0000
9.71 .0876] .0870 .0882 0885 | -.0888 .0891 -0894 -0897
9.81 .0S74} .0R7T7 .0880 0883 .0888 .0899 § .0892 ] .0895
9.9] .0872] .087% .0878 .088% 0884 0887 . 08560 0803
10.0) 1.0869) 1.0872 | 1.0575 | 1.0878 { 1.0881 | 1.0884 | 1.0887 | 1.0800
.0566] .0869 0872 0875 .0S78 .0381 0884 0687
.0664] 0867 L0870 L0873 .0876 0879 .0582 1 .0888
-038G2] .08G6S .0868 0871 0874 0877 0880 0683
.0850] .0862 .08635 .0888 0871 .0874 0877 .0880
1.0856] 1.0559 | 1.0%62 | 1.0865 { 1.0868 | 1.0871 | 1.0874 | 1.0877
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Tabla A.2 CONTINUACION

efwet. HCHO

STl s I 9 e a4 a3 w3 314 s 7.

M.1f 0% 0769 G772 | .0776| .09} .0782| .0785| .o788 | .0701
14.2} .07641 0767 .0770| .0773| .0776 | .0779 | .0782| .0v85 ) ..0788
14.3§ .0762] .0765) .0768 | .0770| .0773F .0776 ) .0770 | .0782 ) .0785
14.4] .0750f .0762| .0765| .0768 | .0771 0774 | 0777 . o
14.5] 1.07564 1.0759 | 1.0762 | 1.0768 | 1.0760 | 1.0772 | 1.0775 | 1.0778 | .0781

14.6| .0754) 0757 .0760 | .0763 0766 | .0769 | 0772 .QVI5 | .
14.7] .07 .0755 | .0758 | .0760 07631 0766 | 0769 | .0772 | .0775
14.8] .074 0752 0785 | .0788 0761 0764 | .0767 070 | .

4.9| .07 -0749 0752 | 0756 0759 0762 | 0765 | .0788 ( .0TT1
15.0 | 1.0743) 1.0746 | 1.0749 | 1.0752 { 1.0755 | 1.0758 | 1.0761 | 1.0764 | 1.0767
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T a bl a aA. 3

DENSIDAD Y CALOR ESPECIFICO DE
SOLUCIONES DE FORMALDEHIDO

CONGCENTRACION
DE FORMALDEHIDO CALOR ESPEGIFIGO DENSIDAD
¢ % PESO ) (CAL/9°C) 18°C 25°C

10 0.92 1.03 1.01
20 0.84 1.06 1.035
30 0.76 1.09 1.06
40 , 0.60 1.12 1.09
50 0.60 1.15 1.12

La densidad de soclucicnes de formaldehido & 18% que
contienen hasta 15% de metanol, es igual a: :

1.00 + 3 F - 2 M
1,000 1,000

Donde F y M son los porcentajes en peso del formal-
dehido y del metanol respectivamente.
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MATERIA PRIMA

METANOL
Metanol 99.5 % peso min.
Peso especifico 0.7915-0.7925
Rango de ebullicién 1°¢

Contenido de acetona y

aldehido 0.1 Z peso méx.
Fierro 0,06 mg/lt, max.
Azufre 0.0001>2 peso max.
Cloruros ‘ . 0.0001 % peso max.

Tiempo de permanganato 10 minutos



PRODUCTO TERMINADO

SOLUCION DE FORMALDEHIDO

Formaldehido

Color (APHA)

"Turbidez (Hellige)

pH (electrodo de wvidrio)
Acidez (como Ac. férmico)
Metanol

Residuos no volétiles

Fierro

0.03 % max.

1.0 Z max.

0.004 ppm méx.

1 ppm max.
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SEGURIDAD Y MANEJO DEL.PRODUCTO

CONTAMINACION
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APENDICE C

SEGURIDAD Y HMANEJO DEL PRODUCTO -~ CONTAMINACION

Toxicidad

Las soluciones ¥ vapores
mente irritantes de las

v

v vias respiratorias, pudiendo producir también

de formaldehido son suma-

membranas mucosas de los ojos, nariz

irritaciones

“cuténeas. Sin embargo, si se toman algunas precauciones no

v los riesgos de trabajo, bajo
condiciones apropiadas, no son serios.

hay dificultad para manejarlo,

El formaldehido es tdéxico cuando es inhalado, inge-

rido, o cuando tiene contacto con la piel o membranas mucosas.

La concentracidén mlxima de formaldehido en el aire

de acuerdo con la American Conference of Industrial Hygie-

. = o .
nists es de 5 ppm en volumen, o 25°C y 1 atm para un periodo
maximo de contacto de 8 horas.

El olor a formaldehido se detecta a una concentra-

cidn de 0.8 ppm. y la concentracidén en la que empieza a cau-—

sar irritacién en las vias respiratorias es de 5 ppm.

Los primeros sintomas que aparecen al tener contac-—
to con  pequefias concentraciones de vapores son: irritaciédn
de ‘los ojos, lagrimeo, e irritacién de las vias respirato-
' Concentraciones més elevadas producen tos,
constriccidn en el pecho, ¥y

cabeza.

rias superiores.

una sensacibdn de presibn en la
El. inhalar una gran cantidad de gas puede producir

suefio, debilidad y palpitaciones de corazdn. En
casos,

algunos
la inhalacidn del formaldehido puede afectar el siste-—
“a nervioso causande un estado similar a la intoxicacién al-
cohdlica.
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El formaldehido actia sobre las proteinas de 1las
células corporales produciende irritacidn, endurecimiento de
la piel, secrecidén v en algunos casos dermatitis, Aunque en
general la dermatitis aparece después de periodos prolongados
de contacto, algunos individuos presentan o desarrollan hi-
persensibilidad. En general el efecto del formaldehido en
la piel se caracteriza por un enrojecimiento de la superficie
produciendo vesiculas con necrosis, con el posterior agrieta-
miento de la superficie endurecida. Ademds las ufias se vuel-
ven suaves v fibrosas, y produce una inflamacidén dolorosa
bajollas uiias.

Cuando es ingeride provoca irritacidédnm de la. beca
y del estébémago. Los sintomas son dolor intenso, vémito, dia-
rrea v puede presentarse vértigo, estupor, convulsiones e in-
conciencia. Segin una investigacidn de 27 casos de ingestidn
12 fueron fatales ingiriendo de 1 a2 3 onzas.

Seguridad y Primeros Auxilios

La exposicidn a concentraciones indeseables de for-
maldehido en aire puede ser eliminada con una ventilacidn
adecuada de las A&reas de trabajo. En casc de derrames sélo
los trabajadores debidamente protegidos deberan permanecer
en el drea y la superficie debe ser lavada con agua abundante

o neutralizada con amoniaco diluido y después lavada.

: Las operaciones Qque reguieren trasvasar o manejar:
formaldehido en recipientes abiertos deberdn hacerse cerca
de un ventilador de tiro forzado para alejar el aire contami-
nado del trabajador. Cuando se manejan grandes cantidades
conviene manejarlas con equipo completamente cerrado.

En el caso de que se vaya a tener contacto con con-

centraciones mds altas de lo permisible se deberd usar equipo
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de aire autdnomo o mascaras de gas con canister. En el Area
de trabajo es. necesario usar guantes, botas de seguridad de
hule, lentes o goggles de seguridad y en el caso de toma de

muestras, careta protectora.

Cuando se tenga contacto con la piel, 1la parte
afectada deberéd lavarse lo mAs répidamente posible con agua
abundante. Si se tiene contacto con los ojos, deben lavarse
inmediatamente con agua corriente durante 15 minutos y ver
a un especialista. Si ha sido ingerido, lo mas conveniente
es llamar inmediatamente a un médico, el paciente deberd in-
gerir grandes cantidades de agua y provocarse el vémito. La
irritacidén puede ser aliviada haciéndole ingerir leche o

huevo.

Si se inhala, el paciente debe ser trasladado a un
sitio donde haya aire fresco, si esti consciente, se deberé
acostar boca arriba y mantenerlo tranquilo y caliente. Es
conveniente administrarle café o té cargado y hacerle inhalar
sales de amonio. En los casos en gque el paciente quede in-
consciente no deberd tratarse de administrarle nada por la
via oral. Si no respira se le dard respiracidn artificial

y llamar inmediatamente a un médico.
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