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INTRODUCCION

En cualquier pais para la instalacién de una planta de fabricacién de un pro-
ducto quimico es necesario saber cuales son Ids altemativas posibles. para poder selec-
cionar la mas adecuada a nuestras necesidades  Es por ésto que es necesario hacer un es-
tudio de los diferentes procesos y de las innovaciones tecnolégicas que han sufrido en su
desarrollo, con esta informacién ya es posible hacer una seleccién mas adecuada

En un pais en vias de desarrollo como el nuestro, se presentan 3 altemativas
para la obtencién de la tecnologfa:

|. - Importar la tecnologia y el asesoramiento

2. - Adaptar una de las tecnologias

3.~ El desarrollo de una tecnologia propia

Para la economia nacional las opciones més convenientes son la segunda y la terce~
ra, con la desventaja de que, por los factores de tiempo, inversién y material humano ne-
cesario  no son siempre recomendables. De ohi que la primera opeién puede ser la ade-
cuada. Debido a que esta tecnologia proviene totalmente del extronjero es necesario
hacer i'n estudio previo para conocer que es lc que existe .

Este trabajo no es un ante-proyecto para la instalacién mediata o inmediata de
una planta en México sino que es un estudio bibliogréfico sobre los procesos disponibles
y los factores que influyen en ellos. Se escogié a los Estados Unidos de Norteamérica co-
mo referencia base para el estudiq por contar con la informacién suficiente y ser un pais

representativo de conomia desarrollada.
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OBJETIVOS
Los objetivos que se persiguen en este trabajo son:

I. Describir y analizar los procesos existentes en la produccién de formaldehido desde
1950 a la fecha.
2. Determinar los factores limitantes en cada uno de e“os asT como el desarrollo de sus
innovaciones tecnolégicas.
3. Haciendo uso de la informacién recopilada encontrar las causas de las modificacio=-
nes tecnol8gicas y que es lo que se espera en el futuro desde el punto de vista tecnolé-
gico en la produccién de formaldehido.
4. En base al estudio del material planter las bases de los distintos criterios de seleccién

de un proceso.
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| PROCESOS EXISTENTES

a) Condiciones genera|es:‘

En la actualidad el formaldehido es producido principalmente a partir de Me-
tanol y solo una pequefia parte se produce por la oxidacién directa de gases de hidro-
carburos. Existen en la literatura numerosas patentes hacerca de muy variados métodos
de obtencién, tales como la oxidacién catalltica de acetona Ifquida, hidrogenacién de
o'xidos de carbén, descomposicién pirolitica de formatos etcetera. (En el Capliulollll
se discutird sobre. alguno de ellos) pero ninguno de ellos habia sido llevado a su explo-
tacién comercial hasta que en 1966 Akita Petrochemicals Co. LTD. de Tokio did a co-
nocer un nuevo proceso a partir de eter dimétflico comenzando la instalacién de una
planta; su aporte a la produccién total es muy pequefio.

En 1948 cerca del 20% del formaldehido manufccfuruéo en USA fué hecho por
oxidacién de hidrocarburos, sin embargo debido al crecimiento en los procesos a partir
de metanol en 1960 el porcentaje fué de solo 14% a pesar de que en ese lapso la pro-
ducciébn se triplicé.

1} _Produccién_de formaldehido a partir de metanol!

Los procesos para lc produccién de formaldehido a partir de metanol fueron
los primeros que se desarrollaron y continuan siendo la mayor fuente del formaldehido
comercial.

En general se llevan a cabo pasando una mezcla de vapores de metanol y aire
caliente (en algunos prc;:c&sos también se alimenta vapor de agua al reactor), sobre un
lecho catalltico fijo caliente a presién aproximadamente atmosférica y posteriormente
la absorcién de los gases con agua para obten er la solucién acuosa del formaldehido.
Los procesos a partir de metanol dan  esencialmente un producto de formaldehido puro
pero conteniendo algo de metanol (dependiendo del tipo de catalizador) y pequefias
cantidades de Gcido férmico.

La preparacién de formald ehido por la accién del oxTgeno sobre metanol IT-
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quido en presencia de un complejo de nitrato ciprico se describe en la patente de
US Patent2, 883,426 de 1960 a Shell Development Co. También en la literatura
se encuentra la produccién de formaldehido a partir de metanol bajo la accién de
ultra sonido, radiacién gama y material fisionable; pero ninguno de estos procesos
se ha aplicado en forma industrial, y aparentemente jamés serén competitivos.

Mecanismo de Reaccién ~

La formacién de formaldehido a partir de metanol y aire se crefa primera-
mente que era un proceso de oxidacién en fase gas como lo indica la siguiente reac-
cién .

v
CH3 -OH41/2 Oy = CH,O+ H30+38 kcal.

Este mecanfsmo aun se acepta cuando se usa un catalizador de éxidos meté- &
licos. Sin embargo,los estudios del mecanismo de la reaccién y los productos obteni~
dos en los procesos catalizados por metales,demostraron que bajo estas condiciones uno
y otro es una deshidrogenacién, seguida por oxidacién del hidrdgeno a la conversién que
de€ el oxigeno que esté presente en la mezcla gaseosa (ésto se ha discutido en varias

patentes):

CH, OH CHoO+H2 - 20 keal
Hg +1/209 — HyO+58 kcal

O bien, se puede dar una combinacién de ambas reacciones, desidrogenacién
y oxidacién. Las reacciones de oxidacién suministra el calor necesario para hacer que
el preceso no necesite energla adicional, también se cree que hace que permanezca
activo el catalizador a la vez que provoca el desplazamiento a la derechq, del equi-
librio en la reaccién de deshidrogenacién. <

Estudios hechos en Alemania dieron la evidencia de que el proceso cataliza-
do con plata deberfa depender exclusivamente de la deshidrogenacién, la combustién

del hidrdgeno neutraliza la naturaleza endotérmica de esta reaccién, este trabajo tam-

bién nos indica que la temperatura en la superficie de la plata es un factor mas impor-



tante en la determinacién del rendimiento de formaldehido que la relacién exacta
metanol-aire.

Esto también se demuestra por el hecho de que si la temperatura de reaccién
es elevada por el precalentamiento de los gases de alimentacién o bien por el aisla-
miento del reactor, el rendimiento se incrementa practicamente la misma cantidad
que se obtendrfa efectuando un aumento similar en la temperatura por el uso de oxi-
geno adicional. Sin embargo,hay un minimo irreducible de la cantidad de oxigeno
que se requiere pues si el calentamiento seexcede se llega a la descomposicién del
metanol y del formaldehido. Los célculos del rendimiento basados unicamente en la
deshidrogenacién muestran una variacién sistemética en la temperatura mientras que
los-célculos basados en la oxidacién y deshidrogenacién muestran unas variaciones que
no se han podido predecir.

Los reacciones secundarias incluyen la destruccién o combustién directa del
metanol reaccionante y la degradacién y/o combustién del formaldehido producido .
Bésicamente en cualquier caso primeramente se forma el formaldehido y despues se
transformaré en monéxido de carbono e hidrégeno, parcial o totalmente estas reaccio-
nes son:

CHy0 —=CO+H,

CO+1/2 0, — C0,
2C0 —DCO2 +C
CHy041/2 Oy——sHCOOH
CHy0+0 20— C02 +H20

La reaccién | (descomposicién térmico del formaldehido) se lleva a cabo a muy
bajas velocidades a 300° C. pero aumenta considerablemente a temperaturas superio=
res a los 400°C .

Bajo ciertas condiciones,generalmente despues del reactor otras dos reacciones

intervienen:
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2CH {0 ——+HCO00CH; -

HCO0CHg + H)0 ———= CH30H + CHCO0H

La formacién de formaldehido por la deshidrogenacién del metanol ya fué
estudiada en 1910 por Sabatier quien demostré que se trataba de una reaccién rever-
sible. Mas recientemente, Newton y Dodge determinaron cuantitativamente la re-

lacién de equilibrio para esta reaccién y encontraron quet

Ks lfCHgo Ph, _Anti Lo%[l5 4600+6.470]
PCHs-0H T

De esta ecuacién es posible calcular las condiciones de equilibrio a presién
atmosférica, la deshidrogenacién de los vapores de metanol a formaldehido hidroge-
no serfan cerca de 50% a 400°C., 90%, a 500° C. Estos rendimientos no son real-
mente obtenidos por la deshidrogenacién solg puesto que en la ausencia de aire esta
reaccién es relativamente lenta comparada con la rapidez de descomposicién del for-
maldehido de monoxido de carbono a hidrégeno. En realidad un proceso que se basa-
se exclusivamente en la deshidrogenacién del metanol nos daria un producto de for-
maldehido anhidro y sustancialmente hidrégeno puro, siempre y cuando no se des-
compusiese el formaldehido formado, se ha intentado el desarrollo de catalizado-
res con esas caracteristicas, todas las investigaciones sobre catalizadores de esta reac-
cién han buscado la disminucién de las reacciones secundarias. O s2a un aumento
en la selectividad y variando tanto los catalizadores como las condiciones de reac-

. y ~ o & { /’-#M‘
g g WOSA QQUL_ 05500’ pogena (g

Termodindmica de la Reaccién.-

En la tabla siguiente se ve la magnitud termodinémica de las principales
reacciones; se dan calores de reaccién (en kilo calorias) a presién constante para

las reacciones que se llevan a cabo en la manufactura de formaldehido:
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TEMPERATURA °K
Ecuacién Qulmica 500 600 700 800 900 1000 1100 1200

CH30H—+H-CHO4
Hy -21.5 -21.8 -22.0 -22.1 -22.2 -22.3 --2.4 -22.4

H CHO—+CO0+H>y -2.2 -2.6 -2.8 -3.0 =-3.1 -3.1 =3.1 -3.0

CH30H+1/2 09—
H CHOH,0 3.8 367 367 368 369 369 37.0 37.1

H CHO+1/2 02—-'
CO0 4 Hy0 56.1 55.9 55.9  55.9 56.0 56.1 56.3 56.5

Co+1/2 0,—=C0p 67.80 67.79 67.76 67.70 67.64 67.55 67.45 67.85

1) Produccién de Formaldehido por Oxidacién directa de gases de hidrocarburo

Los procesos de oxidacién de hidrocarburos involucran la reaccién controlada
del gas del hidrocarburo con aire o bien oxfgeno, seguidos por un enfriamiento reperiti-
no y condensacién de los productos, generalmente por lavado con agua para damos una
solucibn crvda, la cual deberé ser refinada para separar el formaldhido de los otros pro-
ductos. Estos Gltimos incluyen metanol, metilal, acetaldehido, N-propanol, isopropa-
nol, propinaldehido, acetona, alcoholes butilicos, glicoles de 2 y 3 carbonos, tetra-
hidrofurano, varios 4cidos orgénicos, etc. El formaldehido no es el producto prin-
cipal en la mayor parte de estos procesos petroquimicos, la relacién de los varios produc-
tos va a depender de dos factores: 1)Los hidrocarburos usados como materias primas.

2) Los técnicas usadas en las reacciones . En base a la materia prima se han presen-
tado dos tipos de procesos que son la oxidacién de metano y la oxidocién‘ de gases
de hidrocarburos mayores, basicamente propano y butano.

Oxidacién de Metano .~

A pesar de que el metano es el gas de hidrocarburo mas simple y podrfa espe-
rarse que diera un formialdehido sin contaminacién con otros productos érganicos mas
complejos, su oxidacién parcial es extremadamente dificil.

Se ha demostrado que no se oxida a velocidades apreciables abajo de 600°C mien-

tras que, como anteriormente se habia mencionado el formaldehido se empieza a descom-
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poner a temperaturas considerabl emente abajo de ésta  Las reacciones que se llevan
a cabo son las siguien es:
o) CHgt1/2 0, ——CH30H
b) CHy=O0H41/2 0y —+CHy04H,0
) CHy0 —— CO H,
d) CH20+1/2 0y — CO4 Hp0
&) CHyO + 0 ——v CO2+ Hy0

Los estudios han demostrado que la dificultad principal radica no tanto en pre-
venir la descomposicién térmica {€) sino en controlar la reaccién de oxidacién (d)
En general la produccién’del formaldehido excede bastante a la del metanol a presiones
ordinarias  La formacién de metanol en lugar de formaldehido es favorecida por el vso
de caltas presiones y relaciones pequefias de aire a metano  Estidios del mecanismo y
la cinética de esta reaccién usando &tomos de carbon marcados demostraron que bajo las
condiciones de regimen permanente y a presién atmosférica el metano se convierte a me-
tanol. En vista de todas las reacciones secundarias la exposicién de los gases a la tem-
peratura de reaccién deberén ser muy breves, y por lo tanto solo una pequefia parte del
m.e;cno es convertido a formaldehido en cada paso

Procesos comerciales de manufactura de formaldehido basados en la oxidacién
de metano sustancialmente puro no han sido desarrollados en los Estados Unidos, exis‘en
referencias de dos procesos comerciales alemanes.

Oxidacién de Gases de Hidrocarburos de Mayor peso molecular ~

En los procesos industriales para la produccién de formaldehido a partir de Hidrocar-
buros en los Estados Unidos se ha usado principalmente,  la oxidacién directa de hidro-
carburos gaseosos conteniendo mas de un dtomo de carbono La oxidacién de etano, pro-
pano y butano puede ser controlada para dar formaldehido bajo condiciones similares o

las empleadas con el metano. En general los gases de hidrocarburos mayores pueden ser

oxidados a temperaturas mucho menores que el metano o aun el etano v velocidades
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mas favorables de reaccién pueden ser obtenidas a temperaturas a las cuales aldehidos
cetonas y alcoholes puedan ser aislados sin pérdidas prohibitivas debidas a la descom-
posicién

Se han publicado numerosas investigaciones de la produccién de formaldehido
a partir de metano, propano y mezclas de hidro.carburos que se encuentran en el gas
natural | Pero los procesos que han tenido mayor uso comercial son los basados en  LPG
(Liquefie d Petroleum Gas):que es basicamente propano y butano, Obviamente se ob-
tienen una gran variedad de productos por ejemplo las principales reacciones en la oxi-
dacién de propano son las siguientes:
CaHg +52 0 cH,CHO + €O 2H;0
C3H8* 209 —=CH30H + HCHO + CO+ Ho?
CaHgt 32 0—+HCHO+ CHyCHO + H,0
CaHgt Oy —=CHaCHYCHO + Hy0
C3H8+W 0, —+CHj CH; + CH,0H

La finalidad es MAXIMIZAR los rendimientos de los tres productos mas Gtiles for-
maldehido, acetaldehido y metanoi

Técnicas de Operacién =~

Cuando menos tres técnicas se han usado en operacién comercial, Estas
incluyen: a) Oxidacién catalftica en la fase vapor, b) Oxidacién no catalltica en la fa-
se vapor y ¢) Oxidacién en la fase Iiquida; para la obtencién de formaldehido uni-
camente ay b (la posiblidad ¢, tan solo experimentalmente) La catélisis ha sido tanto
homogénea como heterogénea.

11l Manufactura de Formaldehido a partir de Eter DimetTlico

Durante la produccién demetanol (dependiendo del tipo de proceso)aproximada-
mente un 2% en peso de eter dimetflico es coproducido

Para aprovechar este eter que se separa del metanol se desarrollé un proceso

para obtener formaldehido a partir de éI.
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La reaccién de manufactura de formaldehido por oxidacién del eter dimetilico
es considerablemente exotérmica como se muestra en la siguiente férmula:

(CH3) 20+ 0y ——2CH 0+H20+68 KCal

2
Simultaneamente las reacciones secundarias para producir mondxido y biéxido
de carbono son aun mas exotérmicas:
(CHy) 20 +20p)——2 C043 H20 +181 KCal
(CHy) 90430, ——= 2C0,+ Hy0+360 KCal
De aqul’ es muy importante que el disefio del reactor para el proceso industrial
se haga de tal manera que el calor de la reaccién sea facilmente removible. De aquf
que el proceso se |leve a cabo en un reactor multitubular, de lecho fijo. ‘
El proceso se lleva a cabo en fase gaseosa oxidando el eter dimetilico con aire
y posteriormente absorbiendo en agua el formaldehido. Debido a lo exotérmico del
proceso es posible usar este calor para generar vapor.
B) Clasificacién de los procesos
* Los procesos industriales en orden de importancia, son: el de a partir de meta-

nol, a partir de hidrocarburos y a partir de eter dimetflico, su clasificacién quedarit

como siguet

-
Metanol Catalizador Metélicos
Catalizador de Oxidos Metélicos
Procesos < Hidrocarburos Gas Natural
L.P. G.

Eter dimetflico

Los procesos d&l metanol son, como ya dijimos la base de la produccién de for-
maldehido; los catalizados por metales usan actualmente cristales de plata pura con
algunas impurezas para mejorarlos; antiguamente se usé cobre. Los procesos basados en
oxidos metélicos principalmente éxidos de fierro y molibdeno,

C) Descripcién de los Procesos existentes.

Dentro del tipo de procesos a partir del metanol utilizando catalizadores me-
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t8licos tenemos los siguientes procesos que se usan comercialmente en la siguientes
compafifas en Estados Unidos:
El de la Imperial Chemical Industries (Londres Inglaterra) usado por the
Powers Gas Corporation Ltd.; el de la compafifa alemana Degussa (Deutsche Gold and
Silber Sche ideanstalt); Uhde de la Arthur G. McKee & Compafiy; el de Borden Co.

que es una licencia de la firma alemana Karl Fisher; el de la Monsanto Co.; el de la

PIP (Phoenix Industrial Proceses Inc.); el de BASF (Badische Anilin & Soda Fabrik A. G.
Alemania); y el de CDF Chimie de Paris, éstos §ltima aun no se usmen los Estados Uni-
dos pero es posible que algunas compafitas se interesen en ellos.

Dentro de los procesos usando catalizador de oxidos met§licos tenemos el de
la Lummus Co.; el de la firma Japonesa Nissui Topsoe Process; la firma Italiana Monte-
catini; el de Reichhold Chemical, Inc.; y también esté por licenciarse el proceso de
la IFP-CdF CHIMIE (Institut Frangais du petrole, Paris).*-

Dentro de los procesos por oxidacién de gas natural esté el de McCarthy Chem-
iical Co. subsidiqric; de de McCarthy Oil and Gas Corp. y en las de oxidacién de LPG_
tenemos las de Celanese Corporation of America.

Y la dnica que hay en el proceso a partir de Eter dimetTlico es la compafita

Japonesa Akita Petrochemicals Ce. LTD, de Tokio.



PROCESO: IMPERIAL CHEMICAL INDUSTRIES

Aplicacién : Esta es una versién de proceso catalizado por cristales de plata
a partir de metanol y aire.

Descripcién: El metanol Ifquido refinado se bombea a un vaporizador el cual
es un tanque cilindrico horizontal, el cual se mantiene a un nivel arriba de la mitad
Simultaneamente, aire limpio entra a un conjunto de ductos perforados abajo de la
superficie del metanol y se suministra vapor de 45 psia a unos serpentines . que estén
por arriba y abajo de los ductos de aire.

La mézc|a de aiI.'e y metanol formado en el vaporizador pasa a un calentador,
el cual es un intercambiador de calor vertical en el cual se calienta hasta 140°C
En el cabezal del calentador se introduce (bajo control de flujo) una corriente de vapor
como diluyente.

La mezcla resultante de metanol-aire-vapor de agua pasa al reactor a través de
una trampa de flamazos hecha de cobre y bronce, disefiada para prevenir cualquier paso de
un flamazo del reactor al vaporizador.

El reactor estd montado directamente sobre la caldera de calor residual. Dentro
de el reactor el iecho catalftico mide 5 pies 6 pulgadas de didmetro, y consiste de cristales
de plata colocados con una profundidad de 0.4 pulgadas. La canasta del catalizador en
donde estd colocado el lecho, es una unidad de acero inoxidable que puede ser l;emovida
desde la parte superior del reactor para facilitar el reemplazo répido del catalizador.

La recuperacién del calor de reaccién se lleva a cabo en la caldera contigua.
Los gases de reaccién salen de la caldera a 150°C y entran a un condensador , el cual
opera con agua fria, este condensador est4 empacado con anil'os raschig para promover
un flujo turbulento.

Los gases de reaccién que no condensaron y el econdensado son env iados a la base

#HH



del absorvedor en cuyo fondo cénico se colecta el flujo lIfquido que viene de la torre -
cen el condensado, esta mezcla representa el producto de la seccién de sintesis, que
contiene 42% de formaldehido, 15% de metanol, y el resto basicamente o'guo.

El absorkedor ( lech; empacado) y la torre lavadora (platos cen burbujeadores)
del gas de salida estdn combinados en una sola unidad, el gas que sale del absorbedor
es lavado en una torre pequefia de aluminio. El agua fiia del procesose bombea al
plato superior del lavado y el Ifquido de fondo retoma al absorbedor.

Los gases que salen de la parte superior de ia torre lavadora son muy pobres
en formaldehido (10 partes por millén) y pueden ser venteados a la atmdsfera, sin
embargo como contienen hidrdgeno pueden ser quemados y aprovechados para general
vapor .

La destilacién se lleva a cabo en una columna de platos, el producto del domo
basicamente metanol, es condensado y colectado en un tanque acumulador. Parte del
metanol recuperado es regresado al domo de la columna como reflujo, el resto de este

producto es regresado al vaporizador como alimentacién. El producto del fondo es la

solucién final del formaldehido.
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PROCESO: DEGUSSA

Aplicacién: Este proceso obtiene Formaldehido a partir de aire y Metanol
(en exceso) por medio de un catalizador de plata. N

Descripcién: El aire se alimenta por un soplador al vaporizador, el cual es
alimentado continuamente con metanol. De aqui la mezcla Metanol, Aire, hasmaldebide,
pasa a través de un sobrecalentador a vapor antes de entrar al reactor. Este reactor
consiste de un solo lecho catafTtico de capas de cristales de plata entre gasas de
plata. Después de la formacién del Formaldehido en el rec;cl'or el gas es rapidamente
enfriado abajo de la temperatura de reaccién, por un arreglo especial del lecho cata-
ITtico, ésto es, por una transferencia de calor intensiva en un cambiador de calor situado
directamente abajo del reactor. El gas enfriado cerca de 60°C es alimentado a una
columna de absercién-lavado que funciona con agua. En la seccién de lavado se utili-
zan platos, eliminando las Gltimas trazas de metanol y formaldehido. En la seccién inferior
(absorcibn) se usa empaque. El gas de desperdicio libre de metanol y formaldehido sale
de la torre, y puede ser enviado a la at mosfera o enviado a usarse como combustible
(debido a su contenido de hidrcgeno).

El formaldehido que sale de la unidad aun contiene metanol por lo que se manda
una columna de destilacién en donde el metanol es separado parcialmente o completamente,
dependiendo del tipo de producto deseado.

El metanol del domo es condensado y recirculado al vaporizador. La solucién
de formaldehido es tomada del fondo y se enfria antes de mandarla al Almacén.

La energia recuperada en el cambiador, adyacente al reactor, es utilizada
directamente para la vaporizacién y la destilacién, si la planta vtiliza el valor calori-
fico del gas de salida de la columna de absorcién-lavado los requerimientos de vapor
pueden ser virtualmente cubiertos; y si el producto final deseado, es rico en metanol,

se pueden obtener cantidades apreciables de vapor.
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PROCESO: Uhds ~

AEIiéaciGn: Este es un proceso para la produccién de formaldehido sintético
a partir de metanol anhidro, aire y agua desmineralizada para da una solucién de for-
maldehido de una concentracién de 30% a 45%, haciendo uso de un catalizador de pla-
ta.

Descripcién: El metanol anhidro es evaporado y posteriormente mezclado con
aire caliente y vapor en unas proporciones previamente controladas. Esta mezcla pasa
a través de un reactor multitubular en donde el metanol es convertido a formaldehido
sobre un catalizador controlado en varios puntos de medlcidn localizados en el lecho
catalftico. La parte inferior del recipiente del reactor sirve como un generador de va-
por en donde el calor de la reaccién produce el vapor necesario para la carga del reac-
tor.

Los productos de reaccién son alimentados al fondo de un absorbedor en don-
de hacen contacto con agua des-ionizada en la cantidad necesaria para producir la
concentracién deseada de formaldehido.

El formaldehido primario de el absorbedor contiene aproximadamente 5% de
metanol no reaccionado y una pequefia cantidad de Gcido férmico. El Gcido férmi-
co es removido por intercambio ionico en un cambiador simple catién-anién. El con-
tenido de metanol del producto debe de ser removido en la columna de destilacién
que estd enseguida, la cual trabaja en condiciones de vacio. El metanol recupera-
do se recircula a la seccién del reactor. El formaldehido final purificado normal-
mente contiene tan solo cerca de 1% de metanol.

La oxidacién catalftica del metanol a formaldehido se Ileva a cabo a pre-
siones ligeramente arriba de las atmosféricas. La temperatura de reacci6nA es varia-
da entre 500° y 640° C., dependiendo sobre la concentracién requerida para la so-
lucién d= formaldehido.

El rendimiento total es bastante alto. Cuando el formaldehido al 37% con-
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teniendo 6% de metanol es producido, el rango que abarca el rendimiento es desde un mi-

nimo de 88% hasta 90%.



PROCESO: KARL-FISCHER-BORDEN Co.”

AE|i';'dc~15n: Este proceso es para Iq fabricacién de formaldehido por oxidacién
del metanol con aire en presencia de un catalizador metélico del tipo plata.

Dscﬁrgg‘ i6n: El aire atmosférico es filtrado para eliminarle partfculas s6|idqs,
y por medio de un ventilador se envla a un precalentador. El metanol entra al vaporizador
y la corriente de vapor de metanol se une a la del aire precalentado.

Esta mezcla se alimenta a bancos de reactores cada uno de cuatro a seis pulgadas
de diémetro, dentro de los cuales se haya el lecho catalitico empacado; dentro del reactor
se alcanzan temperaturas de 600° C, solo se requiere de un paso de la mezcla de reaccién
sobre el lecho.

Los gases reaccionados que vienen del reactor pasan inmediatamente a través de
una caldera que aprovecha el calor de la corriente gaseosa, o sea, que se recupera el  ca-
lor de reaccién; después de generar vapor pasa a un segundo cambiador en donde serecupera
mas calor utilizdndose éste para evaporar el metanol.

Los vapores de formaldehido y metanol sin reaccionar se pasan a dos torres de
absorcién empacadas con anillos Raschig de carbén con cambiadores de calor interconec-
tados. De la segunda de estas torres se ventean los incondensables.

La solucién cruda de formaldehido se junta con el condensado de la mezcla de
reaccibn (se condensé en ;I vaporizador) y se mandan a la destilacién.

Antes de entrar a la columna de destilacién se precalienta con el producto del
fondo de la torre, la cual es de plofos. El producto del domo es basicamente metanol puro,
una parte se usa como reflujo y la otra parte se recircula al vaporizador.

El producto del fando de la torre (que precalent a la ulimentacil&t) pasa por una

torre de resina intercambiadora para ajustar la acidez al valor deseado.



PROCESO: MONSANTO, Co.

Aplicacién.- Este es un proceso para la manufactura de formaldehido a partir

de metanol y aire, usando un catalizador de plata.
G A
0 <.
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w- La formolir‘m‘eﬁ producida por Jeshidrogenaciréﬁ del metanol
sobre un catalizador de plata a temperaturas elevadas y a presidn eséncialmente atmosférica.
Una mezcla controlada de vapor de metanol purificado, vapor y aire, es pasada a través de
un lecho catalltico de granulos de plata.  La mayorfa del metanol es deshidrogenada ol
hacer contacto con la alta temperatura del lecho catalftico, produciendo una mol de for-
maldehido y una mol de hidrégeno. La reaccién es endotérmica, y el balance del calor del
sistema se mantiene quemando una parte del hidrégeno desprendido con el aire alimentado.

Los productos de reaccién son rapidamente empleados en la seccién del quemador
de calor de desecho del convertidor que esté localizado precisamente abajo del lecho cata-
Iftico. El calor de reaccién es recuperado en el quemador de calor de desperdicio, y una
porcién del vapor producido es usado como vapor de proceso en la alimentacién gaseosa
combinada que se carga al convertidor.

El efluente del convertidor pasa dizectamente a una bateria de absorcién, en
donde el formaldehido y otros productos condensable se recuperan por condensacién direc-
ta por contacto a contra corriente y absorcién con corrientes de recirculacién de formalina.
El calor de absorcién se remueve por cambiadores de calor de estas corrientes de recircﬁtllg-
cibn intermedia. Los gases no condensables salen de la baterfa de absorcién :\ilencluida en la
baterTa de absorcién esté la capacidad para |lenar los standards de emisién de aire de la
U.S.E.P.A.

La formalina cruda es colectada en el resumidero del absorbedor y de ahf pasa
a una columna @ destilarse y es purificada por rectificacién con el metanol que no reaccioné.
El metanol es ;ecupemdo y se recircula al proceso. El producto de formalina purificada se
junta y se manda a los tanques de almacenamiento. El anélisis de la formalina puede ser

ajustado regulando las cantidades de agua que se afiaden a la columna del absorbedor, o bien,
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diluyendo después la formalina al 50% a menor concentracién en los tanques de alma-

cenamiento.

El control de la temperatura apropiada en el sistema total y en los tanques de
almacenamiento mantiene la formacién del paraformaldehido a un valor mihimo y reduce el
contenido de dcido férmico de la formalina, un inhibidor patentado por Monsanto se le afia-

de para retardar la formacién de paraformaldehido en el Almacenamiento. 2

-

\ Los principales razgos que distinguen al proceso usando plata de otros procesos
incluye ;l uso de un solo convertidor y lecho catalitico para manufactura a velocidades
hasta 300 millones de libras al afio, sobre una base de solucién al 37%, ndmero mtimo y
tamafio de los componentes de su equipo, y una larga vida del lecho catalftico. La economfa

del proceso de Monsanto favorece plantas mayores de 50 millones de libras anuales de capacidad.’
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PROCESO: PHO ENIX INDUSTRIAL PROCESSES INC.

Aplicacién: Obtencién de formaldehido por oxidacién del metanol con ire en presencia
de un catalizador de oxidos de fierro y molibdeno.

Descripcién:  El aire se comprime y se precalienta separadamente antes de alimentarlo
al mezclador, el metanol se bombea al vaporizador y los vapores se mandan al mezclador.

La mezcla asT preparada se alimenta a la parte superior del reactor de oxidacién
de tubos méltiples, en donde se haya empacado el catalizador que estd hecho a bsse de
oxidos de fierro y molibdeno. La presién es de tan solo 7 psig

La mayor parte del calor generado por la oxidacién del metanol se recupera por cir-
culacién de Nowtterm p'or fuera de los tubos. A su vez este dowtherrr; transfiere su calor
para general vapor. La temperatura a la salida del reactor es de 260-287C.

La mezcla que sale del fondo del reactor conteniendo formaldehido, nitrogeno
y bidxido de carbono pasa a través de un generador de vapor y de ahi pasa al absorbedor.

En el absorbedor se alimenta agua refrigerada por la parte superior para absorber
el formaldehido, también por la parte superior se ventean los gases de desperdicio, basi-
camente nitrégeno y algo de bidxido de carbono.

Finalmente la solucién de formaldehido se pasa al mezclador en donde se ajusta
a la concentracién deseada la cual puede ser desde 37 hasta 54 % en peso de formaldehido

en agua.
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PROCESO: BADISCHE ANILIN & FABRIK AG

Aplicai:iSq: Este es un proceso para la produccién de Formaldehido por des-
hidrogenacién de metanol en la fase vapor. Con un catalizador de cristales de plata.

Descripcidn: La carga consiste demetanol puro o metanol crudo especial-
mente purificado; vapor condensado o bien agua completamente desmineralizada, y
aire sin purificar.

El proceso combina la deshidrogenacién y oxidacién de metanol en contac~
to con un catalizador de plata. La reaccidn global es exctérmica y se lleva a cabo
adiabaticamente de la manera siguientes
CHSOHﬂCHzo-&- H2 - 20 Kcal/Mole

Hy + 1/2 07—=H,0 + 58 Kcal/Mole

Una mezcla de metanol y agua es evaporada mientras se le afiade aire com~
primido para la reaccién. Esta evaporacién también tiene un efecto de rectificacién.
Para prevenir la formacién de impurezas en el fondo del evaporador una corriente cons-
tante se elimina. La mezcla de reaccién, cuya composicién esté arriba del limite su-
perior de ignicién fluye a través de una copa delgada de cristales de plata en donde
se lleva a cabo la reaccién a un calor rojo ligero. Para alcanzar un buen rendimien-
to las temperaturas se mantienen en un rango de mas menos 5° C., por un control au-
tomético que regula la entrada del aire. Los gases de reaccién calientes se enfrian
rapidamente en una caldera de calor residual para prevenir la formacién indeseable
de monéxido de carbono debido a la descomposicién térmica del formaldehido. El
vapor generado es suficiente para evaporar la mezcla agua-metanol. Los gases de
reaccién enfriados son absorbidos a contra corriente con vapor condensado en un sis-
tema de varias torres; mas del 90% del formaldehido es absorbido en la primera to-
rre.

Los calores de absorcién y condensacién liberados se remueven por medio

de un cambiador de calor en un sistema de circulacién del producto. La concentra-
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cién del producto es ajustada controlando la cantidad de agua suministrada a la G1-
tima torre de el absorbedor.

El control del proceso es casi totalmente automético y un operador puede
manejar varias unidades. La velocidad de entrada puede ser variada en un amplio
margen con pequefio efecto sobre el rendimiento. El control continuo de la reac~
cidn por cromatograffa de gases y anélisis infrarojo permite una excelente optimi-
zacién del Proceso.

El rendimiento es de 87% del teérico basado en el metanol usado y 90.5%
basdhdonos en el metanol convertido. Los Gnico servicios requeridos son de elec-
tricidad y agua. La ecor-woml’a del proceso puede aun ser mejorada usando metanol
crudo libre de contaminantes, en vez de usar metanol puro.

El catalizador consiste de cristales de plata purificados electrolfticamente
con un tamafio especifico de particula, la vida del catalizador es de varios meses
y depende de la pureza de las materias primas. Puesto que el catalizador es muy
selectivo un paso es suficiente para alcanzar casi la conversién completa. La re-
cuperacién del metanol que no reacciono por destilacién del producto no es nece-
saria. La ausencia de una torre de destilacién asegura un contenido bajo de 4cide
férmico por lo que un equipo de desacidificacién por intercambio ionico es también

innecesario.
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PROCESO: SPENCER CHEMICAL CO.

Aplicacién: Obtencién de formaldehido a partir de metanol y aire
hacie ndo uso de un catalizador de plata.

Descripcién:  El metanol se bombea del almacenamiento al evaporador
que funciona con un serpentin de vapor, el cual mantiene al evaporador con una
presidn de vapor de metanol entre 25 y 40 psi.

Del evaporador los vapores del metanol pasan a través del sobre-
calentador en donde por intercambio con vapor (150 psi) es elevada la temperctura
del metanol hasta 108°C.

Aire ambiente es pasado a través de un filtro de lana y mandado a
una forre empacada con anillos de cerémica, en donde es lavado con una solucién
de sosa al 5%. Esta operacién remueve al didxido de azufre y diéxido de carbo-
no, y material extrafio, los cuales tendrfan efecto perjudicial sobre el catalizador.
De la torre lavadora el aire pasa por un eliminador de rocio y después a la suc-
ci®n de un soplador centrffugo, el cual lo envia a un recalentador a vapor, en
donde su temperatura aumenta hasta 54C . Este aire se alimenta al mezclador a don-
de llegan los vapores de metanol provenientes del sobrecalentador. La mezcla obte-
nida tiene una temperatura de 74°C, y se filtra para un doble chequeo de la pureza
de la corriente gaseosa, puesto que aun cantidades muy pequefias de material
extrafio envenenarfan al catalizador.

Del filtro pasa la mezcla por una trampa de flamazos y de ahTa un
distribuidor mltiple que oliméﬁta a varios bancos de convertidores. Un interm ptor
de flama zos est§ en cada banco de convertidores, los cuales estén a su vez equi-
pados con su propic interruptor. Con un solo paso es suficiente, la temperatura se

incrementa en 150 - 200°C, la temperatura promedio es de 600°C.
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Los gases de salida de los convertidores pasan a unos absorbe-
dores primarios de columna empacada con: agua a contracorriente, farmandose
una solucién metanol-formaldehido-agua; con lo cual se remueve la mayor par-
te de los vapores condensables de la corriente gaseosa. La solucién del fondo es
recirculada parcialmente a la parte superior de la torre.

Los vapores no condensados o absorbidos pasan al fondo del
absorbedor final, el cual es una columna de platos en cascada, la cual es alimentada
en la parte superior con vapor condensado; los gases de salida son venteados
a la atmésfera. La solucién recirculada del fondo del absorbedor final es pasada
a un enfriador y despues recirculada a la torre, el fondo de este absorbedor es

regresado al absorbedor primario. El producto del fondo del absorbedor primario

se manda a la destilacidn. La destilacién consiste en una columna de rectifica-
cibn; el producto del domo, metanol y parte agua se condensan, y una parte se
recircula al vaporizador y otra parte es el reflujo. La solucién de formaldehido

que sale del fondo del hervidor de la torre, es enfriado en un cambiador y mandado a
las torres de resinas intercambiadoras para eliminarle la acidez. Antes de alma-
cenarlo es posible que se requiera algo de calentamiento para evitar la precipita-

cién de paraformaldehido.
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PROCESO: CdF CHIMIE

Aplicaéi&:'Esfe es un proceso para la menufactura de Formaldehido a partir
de metanol y aire, usando catalizador de plata.

Descripcién: El aire necesario para la shtesis es enviado al vaporizador
por un ventilador bajo control de la velocidad de flujo. Metanol tanto recirculado
como alimentacién fresca, junto con agua, también se introducen dentro del vapori-
zador bajo un control de la velocidad de alimentacién.

Después de intercambiar calor, esia mezcla se lava a contra corriente con la
mezcla que va al reactor. El celor para la vaporizacién es suministrado por un vapori-
zador de pelicula descendente. El sistema vaporizador-absorbedor opera a nivel cons-
tante y as? regula la cantidad de vapor necesaria para el calentamiento de la unidad.
Antes de entrar al reactor, la mezcla aire-agua-metanol es sobre-calentada. La reac-
cién se lleva a cabo por el contacto con el catalizador, que consiste de plata depo-
sitada sobre carbarundum . El reactor es controlado tomando las temperaturas en
varias posiciones de la capa catalitica. Un sistema aufom&ic& de nitrégeno prc;-
tege al reactor si hubiese un excesivo aqumento en la temperatura. A la salida del
lecho catalftico, los gases de reaccién son rapidamente empleados en un hervidor que
produce vapor. Los gases provenientes del hervidor son enviados a una torre de ab-
sorcién de tres secciones.

Bajo condiciones controladas el agua faltante, necesaria para la concen-
tracién deseada de formaldehido saliendo de el fondo de la torre de destinalacién, es

alimentada en la parte superior de la torre de absorcién los fondos de la torre de ab-

sorcién pasan a la columna de destilacién. La columna de destilacién opera en con-
diciones de vacio parcial y la solucién de formaldehido de los fondos son enfriados
por la alimentacién a la columna antes de ir al almacenamiento.

La columna final de destilacién ofrece gian flexibilidad y puesto que ope-

ra a presién reducida asegura la miima cantidad posible de impurezas sean manda-
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das al catalizador (por la recirculacién) para prevenir las reacciones secundarias.
Este permite preverir la répida degradacién de! catalizador y aumentar su vida, tam-
bién favorece una alta conversién por la adicién de cantidades mederada de agua

a la mezcla reaccionante. Esto también puede permitirse cuando la produccién sea
de formalina al 50% en peso. Este dispositivo tambi&n prevee las reacciones de
degradacién del formaldehido y de un rendimiento comparable al que dan los cata-
lizadores a base de molibdeno y también permiten un control de la concentracién de
metanol en la solucién de formaldehido producido. Formalina con menos de 200 par-
tes por millon de Gcido férmico ast también como concentracién de 50% en peso o
mas de formaldehido. Esto evita la necesidad de usar una resina intercambiadora

para producir un producto de baja acidez.
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PROCESO: LUMMUS CO. .

Aplicacién: Este es un proceso para la produccién de Formaldehido de gra-
do comercial a partir de metanol Ifquido y aire, usando catalizador de 6xidos de Fie-
rro y Molibdeno.

Descripcidn: El proceso involucra la reaccién en fase vapor de metanol I1-
quido es evaporado usando el efluente del reactor como medio de calentamiento pos-
teriormente es mezclado con aire y la corriente total es nuevamente calentada por
el efluente inicial del reactor.

La alimentacién entonces entra a un reactor catalftico de lecho fijo de co-
raza y tubos en el cual metanol y oxigeno (de el aire) reacciona para formar formal-
dehido, algo de mondxido de carbono y vapor de agua. El catalizador contiene 8xi-
dos de fierro y molibdeno.

El formaldehido es recuperado por absorcién con agua desmineralizada. El
calor es removido de la torre de absorcién por la circulacién de corrientes |fquidas
del fondo y la parte media de la columnc a través de enfriadores extemos. Tl pro-
ducto del fondo de la torre de absorcién consiste de formalina (formaldehido-agua)
de 37 a 50% en peso. El contenido de metanol del producto final es menor del 1%
en peso. Los gases lavados de la parte superior de la columna se ventean.

El producto de formalina, la cual contiene 0.4% como méximo de acidez
como écido férmico puede ser pasado a un intercambio ionico en donde la acidez
puede ser reducida para llenar las especificaciones de cualquier producto.

A través de la coraza del reactor por accién de termosifoh circula una co-
rriente de Dowtherm A.

El calor absorbido es usado para general vapor a una presién
superior de 450 libras/pulgada cuadrada manométricas.

Este vapor puede ser usado para suministrar parte de la energla necesaria

para manejar el comprensor de el aire.
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— PROCESO: NISSUI TOPSOE

Aplicaciént Es un proceso para fabricar formaldehido a partir de metanol por
oxidacién con aire, en presencia de catalizador de oxidos metalicos(Fe y Mo).

Descripcién: Metanol ITquido es bombeado a un vaporizador en donde es eva-
porado y sobre calentado por un vapor que se condensa. El metanol es entonces mez-
clado con aire y la mezcla es precalentada en un cambiador con el efluente del reac-
tor y de ahi se pasa a un convertidor tubular. La reaccién se lleva a cabo entre
250-400°C sobre un catalizador de éxido de molibdeno-dxido de fierro. La reaccién
principal, o sea la de oxidacién del metanol al formaldehido es altamente exotérmica
y ocurre como sigue;

CHz0H + 1/2 0, — CH,0 H,0 + 38 KCal

El calor de reaccién es removido por la circulacién de un bafio de un ITqui-
do orgénico para asi poder mantener un control éptimo sobre la temperatura y poder
evitar la formacién de subproductos. El Ifquido circula por fuera de los tubos en don-
de esté empacado el catalizador siendo parcialmente evaporado. Los vapores de reac-
cién pasan a un tanque y despues a un condensador/hervidor en donde simultaneamen-
te son condensados y se genera vapor.

El vapor se puede generar en un rango de presiones de 40 a 425 psig. El
vapor es usado parcialmente para la evaporacién del metanol y otra parte queda pa-
ra usarse en otra parte.

El efluente del convertidor es enfriado en un intercambiador alimentacién/e-
fluente. El gas del proceso es entonces pasado a un absorbedor en donde el formal-
dehido se absorbe en agua y se retira de el fondo de la columna.

Una solucién de formaldehido puede ser hecFa conteniendo sobre 50% en peso
de formaldehido y conteniendo menos de | en peso de impureza de metanol. Un ren-
dimiento tipico en este procsso es de 92%. El tiempo de vida de catalizador se es-

pera que sea de |4 meses.
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PROCESO: MONTECATINI

Aplicacién: Este es un proceso para la manufactura de solucién de
Formaldehido basada en la oxidacién catalitica en fase vapor del Metanol con aire
por medio de un catalizador de dxidos de metales polivalentes.

Descripcién: Aire atmosférico purificado se comprime hasta tres
psig, y es precalentado en un primer cambiador de coraza y tubo en el cual se recu-
pera el calor de los gases de reaccién, y de ahl es mandado al evaporador de metanol .

La alimentacién de metano! (99% de pureza) es cuidadosamente controlada para no
exceder del 8% en la mezcla metanol-aire.

La mezcla deja el evaporador aproximadamente a 40° C. y entra a un
segundo entercambiador de coraza y tubo en donde es calentado también, por la corriente
de gases calientes de reaccién. La mezcla es calentada aqui hasta la temperatura de
alimentacién deseada. La mezcla gaseosa fluye dentro del reactor en donde en presencia
del catalizador compuesto de éxidos metdlicos se Ileva a cabo basicamente, la siguiente
reaccién:

2CHgOH + O, ———» 2CH, O + 2H, 0 + 38.06 Kcal/gmol

La temperatura de reaccién es controlada por un sistema termostético de
circulacién de aceite. El aceite absorbe calor del reactor y es depues enfriado en una
caldera donde el calor de reaccién se recupera en la forma de vapor de alta presién (280
psig - 9.05 atm.); de;wa de enfriado el aceite es recirculado al reactor.

L~s gases de reaccién, conteniendo vapores de formaldehido, nitrogeno
y vapor de agua fluyen a través de los dos intercambiadores ya mencionados, y llegan
a la parte interior de la columna de absorcién de platos, la cual es alimentada por agua
en la parte superior.. El calor de absorcién es removido de la solucién acuosa de formal-
dehido circulando en un circuito cerrado (entre las dos primeras etapas de la torre) y en-

friéndole en cambiadores de calor situados fuera de la torre.
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La solucién de Formaldehido es directamente mandada a los tanques de

almacenamiento y no necesita de una destilacién fincl del exceso de metanol, ni de reduc-
cién del contenido de dcido férmico puesto que el proceso estd ajustado para darle la
mayor calidad al producto. Este producto contiene menos del 1% de metanol y de 0.010%
(en peso) de dcido férmico como impurezas, por lo que esté dentro de las especificaciones

comerciales mas comunes .
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PROCESO:FORMOX (Reichhold Chemical, Inc )

—_— Ap|icuci6r_\_: Este es un proceso para la producciér de Formaldehido a partir
de Metanol y un gas conteniendo oxigeno (en exceso estequiométrico) por medio de cata-
lizador de dxidos de fierro y molibdeno -

Descripcién.- Basicamente, el proceso involucra la oxidacién directa del metanol
con el catalizador FORMOX (marca registrada de la Cla_ Reichhold Chemical, Inc.);
el cual es una mezcla de dxidos metélicos, utilizando un reactor multitubular de lecho
fijo para la oxidacién en fase vapor.

El metanol es vaporizado y mezclado con el gas conteniendo oxigeno, previamente
calentado. Esta mezcla se alimenta al reactor;debido a la alta actividad del catalizador
solo se requiere un paso por dicho reactor; y debido a la alta conversién obtenida no es
necesaria la recuperacién del metanol del producto final .

En condiciones normales de operacidnel producto de este proceso contiene menos
del 1% de metanol. El calor de reaccién de la oxidacién es removido del reactor por
intercambio con un fluido apropiado para la transferencia de calor generalmente DOWTERM

La temperatura del reactor se regula alimentando gas sin calentamiento previo;
la instrumentacién del reactor se emplea para llevar un registro de los perfiles de temperatura
en los tubos no solo para regular la reaccién, sino que también sirven como guia de la vida
del catalizador. Dentro del reactor la mezcla de reaccién primero es precalentada por la
ebullicién del DOWTERM en la coraza,alcanzando los 270°C. al llegar al lecho empacado
en tubos. La temperatura aumenta hasta los 315-379.4°C. en el centro del lecho. El gas
reaccionado se enfria contra el DOWTERM en ebullicién a medida que sale de los tubos

del reactor, y despues son pasados a un enfriador el cual actua como generador de vapor.
Los gases reaccionados que fueron enfriados hasta ligeramente arriba del punto de
rocio del formaldehido pasan a una columna de absorcién con agua acontra corriente, esta

columna es de platos con burbujeadores. Esta torre es un disefio esténdar
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con dos intercambiadores enfriados por agua en la parte superior para enfriar la solucién

de formaldehido. El adecuado control de la temperatura en el enfriador y en la torre de
absorcitn elimina la formacién de paraformaldehido. La seccién inferior de la torre

de absorcién (en donde existe una solucién fuertemente concentrada) es mantenida arriba

de 32.3°C mientras que la parte superior es enfriada para aumentar la eficiencia de la
absorcién; los gases de salida de esta torre pueden ser recirculados como un medio de aumentar
el gasto y rendimiento sin costos adicionales de consumode potencia.

Controlando la adicién de agua de proceso a la torre de absorcién es posible obtener
concentraciones hasta de 60% de formaldehido. Excepto por su contenido de dcido férmico
y de | - 2 partes por millon de fierro que pueden ser removidas por intercambio idnico, el
producto liena o sobrepasa los esténdares comerciales de pureza

En la operacién comercial del proceso se obtienen rendimientos del 92% del tedrico

y aun arriba (rendimiento basado en el metanol alimentado entre producto).
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PROCESO: CdF CHIMIE- INSTITUTO I;RANCES DEL PETROLEO -

Aelicdci&\: Un proceso para la manufactura de formaidehido a partir de me-
tanol y aire, con un catalizador de éxidos de fierro y molibdeno.

DescfiEién: Un gran exceso de aire es mezclado con una parte de el meta-
nol, y calentado por intercambio con el efluente de el reactor y el metanol restante
se aflade antes de enviarle al reactor. La mezcla metanol aire es calentada a la tem-
peratura de reaccibn en la parte superior del reactor por un ITquido en estado de ebu-
llicidn especial para la transferencia de calor. El exceso de calor en el fluido de
transferencia es usado para generar vapor.

El efluente del reactor intercambia calor ( como ya mencionamos con la
alimentacidn), se enfria y se manda a una torre de absorcién de tres secciones. El
agua faltante es afiadida en la parte superior para controlar la concentracién de for-
maldehido de los fondos de la torre.

El nuevo catalizador del tipo de 6xidos de fierro y molibdeno tiene una vi-
da de mas de un oﬁﬂ.

Debido a la simplicidad del esquema del proceso y al control de la tem-
p'erafura por el fluido para la transferencia del calor por regulacién de la presién el
éxito del proceso es principalmente por el uso del nuevo tipo de catalizador.

El catalizador de la CdF Chimie~IFP es de 3 milimetros por 3.8 milimetros
de forma cilfndrica y esté empacado en los tubos del reactor que tiene un didmetro

interno de 16 mm.
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PROCESO: Mc CARTHY CHEMICAL CO.

Aplicacién.- Este es un pr-ceso para la obtencién basicamente, metanol,
formaldehido y acetaldehido por la oxidacién directa de algunos componentes del gas
natural.

_Descripcidn: El gas que proviene de la planta de absorcién pasa primeramente por
un lavador convencional en donde cualquier aceite que hubiese quedado del proceso
anterior es captado y removido.

El gas ya lavado se descarga a través de un calentador el cual, funciona con
gas, para que alcance la temperatura requerida para la reaccién con el oxigeno en el
reactor de oxidacién.

Oxigeno con una pureza de 90-95% proveniente de una unidad a baja temperdura
en la cual se lleva a cabo una licuefaccién por compresién, seguida de una fraccionacién;
la refrigeracidn se suministra por la expansién isoentrdpica de parte del aire a través de un
motor de turbina( en vez de expansién adiabética a través de una vélwulg. Esta planta esté
construida en su totalidad de aluminio.

La mezcla del gas y el oxigeno pasan al reactor de oxidacién. Los productos
de la oxidacién pasan del reactor a una torre donde se absorben con agua. El gas residual
sale del absorbedor y entra al sistema de distribucién de gas.

La solucién acuosa es destilada por medio de una destilacién simple y los vapores
producidos en esta columna son condensados y fraccionados.

El sistema de fraccionacién para la separacién de aceta!dehido, metanol y formaldehido
consiste en una torre de burbujeadores, que trabajan a baja presién.

Un residuo consistente en la produccién acuosa de sales de écidos orgénicos, salen
del fondo del fraccionador en d-nde el metanol y los vapores de agua se remueven para su
posterior separacién.

Aunque parte del formaldehido es producido directamente en el proceso de oxidacién,

la mayor parte es manufacturade por oxidacién de una porcién del metanol. La oxidacién del



metanol consiste en la vaporizacién por medio de calentamiento con vapor, y su combinaciér
con aire cormprimido. Despues pasa al reactor el cual contiene cobre metélico como cata-
lizador. La mezcla resultante de metanol sin reaccionar, formaldehido, agua y gases re-

. ‘ : "

siduales se enfrian y pasan a una torre de separacién primaria en donde los gases son ven-
teados. La mezcla de formaldehido, agua y metanol es bombeada a una segunda torre

en donde el formaldehido es sacado de la base y enviado al almacenamiento. El metanol

que sale de esta torre conbinado ¢ n cualquier cosa que no hubiese sido lavada por el agua

de los gases residuales es recirculade al vaporizador de metanol.
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PROCESO: CELANESA CORPORATION OF AMERICA

PLANTA CHEMCEL

Aplicacién: Este proceso es para la produccién de varios productos
qufmicos oxigenados orgénicos aliféticos y algunos derivados de ellos. La carga con-
siste principalmente de propano y butano sin embargo algunos otros hidrocarburos se
pueden permitir. Los productos son: &cido acético, acetaldehido, formaldehido en va-
rias formas y mezclas con otros materiales, acetona, alcoholes, eteres, algunos glicoles
y mezclas de alcoholes o cetonas |lamados solventes. . '

Descripcién: La operacién de la planta Chemcel, la cual es continug, comien-
za con la comprensién del aire para suministrar tanto el oxTgeno necesario a la plan-
ta de oxIgeno como directamente al reactor de oxidacién. La planta de oxIgeno em-
plea la refrigeracién para separar el oxIgeno del nitrégeno y las trazas de otros compues-
tos en el aire. Los gases especificos de hidrocarburo se comprimen separadamente
y un exceso de hidrocarburo se usan para controlar la reaccién subsecuente. Las
corrientes separadas de gas se unen y se alimentan al horno de oxidacién en donde la
oxidacién de los hidrocarburos se lleva a cabo en la corriente gaseosa. Esta oxida-
cién primaria es efectuada en un grupo de homos idénticos operados en paralelo los
cuales sirven para precalentar la mezcla ast como para dar las condiciones adecuadas
para la reaccidn. Después de una breve residencia en los homos la corriente de gas,
la cual se ha enriquecido con los productos primarios formados en las camaras de
reaccién calientes, es enfriado’y absorbido en torres que contienen agua. El ven-
teo de estos absor bedores se compone de hidrocarburo sin reaccionar, los cuales son
recirculados a los compresores para volverlo a usar y de nitrégeno bajo .na presién
con la que pueden ser usados para mover turbinas. En esta etapa una separacién de
la mezcla productos-agua es efectuada. Formaldehido diluido se separa primeramen-
te y despues se coccentra en las soluciones acuosas usuales conocidas como formalina.

Alguna de esta formalina es procesada, esencialmente por deshidratacién, para pro-



ducir formaldehido y trioxano.

La porcién de la mezcla productos quimicos~agua, sobmnte después de la re-
mocién del formaldehido se somete a procedimientos apropiad.os para la separacién y
purificacién de los variados componentes quimicos, consistentes bésicamente de al-
coholes, aldehidos, cetonas y txicos. Los productos quimicos provenientes de estos
pasos estén ya listos o bien para la venta o bien para procesos adicionales para pro-
ducir materiales mas elaborados.

En produccién comercial se encuentran las:

Unidades de aldolizacién para varios propsitos para elaborar toda una va-
riedad de productos como butanol normal, 3-metoxi butanol, y trimetilopropano.

En estos pasos de procesado avanzado se incluye oxidacidn secundaria hi-
drogenacién y esterificacién. En éstas distintas técnicas se emplean, tales como:
destilacién simple, destilacién azeotr8pica, fraccionacién,extraccién con solventes,
evaporacién,absorcién y otros procesos unitarios.

Las condiciones de operacién son bésicamente:control cuidadoso de las pre-
siones, temperaturas, velocidad de alimentacién, catalizador y las relaciones ai-
re~hidrocarburos.

La operacién es en si muy flexible y ¢l equilibrio del proceso puede ser
controlado de tal manera que se permita cambios significativos en las salides de to-

dos los productos.
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PROCESO: AKITA PETROCHIMICALS CO. LTD.

Aplicacién: Este es un proceso para la manufactura de F’i;rmaldehido a par-
tir de Eter Dimetilico, el cual es un sub-producto en la fabricacién de Metanol.

Descripcidn: La carga para este proceso consiste de Eter dimettlico impuro
y aire a* mosférico.

El proceso usa un catalizador especial compuesto de 8xidos metélicos y un
reactor de lecho fijo de tubos miltiples en el cual se lleva a cabo la oxidacién.

La siguiente reaccién bésica se lleva a cabo:
CH3— OCH3+' 0y ——v?CH20+H20+68 Kcal

Como lo indica el diagrama de flujo el Eter dimetflico proveniente del do-
mo de la torre de destilacién del metanol, es pasado al reactor mezclado con aire
atmosférico.

El catalizador tiene una alta reactividad y también buena selectividad, as?
que unicamente se requiere un paso por el reactor. El calor de oxidacién del reac~
tor es absorbido por una sal para la transferencia de calor. Los gases producidos
por el reactor se pasan a través de un cambiador de calor, y después a una torre de
absorcién. El calor de absorcién se remueve por una solucién acuosa de formal-
dehido que circula en la torre y después se enfria en un cambiador de celor loca-
lizado fuera de la torre.

La solucién de formaldehido producida es purificada removiendo el Gcido
férmico (que se forma como subproducto); por medio de un intercambiador ionico
obteniendose una solucién acuosa de formaldehido de grado comercial.

El eter dimetilico puede estar en cualquier concentracién pero en una
relacién menor para el oxl'geno que la relacién esteq iométrica. En este reactor
de lecho fijo, los espacios velocidades pueden tener un rango de 1000-4000m3 de gas
(condiciones normt:iles)/M3 catalizador hora; la presién es atmosférica y las tem-

peraturas de reaccién son del orden de 450 a 500 grados centigrados.



Con este procedimiento se obtiene un rendimiento del 70 al 80% sobre una
base estequimétrica. La conversién en un solo paso del eter dimetflico alcanza entre

90 y 100%.



CAPITULO l

FACTORES LIMITANTES E INNOVACIONES TECNOLOGICAS




1l
A) Desarrollo Histérico de los Procesos
Los desarrollos industriales son diffciles de seguir en detalle,
puesto que los avances précticos son usalmente mantenidos en secreto, de aqul’
que sea necesario confiar en la literatura de patentes para conseguir la informacién
y en el mejor de los casos, dicha literatura es fragmentaria

i) A partir de metanol

En 1889 August Trillat patenté en Francia y Alemania el primer

proceso para la manufactura da formaldehido a partir de metanol. El método
consistla en la descarga de vapores de metanol en forma de rocio en la boca de

un tubo de cobre calentadc extemamente y empacado con coke o pedazos de mosai-
co; tanto el coke como el cobre servfan como catalizadores. Este proceso no llegé

a su aplicacién industrial .

La firma Mercklin & Ldsekan comenz8 en Alemania la manufac-
tura comercial de formaldehido en ese mismo afio de 1889. El formaldehidn se usaba
en esa poca solamente como desinfectante; para endurecer peliculas de gelatina,
y en alginas <thiesis tanto de productos medicinales como tintes. El aparato usado
por Mercklin & Losekan ;e muestra en el diagrama. La dos terceras partes

del tanque de reaccién estaban provistas de varillas de cobre que se extendfan hasta

el metanol, entre las extremidades superiores de las varillas se colocaba el catalizador
que consistfa de espirales de gasa de cobre. Se alimentaba aire dentro del aparato

arrastrando vapores de metanol sobre el catalizador y los productos de reaccién pasa-

ban a un sistema de condensacién y a varias torres lavadoras construidas de madera.

Se producia una solucién de formaldehido a 30%.
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En 1895 ya eran varias las compafifas en Alemania y Suiza que lo
fabricaban en procesos muy similares al descrito.

En 1910 O. Blank patenta en Alemania el uso de un catalizador de
plata; y se publican trabajos que demuestran que los rendimientos obtenidos con cata-
lizadores de plata son mucho mejores que los obtenidos catalizando con cobre.

La produccidn comercial de formaldehido en Estados Unidos de
Norteamérica empez8 en 190! con algunas pequefias plantas, utilizando cobre
como catalizador; es hasta en 1918 cuando se utiliz8 por  primera vez el catalizador
de plata.

Con el desarrollo de equipos de manufactura mas grandes se hicieron
grandes mejoras en los sistemas de vaporizacién del alcohol y en el sistema de absor-
cién- lavado. Aparatos de aluminio, cerdmica y otros materiales mas durables
reemplazaron los de vidrio que se usaron inicialmente. También se hicieron mejoras
en el control del calor desprendido por la reaccién; las gasas de cobre empleadas se
desintegraban o se fundian, esto era particularmente problemético cuando se usaban
relaciones grandes de aire-metanol, por lo tanto se usaron relaciones mas bajas para
lograr mantener al catalizador activo durante un mayor tiempo el exceso. de metanol
tuvo que ser destilado del formaldehido, ésto dié lugar a un gran interés para investi-
gar los medios mas efectivos para efectuar dicha destilacién.

En los afios subsecuentes se logré un progreso considerable debido al
desarrollo de catalizadores mas eficientes, mejores métodos de control y la ingenierfa
econdmica implicita en los procesos a gran escala.

La eficiencia del proceso dependiaen gran parte, en mantener una relacién

Sptima entre metanol y aire .

Un ejemplo de esos tipos de procesos es el disefiado y construido por

la Chemical Construction Corporation para la compafifa Hooker en 1948. La descrip-
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cién del proceso es la siguiente:

Se alimentaba metanol a un. vaporizador horizontal cilthdrico calenta-
do con vapor produciendo vapores a 85°C y 18 psi. El vaporizador estaba controlado
automdticamente para mantener una entrega constante a la velocidad requérida hacia
el sobre calentador, el cual es calentado con vapor. El aire se alimentaba al proceso
a través de un filtro de madera de alambre y una columna empacada en donde se lavaba
con sosa caustica para remover el didxido de carbono y compuestos sulfurosas, puesto
que estos §ltimos actuan como venenos para el catalizador, el aire se calentaba hasta
70°C y se mezclava en una proporcidn controlada con los vapores de metanol. La
mezcla conteniendo aproximadamente una relacién volumétrica aire-metanol de 1-1
se filtraba y mandaba a los reactores los cuales contenian un lecho empacado de
catalizador de plata. Estos reactores eran recipientes enchaquetados, los cuales
peraban en el rango de 450 a 650°C , la temperatura mas adecuada es la de 635°C.

La construccién permitia el control de las temperaturas de reaccién
por medio de enfriadores tubulares de bayoneta los cuales podfan ser alimentados con
vapor o con agua segin fuese el arranque o la operacién de control.  Un interruptor
de flamazos a la entrada de cada reactor prevela el retroceso de alguna posible explo-
cién. La iniciacién de la reaccién se lleva a cabo ayuddndose por medio de un calen-
tamiento eléctrico. Los gases delos reactores son rapidamente enfriados en las torres
de absorcién primaria las cuales estaban empacadas con anillos rashig en donde la so-
lucién era constantemente recirculada y enfrioda enwcambiador de trombén. La solucién
que entraba a la parte superior de los absorvedores primarios contenfa de 28 a 30% de
formaldehido y de 20 a 22 % de metanol en agua. Los gases que salian del absorvedor
primario se mandaban a una torre lavadora la cual se alimentaba con agua destilada .
La solucién conteniendo metanol formaldehido pasaba del absorbedor primario a los

tanques de almacenamiento y eventualmente, a una torre de destilacién al vacio, la
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la cual da un destiladocen  99%  de metanol, y un fondo de solucién acuosa
de formaldehidoc conteniendo mencs del |% de metanol. El formaldehido de esa
columna es enviado a un tanque de almacenamiento el cual estd provisto de un ser-
pentfh que se alimenta con vapor para impedir la presipitacién del polTmero s8lido

Posteriormente se registrarcn numerosas patentes al proceso
"Cl&sico" con el catalizador de plata; tanto de mejoras al catalizador como a
los sistemas de recuperacién de calor y destilacién.

El proceso con catalizador de éxidos me?éliCAs para la praduccién
de formaldehido ha terido en los Gltimos 25 afios un gren desarrollo, habiendose
publicado numerosas investigaciones y registrado una gran cantidad de patentes.
El proceso de este tipo difiere del procedimiento clésico en quesse emplea un
8xido de metal o bien, mezclas de ellos; operan con una alimentacién gaseosa de
metanol con un gran exceso de aire, y dan una solucién con contenido muy bajo
en metanol . Los catalizadores patentados para este tipo de proceso comienzan
desde 192 (Gxidc; de vanadio) , mezclas incluyendo sales u 6xidos de vanadio con
otros &xidos metélicos (1929, 1932); mezclas de éxido de fierro y molibdeno (1933)
y mezclas de éxido de tunsgteno y molibdeno (1948). La literatura de patentes desde
1955 ha sido principalmente en mejoras de la preparacién, usos y recuperacién de
catalizadores basados en mezclas de 8xidos de fierro y molibdeno. Como se dijo

en el capitulo I, el catalizador de 8xidos convierte al metanol en formaldehido
por medio de una aparentemente, simple oxidacién:

CH3 -OH+} O) —— CHO +H,0

La revisién de la literatura de patentes indica que la mezcla metanol-
aire mas favorecida para el uso con estos catalizadores contiene 5-10% de metanol

en volumen . Las temperaturas de reaccién estén en el rango de 300 a 400°C. Los

rendimientos en la fabricacién son mejores que con los ca talizadores de plata vy el



mejor aprovechamiento del metanol alimentado es una ventaja definitiva sobre to-
do en la obenciédn de soluciones con bajo contenido en metanol. Sin embargo la
inversién en grandes absorbedores, lavadores y capacidad de condensacién requerida —
asl como el costo de bombeo en grandes cantidades de aire con una alimentacién po-
bre en metanol contrabalancean los costos de ambos tipos de procesos.

ii) A partir de Hidrocarburos:

Un proceso comercial basado en la oxidacién de metano sustancial-
mente puro, fué desarrcllado en Alemania y estaba en operacién en 1947 y consistla
en la oxidacién en fasa gaseosa del gas naturai conteniendo 98% de metano con aire
en presencia de 0.08% en volumen de écido nltrico, y que tenfa un rendimiento de
un 10%.

Los procesos industriales para la produccidn de formaldehido a partir
de hdrocarburos que se han desarrollado en los Estados Unidos de Norteamérica se han
basado en la 8xidacién directa de hidrocarburos gaseosos con mas de un Gtomo de carbono

La historia de la oxidacidn de los hidrocarburos de el L.P.G. datan
de los finales de la década de los veintes  cuando la Hanlon-Buchanan Corporation
se inkeresé en el desarrollo-de un proceso para la utilizacién del propano y del butano
que en aquel tiempo eran producto de desperdicio en la industria de la gasolina na-
tural. En sus primeros dfas esta industria no tenfa los equipos y/o servicios para esta-
bilizar la gasolina nafun:ol; los vapores de este proceso conteniendo basicamente pro-
pano y butano eran venteados a la atmésfera . Para utilizar esta gran cantidad de
desperdicios se instal§ una planta piloto con el fin de desarrollar un proceso para
la oxidacién de estos hidrocarburos en producto oxi genados mediante la oxidacién con
aire. Los resultados obtenidos motivaron a la construccién de una plontaisemi-comerciul
la cual se abandoné en 1933 debido a las siguientes razones:

a.- Ya se habfan descubierto otros usos para el propano y el butano
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b.- Las condiciones del mercado no eran las adecuadas para una
planta que produjera ese tipo de productos, tales como: acetaldehido, formaldehido,
&cido acético, metanol y etanol

c.- La tecnologfa necesaria pard la separacién de la mezcla de pro-
ductos no estaba lo suficientemente desarrollada para la adecuada separacién de los
productos de la oxidacién en las purezas adecuadas.

Este mismo tipo de proceso fué el utilizado por la Cia. Celanese en
su planta de Bishop Texas en 1945,

La Cia. Cities Services Oil Co. en Tallant Oklahoma en su planta de
oxidacién parcial desarroll8 un proceso en 1926 para la reaccién de gases conteniendo
oxigeno con gas natural a elevadas temperaturas y presiones en presencia de un catali=
zador. Los productos tipicos de ese proceso eran de la siquiente composicién:
30-34%d'e metanol, 20-23% de Formaldehido,5-6% de acetaldehido y el resto
estaba formado por acetona, acetal dimetilico, alcoholes superiores y agua.El catalizador
de acuerdo a las patentes registradas en el periodo 1935-40 consistia de fosfato de
aluminio con pequefias can tidades dedkidos metdlicos .La presién estaba en el rango de
100 a 20C psig; y las temperaturas variaban entre 426.6 a 482.2°C.. Este proceso de
oxidacién es en si simple(ver diagrama ); el gas natural hémedo; conteniendo relativamente
pequefias cantidades de propano y butano, ademas del metano y etano usual, eran
precalentados con el efluente del reactor y Ilevados cerca de la temperatura de reaccién
antes de la adicién controlada de aire o bien de oxfgeno en el reactor.El reactor
consistia de un lecho empacada con el catalizador, la corriente de salida de el reactor
se enfriaba con el gas entrante pasando a un separador gas-liquido; el gas de salida de

el separador se dividia en dos partes, una de ellas para usarse como recirculacién a la

alimentacién de el reactor y la otra era condensada casi en su totalidad; este condensado
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se junta con el del separador y se mandan gla purificacién

La purificacién de esta mezcla tan compleja de productos no se
puede hacer solo por destilacién sino que requerfa de varias operaciones, tales como:
fraccionamiento, extraccién Ifquido-ITquido, destilacién al vacio , intercambio ionico
evuporacidn , destilacién azeotrépica, filtracién y adsorcidn  Se producfan princi-
palmente metanol y formaldehido de pureza comercial en cantidades iguales; y peque-
fias cantidadesd de acetaldehido y acetona, asf como una mezcla de metanol y acetona
denominada mefilacetona .

En 1948 la Cia. Mc Canthy Chemicals Co. empez8 la produccién
de  metanol formaldehido y acetaldehido por oxidacién de gas natural con cerza
de 5% en mol de etano, propano y butano, dejando a el metano practicamente sin
alterar. Esta planta fué disefiada para tomar gas residual parcialmente limpiado a
800 psg proveniente de una planta productora de gasolina, mezclarlo con un gas
conteniendo 90-95% de oxigeno y calentarlo a 370°C antes de entrar al reactor
en donde el etano y otros hidrocarburos mas pesados son oxidados en un solo paso;
bos productos de la oxidacién son absorbidos con agua La soucidn acuosa formada es
destilada y el producto se condensa para fraccionarlo a baja presién: en varias torres’
de platos con burbujeadores. El residuo principal de esas torres es una solucién
acuosa de diversas sales de dcidos orgénicos. Aunque parte del formaldehido se
formaba en la reaccién de oxidacién la mayorfa se producia por la oxidacién del metanol
producido usando catalizador de cobre en el proceso convencional;

El proceso estaba disefiado para oxidar unicamenteal etano propano y
butano del gas natural, sin reaccionar el metano, sin embargo, durante la operacién
de la planta el metano se oxid8 en un grado mucho mayor de lo originalmente calculado,
éto  hizo al proceso. antiecondmico y fué abandonado en 1950 Ver diagrama

y descripcién detallada de este proceso en la pdgina 40.
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Después de la segunda guerra mundial en los Estados Unidos se generé un
gran exceso de propano y butano, por lo que se desarrollaron procesos en busca de nuevos
usos, como el de la Cia. Mc Carthy. En Dic. 1964, la Cta. Warren Petroleum Corp.
inicié la operacién de una planta en Conroe Texas utilizando el proceso Meyer, el cual
utilizaba oxfgeno, propano y butano frescos y gas recirculado de hidrocarburos libre de
productos oxigenados de tal forma, que el contenido de oxigeno en la mezcla gaseosa
era del 3-6%.

Esta mezcla se precalienta a la temperatura de reaccién, 315-371°C y se pasaban
a un reactor tubular (vacio) en donde los hidrocarburcs eran parcialmente oxidados. Los
productos de reaccién se pasaban a un intercambiador, en donde se. enfriaban al calentar
ios gases recirculados. Una vez enfriados hasta 38-71%C, los gases se absorben con agua
a la misma temperatura. Los productos no volétiles oxigenados, tales como el formaldehido
y 4cidos, se quedaban en la solucién y se enviaban a un sistema de purificacién. Los
productos oxigenados volétiles e hidrocarburos sin reaccionar se mandaban a un segundo
absorbedor, también con agua, de donde salfan por la parte superior los hidrocarburos,

y de la inferior, una solucién de productos oxigenados. La corriente gaseosa se separaba,
una parte se recirculaba y otra se procesaba para apartar al propano y el butano.

La solucién del 20. absorbedor conteniendo principalmente acetaldehido, ace-
tona, metanol y alcohols superiores, se enviaba a una columna flash en donde se se-
paraban estos productos del agua que se recirculaba a la absorcién. Estos productos se
enviaban a una serie de columnas de destilacién. La purificacién inclufa destilaciones
(extra-activas, azeotrépicas, de rectificacién) y absorciones.

Esta planta operé mas o menos satisfactoriamente casi 9 afios abandonéndose al
cambiar las condiciones que la habfan hecho posible, principalmente ya no existia tal
exceso de propano y butano y al aumento en los costos de purificacién al requerirse

productos més puros.



La Clfa Celanese Corporation se interes en la oxidacién
de hidrocarburos a partir de 1932, afio en que comenzé una investigacién exhas- -
tiva y en |94l instal8 una planta piloto, logrando en 1943 construir su primer
planta en Bishop Texas. La pfod;Jccién fué iniciada con la manufactura de acetal-
dehido, dcido acético, formaldehido y metanol. Otros productos tales como
metilal, acetona, n-propanol, isopropanol, alcoholes butilicos, glicoles etc. fueron
afiadidos posteriormente . El proceso consistfa en que el buténo y el propano, que
eran las materias primas bésicas, las cuales llegaron a la planta en forma ITquida se
almacenaban en tanques a presién. El equipo de oxidacién estaba arreglado de tal
manera que cualquiera de los dos, o bien una mezcla de ambos, podfa ser procesada.
Una mezcla de aire comprimido e hidrocarburo gaseoso era parcialmente oxidada, usando
un exceso de hidrocarburo para facilitar el control de la reaccidh exotémica. Los
gases del reactor se enfriaban inmediatamente y se absorbfan con agua, despues de lo
cual se llegaba a un separador, en donde el formaldehido diluido y una mezcla de alcoho-
les, cetonas, aldehidos superiores, etc. salian como distintes fracciones . La pri-
mera de éstas era concentrada y purificada para lograr la solucién cen un grado de pu-
reza comercial requerido, y la otra parte del separador se refinabo en sus verios cons-
tituyentes . El proceso de  refinacidn inclufa fraccionacién, destilacién azeotrépica,
destilacién extractiva y extraccién |fquido-ITquido. Los materiales de construccidn inclufan
acero, y acero inoxidable en las partes en contacto con los condensados acuosos. Un
ejemplo tipico de la patente original de Celanese ( U,S. Patent 2,128,908, 1938

Bludworth J.E. to Celanese Corp. of America), establece que si un volumen (una parte

en peso ) de butano gaseoso precalentado a 300°C era mezclada con 110 volSmenes
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(34 partes en peso) de vapor y 10 volSmenes (5 partes en peso ) de aire aproximada-
mente a 400 C y con una presién de 300-400 psig., se producla la reaccién que debla
ser enfriada con agua despues de aproximadamente un segundo de reaccién. El for-
maldehido y los dcidos orgénicos se remueven juntos, al absorber los productos de
reaccidn con agua. El formaldehido era obtenido por la refinacién de esa solucién.
100 libras de butano se reportaba que productan 15.2 |b. de formaldehido 19.6 Ib. de
acetaldehido, 7 Ib. de acetona, 19 |b. de metanol, | Ib. de propanol, 0.5 Ib. de bu-
tanol y I1.4 ib. de écidos drganicos.

La 8xidacién de gasolinas de 5 a 7 dfomo; de carbén fué también pa-
tentada por el mismo inventor (U,S, Patent 2,396, 710; 1945, Bludworth J. E. to
Celanese Corp. of America), aunque no se aplic8 al proceso. En |956 patentd otro
método de oxidacidn (U.S. Patent 2,495,332; 1950, Kukzebue M. H. Celanese Corp.
of America), en la cual el propano y el butano experimentaban una reaccién inicial
con oxigeno en presencia de un diluyente inerte a 315 -487C , seguida de una oxida-
cibn final con oxigeno puro a 482-676°C.  Posteriormente en la patente canadiense
559,597 (Mitchel y Luke) en 1958 disminuyeron el periodo de induccidn por la intro-
duccién de un perbxido de alquilo en la mezcla de hidrocarburos-oxigenc alimentada,

Existen numerosas patentes cubriendo una extensa variedad de procesos
de oxidacién de gases de hidrocarburos, que han sido registradas por otras. : compafifas
por ejempla al la compaiifa Monsanto (Derby, W R., Monsanto Chem Co , U S.
Patent 2,376, 668; |945 --- Thomas, C.A. to Monsanto Chem. Co U S. Patent
2,365,851; 1944); Godfrey L. Cabot Inc. (Sherwood, T K., U S Patent 2,412,014;1945-
Rossman, R P U.S. Patent 2,467,993; 1953); Stanolind Oii and Gas Co. (Michael,

R. L. and Phinney J. A. U. S Patent 2,482,284; 1949 - Rambosek and Vandaveer, R.F
U.S. Patent 2,767,203; 1956); Pan American Petroleum Corp. (Lake W. C. U.S. Patent
2,801,259-60; 1957); Esso Research & Eng. Co (U.S Patent 3,032,588 by E. M. Magee

Mayo |, 1962); etc.
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iii) A partir de Eter MetIlico

La Cia. Akita Petrochemical Co. fué la que desarrollo: industrial-
mente este proceso y construyd la primera planta en 1966 en Japén. Durante la
produccién de metanol se coproduce aproximadamente un 2% en peso (depende
del proceso empleado) de eter metflico, el cual es separado por destilacién ; como
las plantas productoras ‘de metanol son por lo general de gran tamafio esta cantidad
llega a ser muy grande y aunque, parte se usa como materia prima para productos
tales como sulfuro de dimetilo, aerosoles, etc. la mayor parte (en algunas plantag
se usaba como combustible o se venteaba a la atmosfera. |

Se habian - publicado ya algunos estudios acerca de la oxidacién
del eter- metflico, tales como la patente alemanan ndm. 413348(Hochster Farb)

y la japonese ndm. 157399 (Sumitomo Chemical) . En ambos casos una mezcla
aire-eter conteniendo una concentracién de eter metflico mayor a la del Iimite
superior de explosién (18%) se oxidaban catalfticamente sobre cobre y plata;

pero en las investigaciones de Akita, cumndo se usaron esas condiciones se encon-
traron muy bajos rendimientos de formaldehido, del orden del 10% por paso;

aun usando otros catalizadores de los usados en oxidacidn, tales como el pentoxido
de vanadio, pero los rendimientos también fueron bajos, por lo que la investigacién
se avocd a la busqueda de un nuevo catalizador que diera un rendimiento alto, en-
contrandose que el tridxido de tungsteno (WO3) es un excelente catalizador para
la reaccién.

Cuando una  mezcla aire-eter, conteniendo una concentracién menor
que la " del ITmite inferior de explosién{3.4%) es pasada a presién atmosférica con
temperaturas de 450 a 530 'C  espocio wvelocided de 1000 4000 horas-' sobre ¢!
catalizador de WO3 se llega hasta una conversién de 90 a 100% del eter con un

rendimiento de formaldehido con respecto al eter alimentado entre 70 y 80%; como
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subproductos se obtienen CO, CO, y una pequefia cantidad de &cido férmico

Al estudiar varios métodos de preparacién de catalizador encontraron

que el obtenido al mezclar WO3 con 10% de écido fosférico sobre un soporte de

SiC & alfa alémina era lo suficientemente sdlido y con una actividad y selec-
tividad adecuadas para un catalizador industrial - Este catalizador es envene-

nado por los metales alcalinos y compuestos de -azufre, y carbono.



B) FACTORES LIMITANTES

Un factor limitante es una caracterfstica inherente a cada proceso
que fija ciertos rangos de condiciones en los que se deber§ de efectuar el proceso
y su operacién . Cada tipo de proceso tiene sus propios factores limitantes y en eada
pno en_especial; puede variar la importancio; segbn las condiciones de operacién e
innovaciones que se usen en el mismo.

En general clasificaremos estos factores de acuerdo a la materia prima

bésica : Metanol, Hidrocarburos, y eter metflico.

. PROCESO-A PARTIR DE METANOL

EXPLOSIVIDAD MEZCLAS METANOL AIRE:

—> Al considerar todos los tipos de ‘procesos de conversién de metanol, se
debe evitar la _flamabilidad de las mezclas de vapor de metanol y aire con el fin de
prevenir una explosién . Los datos sobre estas mezclas indican, que a temperaturas
de 60°C o menos la  flamabilidad comienza a concentraciones del 6 al 8% en volumen
de metanol, y termina a concentraciones que se han reportado entre 25 a 37%.“7&; una
revisién de la literatura a este respecto,se encontr que el rango de  flamabilidad au-
menta con el incremento en la temperatura. De acuerdo a un investigador, en el lado
pobre de la concenteacién limitante de vapor de metanol baja de 7.5% a 50C a 5.9
a 250°C, mientras que en el lado rico se eleva de 24.9% a 100°C a 36.8 a 200°C.

De aquT que todos los procesos de oxidacién de metanol deban de operar fuera de estos
[fmites, para prevenir una posible explosién. Los catalizadores metélicos (cobre y pla-
ta) usan una mezcla arriba del Ifmite superior de flamabilidad, o sea un exceso de me-
tanol sobre aire. Lo cual va a provocar el que haya metanol sin reaccionar.

Los procesos con éxidos metél icos '(de molibdeno y fierro) usan una
mezcla abajo del limite inferior de flamabilidad, ésto es con exceso de aire sobre el

metanol, debido a que el catalizador se inactiva en presencia de un exceso de metanol
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y requieren relativamente, alta presién parcial de oxigeno, para mantener su actividad. -
TEMPERATURA DE REACCION - TRANSFERENCIA DE CALOR EN EL REACTOR

Tanto las reacciones usando catalizador metélico come las que usan
8xidos, son globalmente exétermicas, por lo que el calor generado es necesario
transferirlo, pues de lo contrario se provocarfan incrementos en la temperatura que fa-
vorecerfan las reacciones secundarias, como la descomposicién, oxidacién total, etc.;
o bien pérdidas en la actividad y/o selectividad del catalizador.

En general se puede decir que se |levan a cabo 3 reacciones fundamenta-
les que son:

|- Oxidacién: CHyOH+30,—CHO + HO + 37.4Keal.

2.- Deshidrogenacién: CHOH—=CH,O + H, -20.4 Kcal.

3.- Formacién de agua: H¥ 3 O)—sH O + 57.8 Kcal
2

Cuando se usa un catalizador metélico predominan las reacciones | y
3, y cuando se usa un catalizador de 8xidos predomina la reaccién |. Los catali-
zadores met§licos trabajan alrededor de 600°C y mayores temperaturas descomponen
al formaldehido; los catalizadores de 6xidos metélicos operan aproximadamente en
400°C con un méximo de 425°C, Este Ifmite de temperatura es debido a que el
compuesto activo piexte su actividad por sublimacién a temperaturas mayores.
SELECTIVIDAD DEL CATALIZADOR

Si fuera posible oxidar al metanol solamente por medio de las reacciones
l'y 2, la eficiencia de conversién estarfa cercana a la conversién y se podrfan generar
hidrdgeno en cantidades economicamente favorables. Sin embargo las reacci ones
secundarias dentro del reactor, que intervienen  tanto en serie como en paralelo pro-
vocan la destruccidn de formaldehido y metanol. Estas reacciones son:

4,- Descomposicién térmica de formaldehido;

CHZO——.CO+ H,
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5.~Oxidacién parcial hasta §cido f8rmico del formaldehido

CHZ0 + 3Q—HCOOH
6. - Oxidacién total del formaldehido

CH,0 + O;—®>COFHLO
7.- Oxidaci8n parcial del formatdehido
CHO+ 10)—»CO+H,0

8.- CO+3}Op—=CO»
9 - 200—=COMC

10.- CI-%OH+3/2OZ——’C02+2H20

De aqui que las reacciones secundarias(de 4 a 9) limiten el rendi-

miento del proceso y se trate de reducirlas lo méximo

VIDA DEL CATALIZADOR

La vida del catalizador estd ligada tanto a la resistencia, a los
venenos, como a sus propiedades mecénicas. Los catalizadores de plata,son mucho
mas sensibles que los de xidos,a la contaminacidn por las impurezas comunes en el me-
tanol comercial, de aqul’ que dichos procesos requieran unas especificaciones de pu-
reza del metanol més estrictas, por lo que se dan algunos casos en los que se necesita
eliminar alguna de dichas impurezas. Debido a que estén puestos estos catalizadores
en un lecho empacado deberén de tener buena resistencia mecénica y térmica ; es de-
cir, no se deben de quebrar, pues provocarfan un aumento en la caida de presidn aumen-
tando los gastos de la compresién .
ENFRIAMIENTO DE LOS PRODUCTOS DE REACCION

Bajo ciertas condiciones, despues del reactor, otras 2 reacciones se

pueden llevar a cabo:
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Il.- Formiato de Metilo (formacién)

2CH,0—+HCOOCH;

12. - Hidralisis del formiato de metilo

HCOOCH3tHZ0 ——»CHZO H 4 HCOOH

Por lo que para reducir todas estas reacciones indeseables, desde la

cuatro a la doce, las cuales se llevan a cabo por el simple efecto de la temperatura,
es decir, son reacciones homogeneas, se hace necesario enfriar lo més répido posible
para disminuirlas o eliminarlas.
GAS DE SALIDA DEL SISTEMA ABSORCION-LAVADO

Esta no es une limitacién del proceso como tal, sino que es una restric-
cién legal del mismo. Aun en muy bajas concentraciones el formaldehido gaseoso
es sumamente irritante de las mucosas, por lo que existen rsfric:ions de salud pdbli-
ca que fijan el méximo permisible de formaldehido en cualquier emisidn de gas a la

atmésfera; de aqul que el gas de salida del sistema de absorcién-lavado deba de cum-

plir dicha restriccién.

La méxima concentracién permitida en los Estados Unidos, por la
Anerican Standards Association es de |0 partes por milién en volumen, o sea, 0.012
miligramos/litro a 25 C, y presién atmosférica; esta concentracién se considera per-
misible para exposiciones no mayores de 8 horas.

En los procesos que usan catalizador de plata, este gas de salida puede
contener cantidades apreciables de hidrégeno (en algunos procesos) por lo que es
susceptible su uso como combustible, quemandose tanto el hidrégeno como el formaldehido
y regulando dicha combustién se puede lograr que se desprenda solamente diéxido de
carbono y agua, sin ningén problema de contaminacién.

Este factor limitante es bastante sancillo de cumplir, puesto que la



absorcién y el lavado con agua son bastante efectivos, por lo que facilmente se re-
duce la cantidad de formaldehido en el gas.
CORROSION Y CONTAMINACION

El metanol y &l formaldehidc; presentan diferentes problemas de conta-
minacién y corrosién, tanto en la fase ITquida como en la fase vapor.

Las soluciones de formaldehido siempre contienen algo de écido
f8rmico, lo cual las hace muy corrosivas, sobre todo en el reactor, debido a la tempe-
ratura alta. En general las partes en contacto con la fase liquida experimentan corro-
sidn.

Debido a los requerimientos de pureza del metanol empleado y a los

del producto terminado, se debe impedir cualquier contaminacién.

FORMACION DEL POLIMERO-PERDIDAS DE FORMALDEHIDO EN SOLUCION

Cualquier solucidn acuosa de formaldehido, aun conteniendo un esta-
bilizador puede, al bagr kitemperaturg formar el polfmero precipiténdolo . Si se ele-
va la temperatura demasiado, se favorecen las siguientes reacciones en las cuales se
pierde el formaldehido:

a) La reaccién de Canizzaro

b) La formacién de Metilal

c) Lq oxidacién hasta cido férmico

d) La condensacién hasta hidroxialdehidos y azucares

Todos estos cambios son en detrimento de! producto, tanto en la absorcién,
en la posible destilacién e intercambio idhico; pero el principal problema es en el al-
macenamiento, que requerird un buen control de su temperatura, (Es'e factor es comin

a todos los tipos de procesos)
ELIMINACION DE ACIDO FORMICO

Este es un factor que hace variar notablemente el costo del formaldehido

producido. Generalmente esta eliminacién se hace por medio de una regina intercambiadora

i
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Dependiendo de la calidad de la materia prima, la selectividad del catalizador y la
eficiencia de la operacién del proceso en particular, varfa grandemente la cantidad de
&cido en la solucién de formaldehido, por lo que este factor es de diferente validez en
cada caso. Los principales consumidores de formaldehido son los fabricantes de resinas de

fenol, urea, melamina todas ellas con formaldehidg y mientras que las resinas fenélicas
se pueden producir adecuadamente partiendo de formaldehido con un contenido apreciable
de acidez, la calidad de las resinas con urea y melamina varfa ampliamente con cambios
relativamente pequefios en la acidez de la solucién de formaldehido. (Este factor es comin

a todos los tipos de procesos) .
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Il. PROCESOS A PARTIR DE HIDROCARBUROS

El formaldehido no es el producto principal de estos procesos
petroquimicos, la proporcién de cada uno de los varios productos dependerd bési-
camente de la materia prima empleada y de la técnica de la reaccién.

CONTROL DE LA TEMPERATURA DE REACCION-TRANSFERENCIA DE CALOR

Este es el principal problema de operacién a que se enfrenta este
tipo de proceso, cualquier pequefio cambio en las condiciones de operacién modifican
la temperatura y &sto provoca cambios drésticos en la distribucién de los productos de
reaccién. Pequefios cambios en la composicién de alimentacién y su temperatura,
presién, temperaturc del medio enfriador, etc. pueden provocar, o bien una combus-
tidn casi total de los hidrocarburos, o una disminucién muy marcada en la conversién.
Todas las reacciones de oxidacién parcial son fuertemente exotérmicas de aqui’ que
este gran calor generado por la reaccién se necesite que sea transferido répida y efi-
cientemente para evitar la elevacién de la temperatura en cualquier punto. Esto se
logra disefiando el reactor con una gran area de transferencia de calor.
DESCOMPOSICION DE LOS PRODUCTOS DE REACCION

Esta descomposicién se lleva a cabo en dos partes: dentro del reactor
y a la salida del mismo. La descomposicién adentro del reactor se limita reduciendo
el tiempo de residencia. Debido a la alta temperatura de salida de los productos, &stos
pueden descomponerse térinicamente, o bien oxidarse m&s con el oxigeno restante, es
por &sto que es necesario enfriar lo mas pronto posible los prt;ducfos de reaccién para
disminuir estos efectos indeseables.

SELECTIVIDAD-DISTRIBUCION DE LOS PRODUCTOS DE REACCION
En estos procesos siempre se obtienen una mezcla de productos; algunos

deseados y otros no, tanto por su precio como por su facilidad con la que pueden ser

separados. Esta distribucién es un resultado directo de la técnica de oxidacién usada
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(catalltica o no catalltica, fase vapor o ITquida, usando aire u oxfgeno) asf como
de las variables de reaccién en operacién, que basicamente son: relacién de reac-
tivos, temperatura de alimentacién y presién. Un pequefio cambio en la distribucién
de productos esperada, puede convertir al proceso antiecondmico.
SEPARACION MEZCLA DE PRODUCTOS-PUREZA DESEADA

Sin lugar a dudas este es el factor més importante para la factibilidad
de operacién econdmica de estas plantas, y tecnicamente también presenta serias di-
ficultades . La recuperacién de productos mas o menos puros a partir del producto
crudo producido, por los procesos de oxidacién parcial, incluye separaciones comple-
jas que no pueden hacerse por los métodos ordinarios de la destilacién. Para entender
ésto hay que considerar la naturaleza del producto crudo obtenido; cuyos principales
componentes son: alcoholes paraffhicos, aldehidos y acetonos; y los componentes mi-
noritarios son: &xidos, &cidos, ésteres, acetales y compuestos no saturados oxigenados
Estos productos son removidos de la mezcla reaccionada por absorcién con agua, de
aqul’ que el producto crudo formado debe ser separado de una apreciable cantidad de
agua. De esta mezcla tan numerosa y compleja se deben recuperar productos que de-
berén cumplir especificaciones en las cuales las impurezas méximas tolerables son
a veces medidas en décimas, o aun, en mil&simas de porciento.

La solucién de formaldehido producida por la oxidacién parcial de
hidrocarburos contiene, aun después de varias destilaciones, impurems que estén
presentes en cantidades mfimas . Estas impurezas por lo genera' no se pueden deter-
minar por anélisis directo, sino que se hacen presentes por su efecto negativo en ciertas
pruebas de la especificacién del producto, tales como: el olor residual y el desarrollo
de color por tratamiento con dcido sulférico
CORROSION Y CONTAMINACION

Antes del reactor de oxidacién parcial practicamente no hay problemas

de corrosi6n, porque tanto el butano y el propano no son corrosivos, y en general no



contienen  impurezas que lo sean; pero a partir del reactor cada fraccién separada,
empezando con el crudo acuoso, presenta diferentes problemas de corrosién, debido

basicamente, a la presencia de écidos orgénicos en solucién.
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111, PROCESOS A PARTIR DE ETER METILICO

En general este proceso es muy parecido en la forma, a la de los
procesos a partir de metanol; es por ésto que los factores limitantes sean similares.
TEMPERATURA DE REACCION-TRANSFERENCIA DE CALOR EN EL REACTOR

La reaccién para la formacién del formaldehido a partir del eter me-
tfico es considerablemente exotérmica:

[.(CHYO+O;—+2CHLO + HPO+ 68 Keal

Las reacciones secundarias, ambas indese;:bles que producen monéxido
v di8xido de carbono ademds de agua, son aun mds exotérmicas:

2. (CHy),0+20;—*2CO +3H,0+ I8l Kcal
3. (CHy, +302__-2c02+ 3H,0 1360 Kecal

Es por &sto que es necesario disefiar el reactor industrial con una trans-
ferencia de calor muy répida y eficiente.

Las reacciones dos y tres se activan mucho en altas temperaturas, por
lo que es necesario lograr una distribucién homogenea de la temperatura en el lecho
catalftico, y deber§ de existir un excelente control (por medio de instrumentos), de
la temperatura.

EXPLOSIVIDAD MEZC L AS ETER-AIRE

La mezcla gaseosa eter-airees explosiva dentro del rango de 3.4-18%
en volumen de eter, por lo que en ninguna parte del proceso, basicameate en la ali-
mentacién y dentro del reactor se deberd de formar una mezcla cuya composicién esté
dentro de dicho rango.

ENFRIAMIENTO DE LOS PRODUCTOS DE REACCION
Para evitar o mejor dicho minimizar la descomposicién térmica del

formaldehido, asf como sus oxidaciones sucesivas es necesario enfriar lo més pronto
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posible a los gases de salida del reactor.

SELECTIVIDAD DEL CATALIZADOR

Ademés de las reacciones de formacién de monéxido y bidxido de
carbono, también se forma algo de dcido férmico, de acuerdo con la siguiente
reaccién:

4. (CH3)y0 +20, —RHCOOH t+ HO

Estas tres reacciones bajan el rendimiento y la Gltima causa el uso
de un dispositivo eliminador de la acidez (generalmente una resina intercambiadora)
por lo que la investigacién se ha enfocado al empleo de catalizadores que las reduzcan
al mfimo, es decir, de alta selectividad. Dentro de la operacién del reactor también
se pueden variar condiciones de operacidn que hagan cambiar dicha selectividad.
VIDA DEL CATALIZADOR - PUREZA DE LA ALIMENTACION

El periodo activo del catalizador depende basicamente de dos factores:
la presencia de venenos en la alimentacién y de la resistencia mecénica del mismo.
Para el catalizador de proceso Akita dichos venenos son: azufre, carbon y los metales
alcalinog y debido a estar soportado sobre alfa alémina o bien carburo de silicio pre-

senta muy buena resistencia tanto mecénica como térmica .



C) INNOVACIONES TECNOLOGICAS

Una innovacidn tecnol8gica es cualquier disefio novedoso o cambio en
el equipo, o en las condiciones de operacién, que se han llevado a cabo con el fin
de mejorar el proceso, es decir, como un medio para disminuir los efectos de los fac-
tores limitantes y ajustarse a otros requerimientos. En el desarrollo histérico de los
procesos se observa una sucesién de mejoras con el fin de optimizar diversos pardme «
tros; estas cambios no tienen que ser necesariamente algo totalmente nuevo; existen
innovaciones que solo se usan en algdn proceso en especial, mientras que ofras son de
uso comUn. Estas innovaciones pueden servir simultaneamente para cumplir varias
restricciones sefialadas por los factores limitantes.

I. PROCESOS A PARTIR DE METANOL:

Explosividad Mezclas Metanol Aire:

a) Operacién fuera del rango explosivo, Como se menciond en el fac-
tor limitante los procesos catalizados por metales usan una composicién arriba del I7-
mite superior del rango explosivo, o sea, un exceso de metanal, lo cual provocaré
que al final el proceso (después de la absorcién) se tenga que destilar el metanol
sobrante de la solucién formaldehido-agua-metanol.  Los procesos catalizados por
oxidos metélicos usan una mezcla abajo del limite inferior explosivo, o sea, un exce-
_s_o’d’e_ai_rg, lo cual provoca un mayor tamafio del equipo y mayores gastos de compresién.

La relacidn estequiométrica de la reaccién global de formacién de
formaldehido es de dos moles de metanol a uno de oxigeno; considerando una composi-
cibn del 21% de 6xTgeno en el aire tenemos que, la relacién metanol-aire es de
0.42, la cual nos dé un porcentaje (volumen) de 29.577% de metanol y 70.423% de

aire; como el rango tpico explosivo en las condiciones del pr oceso { es decir, el rango

de temperaturas en que se encuentra la mezcla)es de 6.7 a 36.5% en volumen de metanol ,



- P2 -

el oxTgeno estequiométricamente necesario estd dentro del rango explosivo. Si se

opera abajo de 6.7% en volumen de metanol se encuentra un exceso de oxIgeno de
484.8% o més, y si se opera arriba de 36.5% en volumen de metanol implica un
exceso de 36.5% o més de metanol.

b) Prevencién de una Explosién.- En general antes de entrar al

reactor se lleva a cabo la mezcla de vapor de metanol y aireg pero dentro del lecho
catalftico del reactor se puede dar la condicién de mezcla explosiva; por lo que

se deben de tomar las medidas necesarias para lm_l’e_e_x&sjbn. El control

en general de las explosiones consiste de tres fases: prevencidn, control ( supresién)

y aislamiento. El método fundamental de prevencién de explosiones es evitar la
concurrencia de una mezcla en el rango explosivo y vna fuente de ignicidn, para lo
primero es necesario controlar a el mezclador y trabajar con una composicién en que

con la conversién esperada en ningin momento se esté en dicho rango; para suprimir

el segundo factor hay que eliminar las posibles fuentes (tales como electricidad es-
tética) . El control de una explosién se aplica en el caso de fallar las medidas preven-
tivas, la técnica bésica consiste en el venteo que permita la salida segura de la presién
y el calor hacia la atmdsfera o hacia un recipiente especial. La colocacién de dichos
venteos es en los lugares estratégicos, estos venteos estén tapados por discos de ruptura

o bien vélvulas de seguridad. El aislamiento consiste en la deteccién de la flama al
momento de la ignicién antes del crecimiento de presiones destructivas, y el funciona-
miento de algun dispositivo de aislamiento. El detector puede ser un aparato sensible

a la presién o a la energla radiante (selectivamente sensible a ciertas longitudes de onda
del espéctro existente en vna flama explosiva) . El aislamiento se logra por medio de
vdlvulas de mariposa  accionadas por el mecanismo detector o bian alguna! tipos OSPOCiG'
les de vélvulas check. Estos dispositivos en conjunto se denominan trampas para fla-

mazos o explosiones y generalmente estén colocados antes y despues del reactor.
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Temperatura de Reaccién-Transferencia de Calor en el Reactor:

a) Control automético de ',°,,'emPf'9'£-' En todos los procesos los
reactores estén completamente instrumentados y previstos de un control automético de
la temperatura del reactor, y ademés cuentan con algén sistema protector tal como;
la inyeccién de un inerte (por ejemplo nitrégeno), el control de la velocidad de cir-
culacién del fluido de enfriamiento, temperatura de precalentamiento y composicién
alimentacién; accionados todos ellos autométicamente.

b) Disefio especial del Reactor.- Para lievar a cabo esta reaccién cata-
I%ica en fase gas que es tan exotérmica, se usan reacfore; tubulares de dos tipos: el més

de calor,

usado es el de tipo intercambiador en el que cada tubo esté empacado con el catalizador
y el medig de ef\f’riamienfo pasa por el lado de la coraza para remover el calor liberado
o bien el otro tipo que consiste de un lecho de gran didmetro y de corta longitud que
puede estar en el cabezal de un intercambiador de calor o bien en un equipo separado .
El primer tipo de reactor es el més L;sado y se pueden construir reactores de gran capacidad
mientras que del segundo tipo siempre se usan bancos de reactores conectados en paralelo.

¢) Uso de un Lastre Térmico.~ De hecho al estar fuera de la relacién
estequiométrica existe un exceso de aire o metanol que actlan como lastre térmico o
sea que absorben parte del calor generado e impiden el aumento excesivo de la tempe-
tatura. En el caso de los catalizadores metélicos el lastre es el aire y en los catalizados
con 6xidos el lastre es el exceso de metanol.

La Cia. BASF es la que introduce una gran innovacién al utilizar
‘vapor de agua como lastre térmica. Era sabido desde tiempo atrés que la adicién de
vapor(en algunos tipos de catalizadores) en la alimentacién incrementaba la conversién
y el rendimiento. Este efecto puede ser explicado como sigue: parte del calo: de
reaccién es absorbido por el agua; de esta manera la fraccién de oxTgeno en la mezcla
de reaccibn puede ser incrementada pasando mas aire sin que se eleve la temperatura

la
del catalizador ; el equilibrio en la reac:ién de deshidrogenacién es desplazada
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hacia la derecha (hacia la formacién de formaldehido) como un resultado de la mayor
cantidad de hidrogeno quemado. La figura A muestra que el rendimiento se ele-

va hasta un valor dptimo a medida que aumenta la proporcién de agua. Si se afiade mas
agua el rendimiento baja a pesar de que aumente la conversidn, debido a que se forma
mayor cantidad de bidxido de carbono. De cualquier forma adiciones muy grandes de
agua se deben de evitar porque la concentracién de 40% de formaldehido no podrfa
ser alcanzada.  Mas aun, es recomendable limitar la adicién de agua de tal manera
que el suficiente vapor pueda ser generado en la caldera de calor residual para vaporizar
la mezcla metanol-agua, y no necesitar un vapor adicional.

Selectividad del catalizador

a) Desarrollo nuevos catalizadores.- La investigacién tanto de los
catalizadores de plata como los de éxidos de fierro y molibdeno se ha encaminado
hacia el desarrollo de catalizadores altamente selectivos, asf como tambi&n se han
buscado otros catalizadores. Entre las técnicas  usadaos en esta busqueda esté la
adicidn de otros metales o bien otros 8xidos metélicos en varias proporciones a los
catalizadores ya conocidos; ast como la busqueda de catalizadores que sean activos
a menores temperaturas de las que estén en uso, con el fin de que las reacciones sacun-
darias se desactiven;” lograr mayores Greas efectivas en los catalizadores por medio
de algln tratomiento, etc.

b) Eliminacién de puntos calientes.~ Para evitar el predominio de las
reacciones secundarias es muy importante lograr la mayor uniformidad posible de la
_temperatura dentro del lecho catalftico.  Para hacerlo se necesita un disefio adecuado
del reactor, el cual debe de tener si se usan tubos, deberén ser de didmetro pequefio
para evitar un perfil muy marcado de temperaturas , y ademds una transferencia de
calor adecuada para lograr un perfil longitudinal de temperaturas mas o menos unifor-

me. También es posible empacar el tubo después del empaque catalftico para mejorar
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dicha transferencia de calor,

c) Operacién en la Temperatura 8ptima.- Como se puede
observar en la figura B la conversidn mejora a! incrementar la temperatura, debido
a que las reacciones secundarias se incrementan al mismo tiempo (formacién de biéxido
y mondxido de carbono, etc.). Sin embargo a partir de cierta temperatura la conversidn
de metanol solo aumenta levemente, mientras que las reacciones secundarias muestran
un marcado incremento. El rendimiento dptimo estd en la temperatura a la cual la
suma de las pérdidas debidas al metanol sin reaccionar y a las de formacién de éxidos
de carbén sea un miimo.  Esta temperatura &ptima c'Jel catalizador se encuentra
en un rango de 10°C aproximadamente, para lograr ésta se requiere tanto un disefio
especial adecuado y un. buencontrol automético.

d) Operacién con el espacio velocidad 8ptimo.~  Como se muestra
en la figura C el rendimiento oumenta al incrementar el espacio velocidad en un amplio
rango antes de alcanzar un ITmite el cual ya no rebasa.  El espacio velocidad es la
relacién entre la velocidad de alimentacién volumétrica y e! volumen del reactor,
ez un término ampliamente usado para describir las caracteristicas de operacién de los
reactores tubulares, y es una medida de la facilidad con que se lleva a cabo la reacciény
un espacio velocidad grande significa que la reaccién se puede efectuar con un reactor
pequefio (en este caso por ser reaccién catalizada por un s8lido implica poco catalizadod
o que una conversién dada se pueda obtener con una gran alimentacién.

Este efecto tan notable del espacio velocidad esté aparentemente conectado
con la mayor velocidad del gas dentro del lecho catalftico, éto puede ser explicado en
el sentido de que la turbulencia de las moleculas del gas aumentan y flegan con mayor
facilidad a la superficie catclftica. En general este espacio velocidad es grande,
por lo que el tiempo de residencia en el lecho catalftico (que es el inverso del espacio-

velocidad) es muy pequefio.
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Vida de! Catalizador

a) Desarrollo de nuevos catalizadores.- La vida activa de un cata-
lizador se debe , tanto a la resistencia mecénica y térmica como a su resistencia a los
venenos, por lo tanto la investigacién trata de proporcionarles estas propiedades,
ademds de la reversibilidad de los envenenamientos; o sea lograr un catalizador que
sea susceptible de regenerarse.

En general los lechos catalMticos estén empacados o mejor dicho detenidos
por medio de rejillas (de cobre y plata algunas de ellas)y es posible que haya cierto
compactamiento que incrementa la caida de presién, po‘r lo que hay que sacar el cata-
lizador y tamizarlo.  También es posible que se presente algo de desintegracidn de
las pastillas o cristales del catalizador.  Para lograr una mejor resistencia mecénica
y térmica se han usado catalizadores soportados.

b) Sistema ‘ide purificacién de! aire.~ Todos los procesos requieren
de cierta pureza del aire, sobre todo asegurar la ausencia de venenos en el mismo,
es por &sto que el aire pasa por un sistema purificador, En general este sistema
es como sigue: El aire es filtrado por un equipo de mql)a de alambre o dispositivo
semejante y alimentado a una columna generalmente empacada en donde se lava con
sosa cdustica .

c) Uso del evaporador de metanol como rectificador.- Se usan diversos
tipos de evaporadores, y en algunos de ellos se han hecho disefios que permiten rec-
tificar el vapor de metanol generado de tal manera, de eliminarle alguna impureza

dafina al catalizador, prolongando su vida.

Enfriamiento de los Productos de Reaccién

a) Disefio de! Reactor.- Como ya se mencion$ el reactor provee de
una eficiente y rdpida transferencia de calor, y en los mismos tubos empacados, se

empieza a enfriar a los productos, en algunos procesos este enfriamiento es considerable
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pero en otros ésto se logra en un cambiador de calor adicional, gue puede ser &u IMQe
precolentador de la ulimenﬁcidn o bien un generador de vapor.

b) Enfriamiento sdbito.~ Este enfriamiento ("Quenching") es posible
que sea dado con un cambiador, pero es mas répido por medic del contacto con un
rocio de producto proveniente de la absorcién

La manera mas f4cil de alcanzar ésto, es la de tomar una distancia mfnima
entre la camo catalftica y la zona de enfriamiento, de esta forma se previene una baja
en el rendimiento debido a las reacciones secundarias, principalmente, la descomposicién
térmica de! formaldehido, esta descomposicién empieza en pequefia escala a 300-
350°C y se vuelve muy importante a 600°%C , en cualquier caso el formaldehido es ines-
table en el rango de temperaturas de reaccisn, de ahi que sea absolutamente necesario
enfriar los gases tan répido como sea posible a temperaturas abajo de 600°C  para man-
tener la formacién de éxidos de carbono tan pequefia como sea posible.

Gas de Salida del Sistema Absorcién

a) Eficiencia Sistema absorcién-davado. La absorcién de los gases se
hace con agua , y en general se hace en dos partes: una de absorcién, en la cual
se encuentran a contra corriente solucién de formaldehido con gases de alta concen-
tracién ; y una de lavado {("Scrubbing) en la que se encuentran a contra corriente
agua y gases con baja concentracién.

Este sistema debe de constar de interenfriadores puesto que el calor
de absorcién-condeneaclén es de 1.3 X 10° Kcal /Ton. de formaldehido, e primesa
parte del sistema (donde axiste una solucién muy concentrada) se mantiene abajo de
-32.2°C mientras que la parte superior es enfriada a temperatura inferior para mejo-
rar la eficiencia de absorcién.

Esta absorcibn se hace en varios equipos (etapas) y se describen en

los procesos diversos arreglos , entre ellos: i) varias torres de absorcién , en dos
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partes: absorcién primaria y absorcién secundaria, obviamente con sus interenfria-
dores ; ii) dos torres una de absorcidn y una de lavads, generalmente la primera de
ellas es una columna empacada y la segunda una torre de platos; iii) ea una sola
torre se combina la absorcién y e! lavads, la seccibn de absorcién zsté-empacada
y la segunda generalmente es de platos .

En general los gases entran al sistema @ una temperatura carcana a su
punto de rocfo ; en algunos procesos se baja de la temperatura de rocio en el enfria-
miento de los gases de reaccién, es decir, se condensan parcialmente . Este conden-
sado se junta con la solucién que sale del sistema de absorcién.

Cualquiera que sea el disefio del sistema de absorcisn se debe  intentar
la eliminacién de formaldehido en la salida de gases tanto por razones econmicas
como por disposiciones legales .

b) Combusti8n de los gases de salida.- Cuando la concentracién de
formaldehido en los gases de salida estd en el rango legalmente permitido, se pueden
ventear a la atmésfera dichos gases; pero en los procesos que usan catalizador de plata
es posible que este gas contenga cantidades apreciables de hidrbgeno, por lo que
es posible utilizarlos como combustible, por lo que aun en el caso de que tuviesen
formaldehido arriba del Ifmite permitido al quemarse se eliminarfa el contaminante,

y se aprovecharfa la energfa calorffica en la generacién de vapor.

Corrosién y Contaminacién

a) Materiales de construcciori.- Esteproblema se elimina por medio de
una adecuada seleccién de los materiales de construccin. La especificacién de los
ma‘eriales para estas plantas es un problema complejo. No hay un solo material
que pueda ser recomendado a |~ largo de todo el proceso; e! metanol y el formaldehido
poseen diferentes problemas de contaminacién y corrosién tanto en la fase Ifquida
como en la vapor. Con el advenimiento de nuevos procesos y las diferentes candi-

ciones de operacién resultantes, las especificaciones convencionales en varios puntos
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alo |oré§ de la ruta del proceso han cambiado. Algunos procesos, por ejemplo,
usan acero dulce para la vaporizacién del metanol asf como para el reoctor, mientras
que otros usan acero inoxidable y cobre para estos equipos.

A pesar de que el acero dulce no es corroido por los vapores de formaldehido
o metanol, es corroido por soluciones de formaldehido conteniendo dcido férmico
(figura D) y contaminarfan las soluciones del metanol, aurique &sto no es suficiente
para excluir su uso. A pesar de que el acero inoxidable es bueno desde el punto
de vista de la contaminacién, a veces es corroido por soluciones de formaldehido
conteniendo dcido férmico mas facilmente que el cobre y el aluminio (figura D) .
Por sobre todo, el area més crftica en los procesos de manufactura de formaldehido es
en el reactor, en donde el metanol se convierte en formaldehido, y en donde los
requerimientos particulares de temperatura, composicién quimica y transferencia de
calor hacen que la eleccidn del material sea altamente dependiente del proceso.

La especificacién de materiales para todos los procesos se puede divi-
dir en tres éreas de interés: i) alimentacién y vaporizacién del metanol, ii) la reac-
cién. iii) la recuperacién de formaldehido producido a partir del efluente del reactor.

Los procesos pueden usar acero dulce paro almacenar metanol abajo de
48.9 C, arriba de esta temperatura se ha encontrado que el acero dulce contamina
al metanol con fierro, lo cual provoca una menor vida del catalizador, menores ren-
dimientos, aumentan la produccién de Gcido férmico y el contenido de fierro en el
formaldehido producido.( el contenido de fierro en el formaldehido usado para manu-
factura de plésticos debe de mantenerse abajo de tres partes por millén para evitar
la decoloracién del pléstico). Es por &so que el acero inoxidable tipo 304 es el que
usualmente se especifica para esta parte del proceso; Sin embargo en los procesos
que utilizan un sistema de intercambio ionico para remover el 4cido férmico, pueden

no usar acero inoxidable para el manejo de metanol, puesto que el intercambio ionico
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también sirve para eliminar el fierro contaminante, de aqul’ Gue estos procesos
puedan usar equipo de acero dulce en el manejo de metanol {vaporizador, preca-
lentador, tuberfas, etc.).

Las varidciones en los materiales para el reactor son mucho més pronun-
ciadas. El proceso ICi- Power Gas usa una gasa de cobre sobre una reja de acero
inoxidable para su relativamente pequefio lecho de cristales de plata. La gasa
de cobre es usada debido a que su coeficiente de expansién térmico es similar al de
la plata y ast' se evita la desintegracién del lecho catalftico. (El cobre tambidn actua
catalfticamente). En la caldera de calor residual, y en el cambiador de enfriamiento,
este proceso usa tubos de acero inoxidable mientras que otros usan acero dulce. El
truco dei uso del acero dulce, de acuerdo a la compafifas Lummus y Reéichhold, es el
de mantener los vapores del efluente del reactor seguramente arriba de su punto de
rocfo; los vapores de formaldehido no son corrosivos al acero dulce, como lo son las
soluciones de formaldehido que contienen Gcido férmico.

La especificacién de tubos de aceroinoxidable en las calderas de calor
residual y en los intercambiadores de calor involucra el grado de resistencia a la
corrosién intergranular ofrecido por los diferentes tipos de acero inoxidable
convenientes, o sea los tipos 304, 304L , 316L, 32l y 347, Los tipos 304L y 316L
(L bajo contenido de carbén) no deben ser especificados para los tubos de la caldera de
calor residua! e intercambiadores, a pesar de gue son frecuentemente usados cuando se
necesita una buena resisteacia a la corrosién intergranular.  El criterio que norma ésto
es e! de la temparatura de operacién (figura E) . AsT por ejemplo la Cia. ICI recomien-
da para su proceso un acero inoxidable estabilizado con titanio con 18-8, e! cual co-
rresponde al tipo 321, Esta especificacién esté basada en la experieacia de ICl en
Inglaterra sin embargo, en Estados Unidos se modifica a' tipo 347 el cual esté =sta-

bilizado con colombio.
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Por lo que respecta al absorbedor y a la columna de destilacién, gene-
ralmente se prefiere acero inoxidable; e! tipo 304L es adecuada para estos servicios,

La Cial Lummus ha encontrado que el empaque de polipropileno es adecuado y eco-
némico para la torre de absorcién.

Las condiciones de corrosién en el caso c, de la figwa D, no se aplica
necesariamente a una planta productora de formaldehido, pero este dato de corrosién
ilustra el papel de la corrosién del 4cido férmico que manejan formaldehido. El formal-
dehido por sPsolo puede ser considerado no corrosivo, pero el formaldehido en solucién
acuosa puede formar cido férmico, el cual es corrisivo, La presencia de metanol
en la solucién de formaldehido inhibe la formacién de Gcido férmico.

En suma 5 materiales se usan en las plantas de formaldehido; acero dulce,
acero inoxidable, aluminio, cobre,yplésticos equivalentes al polipropileno; la eleccién
entre estos materiales debe ser cuidadosamente compaginada con las particulares

condiciones de operacién individuales de cada proceso.
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Pulgadas por Afio
Caso a.- Un tanque mezclador conteniendo una solucién de 40% de formaldehido
0.01% de Gcido férmico y el resto agua. La temperatura de 50°C con
agitacién y aereacién moderada. '

Caso b.~ Un tanque de almacgnamienfo conteniendo una solucién de 37% de formaldehido
y menos de [% de metanol. La temperatura promedio de 35.5°C con agitacién
de aire usada de |5 a 30 min. por dfa para alcanzar una temperatura uniforme

Caso c.- El plato de alimentacién de una torre fraccionadora en donde una produccién
con promedio de 12-15% de formaldehido y 2% de &cido férmico. temperatura

de 135°C sin ninguna cereacién pero agitacién intensa.

FIGURA D.-  Corrostén causada por diferentes soluciones presentes en las plantas
productoras de formaldehido.
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Escala de temperatura a lo izquierda ilustra graficamen-
te el papel que juega la temperatura de operacién en

la seleccién de aceros inoxidables de la clase 18-8 cro-

mo-niquel o austenTtico ademds, el problema del fabri-
cante que ha dado origen a ia clase inieimedia de aceros
de bajo carbén 18-8, conocidos como 304L y 316L.

La clave es la predpitacién intergranular del carbono

En vista de la precipitacién del carbdn los aceros inoxi-
dables 18-8 pueden ser divididos en tres grupos: 1) los
no estabilizados, tipos 301, 302, 304, 305, 308, 309,
310, 316 y 317; 2)los estabilizades, tipos 347, 32i,318,
y 309C; 3) los grados intermedios, tipos 304L y 316L.

Como lo indican sus ndme-os diferentes estos aceros varfan
en sus prpiedades mecdnicas y corrosisn.

Todos los aceros del primer grupo contienen pequefias can-
tidadas de corbdn (0.08-0.15 %) disueltos en su cromo

el cual, precipitard entre los cristales del metc! 5i el
acero es calentado a 800-1650°F por més de tres minutos .
Este carbdn precipitado interfiere con lo resistencia

a la corrosidn del acero. Sin embargo, los aceros esta-
bilizados de! segundo grupo contienen paquefias canti-
dades de colombio (10 veces el contenido de carbén o

1% como méximo en el tipo 347) o de titanio (5 veces

el contenido de carbédn o |% méximo en el tipo 32I)

Debido a que el colombio o el titanio tienen mayor
ofinidad por el carbdn que la que tiene el cromo, cual-

quiera de ellos formaré carburos que no precipitan y que
no son perjudiciales para la resistencia a la corrosién .
El colombio tiene mayor tendencia a formar carburos
que el titanio; y puesto que el cromo siempre compite
con los estabilizadores por el carbén, el cual puede
subsecuentemente precipitar una proteccidn adicional
{lamado estabilizacidn del temple, se usa con el tipo
32l para una mayor resistencia. En el temple de re-
sistencia el acero es calentado a 1550-1650 F por 5
horas para hacer que el crome ceda su carbén al titanio,

De una manera similar el carbdn que precipita en un acero del primer grupo puede ser redi-
suelto por calentamiento para un temple total a 1850-2150 F de esta manera, la precipitacién
intergranular puede ser corregida, Sin embargo el carbén puede precipitar en tres minutos y
debido a que el acero totalmente templado debe ser enfriado a través de tempercturas en las
cuales hay precipitacién, tal enfriamiento debe ser rdpido, y causa distorcién.  Dentro del
tercer grupo la reduccién del contenido de carbdn hasta menos de 0.03% hace que la velocidad
c que precipita se reduzca y permita el calentamiento a 800-1650 F  hasta por tres horas sin
precipitacién intergranular. Sin embargo camla precipitacién ocurrirfa si se mantuvieran a
800-165C F por periodos prolongados no son adecuados pa-a la operacién continua e ¢se rango.

FIGURA E. - Efecto de la temperatura sobre la resistencia a la corrosién de los aceros inoxi-

dables austenTticos.
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Formacién del Polfmero-Pérdidas de formaldehido en Solucién

a) Condiciones.- Los principales factores que determinan la precipi-
tacién del polfmero en las soluciones del formaldehido son: concentracién de forral-
dehido, concentracién y tipo de estabilizador (si es que lo hay), tiempo y la concen-
tracién de iones hidrégeno, pH.

Existen dos tipos de estabilizadores de las soluciones de formaldehido:
1) el estabilizador convencional o inhibidor, tales como el metanol, los cuales se con-
viran con ei formaldshido disuelto para formar compuesto de bojo peso molecu-lar ines-
tables y de gran solubilidad. 2) Estabilizadores que aparentemeate inhiben las reac-
ciones de condensacién que conducen a la precipitacién de! polfmero.

La precipitacin del polfmero se puede prevenir manteniendo la solucién
arriba de la temperatura mfima, @ la cual se conoce que se lleva a cabo. Puesto que
esta temperatura es una funcién de la concentracin de formaldehido ast como del tipo
y concentracién de cualquier estabilizador presente, para predecir las condiciones de
manejo y almacenamiento de la solucién se debe conocer su composicién.

Las soluciones que tengan un pH en el rango de 2.8 a 4.5 son las més
estables, puesto que las reacciones de polimerizacidn se minimizan en ese rango.

Todas las reacciones que conducen a la pérdida del formaldehido
se aceleran por altas temperaturas, por lo que deberd de haber un control de lasmismas

Estas precauciones son bésicas para el c.orrecfo almacenamiento y tras-
lado de las soluciones de formaldehido; depgndiando de su uso final se escogen las
condiciones més adecuadas.

Eliminacién de Acido Férmico

a) Uso de una resina intercambiadora. - La neutralizacién de la acidez
de las soluciones de formaldehido tiene una doble utilidad, parmite el almacenamiento
con algdn material més barato (la acidez ax;menta notablemente la corrosividad) y per-

mite el cumplimiento de las normas requeridas en la mayorfa de sus'usos, principalmente
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en la produccién de resinas ., Los fabricantes de resinas con urea y melamina impo-
nen rfgidas especificaciones sobre la acidez de su formaldehido .

Entre las muchas ideas originalmente més prometedoras estaba la de!
uso de resinas sintéticas de intercambio enidnico las cuales son capaces de remover
&cidos sin impartir materiales extrafios a la solucién. Cuando una solucién de formal-
dehido contaminada con dcido fluye a través de un ieche Ae resinas intercambiadora
ios &cidos son fijados sobre la resina produciehdose una solucién sin Gcido, las reac-
clones que se producen son las siguientes:

(RRNH 3£ O3 +2HCOOH—>2RNHHCOOH +H,0 + CO)
Resina

Cuando la capacidad de estas resinas para remover el écido est§ agotada
pueden ser regeneradas con soluciones alcalinas diluidas:

2RHNHCOOH +Na LO3—*(RNH,) £O; 2HCOONa

Las condiciones que debe de cumplir una buena resina son las siguientes

i) no debe de colorear a la solucién

i) no debe de hincharse

iii) debe de tener buena resistsncia macénica

USO DEL CALOR DE REACCION

La forma de aprovechar el calor de reaccién es el principal punto en
el que difieren los procesos, tanto cada uno en su desarro!lo, como entre ellos, o sea
que es en esta aspecto donde se ven diferencias notables.

En general el calor de reaccién se usa para tres fines: vaporizacién de!
metanol, precalentamiento alimentacién y generacién de vapor; dependiendo del buen
disefio y de la cantidad de lastre se podrén generar mayoras cantidades de vapor.

Un camblo relativamente simple puede majorar notak!emente el balance
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térmico de la planta, como en el caso de la Cia. Rechhold que instal8 un compresor
axial espiral para el suministro de aire en una nueva plonta, mientras que en su planta
anterior habfa usado ventiladores sellados por agua, los cuales consumian agua en un

gasto de 70-80 galones por minuto. Este vapor afiadido en la corriente de aire incre-
mentaba la carga térmica en el vaporizador y reducfa la eficiencia de la recuperacién

de calor .
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It PROCESOS A PARTIR DE HIDROCARBUROS
Control de la Temperatura de Reaccién-Transferencia de Calor

En ninguno de los procesos encnntrados en la literatura se menciona
el tipo de reactor usado, ni se describe su técnica de operacidn ni cuales dispositivos
se usan para evitar la descomposicién de los productos de reaccidn.  Tampoco se men-
cionan detalles suficientes de la técnica de separacién de lu mezcla de productos.

El proceso mas importante y el dnico en uso actual es el de la Cia. Celanese, que es
del que se disponen los mayores datos, aunque &stos son de caréicter general; lo que
més se encuentra son referencias de investigaciones més no resultados industriales.

Sin embargo, es posible mencionar ciertas condiciones en las que deben
trabajar dichos procesos para su eficiente operacién. Entre estas condiciones de operacién
de las que se disponen datos experimentales, esténkssiguiantes;

a) Temperatura.- La mayorfa de !os hidrocarburos se oxidan a tempera-
turas abaio. de 400°C por un mecanismo muy diferente del que se encuentra en altas
temperaturas. En el rango de temperatura de 325 a 350 hay una zona de transicién
de predominio del tipo de reaccidn. En la figura A se muestra que la regfén de baja tem-
peratura favorece altos rendimientos de compuestos oxigenados tales como aldehidos,
cetonas, alcoholes y 8xidos de carbdn. A medida que la temperatura se incrementa,
los productos oxigenados son reemplozados en la zona de transicién por las olefinas co-
rrespondientes. Arribd de la zona de transicién se lleva a cabo una desintegracisn
(cracking) la cual da.olefinas menores y parafinas.

Una cosa interesante es que el efecto de tempe ratura descrito anteriormente
varfa muy poco con el hidrocarburo. Unicamente el metano, etileno y benceno, reaccionan
con el macanismo de alta temperatura.

El coeficiente de la velocidad de oxidacién sufre variaciones interesantes

como se muestra en la figura A.  Abajo de la zona de transicién la velocidad aumenta
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con la temperatura, en la zona de transicién decrece y arriba de la zona de transi-
cién nuevamente aumenta.

Un fenomeno caracterfstico en | oxIdacién de hidrocarburos a baja
temperatura es la aparicién de 'flamas frfas" (cool flames) . La flama frfa es una
quimilsesncia de color azul pélido, probablemente causada por moleculas de forma!l-
dehido electréhicamente exitadas. Estas flamas frfas se propagan como ondas a
través de la mezcla gaseosa reacclonante. El paso de una flama frfa no conduce a
una reacclér completa, y se han observado hasta 5 que aparecen y desaparecen. Este
fenémeno de .apagado e; posible que se deba al autocalentamiento seguido por el paso
a la zona de transicién en donde su coeficiente de temperatura es negativo. Interesante-
mente los productos formados durante una flama frfa son identicos con aquellos formados
en las reacciones lentas precedentes o subsecuentes de la flama frfa

La generalizacién importante concemiente a la temperatura de reaccién
en la oxidacién de hidrocarburos ligoros, es la que su temperatura deberd mantenerse
tan bajo como sea posible, de acuerdo con la reaccién de iniciacién y la velocidad
econ8mica de reaccién, para dar un méximo rendimiento de los productos oxigenados
valiosos. (ver la figura B y tabla correspondiente)

b) Presién.- El efecto de la presién en la formacién de olefinas du-
rante la oxldacién de hidrocarburos es muy marcado. Incrementando la presién se
suprime casi completamente la formacién de olefrinas al menos a temperaturas en el
rango de 300-350°C como lo notaron Medley y Cooley. Incrementando la presién
desde cero a 100 psig. disminuye la fraccién de butano convertido a butilenos, desde
45% a nada.

La variacién en la distribucidn de productos en la oxidacién de etano
(un solo paso, fase vapor) a presiones en el rango de 100 o 2000 psig. como lo repor-

taron Medley y Cooley se muestran en la siguiente tabla |, en la dos para el propano
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y la tres para el isobutano:

TABLA | .- Efecto de la presién(y la tempesstura) en la oxidacién de Etano.

Presién, psg 100 100 1000 2000
Temperatura, “C 595 460 360 340
Producto Numero Relativo de Moles

Metano! 13 42 41 30
Etanol 2 4 16 23
Formaldehido 18 36 12 5
Acetaldehido 3 5 4 4
Etilono 44 0 0 0

TABLA II.- Efecto de la presién (y la temperaturs) en la oxidacién de Propano

Presién, psig 15 300 900 1500
Temperatura °C 373 281 252 250
Producto Porcentajes Totales
Aldehidos totales 20.5 21.8 13.5 13.7
Alcoholes normales 19.7 21.0 17.5 15.2
Isopropano! 1.3 2.8 6.2 16.0
Acetona 0.5 4.3 12.5 7.9
Acidos 4.3 17.0 19.0 18.9
Dioxido de Carbono 7.3 17.1 21.4 20.6
Monéxido de Curbono 21.3 16.0 9.9 7.7
Propileno 25.1 0 0 0

TABLA [1l.- Efecto de la presién (y la temperatura) en la oxidacién de Isobutano

Presién, psig 100 500 2000 2000
Temperatura C ’ 452 350 265 215
Productos Ndémei o Relativo de Moles

Metanol 44 44 33 17
Forma'dehido 44 19 | |
Acetaldehido 30 20 9 2
Acetona 3 47 53 37
Alcoho!l tbitflico 2 6 30 43
Hidroperéxido t-butflico 0 0 2 9
Agua 155 70 42 8
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El uso de presiones moderadas de operacion (tales como 100 psig)
suprimen la formacién de olefinas y extienden el rango de temperaturas en el que se pue-
den obtener buenos rendimientos de productos oxigenados. La operacién en altas pre-
siones y bajas temperaturas tiende a producir un méximo de productos con la misma
estructura de carbones que la materia prima. El incremento en la presién tiende a
cambiar la distribucién de productos, de aldehidos hacia alcoholes, y de alcoholes
(secundarios o terciarios) para hidrocarburos superiores al etano.

c) Composicién de la Alimentacifin.- Los hidrocarburos aliféticos
se vuelven progresivamente més facilmente oxidables o medida que el ndmero de Gtomos
de carbono en la cadena recta libre se auments, y a medida que la presién se incremen-
ta como se mostré en la tabla anexa a la figura B.

Las velocidades relativas de oxidacién tambi&n: aumentan rapidamente
con la longitud de cadena dentro de la serie de parafinas normales como se muestra en la
tabla IV . Las parafinas de cadena ramificada se oxidan menos rapidamente que el
hidrocarburo correspondiente de cadena recta. Esto es, en cierta manera, sorprendente
puesto que la facilidad de remocion de étomos de hidrdgeno es en el siguiente orden:
Primario ~> Seoundario > Terciario . Sin embargo, la facilidad del ataque inicial
estd evidentemente subordinada en importancia a la naturaleza de los productos inter-
medios: aldehidos relativamente reactivos, partiendo de parafinas normales, o bien
-cetonas mas resistentes partiendo de parafinas de cadena ramificada.

El cambio en la alimentacién del tipo de hidrocarburo produce grandes
cambios en la distribucién de productos. Se puede anticipar que los productos partien-
do de isobutano serén caracterizados por un ataque del oxigeno sobre el hidrdgeno ter-
ciario, puesto que la union carbon-hidrégeno terciario es la mas débil .  Esto es com-
probado por los altos rendimientos de acetona obtenidos a partir de isobutano. También

se puede predecir que la oxidacién de propano y butano dard més productos caracterizados
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por el ataque oxidante sobre hidrdgenos secundarios que por ataque sobre hidrdge-
nos primarios. De esta manera ha sido posible predecir parcialmente la distribucién
de productos que se puede esperar cuando se oxida cualquiera de olos hidrocarburos de
bajo peso molecular.

La variabilidad en la distribucién de productos que puede obtenerse

cambiando la alimentacién se muestra en la tabla V.

TABLA IV.  Velocidad relativa de Dxidacién de algunas Parafinas

Hidrocarburo Velocidad Relativa |
Efano 0.00I
Propano 0.1
Butano 0.5
Pentano 1.0
Hexano 75
Octano 200.
Decano 1,380.
2.3 Dimetil Butano l.
2.2 Dimetil Butano 12.

3 Metil pentano 60.

2 Metil pentano 560.

n Hexano 1580.

TABLA V. Efectos del Alcano Alimentando

Distribucion de producto Ifquido
Porciento en Peso

Producto Propano [ n-Butano Isobutano
Acetaldehido 28.0 30.6 17.0
Formaldehido - 26.4 22.9 19.8
Metanol 23.8 19.4 13.8
Acetona L. # 4.9 26.0
Aldehidos de 3 carbonos 2.9 4.5 3.8
Oxido de Propileno 2.5 -—- 3.0
Oxido de Butano -- 2.8 Ll
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d) Concentracién de Oxigeno.- Debido a que la mayorfa de los productos
de oxidacién deseados son mas facilmente atacados que los hidrocarburos usados como ma-
teria prima, altos rendimientos de estos productos se verén favorecidos por relaciones
bajas de oxIgeno a hidrocarburo.  Esto implica bajas conversiones por paso, pero
no implica algin impedimento en contra del uso de oxigeno en vez de aire.

Las ventajas del uso de oxigeno puro sobre aire para oxidacién de gases
de hidrocarburos principalmente son: i) un incremento en los rendimientos de productos ,
como se muestra en la tabla VI; ii) Una disminucién del tamafio del equipo requerido;
en el caso de las plantas que cambiaron de aire a oxigeno ésto implicé un aumento en
la capacidad sin necesidad de aumentar el equipo; iii) La eliminacién de las pérdidas
de LPG en el venteo (4 a 5% del gas usado) que ocurria cuando se usaba aire como
oxidante.

Aproximadamente una relacién de 1a 1 en masa de oxfgeno a LPG es
la proporcién adecuada.  La obtencién de  nas condiciones de reaccién mucho més
favorables, es un factor muy importante en la eleccién de aire u oxigeno. Esto se
debe a que en una reaccién de oxidacién de este tipo la relacién hidrocarburos a
oxigenc ejerce un efecto muy fuerte sobre el rendimiento de los productos. En gene-
ral, una mayor relacién de hidrocarburos incrementaré los rendimientos de aldehidos
alcoholes y cetonas y disminuye la formacién de COy CO, y CHy.  La figura C nos
muestra como aumenta el rendimiento de producto con la relacién de hidrocarburo a
oxTgeno en la oxidacién en fase vapor del propano.  La sustitucién de oxigeno en vez
de aire en la reaccién elimina toda la masa de ni.trégeno del sistema y hace  posible
la obtencién de altas concentraciones de hidrocarburo en equipos de un tamafio razonable .
El éxito de este proceso depende de la adicién controlada de oxigeno relativamente puro
a una corriente de hidrocarburos altamente inflamable. Obviamente existe un cierto

grado de peligro en esta operacién, por lo que las relaciones de reactivos estén siempre
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controladas, de tal forma que el contenido de oxigeno esté siempre abajo del Imite

del
explosivo inferior. Esto Gltimo implica el disefio de un sistema de inyeccién oxTgeno

que garantice una alta seguridad.

TABLA VI. Rendimientos de Productos en la oxidacién de LPG con O contra aire
Proceso Aire Comprimido Proceso Oxigeno
Lbs.de Prod,/Gal,Aliment/ Lbs.de Prod./Gal.Aliment.
Producto Propano Butano i-Butano |Propano Butano i-Butano
Acetaldehido 1.38 1.50 0.76 1.80 1,60 0.75
Formaldehido 1.50 1.60 1.00 1.60 2,00 1.20
Metanol 1.20 0.98 0.62 1.40 1.00 0.20
Mezcla de Solv. | 0.36 0.60 0.5t 1.00 1.50 1.60
Acetona 0.10 0.20 1.20 0.15 0.20 1.40
TOTALES 4,54 4.88 4.19 5.95 6.30 5:15
FIGURA "C"
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e) Tiempo de contacto.- En la operacién de estos procesos el tiem-
po de contacto mfimo debe ser el consismnte con la utilizacién practicamente comple-
ta del oxigeno, el cual es el ptimo.  Algunas pérdidas de productos resultarén si la
mezcla de reaccién no es enfriada inmediatamente después de que el oxigeno ha sido
consumido.  Se han reportado tiempos de reaccién de 1/4 a 2 segundos, aunque
también estén reportados tiempos de contacto mucho mayores ( en el rango de 25 a 125 seg.)
! Presencia de catalizadores .~ En este tipo de oxidacicnes ‘as sales
metélicas actuan como catalizadores; También las superf%cies metélicas catalizan estas
reacciones . El proceso de la Cia. Cities Service es el dnico que ha utilizado un

catalizador de fosfato de aluminio mezclado con otros 6xidos metélicos.
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I PROCESOS A PARTIR DE ETER METILICO
Como ya se ha sefialado solamente existe un proceso comercial que
es el de la Cia. Japonesa Akita Petrochemicals Co. Ltd. con sede en Tokio; por lo
cual no se puede hcbl;r de un auténtico desarrollo de los procesos sino més bien de
la manera en que estdn resueltas las disposiciones emanadas de los factores limitantes.
Ademés la informacién disponible sobre dicho proceso es muy escasa (1 artfculo)

Temperatura de Reaccién Transferencia de Calor en el Reactor

a) Disefio Especial del Reactor. La Cia. Akita utiliza un reactor de
tipo multitubular con el catalizador empacado dentro de los tubos, por donde fluye
el gas reaccionante, por fuera de los tubos, o sea por el lado de la coraza, pasa una
sal fundida, la cual absorbe el calor de reaccién; esta sal es enfriada en un generador
de vapor, el cual produce cerca de 600 kgs a 5 Kg/cm2 (manométricos) .

Explosividad Mezclas Eter-Aire

a) Operacién fuera del rango explosivo.-  Este proceso trabaja con una
concentracién de eter dimetflico infericr cl Iimite menor de explosividad. El rango
de explosividad de las mezclas eter metilico-aire va de 3.4 a 18% en volumen.

Al trabajar abajo del ITmite inferior existe un exceso del oxigeno estequiometricamente
necesario; este exceso de aire también actua como lastre térmico.

Enfriamiento de los Productos de Reaccién

a) Enfriamiento sdbito.- Este enfriamiento ("Quenching") se lleva a
cabo por medio de la unién de los gases de salida con la solucién cruda de formaldehido
proveniente del fondo del absorbedor primario y posteriormente entra a dicho absorbedor
primario.

Selectividad del Catalizador

Este proceso pasa una mezcla aire-eter abajo del Imite inferior de explosién

a presién normal y a 450-530"C  con un espacio velocidad de I@0-4000 1/hr sobre



el catalizador de WO3 en un solo paso; Il egandose a conversiones de eter de 90-100%
y un rendimiento de formaldehido de 70-80% (En base al eter dimetflico alimentado).
Como subproductos se obtienen CO, CO,, y pequefias cantidades de écido férmico.

Vida del Catalizador - Pureza de la Alimentacién

El proceso usa eter dimetflico sin purificar tal como sale de las columnas
de destilacién en las fébricas de metanol y aire atmosférico. Ambos reactivos deben
estar libres de azufre, otros compuestos de carbén y de metales alcalinos, pues son ve-
nenos para el catclizedor.

Por estar soportados sobre alfa alumina o bier‘1 carburo de silicio, presenta

buena resistencia a la desintegracién tanto por causas térmicas y mecénicas.
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D) POSIBLES FUTURAS | NNOVACIONES

A pesar de que los procesos hayan tenido un desarrollo continuo , a través
de los afios de esiudio del material reunido, se puede predecir la posibilidad de hacer-
les unos cambios, en el futuro, con el fin de mejorarlos.

PROCESOS A PARTIR DE METANOL

{-Mejoras al Catalizador

Como ya se vié, todo el proceso estd en funcién del catalizador empleado;
entre mejor sea este catalizador més atractivo seré el proceso. Entre las propiedades
que se le pueden mejorar destacan: Selectividad, resistencia mecénica, resistencia
térmica, resistencia a los envenenamientos, actividad, vida activa, etc. De estas
propiedades la més importante y més susceptible de mejorar es la de la sefectividad. Un
pequefio cambio en dicha propiedad representa grandes ventajas econémicas y comerciales.
Por ejemplo,se si logra eliminar la reaccién de formacién de Gcido férmico se evita el
uso de una torre de intercambio iénico y ademés el producto amplfa su campo de aplica-
ciones al estar carente de acidez. Debido al fcmcﬁovde las plantas un pequefio incre-
mento en el rendimiento implica un gran aumento en la productividad.

En la actualidad se siguen publicando muchos articulos referentes a
ambos tipos del catalizadores; ésto es , se sigue investigando c-mo mejorar al catalizador.
También en la literatura de patentes se siguen registrando muchas innovaciones en la
preparacién de dichos catalizadores.

Estas mejoras al catalizador se han basado: i) en cambios en las propieda-
des del soporte (porosidad, distribucién de poros, area, etc.) ii) En adicién de pro-
motores, tales como el calcio y el cromo a los catalizadores conocidos; iii) En la
busqueda de nuevos catalizadores, tales como el MnO2, Cr203, etc.; iVl En la active-

cién de catalizadores por tratamientos (quimicos, térmicos, por radiacién, etc.)

También existen patentes en las que se muestra el uso de catalizadores
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Homogeneos , afiadidos en la alimentacién, como es el caso de la patente de Payne
y Vail (Du Pont; U.S. Patent 2, 618,660, Nov. |0 1952); la cuai prociama que la
adicién de 5 a 100 ppm de un compuesto orgénico de azufre en la mezcla de alimen-
tacién preduce un incremento en el rendimiento del | al 3% en ambos tipos de pro-
cesos.

2 .- Combinacién de Ambos Catalizadores

Serfa posible usar en el mismo proceso ambos catalizadores tratando
de combinar las ventajas de los dos.Existe una patente al respecto de W, A. Payne
(Du Pont; U.S. Pat. 2, 514,788, ; Aug.22 1950) en la que usan dos convertidores:
el primero de ellos con catalizador de plata; a la salida del cual se enfrian los
productos de reaccibn y se les afiade mas aire antes de entrar al 20. convertidor, en
donde se encuentra un catalizador de tipo éxido, con el cual se convertirg todo el
metanol restante.

3.- Uso de Oxigeno en Vez de Aire

Esta posibilidad es poco prometedora sin embargo no esté totalmente des-
cartada. Para analizarla hay que ver las ventajas y desventajas que implica ésto.
Entre las ventajas tenemos: 1) separacién mds facil de los productos; la separacién del
formaldehido de la corriente de productos, se verfa simplificada por el uso de oxIgeno
debido al incremento en la concentracién de formaldehido en los qases producidos.

i) Menor tamafio del equipo; la eliminacién de los gases inertes por el reemplazo del

aire por oxIgeno reducirfan el tamafio del equipo necesario en casi todas las partes

del proceso.  Las desventajas que presenta son: i) La remocién de calor més diffcil;

al no haber nitréaeno se pierde este Gtil lastre térmico y se aumenta la velocidad de reaccién
por lo que la exotermia seré més violenta y se reflejarfa en un aumento exagerado en

la temperatura de la mezcla reaccionante; para evitarlo habria que mejorar notable-

mente la transferencia de calor por medio de cambios en el disefo del reactor y el

problema del control de la temperatura aumentarfa considerablemente. ii' Antieconémico
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en plantas pequefias; el costo en la produccién de oxigeno aumenta mucho en plan-
tas pequefias por lo que no serfa economicamente atractivo en vna planta pequefia.

En dltima instancia la decisién serfa en base de un balance econémico
considerando las ventajas y desventajas en comparacién de los procesos en que se
usa aire. Debido a que en los procesos que usan aire el rendimiento es alto y la
separacién no presenta grandes problemas, es aparentemente poco atractivo la uti-
lizacién de oxigeno en vez de aire.

4.~ Uso de un Lecho Fluidizado

En todos los procesos enc-ntrados en la literatura se utilizan reactores
de lecho fijo multitubulares de gran complejidad en su disefio, instrumentacién y
operacién.

Debido a lo anterior y al gran tamafio de las plantas la posibilidad de
usar un reactor catalitico de lecho fluidizado puede volverse atractiva. Los investiga~
dores soviéticos M.V. Polyakov, V.V. Shalya, y Z.Z. Vysotskiv publicaron un
articulo al respecto en "Journal of Applied Chemistry" de la U.R. S.5. )32, p.
2275-83, 1959). En dicha publicacién se explica una investigacién usando un catali-
zador de cobre soportado en un lecho fluidizado. Se reportaron rendimientos méximos
en rangos de temperatura menar (540 - 580 C) que el correspondiente con un lecho
fijo )700-750 C). Bajo condiciones similares, mejores rendimientos se reportaron con el
lecho fluidizado. Los experimentos usando varias proporciones de metanol y aire indi-
caron un rendimiento méximo del 70 al 74% con una conversién cerca del 55% con el
catalizador fluidizado de cobre, cuando el gas alimentado contenfa un 30% de Metanol
en volumen.  Los rendimientos decrecen a un minimo en el rango explosivo abajo del
30% pero se incrementan a medida que el contenido de metanol se acerca ol Itmite
inferior explosivo (6 - 8%). Rendimientos idénticos se obtuvieron con el cobre sopor=

tado sobre piedra pomez (porosa) y un soporte no poroso de cuarzo.
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5.~ Mejoras en el control de la temperatura en el reactor

Como ya se mencioné la temperatura tiene un efecto muy marcado tanto en
la selectividad como en la actividad; entre mejor sea el control de dicha temperatura
y més homogenea sea su distribucién en el lecho, mejores resultados podrén ser obtenidos.
Existen numerosas patentes que describen métodos de control de dicha temperatura, y es
de esperarse que aun se pueda mejorar dicho aspecto.

6.- Mejor balance energético

El mejor aprovechamiento del calor de reaccién es vno de los argumentos
que més utilizan las firmas que licencian estos procesos; asi’ como la posibilidad de usar
el gas de salida del sisfémc de absorcién-lavado como combustible. Al haber aumentado
el costo de los energéticos se debe de buscar la optimizacién del uso de dicho calor, ya
bien sea por cambios en los disefios de los intercambiadores, reactor, generador de vapor
etc., o por el aislamiento de equipos. Los nuevos costos de los energéticos justifican
la investigacién al respecto para optimizar dicha recuperacidn de calor.

PROCESOS A PARTIR DE HIDROCAPBUROS

Al existir un gran campo de aplicaciones petroquimicas para !os hidrocarburos
de bajo peso molecular (C1 a C4), estos procesos aparentemente no tienen mucho futuro.
Ademés al necesitar de varios complicados procesos de separacién se involucran altos
costos de inversién, operacién y mantenimiento de dicho equipo separativo, lo cual
refuerza la tesis de que estos procesos no tienen un gran futuro. Por otra parte se han
desarrollado procesos que producen gficienfemenfe (tetnica y economicamente ) productos
petroquimicos de alta pureza, que en general pueden ser aplicados por separado para
cubrir una demanda en especial. Los procesos a partir de hidrocarburos pueden ser atrac-
tivos si se dispone de grandes cantidades de gases de hidrocarburos a les que no se les
puede dar otro uso més valioso v existan las condiciones de mercado que requieran

toda la gama de productos.



Debido a la complejidad de las reacciones es muy implobable que se pudie-
sen oxidar hacia formaldehido el etano, propano y butano con una altisima selectividad
para hacerlos atractivos. En cambio si es posible esperar que se pueda desarrollar un
proceso a partir de Metano; aunque con clgo.de sus homologos superiores. Existen
(como se mencioné en el capltulo I) numerosas dificultades en dicha oxidacién sin
embargo, ya se han patentado métodos de preparacién de formaldehido a partir de
metano. Un ejemplo tipico de estos desarrollos es la patente norteamericana (U.S.
Hutter Patent 3, 247,459, abril 1966) cuyo reactor se muestra en la figura D. Con-
siste de recipiente (2) a través del cual vapores de metanol, etano y propano se alimen-
tan por la entrada () junto con aire. Los reactivos entran en contacto con las si-
guientes capas:  (3) Un lecho poroso de sélidos inactivos como anillos de Rashing;

(4) un lecho de material catalltico, tal como piedra pomez italiang; (5) vna malla me-
télica catalitica, tal como una aleacién 95/5 platino-iridio, o bien cobre-estafio.

Después los productos de reaccién pasan por un espacio libre (6) de volumen
pequefio para minimizar la descomposicién de productos, este volumen tiene un forro
de cerafhica (7) el cual se continua hasta la salida (8); desde donde los productos
son llevados a un enfriamiento répido. El principal problema con este tipo de
operacién es el de los bajos rendimientos. Los rendimientos por paso en el parato
descrito, el cual dice que mejora resultados previos es de tan solo un 5% por paso.
Aunque la selectividad a formaldehido fuese muy alta ésto Gltimo implicaria un alto
costo de recirculacién para st posible aplicacién comercial.

Los investigadores de la Esso Tesearch and Engineering Co., han registra-
do varias patentes para la produccién de formaldehido por la oxidacién en fase vapor
de corrientes de hidrocarburos con vn alto contenido de metano. Estas patentes han

cubierto diversos aspectos de la oxidacién de parafinas (Cy g C3) en presencia de

6xidos de nitrdgeno en reactores con superficie intema cubierta con 6éxido de plomo.
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Por ejemplo la patente: U.S. Patent 3,232,971, lo. Febrero 1966. La figura "E" pro-
viene de dicha patente y muestra el efecto de la temperatura de operacién sobre el
rendimiento y la selectividad. El rango éptimo de operacién esté sefialado por el area
sombreada, el cual estd por abajo de la condicién de rendimiento méximo.

Los alemanes han desarrollado dos diferentes procesos para la produccién
de formaldehido a partir de metano: El proceso Gutehofnungshutte y el Hibemia.
El primero de ellos consiste en la oxidacién de metano a presién atmosférica y alta
temperatura en la presencia de una pequefia cantidad de biéxido de nitrdgeno como
catalizador. Metano y aire en una relacién de 1/3.7 se afiaden a vna corriente de
metano recirculado la cual viene de una torre lavadora. Un volumen de al imentacién
fresca (mezcla)es afiadida a 9 partes del metano recirculado. El gos entrante mas el
gas recirculado son calentados desde 38 C  hasta 399 C por medio de int ercambio
con los gases provenientes del reactor. Un 0.08% de NO, es afiadido a esta mezcla
antes de entrar al reactor. La reaccién se lleva a cabo a 593 C . Los productos de
reaccién son enfriados a 204 C por intercambio con la alimentacién al reactor. Esta
mezcla pasa a un enfriador y despues a un absorbedor con agua en donde se produce
una solucién acuosa de formaldehido del 5-10% . Dicha solucién es entonces neutra-
lizada para remover cualquier écido férmico presente, y destilada bajo presién para
dar una solucién a 34% de formaldehido conteniendo 3% de metanol.  El rendimiento
esde 9.7% del teérico. El proceso Hibernia consiste de la oxidacién del metano por
medio de una mezcla oxigeno- ozono en la presencia de poréxido de bario ¢ mo atali-
zador. La temperatura de reaccién es de 12| C y la presién es atmosférica. Una relacién
oxTgeno-metano de  2/3 es empleado. El catalizador estd activado con éxido de
plata. La temperatura debe ser controlada con mucha presicién y el contenido de hidrs-
geno del metano no debe de exceder del 3% . Un rendimiento del 26.4% del teérico es

el que se obtiene. Una instalacidn comercial de este proceso no se ha practicado en vista
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del costo del ozono requerido.

PROCESOS A PARTIR DE ETER METILICO

Como ya se vié, el unico proceso en uso comercial es el de la compafila
Akita. Es de esperarse que después de la opémcién de sus plantas se siga investigando
acerca de posibles mejoras. El principal objetivo serfa el de mejorar tanto la activi-
dad como la selectividad .del catalizador

Es también muy factible que otras compafifas desarrollen y exploten comer-

cialmente procesos similares.
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ASPECTOS ECONOMICOS




CAPITULO I

ASPECTOS ECONOMICOS

En este capitulo analizaremos los aspectos econémicos més importantes en las
tres clases de procesos, segdn la materia prima empleada.

En 1972 la capacidad mundial de produccién de formaldehido (37% en peso)
sobrepasd 7.5 millones de toneladas métricas; esta produccién fué hecha principalmente
por procesos a partir de Metanol (en sus dos tipos: catalizado por plata y por éxidos
de fierro y molibdeno); vnicamente cerca de 8% fué hecha por la oxidacién directa de
hidrocarburos. El proceso a partir de eter dimétflico de la Cla. Akita construyé su
primera planta en Japon en 1967, pero su aporte a la produccién mundial es completa-
mente insignificante.

Como se menciéné al principio, tomaremos como ejemplo para el desarrollo
de los procesos a los Estados Unidos de Norteamérica.

A) Produccién, Mercado y Precio.

La produccién de formaldehido en Estados Unidos empezd en 1901, en muy pequefia
escala. En ese tiempo se usaba basicamente como desinfectante y agente embalsamador.
Pero el desarrollo de la industria de las resinas sintéticas iniciado por los descubrimientos
de Leo H. Baekeland an-|909 dieron un fuerte impulso a la manufactura de formaldehido.

Cuando empez$ la Primera Guerra Mundial en 1914 los requerimientos de formaldehido se
incrementaron. En dicho afo la produccién fué de 8.42 millones de libras (solucién al 37% en
peso) en 1924 y 1933 tiene un valorde 25,15y 52,23 réspecﬁvamenfe.

La segunda Guerra Mundial impulsé también la produccién al méximo causan-
do una disminucién de la misma al declinar la guerra. Durante la guerra el Depto. de

Guerra de los Estados Unidos construys dos plantas para la mant factura de formaldehido



y hexametilentetramina, la cual es nitrada para producir el explosivo ciclonita cono-
cido también como P.D.X.v

En tiempos de paz los usos del formaldehido siempre han estado dominados
por la industria de los plésticos. En la figura | se muestra la produccién (en la misma
base) desde 1939 hasta 1970.

Como se menciona en el inciso D del Apéndice , se esperaba un crecimien-
to entre 10 y 11% anual debido principalmente al notable "apetito" de la industria de
la construccién por madera terciada ("plywood") y tableros de aglomerados, los
cuales son los principales consumidores de las resinas (fenol, urea y formaldehido).

La demanda por resinas fenélicas, por ejemplo, ha estado creciendo a
un 1% por afio en vez del 8% predicho por los productores més optimistas en 1964 ,
y normalmente consumla en 1970 mil millones de libras de formaldehido, habiendo logrado
con las resinas de urea el primer lugar en el consumo de metanol. La razén principal

respondable del resurgimiento de la demanda para estos usos, los cuales antes crecfan

modestamente, fué el uso del formaldehido por la industria de construccién de tableros
del sureste de losE. U.  El trabajo previo en esta area estaba limitado por la
poca calidad del acabado de madera, pero las nuevas tecnicas desarrolladas en la decada
de los sesentas, las maderas suaves del sureste tomaron un nuevo atractivo y aumen-
taron la demanda de resinas de formaldehido como adhesivos. Otra ayuda a la industria
del formaldehido ha sido el cambio de los fabricantes de madera terciada de materiales
empastados con proteinas a fenélicos los cuales pueden ser usados tanto en interiores
como a la intemperie. Las resinas con urea y melamina han participado del mismo répido
crecimiento y por muchas de las mismas razones que las fenélicas.  Tomadas en con-
junto estas tres resinas consumieron 57% del total de formaldehido. También las resinas
poliacetales han tenido un fuerte incremento en su demanda.

Un debilitamiento en la demanda del formaldehido fué debido al menor
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consumo de hexametilentetramina o hexamina al finalizar la guerra del Vietnam (como se
recordaré el principal uso de la hexamina es en la fabricacién de explosivos). Este uso
del formaldehido pasé del 6% en 1965 al 11% en 1969 debido al incremento en las hosti-
lidades de la susodicha guerra.

La produccién de formaldehido estd controlada por "los tres grandes”, los
cuales representan aproximadamente un 60% de la capacidad productora. Estos tres
grandes son: Celanese, Borden, y Du Pont. Una lista de las capacidades de las compa-
fifas productoras se muestra en la Tabla |. A medida que el consumo de formaldehido
se ha incremertado, la capacidad en las plantas se ha mantenido en aumento dando
como resultado una velocidad de operacién més o menos constanta del 80%. Los pro-
ductores pueden responde rapidamente a las demandas del mercado, debido a que las
plantas de formaldehido usan equipos estandar, no requieren una ingenierfa intensa y
pueden ser armadas en aproximadamente un afio. Los productores de formaldehido estén
bien estructurados, puesto que ellos mismos capturan aproximadamente un 65% del total
producido. Esta caracterfstica de esta industria no puede esperarse que se debilite, puesto
que las mayores expansiones recientes en capacidad, han sido hechas por compafifas que
tienen posiciones seguras en los usos finales del producto.

Esta integracién particularmente en el pasado, une a las economias del metanol
y el formaldehido tan estrechamente como para el ligamiento de la rentabilidad de
formaldehido a los otros usos del metanol.

El precio ha estado desde 9 centavos de dolar/libra de solucién a 37% en peso
en 1914, hasta 4 centavos en 1950 y ha mostrado uracontinua disminucién con el incremen-
to de la produccién. Desde entonces ha fluctuado su precio entre los 3 y 4 centavos como

se ve en la figura 2,
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FIGURA 2

0.0l ¢ + 4 +

Precio Formaldehido (37%)

TABLA | .- Productores y Capacidad (Millones de libras anuales, Sol. 37% en peso)

1944 1946 1948 1950 19 1954 195% IB3 K0 1962 1964 I%6 BB PO 1972

CAPACIDAD
PRODUCTORES 1966 1969 *
Du Pont 630 890
Celanese 520 1,000
Borden 505 900
Allied Chemical 310 310
Monsanto 305 400
Tenneco 235 335
Riechhold 215 230
Hercules 160 275
Union Carbide 150 150
Gulf (Spencer) 145 45
Hooker 100 135
Commercial Solvents 125
Cosden (American Petrofina) 75
Gaf _ 235 100
Georgia-Pacific 120
Rohm & Haas 50
Wright Chemical 150
TOTAL 3,510 5,290

* Las companfas Georgia-Pacific Corp. y Chembond Corp. (subsidiaria de Skelly Oil
Co.) afiadieron algo ast como 270 millones de libras anuales , al final de 1970.
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B) Materia Prima
Metanol.- Como se mencioné en el inciso anterior como le va al formaldehido

le va al metanol. A groso modo un 50% del precio de formaldehido es debido al valor

del metanol consumido. Por ejemplo en 1960 el precio promedio del galon de metanol
fué de 24 centavos y el de la libra de solucién de formaldehido al 37% fué de 3.65 cen-
tavos. Considerando que se requieren |.2 |b. de metanol para producir una de formal-
dehido, y la pureza de dicho metanol es de 99%, y cada galén de metanol Hene 6.63

Ib/galén, tenemos:

24 centavos X 1  gal.met. x 1 x 1.2 b met. y .37 Ib for.
gal. met. 6.63 |b met. 99 Ib for. Ib sol.for.

= 1.6235 centavos
Ib sol.for. i

el cual representa el 45.73% del precio.

-—--Es por ésto que habria que considerar el estudio de los procesos de manufactura del
metanol . Virtualmente todo el metanol producido en los Estados Unidos es hecho a partir
de gas natural; el cual pri meramente es transformado en gas de sintesis, al cual se le afiade
diéxido de carbono, y el proceso tradicional es a una alta presién, lo cual provoca que sus
procesos de manufactura tengan altos costos fijos y relativamente insignificantes costos de
manufactura.

El precio promedio de venta durante 1955 a 1969 marcé una tendencia fluctuan-
te a bajar afio con afio, desde 27 a 20 centavos de dolar por galén. Se esperaba un
crecimiento anual del 9.5% anual desde 1969 a 1975.

Estos datos hacen ver un panorama optimista en lo que a suministro y precio se
refiere; es decir, no deber§ de haber escasez y el precio deberd de continuar su baja aunque
con menor rapidez.

El formaldehido es el principal mercado para el metanol en 1965 y 1969 consumié
el 46 y el 47% del metanol producido y se espera que para 1975 constma el 49%. Las

produccién de metanol en esos afios fué de 405, 630, 1080 millones de galones respectivamente.
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Por supuesto que el futuro de metanol se verfa afectado drasticumente si los
esfuerzos corrientes para producir formaldehido a partir de gas natural fuesen altamente
satisfactorios; aunque a corto plazo (3 o 4 afios) ésto no podria afectarlo seriamente.

Hidrocarburos de bajo peso molecular.- Estos hidrocarburos abarcan desde

Cy aCy; en este caso no podemos hablar de un precio de materia prima. Estos hidro-
carburos (los cuales se encuentran en el gas natural) en general son separados por licue-
faccién. El propano y el butano son los que se licuan, y como ya vimos son los

que basicamente se utilizan para oxidarlos a formaldehido. Su precio va aser un
resultado de su origen, asi como del transporte que se necesite.

En general en las fébricas con procesos de este tipo se encuentran localizadas
en las inmediaciones de mantos gasiferos y junto a un gran complejo industrial, ¢ ‘mo
es el caso del principal productor, en este tipo , el cual es Celanese en su planta de
Bishop, Texas. Como dichos hidrocarburos tienen otros muchos usos no es facil habl ar
de la disponibilidad de los mismos.

Eter Metflico.- El dnico proceso en operacién usando este material, fué
disefiado especificamente para consumir un excedente del mismo, el cual no tenfa ya
mercado, o sea que no se produce eter metilico para luego transformarlo en metanol.
Como se mencioné al tratar dicho proceso el eter metilico se coproduce en la produc-
cién de metanol, (en un 20% aproximadamente) y al destilarlo se produce este excedente
el cual en Japén ya n;' tenfa mercado.

) Coste

A Partir de Metanol.-  En un estudio hecho por Kenneth M. Guthrie para

el costo de operacién de cincuenta y cuatro pr-cesos quimicos, publicados en 1970 en
el Chemical Engineering, se encontraron las gréficas correspondientes al metanol y al
formaldehido. Dicho estudio esté basado en una serie de gréficas mantenidas durante

afios. El anélisis constante ha hecho més exactos estos datos del conjunto de observa-
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ciones, por lo que se va reduciendo el rango de desviacién. Los datos observados se
grafican dispersos en un diagrama en donde la linea estadfstica de mejor ajuste puede ser
establecido. La pendiente de la linea por tratarse de gréficas logaritmicas son conoci-
das como el exponente. El rango de los datos se indica por lineas punteadas en ambos
lados, formando una banda.

Los puntos que se encuentran dentro de la banda estén clasificados como
"significativos" en la siguiente categorfa:

a) Costo acfua'l observado (A)

b) Experiencia de costo estimado (E)

c) Costa publicados  (P)

El resultado de mezclar estos datos nos da cada carta capita-costo.

En la carta para metanol (Fig. 3) se considera que la materia prima es diéxido de
carbono, gas natural y vapor, por medio de un proceso de reformado y sintesis, y como
subproducto se obtiene gas combustible. El exponente vale 0.60 y en la carta (Fig.4)
para el Fo. no se hace distincién entre el tipo de catalizador empleado. El exponente
vale 0,55, En ambas cartas se incluye la planta de proceso y los servicios de almace-
namiento.

Ademds de éstos tres importantes factores, tenemos los que incumben a la
economia y que son:

a) Inversién Permanente

b) Costo de Operacién
Inversién permanente

La inversién permanente forma la base para la carta y el total de los componentes
que se mencionarén posteriormente, es el equivalente a la "Inversién Permanente total
fija" de una planta, y que son:

a) Equipos principales
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b) Material y mano de obra.

c) Gerencia de proyectos e ingenierla

d) Costos indirectos (Impuestos, fletes, ganancia contratista, etc.)

Otras variables tales como Infraestructura, Edificios, no se incluyen, para
formar un conjunto consistente y evitar una posible distribucién de los datos.

Una cantidad representando del |5 al 20% del costo total se adicion$, la
cual representa el aumento de los costos, por factores tales como: Capital de trabajg,
costos de arranque, interés capitalizado y otros que comprenden la Inversién Perma=
nente. Este nuevo total representa el capital total invertido.

Costo de Operacidn:

Una evaluacién del costo de operacién es esencial en la anticipada ejecu-
cidn de un anélisis. Estos costos tienen que ser comparados para cada proceso, relacio-
nado a capacidad de planta. Los datos estén tabulados en la parte inferior de las car-
tas.

Para los costos de operacién tenemos una serie de conceptos que estén inclui~
dos y que son:

a) Materiales (Operacién, Mcntenimiento, y materias primas)

b) Mano de obra supervisién y mantenimiento

c) Servicios (combustible, vapor, energla eléctrica, agua)

d) Costos indirectos (margen de utilidades, némina establecida, cargos)

e) Gastos Generales de Planta (Administracién de la Planta, servicios

técnicos, contabilidad, etc.)

Estos costos tienen que ser dibujados sobre una base unitaria para cada pro-
ceso. La banda que esté dibujada incluye un rango significante de datos. Estos
datos se basan en los records de los costos actuales.

Una vez visto los aspectos incluidos en la carta, se encontré otro problema
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el cual debe tomarse en cuenta, y que es la localizacién de la planta y el perfodo de
tiempo en que se va a aplicar la carta, para que sea factible su valor, de tal modo
que se harén una serie de ajustes de tiempo y factores de localizacién como sigue:
Regresando a la Inversién Permanente, las estimaciones necesarias para el
estudio preliminar de los costos de Planta, se ven afectados por el paso de los afios;
de tal modo que al tomar en cuenta esa tendencia en los costos directos de materia=-
les, mano de obra e ingenierfa, tenemos como resultado un facor, que se aplicaria
a la inversién permanente unicamente tomando de la carta, y asf obtener el valor
corregido para el afio deseado, ya que ésta se elaboré en ol afio de 1968; los factores

para aplicar son los siguientes:

ANO FACTOR
1968 1.00
1969 1.05
1970 1.12
1971 I.15
1972 1.20
1973 1.23

1373 3

Se hace también necesario considerar la localizacién de la planta
y como para éso existe una variacién muy amplia en cada regién, también se tendrén
factores numéricos que representen esa variacién, ya que estén bajo las mismas bases

de evaluacién de equipo y csto de materiales, fletes, mano de obra, condiciones de

lugar, etc.
Los fact-res que se aplicarén son los siguientes:
COSTA DEL OESTE CENTRO ESTE
GOLFO N S N S N S HAWAII
1.0 1.08 .10 112 1.04 1.04 1.06 .17

Estos factores al igual que los anteriores son dtiles en su aplicacién
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dnica y exclusivamente para los Estados Unidos de Norte América.

En un articulo publicado en el Hidrocarbono Processing de Septiembre
de 1973, en el que se presentan los procesos CdF Chimie (Catalizador de plata) y pro-
ceso |FP-CdF Chimie (Catalizador de éxidos de fierro y molibdeno). Estos procesos no
se trabajan en los Estados Unidos. En dicha publicacién se presentan los costos de
operacién y de inversién para ambos procesos. Podemos tomar estas gréficas (fig.
5y 6y las tablas | y Il) como referencia para comparar estos tipos de procesos de
dichas tablas y gréficas se pueden sacar las siguientes conclusiones:

i) Los costos totales directos son siempre mayores para el proceso crn
plata.

ii) Los costos totales de operacién del proceso con fierro molibdeno no
disminuyen tan rapidamente como los del proceso con plata al aumentar la capacidad.

iii) Debido a los mayores costos y al equipo més complejo el proceso
con Fierro-Molibdeno se vuelve menos competitivo que el procesc con plata en el
rango de capacided de 20,000 a 25,000 toneladas métricas /afio.

iv) Mientras que lus cuotas por licencias son muy bajas en ambos
procesos; los costos de licencia para el proceso con Fierro-Molibdeno son generalmente
mayores.

A Partir de Hidrocarburos.- Para hacer un balance econémico de este

tipo de proceso habré.que considerar que productos obtenemos, tanto en cantidad como en
calidad. La cantidad estaré en funcién de un gran ndmero de variables del proceso;

las cuales ya se mencionaron al hablar de las innovaciones tecnolégicas. Por lo que
respecta a la calidad, ésta dependeré de el equipo de purificacién empleado pero hay
que recalcar que estas separaciones aumentarén considerablemente el precio, si se requi-
rieran productos de gran pureza; es decir el hecho de provenir de una mezcla tan compleja
de productos hace que aun de varias separaciones existan ciertas impurezas que limiten

sus posibles usos.



- 121 -

FIG. 5.- COSTO DE OPERACION CONTRA CAPACIDAD

COSTOS DE OPEPACION F.F /TON. FORMLA . PURO

INVERSION EN PLANTA, MILLONES F.F. (1973)

FIG. 6.- INVERSION EN PLANTA CONTRA CAPACIDAD
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TABLA 1l - Produccién de Formaldehido con el catalizador éxido fierro-molibdeno
Produccién en toneladas métricas, costo en Francos Franceses.

Capacidad:
Formaldehido puro, toneladas métricas/dia 37.5 75
Formaldehido puro, toneladas métricas/afio 12,500 25,000
Formalina a 37% en peso, Ton.Mé&t./afio 38,000 67,600
Inversién, 1,000,000 Francos Frances
Inversién en equipo 3.75. 6.90
Fuera de los equipos de proceso (30%) .13 2.07
Inversién total del proceso, servicios, almace-
namiento y servicios generales 4.88 8.97
fngenierfa (12%) ’ 0.59 1.08
Libro de Datos de Proceso 0.30 0.30
Capital Fijo* 577 10.35
Carga incial catalftica 0.22 0.44
Interés sobre el préstamo de construccién (7%) 0.40 0.72
Costo de arranque (un mes de los costos directos) 0.40 0.76
Capital depreciable 6.79 12.27
Capital de trabajo (dos meses del costo directo) 0.80 .52

Costo de Operacién, Francos Frances por Ton. producida
Capacidad del formaldehido puro,Ton.Mét./aﬁo 12, 500 25,000

Cantidad/Ton. Costo
Producida Unit.

Metanol, toneladas métricas I.15 280 322.0 322.0
Catalizador 17.6 17.6
Servicios ¢
Vapor producido
(20 bars) toneladas métricas 1.58 12 -19.0 -9.0
Electricidad, k Wh 256 0.06 15.6 15.6
Agua de enfriamiento, m 75 0.03 2.3 2.3
Agua para la caldera, m3 3 0.08 0.2 0.2
Mano de obra, operador/tumo 2 Super. 300,000/afic 48.0 24.0
TOTAL COSTOS DIRECTOS 386.7 362.7

Depreciacién, Capital deprecaable 12.5%
Interes, capital depreciable 7%
capital de trabajo 9% 139.1 126.3
Mantenimiento y gastos generales fijos
7% inversién de proceso, servicios, almacenamiento
y servicios generales

Costos Totales de Operacion 525.8 489.0
*El pago de regalfas no esté incluido
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TABLA Ill.- Produccién de Formaldehido en el proceso catalizado con plata . Pro-
duccién en toneladas métricas, costos en francos franceses. (FF)

Capacidad
Formaldehido puro, toneladas métricas/dfa 75 100
Formaldehido puro, toneladas métricas/afio 25,000 33,300
Formalina 37% en peso, Ton.Mét./afio 67,500 90,000

Inversién, en millones de francos franceses (FF)

Inversién en equipo 5.10 5.90
Fuera de los equipos de proceso (30%) .53 1.77
Inversién total del proceso, servicios, almacenamiento
y servicios generales 6.63 7.67
Ingenierfa (12%) 0.80 0.92
Libro de Datos del Proceso 0.30 0.30
Capital Fijo* 7.73 8.89
Carga catalftica inicial 0.03 0.04
Interés sobre el préstamo de construccién (7%) 0.54 0.62
Costo de arranque un mes de los costos directos) 0.8l 1.06
Capital Depreciable 9.1 10.61
Capital de trabajo (2 meses del costo directo) 1.62 2.12
Costo de Operacién, francos franceses por tonelada producida
Capacidad, formaldehido puro, Ton. Mét ./afio 25,000 33,300
Cantidad/Ton. Costo
Producida Unit.
Metanol, toneladas métricas 1.18 280 330.4 330.4
Catalizador 4.0 4.0
Servicios:
Vapor consumido, tonelada métricas (4 bars) 2.2 10.0 22.0 22,0
Electricidad, k Wh 70 0.06 4.2 4.2
Agua de enfriamiento, m3 170 0.03 5.1 5.1
Mano de obra, operadorey/tumo 2 Super. 399/322r 24.0 18.0
Costos totales Directos 389.7 383.7

Depreciacién (Capital Depreciable 12.5%)
Intereses (Capital depreciable 7%)

(Capital de trabajo 9%) 95.6 84.0
Mantenimiento y gastos generales fijos

(7% inversién de proceso, servicios,almacenamiento

y servicios generales)

Costos totales de operacién 485.3 467.7

* El pago de regalfas no est§ incluido
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Otro factor muy importante serfa el costo de la materia prima.
Como la unica compafifa que actualmente usa este proceso es la

Celanese y no ha publicado nunca los detalles de sus procesos, no es posible hacer una

evaluacién econémica del mismo aunque lo principal que hay que destacar es!el que
es competitivo, cuando se disponga de la materia prima (gas natural) en grandes can-
tidades y exista un mercado para todos sus productos.

A Partir de Eter MetMico

Segin sus patentadores el costo de producci§n del formaldehido por este
proceso seré de aproximadamente 60% del convencional a partir de metanol. Esto es
debido al bajo precic de la materia prima. También en la publicacién (Nov. 1966
Hidrocarbon Processing) se dan los siguientes datos:

Que para una capacidad de produccién de 10,000 toneladas por afio,
el costo de inversién serfa de $222,000 DI. y el costo de produccién seria $20.83 DI.
por tonelada, el cual es menor por $15.28 DI., que el costo de formaldehido por el
proceso convencional.

Al producir una tonelada de formaldehido al 37% se necesita:

Eter Dimetilico 0.379 Tons.
Agua enfriamiento 30 #
Vapor producido 0.6 tons.
Catalizador 0.3 kg
Energla ' 84 k wh
Agua fria 0.54 tons.
Sal (para transferir calor) 0.25kg

D) Posibles Criterios de Seleccién

Unicamente hablaremos de criterios de seleccién para los procesos a

partir de metanol.
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Obviamente cualquier seleccién deberé de tenerse una evaluacién
econbémica de los procesos factibles, sin embargo la deds i6n no estd completamente
dada por un factor econémico; sino que la eleccién dependeré sobre el uso final
del formaldehido. Para la manufactura de pe'gomenros urea-formaldehido los proce~
sos con 6xidos de fierro-molibdeno, debido a su bajoicontenido en metanol de los gases
de reaccién ofrecen posibilidades atractivas para la absorcién del formaldehido gaseoso
en la solucién de urea; de la salida de la torre de absorcién se recolecta una solucién
la cual contiene un complejo urea-formaldehido llamado precondensado, debida a que
la urea y el formaldehido han sufrido una condensacién parcial .Dichas soluciones,
cuando estan bien preparadas, permanecen estables hasta por seis meses y no se poli-
merizan aun a temperaturas tan bajas como 0°C .Por medio de la adicién de suficiente
urea y calentamiento a 80°C se obtienen los adhesivos en los diferentes grados deseados.
Generalmente ya no se requiere una evaporacién posterior.

Para adhesivos fenol-Formaldehido asi como para resinas fenol-formaldehido, la absor-
cién directa no es tecnicamente aplicable debido a que estas reacciones de condensa-
cién son mucho mas sensibles.Los pegamentos y resinas urea-formaldehido de alta
calidad aun se hacen en operaciones por lotes.Asi pues las ventajas de una posible ope-
racién directa de absorcién-reaccién del formaldehido gaseoso se cancelan y la
eleccion del proceso debera de basase en otro criterio.

Sin emk;argo algunas compafifas producen soluciones de formaldehido
para las cuales no tienen ellas uso directo, en parte, o aun de la produccién entera.
Estos productores deben de cumplir con los requerimientos de sus clientes, los cuales
requieren mucho grados, condiciones de entrega y especificaciones de calidad; de ahi’
que deban de opérar un proceso de gran flexibilidad .

Esta flexibilidad es también requerida para varias concentraciones de

formaldehido en solucién que pueden ser del 30 al 50% en peso, variando en acidez
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y contenido de metanol. Para la acidez y el contenido de metanol los rangos van de
0.3% écido y 3% de metanol; 0.1% Gcido y 0.5% metanol 6 0.2% acidez y 5 o més

por ciento de metanol. En tal caso, el proceso con plata y con una torre de destilacién
bien disefiada, evitando la produccién de Gcido férmico, serfa una buena seleccién;

esto es principalmente por su habilidad para producir un fondo de la torre de absorcién
con un contenido muy bajo de Gcido férmico. La torre de la destilacién (en caso de

ser necesaria) puede eliminar casi totalmente al metanol.

Debido a la menor dilucién del formaldehido en los gases de reaccién, el
procesc con plata ofrece un minimo de agua adicionada en el absorbedor, lo cual con-
duce a las mayores concentraciones posibles.

El formaldehido también puede estar involucrado en un sistema de proceso
en el cual después de la reaccién una parte es regenerada en mezcla con otros productos
y debe ser recirculado después de separarlo; un ejemplo de ésto es el proceso para
isopreno |FP, en donde 2 mdes de formaldehido son reaccionados con isobutﬂeno
durante el primer paso para dar dimetil meta dioxano (DMD). Este DMD es desin-
tegrado y de isopreno, agua y un mol de formaldehido. Adicionalmente algunos pro-
ductos alcoholicos son también producidos, los cuales son recuperados con el formaldehido.
La destilacién de soluciones de formaldehido conteniendo alcohol no se puede evitar
y por otra parte la solucién entrante de formaldehido debe  tener un minimo conte-
nido de metanol. Se ha encontrado que la integracién del proceso con plata en el
sistema puede ahorrar dinero, debido a la columna de destilacién necesaria y las es-
pecificaciones de metanol tan severas.

En algunos casos puede ser ventajoso poder parar y arrancar frecuentemente
la unidad del formaldehido en un tiempo minimo. Generalmente ésto seré en el caso de
unidades de pequefia capacidad para manufactura de resinas y pegamentos. A la pér-

dida de la méxima vida del catalizador, este procedimiento puede evitar costos tanques
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de almacenamiento y también el almacenamiento de soluciones sensibles las cuales pue-
den, especialmente en altas concentraciones, se deposite el polfmero y se incremente
la acidez.

En tal caso el proceso con plata en comparacién con el proceso de éxidos
debe de ser seriamente estudiado, tomando en cuenta las facilidades para arranque y
paro, ademés de la facilidad con que se puede cambiar el catalizador en el proceso
con plata y la probable superioridad. econémica para el proceso con 6xidos para unidades
de pequefia. capacidad, as? como también las futuras necesidades de la compafila.

De este corto vistazo a los usos del formaldehido, claramente se advier-
te que el uso final ofecta la eleccién del proceso. Muchas de las consideraciones no son
siempre el resultado de célculds econdmicos del proceso en si. La operacién total deberé
de tomar en cuenta que el proceso del formaldehido es un paso y unicamente después de
haber revisado cuidadosamente todos los aspectos del problema se podré efectuar la elec-
cibn.

Generalmente el proceso con plata es més flexible, més fécil de operar,
los cambios de catalizador ordinariamente no toman més de 8 horas y las operaciones
de arranque y paro son bastante répidas.

En comparacién con el proceso con éxidos, el de plata tiene mayores
costos de operacién, debido al consumo de vapor, y mayores costos de inversién para
unidades de baja capacidad (para esos especificos, como el de la manufactura de pe-
gamentos). Adicionalmente los procesos modernos con 6xidos elevan los limites de su
capacidad debido ai alto rendimiento del catalizador en un campo en donde el proceso

con plata puede mostrar superioridad en vista de los costos de inversién.
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En general estos procesos han sido desarrollados en paises altamente
industrializados (Estados Unidos, Francia, Japén, Alemania) en los que se hace
hincapié en diversos factores, tales como automatizar al méximo la plaﬁfa con el
fin de utilizar la menor mano de obra posible. Por ésto es que al hacer el transplante
de un proceso perteneciente a unode esks pakes a otro menos desarrollado, hay que
considerarlo dentro en unas condiciones sociales, politicas y econémicas diferentes,
tales como: el uﬁlizar‘ mano de obra para generar empleos., en vez de instrumen-

taciéi; obras de infraestructura necesarias, etc.
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CONCLUSIONES

A pesar de la intensa busqueda bibliogréfica, la informacién recopilada es
fragmentaria e insuficiente. Obviamente ninguna firma publica todos sus conoci-
mientos ("know~how") sino unicamente los lineamientos generales; sin embargo, si
es posible Ilegar a conclusiones vélidas.

Del presente estudio se concluye: Se encontraron tres tipos de procesos usa-
dos industrialmente para producir formaldehido segin sea la materia prima empleada:
Metanol, hidrocarburos de bajo peso molecular (Cj a C;) y eter dimetilico.

A PARTIR DE METANOL:

1.- Los procesos a partir de Metanol se clasifican en dos grandes grupos segin sea
el tipo de catalizador empleado: Metélico (plaia y cobre) y éxido (fierro y molibdeno).

2.- Estos procesos son los de mayor importancia comercial.

3.~ En cualquiera de sus dos clases, las propiedades del catalizador empleado
fijan las caracterfsticas de toda la planta.

4.~ Las caracterfsticas del sistema reaccionante (complejo y altamente exotér-
mico) aunado a las propiedades del catalizador, requieren de un reactor catélico
que proporcione: alta velocidad de transferencia de calor, uniformidad de tempera-
tura en el lecho, estabilidad, facilidad del control automético, equipo preventivo
para explosiones, resistencia a la corrosién, accesibilidad para el cambio de catalizador,
répido enfriamiento de productos, efc.

5.- Las principales innovaciones tecnolégicas basicamente han sido de acuerdo
ol desarrollo de nuevas propiedades del catalizador,

6.- Las otras innovacione importantes ( en la que no interviene tan directamente

el catalizador) han sido principalments cambios en el disefio para mejorar la recuperacién
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y el uso del calor generado.

7.~ La oxidacién se lleva a cabo con aire. Usando catalizador de plata se tra-
baja con exceso de metanol a temperaturas del orden de 600, dando una conversién par-
cial. Usando catalizador de 8xidos se trabaja con exceso de aire a temperaturas del orden

de 400°C llegdndose a una conversién total.

8.- Se continuan investigando nuevos catalizadores y es de esperarse avances
importantes.

9.~ El precio del metanol representa aproximadamente un 50% del costo del
formaldehidc, siendo éste su principal consumidor, por lo que sus condiciones econémicas
estén estrechamente ligadas.

10.- Para seleccién de un proceso hay que considerar no solo la evaluacién eco-
némica sino también otros factores, principalmente el uso final del producto.
A PARTIR DE HIDROCARBUROS

1.~ Existe muy poca informacién sobre estos procesos.

2.- Aportan relativamente poco a la produccién total de formaldehido (8%
de la produccién mundial en 1972)

3.- Estos procesos producen una mezcla de aldehidos, cetonas, alcoholes y Gcidos
orgénicos.

4.~ Se han usado estos procesos unicamente en lugares que disponen de la materia
prima en grandes cantidades facilmente accesibles.

5.- Unicamente se ha oxidado con éxito industrial al propano y butano.

6.~ Siempre se llegan a bajes conversiones, lo cual obliga a que se recirculen
grandes volGmenes de hidrocarburos sin reaccionar.

7.- Las proporciones de los productos valiosos son funciones muy sensibles de:
composicién de alimentacién, presién, temperatura, tiempo de residencia, cantidad de oxf-

geno, técnica de oxidacién; por lo que su control es bastante diffcil.
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8.- La principal dificultad en estos procesos consiste en la separacién de la
mezcla de productos.

9.~ La principal innovacidn ha sido el uso de oxI'geno en vez de aire para
la oxidacién.

10. - El 6nico proceso que continua en operacién exitosa, en los Estados Unidos,
es el de Celanese.

Il.- Aparentemente los procesos a partir de propano y butano no tienen futuro de~
bido a los costos y dificultad de las separaciones.

12.- Se sigue investigando mucho sobre la posible oxidacién de metano con una
alta conversién y selectividad, sin éxito hasta el momento. Si se llegarc a prodicir ésto,
se provocarfa una revolucién en el mercado delmetanol y formaldehido.

13.- No se encontraron datos suficientes que permiten hacer una evaluacién
econémica adecuada.
A PARTIR DE ETER METILICO

.- Este proceso se desarrollo para consumir un excedente del eter en las plantas pro-

ductoras de metanol y solo seré viable en condiciones similares.

2.- Unicamente existe un proceso que siga este camino y tan solo  se ha construi-
do una planta.

3.- Practicamente no existe un desarrollo de la tecnologia del proceso, obviamente

por ser el primero y el unico.
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APENDICE

A) Antecedentes Historicos de | Formaldehido:

Con la publicacién de la investigacién de J. Liebig sobre Acetaldehido en 1835
se establecieron los principios para la comprensién de la naturaleza quimica de ios alde-
hidos. En los afios siguiéntes se descubrieron otros aldehidos aliféticos y facilmente se
identificaron como perteneciantes a éste grupo de compuestos. Por ejemplo,Propional-
dehido, Butiraldehido, Isovalerialdehido, fueron descubiertos antes de 1860; el fbrmol—
dehido sin embargo, permanecio desconocido. La rapidez y facilidad con la que en la
oxidacién del Metanol se pasa de formaldehido a Acido Férmico y después a Didxido de
Carbono y agua dificultaron la separacién e identificacién de formaldehido.

El formaldehido fue preparado por primera vez por Alejandro Mihailovich But lerov
en 1859 al intentar una sthtesis de metilen glicol La sintesis consistié en la hidrdlisis
del aeetato de metileno, obtuvo también un polimero sélido  Describié todas sus pro-
piedades pero no llegé a identificarlo plenamente.

En 1868 Augusto Wilhelm Von Hofmann preparé el formaldehido al pasar una
mezcla de vapor de metanol y aire sobre una espiral de platino caliente; habiéndolo iden-
tificado plenamente. Este procedimiento es el antecedente de los métodos modemos de

produccién de formaldehido.



- 134 -

B) Propiedades Frsicas

El formadehido puro seco, es un gas incoloro de fuerte
olor punsante y extremadamente irritante a las mucosas de ojos
nariz y garganta, aun en cantidades tan pequefias como veinte

-
partes por millon, su temperatura de condensacién es de=19.2%C

daadc un Ifquido claro que se tranforma en un s8lido cristalino

a -92°C. Su férmula qufmica es CHy= por lo tanto su peso

molecular es de 30.02 (Carbén 39.99%; Hidr8geno 6.73%; y
Oxrgeno 53.298%). Como tiende a polimerizarce a altas tem-
peraturas sus propiedades crlticas sélo pueden ser estimadas
dando los valores de: temperatura crftica de 137°C , presién

crftica 984 psia y densidad crltica 0.266 gr. por cm3. Debido
ab esta propiedad de polimerizarce el formaldehido unicamente es
transportado y vendido en forma de solucién.

El formaldehid> es principalmente vendido en forma
de solucién acuosa en un rango de concentraciones de 37 a 50%
en peso de formaldehido disuelto, estas soluciones reciben e'I
nombre comdn de Formalina o Formol. La solucién mas conocida
y usada es la esténdar de 37% conteniendo suficiente metanol

para prevenir la precipitacién del poltmero sélido durante' los

traslados y almacenamiento.

El anédlisis representativo del formaldehido comercial
se muestra en la siguiente tabla en dos grados: el grado U.S.P.

("United States Pharmacopeia”) y el de bajo contenido de metanol
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FORMALDEHIDO COMERCIAL

U.S.P. BAJO METANOL

AR
CHp0O contenido (%) 37.0-37.5 37.0-37.5
CHg OH contenido(%) 6.0-15.0 0.3- 1.5
Acidez(%HCOQOH) 0.0l - 0.03 0.0l - 0.05
Fierro (ppm) 0.5-0.8 max. 0.5-0.8 max
Color (A.P.H.A esala) 5 - 10 max. 5 - 10 mzx
pH 2.8-4.0 : 2.8-4.0

La concentracién de metanol se varfa de acuerdo a los requerimientos
de variacién de temperatura a los que estar§ expuesto durante el embarque y almace-
namiento. las principales propiedades ffsicas de bs solucidnes.acuosas de formaldehido

estabilizadas con metanol son las siguientes (en sus concentraciones mas usuales):

SOLUCIONES DE FORMALDEHIDO

CHy O contenido (%) 37 37 37 45 50
CH30H Contenido (%) ! 5 10 I I
Punto de Ebullicién(°C)  98.9 97.8 96.7 99.4 99.4
Densidad a 18°C 9.29 9.29 9.09 9.47  9.70
Lb/gal 9.29 9.29 9.09 9.47  9.70
g/ml 1.113 .10l 1.089 1.135 1.150
Coeficiente de expansién ;0005  0.0006 0.0006  0.0006  0.0006
Punto de Flash °C 85 77.:2 63.9 80.5 79.4
Calor especffico 0.8 0.8 O.Q 0.6 0.6
(cal/g/°C)

Xl



- 136 -

C) Propiedades Qufmicas

Su sinonimia es la siguiente: Metanal, O ximetano, Oximetileno,

Oxido de Metileno , Aldehido Férmico, Aldehido Metflico.

Se forma por combustién incompleta de muchas sustancias orgénicas,
est§ presente en el humo del carbén y la madera, especialmente en el humo preducido
pora ahuriar carnes y pescados. Se encuentra en pequefisimas partes en la atmosfera
sobre todo en las grandes ciudades.

Debido a la electronegatividad del oxigeno el grupo carbonilo C=O tiene
fuerte polaridad; a esto se debe que la reaccién tfpica de los aldehidos en general sea

la adicién nucleofflica.

Por oxidacién produce dcido férmico:
HCHO _oxidacién  ~ HCOOH

Por reduccién nos produce el alcohol correspondiente o sea metanol:
HCHO agente reductor  CH3-OH

También se puede reducir mas completamente hasta el hidrocarburo o

sea metano:

HCHO agente reductor, CHy
Al igual que todos los aldehidos también sufre la reaccién de Canizzaro

ddhdonos un formato mas el alcohol.

2HCHO NaOH 50% HCOONa + CH3 OM:
emperatura ambiente
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Con otro aldehidc superior se lleva a cabo una condensacién aldol:

R, Rs H R Rs
HCHO# R~ O —= H-C-C-C=0
H OH R,

Con los alcoholes se lleva a cabo una reaccion der adicién con la

formacién de un acetals

HCHO+2R-OH —H” GHp-OR+ HaO
OR

Con el fenol tanto en medio écido como bésico forma el para
hidroximetil fenol, el que a su vez por calentamiento produce .
polimeros conocidos con el nombre de bakeljtg. .

HoOH ___calor, Polimeros (Bakelita)

——

. ’ . .
Por calentamiento se descompone en monoxido de carbono e hidrdgeno

CH)O _calor , CO+Hy

Por combustién produce mondxido de carbono y agua o bien diéxido y agua:
CHPO+30,—=>CO + O
HCHO4 0y —+CO,+H,0

Con la urea forma la metilol urea, la cual es suceptible de polimerigarce

con nuevas moleculas de urea y formaldehido

H
[}
HCHO4HoN -C-NHp —sHOC Hg-N-lcl-NHz
i
o) o)
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D) USOS

Las propiedades que hacen al formaldehido, tan Gtil en multiples
usos, sonsu alta reactividad qufmica, su naturaleza incolora, su estabilidad y la
pureza de sus formas comerciales . Desde el punto de vista de sus aplicaciones
a manifestado su utilidad como agente : resinificante, endurecedor, curtidor , sinté-
tico, desinfectante, bactericida y preservativo.  Cuando se emplea en shtesis
orgénicas el formaldehido actua como una clase de eslabdn qufmico, en el que
moleculas similares o diferentes y radicdes , pueden ser unidos por medio de uniones
de metilenos. Debido a estas propiedades los usos de formaldehido y sus derivados
son de una inmensa cantidad y variedad ; pero est§ fuera de discucién que su prin-
cipal uso esté en la fabricacién de resinas sintéticas (fenélicas, acetales, urea-for-

maldehidc, etc.) .

Como ilustracién en las siguientes tablas se ve el destino del formaldehido

producido en los Estados Unidos de Norteamérica en ios afios de 1960 , 1969 y 1952.

% % %
Product [
Resina Fenélica 24 22.6 24
Resina Urea Formaldehido 23 20.8 24
Resina Melamina-Formaldehido 5 7:5 9
Etilen Glicol ‘ 8 16 4
Pentaeritrol 16 Il 7
Hexametilentetramina 19 5 1l
Fertilizantes 4.3 4
Resinas Acetales 5 3 o
Exportacién y Miscelaneos 12.5 10

Produccién Total (Millones Ib 37%) 1022 1872 5290
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De la tabla observamos que mas del 50% es para la fabricacién de
resinas sintéticas, y que en general, supincipal uso es el de materia prima en gran

cantidad de sintesis  orgdnicas.
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