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INHODUCCION 

En cualquier pois poro lo instalación de uno planto de fabricación de un pro­

ducto químico es necesario saber cuales son la~ alternativas posibles .. para poder selec­

cionar la mas adecuado a nuestras necesidades Es por ésto que es necesario hacer un es­

tudio de los diferentes procesos y de las innovaciones tecnol6gicos que han sufrido en su 

desarrollo, con esta información ya es posible hacer una selección mas adecuada . 

En un país en vías de desarrollo como el nuestro, se presen tan 3 alternativas 

para lo obtención de lo tecnología: 

1.- Importar la tecnología y el asesoramiento 

2. - Acloptar uno de las tecnologías 

3 . - El desarrollo de una tecnología propia 

Para la economia nacional las opciones m6s convenientes son la segunda y la terce­

ra, con lo desventaja de que, por los factores de tiempo, inversión y material humano ne­

c ~orio no son siempre recomendables. De ahi que la primera opr:i6n puede ser la ade­

cuada. Debido a que esta tecnología proviene totalmentP del extranjero eo necesario 

hacer 1·n estudio previo para conocer que es le que existe . 

Este trabajo no es un ante-proyecto para la instalación mediata o inmediata de 

una planta en Máxico sino que es un estudio bibliogrófico sobre los procesos disponibles 

y los factores que influyen en ellos . Se escogió a los Estados Un idos de Norteamárica co­

mo referencia base para el estudiq por contar con la información suficiente y ser un pais 

representativo de conomía desarrollada . 
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OBJETIVOS 

Los objetivos que se pe11lguen en este ·trabaj.o son: 

1. Describir y analizar los procesos existentes en la producción de formoldehido desde 

19·50 a la fecho. 

2. Determinar los factores limitantes en cado uno de ellos asr como el desarrollo de sus 

innovaciones tecnol6gicas. 

3 . Haciendo uso de la información recopilada encontrar las causas de las modificacio­

nes tecnológicas y que es lo que se espera en el futuro desde el punto de vista tecnoló­

gico en la producci6n de formaldehido . 

4 . En base al estudio del material plan ter las bases de los distintos criterios de selección 

de L n proceso . 



CAPITULO J 

PROCESOS EXISTENTES 



PROCESOS EXISTENTES 

a) Condiciones generales! 

En la actualidad e.l formaldehido es producido principalmente a partir de Me­

tano! y solo una pequef'la parte se produce par la oxidación directa de gases de hidro­

carburos. Existen en la literatura numerosas patentes hacerca de muy variados métodos 

de obtención
1 

tales como la oxidación catall'tica de acetona lfql' ida, hidrogenación de 

o'xidos de carbón, descomposición pirolitica de formatos etcetera. (En e l Cap!rulollll 

se discutirá sobre. alg.mo de ellos) pero ninguno de ellos había sido llevado a su explo­

tación comercial hasta que en 1966 Akita Petrochemicals Co . LTD . de ToUio did a co­

nocer un nuevo proceso a partir de eter dimetMico comenzando la instalaci6n de una 

plan ta ; su aparte a la producción total es muy pequei'lo . 

En 1948 cerca del 20% del formaldehido manufacturado en USA fué hecho par 

oxidación de hidrocarbt.oros, sin embargo debido al crecimiento en los procesos a partir 

de metano! en 1960 el porcentaje fué de solo 14% a pesar de que en ese lapso lo pro­

ducción se triplicó . 

I} Producción de formaldehido a 00rt1~ de metano! 

Los procesos para le producción de formaldehido o partir de metano! fueron 

los primeros que se desarrollaron y continuon siendo lo mayar fu<ente del formaldehido 

comercial. 

En general se llevan o cabo pasando uno mezclo de vapores de metonol y aire 

caliente (en algunos procesos también se plimenta vopar de aguo al reactor), sobre un 

lecho catalrtico fijo caliente o presión aproximadamente· atmosférico y posteriormente 

la absorción de los gases con agua para obtener la solución acuosa del formoldehido. 

Los procesos o partir de metano! dan esencialmente un producto de formoldehido puro 

pero conteniendo algo de metano! (dependiendo del tipa de catalizador) .y peql•ellas 

cantidades de ócido fórmico. 

La preparación de formold ehido par la acción del oxrgeno sobre metano! Ir-



quido en presencio de un complejo de nitrato cúprico se describe en lo potente de 

US Potent2, 883 , 426 de 1960 a Shcll Development Co . Tombi~n en lo literoturo 

se encuentra la producción de formoldehido o partir de metonol bajo lo acción de 

ultra sonido, radiación gamo y material fisionable; pero ninguno de estos procesos 

se ha oplicodo en formo industrial, y aparentemen te jam6s serón competitivos . 

Mecanismo de Reocci6n.-

Lo formación de formaldehido a partir de metanol y aire se crero primero-

mente que ero un proceso de oxidoci6n en fose gos como lo indico lo siguiente reac-

ci6n .: 
/ 

CH3 -0H+l/2 o2 -~---.cH20+ H20t38 kcol. 

Este meconrsmo aun se acepta cuando se uso un cotolizodor de óxidos miit6-

licos . Sin embargo, los estudios del mecanismo de lo reacción y los productos obteni-

dos en los procesos catolizados por metales,demostraron que bo jo estos condiciones uno 

u otro es una deshidrogenación, seguida por oxidaci6n del hidrógeno a la conversión que 

dé el ox(geno que est6 presente en la mezclo gaseosa (ésto se ha discutido en vorios 

potentes): 

CH3 OH ---CH20+ H2 - 20 kcol 

H2+1/202 ~ H20+58 kcol 

O bien, se puede dor uno combinación de ombos reacciones, desidrogenación 

y oxidación . Los reacciones de oxidación sumiristro el color necesario poro hacer que 

el preceso no necesite energio odicionol, tombi&1 se cree que hoce que permanezco 

activo el catalizador o la vez que provoco el desplozam ientq o lo derecha, del equi-

librio en lo reocci6n de deshidrogenación . < 

Estudios hechos en Alemania dieron la evidencia de que el proceso cota lizo-

do con plata deberro depender exclusivamente de lo deshidrogenoci6n 1 lo combustión 

del hidro'geno neutralizo la naturaleza endotérmica de esta reacción, este trabajo tam-

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



tente en la determinación del rendimiento de formaldehido que la relación exacta 

metanol-aire. 

Esto tambi~ se demuestra por el hecho de que si la temperatura de reacción 

es elevada por el pr~alentamienta de los gases de alimentación o bien por el aisla-

miento del reactor, el rendimiento se incrementa practicamente la misma cantidad 

que se obtendrra efectuando un aumento similar en la temperatura por el uso de oxí'­

geno adicional. Sin. embargo, hay. un mínimo irreducible de la cantidad de ox(geno 

que se requiere pues si el calentamiento see>eede se llega o la descomposici6n del 

metano! y del formoldehido. Los c61culos del rendimiento basados unicomente en la 

deshidrogenoci6n muestran una voriaci6n sistem6tica en lo temperatura mientras que 

los:cólculos basados en lo oxidación y deshidrogenoción muestran unas variaciones que 

no se han podido predeci r. 

Las reacciones secundarias incluyen la destrucción o combustión directa del 

metano! reaccionante y la degradación y/o combusti6n del formoldehido producido. 

Bósicamente en cualquier caso primeramente se formo el formaldehido y rlespues se 

transformorcS en mon6xido de carbono e hidr6geno, parcial o totalmente estas reaccio-

nes son: 

CH2 0 -CO-tH2 

CO+l/2 o2 - C02 

2 co-co
2 
te 

CH20+ 1/2 02-HCOOH 

CH20+0 2-co2 +H20 

La reacción 1 (descomposición térmico del formoldehido\ se lleva a cabo a muy 

bojas velocidades a 3000 e . pero aumenta considerablemente o temperaturas superio-

res a los 400ºC. 

Bajo ciertas condiciones1 gene~olmente despues del reacto~ otros dos reacciones 

intervienen: 



La formaci6n de formaldehido por la deshidrogenaci6n del metano! ya fué 

estudiada en 1910 por Sabatier ql ien demostró que se trataba de una reacción rever-

sible . Mas recientemente, Newton y Dodge determinaron cuantitativamente lo re-

loción de equilibrio poro esto reacción y encontraron que: 

De esto ecuación es posible calcular los condiciones de equili brio a presión 

otmosfErica, lo deshidrogenoción de los vapores de metano! a formaldehido hidroge-

no serron cerco de 50% o 400° C . , 90% , o 500° C . Es tos rendimientos no son real-

mente obtenidos por lo deshidrogenoci6n solq puesto que en lo ausencia de aire esta 

reacción es relativamente lenta comporado con lo rapidez de descomposición del for-

moldehido de monó'xido de carbono o hidrógeno . En realidad un proceso que se baso-

se exclusivamente en la deshidrogenoción del metanol nos doria un producto de for-

moldehido anhidro y sustancialmente hidrógeno puro, siempre y cuando no se des-

compusiese el formaldehido formado, se ha intentado el .desarro llo de catolizado-

res con e5os c..:Jrocteri~ ticos1 todos los investigaciones sobre catalizadores de esto reac -

ci6n han buscado lo disminución de los reacciones secundarias . O s;:io un aumento 

·" en lo selectividad y variando tonto los catalizadores como los condiciones de reoc-

ci6n .• ~ ~().c;~a__ 
T ermodin6mico de la Reacción . -

En lo tablo siguiente se ve lo magi i tud termodin6mico de los principoles 

reacciones; se don colores de reacción (en kilo colorías) o presión constante poro 

los reacciones que se llevan o cabo en lo manufacturo de formoldehido: 
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TEMPERATURA ºK 

Ecuaci6n Qurmico 500 600 700 800 900 IOoo 1100 1200 

CH30H-H-CHO+ 
H2 -21 .5 -21.8 -22.0 -22.1 -22 .2 -22.3 --2.4 -22.4 

H CHO~Co+H2 -2.2 -2 .6 - 2 .8 -3.0 -3. l -3. l -3 . 1 -3.0 

CH30H+1/2 Ü2--. 
H CHo+H20 36 .8 36.7 36.7 36.8 36.9 36 .9 37.0 37.1 

H CHO+l/2 o2-
CO ·{ H20 56. l 55 .9 55.9 55.9 56.0 56 . 1 56.3 56.5 

co + 1/2 02--C02 67.80 67 . 7'9 67.76 67.70 67.64 67 .55 67.45 67.85 

11} Producci6n de Formaldehido e2r Oxidaci6n direc ta de ~ses de hidrocarboro 

los procesos de oxidaci6n de hidrocarburos involucran la reacci6n controlado 

del gas del hidrocarburo con aire o bien oxTgeno, seguidos por un enfriamiento r<!!penti-

no y condensoci6n de los productos, generalmente por lavado con agua poro damos una 

soluci6n crvdo, lo cual deber6 ser refinado para separar el formaldhido de los otros pro-

duetos . Estos últimos inclu yen metonol, metilal, acetaldehido, N-proponol, isopropa-

nol , propinaldehido, acetona, alcoholes butnicos, glicoles de 2 y 3 carbonos, t~tra-

l:iidr'ofurano, varios ácidos org6nicos, etc . El formoldehido no es el producto prin-

cipal en lo mo')'or parte de estos procesos petroqurmicos, la reloci6n de los varios produc-

tos va a depender de dos factores: 1) los hidrocarburos usados como materias primas . 

2) las t~cnicas usadas en las reacciones . En base a lo materia prima se han presen-

todo dos tipos de procesos que son la oxidacidn de metano y la oxidaci6n de gases 

de hidrocorburos mayores, basicamente propano y butano. 

Oxidaci6n de Metano.-

A pesar de que el metano es el ·gas de hidrocarburo mas simple y podrra espe-

rarse que diera un form'aldehido sin contaminaci6n con otros productos 6rganicos mas 

complejos, su oxidaci6n parcial es extremadamente difTci 1. 

Se ha demostrado que no se oxida a velocidades apreciables abajo de 6oo°cmien-

tras que, como anteriormente se había mencionado el formaldehido se empiezo a descom-
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poner a temperaturas considerablemente abajo de és ta Las reacciones que se llevan 

o cabo son las siguien es~ 

o) CH..tt 1/2 o2 -cH30H 

b) CH3-0H+l/ 2 02 -CH20~H2n 

e) CH20 -co H2 

d) CH20+1/2 02 - CO+ H20 

e) CHzO+ º2 - COz+H20 

Los estudios han demostrado que la d ifi cul ~ad principa l radica no tan\o en pre-

venir la descomposici6n térmica ·(c·¡ sino en controlar lo reacción de oxidaci6n (d) 

En general la producción ·del formoldehido excede bastante a la del metano! a presiones 

ordinarias La formaci6n de metano! en lugar de formaldeh ido es favorecida por el vso 

de altas presiones y relac iones pequei'las de aire a metano Est 1dios del mecanismo y 

la ciné tica de esta reacción usando 6tomos de carbon marcados demostraron que bajo las 

condiciones de regimen permanente y a presión a tmosférica el metano se convierte a me-

tanol . En vista de todas las reacciones secundarias la exposición de los gases a la •em-

peratura de reacci6n deber6n ser muy breves, y por lo tanto solo una pequei'la parte del ., 
metano es convertido a formaldehido en cada paso 

Procesos comerciales de manufactura de formaldehido basados en la oxidación 

de metano sl'stancialmente puro no han sido desarrollados en los Estados Unidos, exis ' en 

referencias de dos procesos comerciales alemanes . 

Oxidación de Gases de Hidrocarbuos de Mayor peso molecular ,-

En los procesos industriales para la producción de formaldehido a partir de Hidrocar-

buros en los Estados Unidos se ha usado principalmente,. la oxidación direc ta de hidro-

carburos gaseosos conteniendo mas de 1..11 6tomo de carbono La oxidación de etano, pro-

pano y butano puede ser controlada para dar formaldehido bajo condíC:ones sím:lares a 

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

oxidados a temperaturas m\·cho menores que el metano o aun el etano y velocidades 
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mas favorables de reacci6n pueden ser obtenidas a temperaturas a las ci. •oles aldehídos 

cetonas y alcoholes puedan ser aislados sin pérdidas prohibitivos debidas a la descom-

posic i6n 

Se han publicado numerosas investigaciones de la producción de formaldehido 

a partir de metano , propano y mezclas de hidro.carburos que se encuentran en el gas 

na tu ral. Pero los procesos que han tenido mayor uso comercial son los basados en LPG 

(Liquefie d Petroleum Gas):que es basicamen te propano y butano , Obviamente se ob­

tienen una gran variedad de productos por ejemplo las principales reacciones en la ox -i­

daci6n de propano son las siguientes: 

C3Hs +5POJ-cH3CHO +coi+ 2H20 

C3H8+ 202-CH30H + HCHO + CO+ H2n 

C3 H8+~e>i-HCHOtCH3CHO + H2o 

C3H8+ 02 -CH3CH2CHO + H20 

c 3H8+}Q o2-CH2 CH2 + CH~OH 

La finalidad es MAXIMIZA~ los rendimientos de los tr ·es productos mas útiles for ­

maldehido, a::etaldehido y mel'anoi 

Técnicas de Operación.,.. 

Cuando menos tres t~cnicas se han usado en operaci6n comercial. Estas 

incluyen: a) Oxidaci6n catalTtica en la fose vapor, b) Oxidación no catall'tica en la fa-

se vapor y c) Oxidación en la fase liquida ; para la obtenci6n de formaldehido uní-

comente o y b (la pasiblidod c, tan solo experimentalmente) La cat6lisis ha sido tanto 

homogéneo como heterogénea. 

1!1 Manufactura de FormalrJehido a partir de E te r Dimetr1 ico 

Durante lo praducci6n derrlltanol (dependiendo del tipa de proceso)aproxirnado­

mente un 2% en peso de eter dimetr1ico es ::oproducido 

Para aprovechar este eter que se separa del metonol :se desarroll6 un proceso 

paro obtener formaldehido a partir de él . 
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La reacci6n de manufactura de formaldehido por oxidaci6n del eter dimetMico 

es considerablemente exotErmica como se muestra en la siguiente f6rmula: 

Simultaneamente las reacciones secundarias para producir monóxido y bi6xido 

de carbono son aun mas exot~rmicas: 

(CH3) 2º+202-2 co.p H20 +18 1 KCal 

(CH3) 20+302 - 2C02+ H20+360 KCal 

De aqur es muy importante que el disei'lo del reactor para el proceso industrial 

se haga de tal manera que el calor de la reacci6n sea facilmente removible. De aqur 

que el proceso se lleve a cabo en un reac tor multitubular, de lecho fijo. 

El proceso se lleva a cabo en fase gaseosa oxidando el eter dimetMico con aire 

y posteriormente absorbiendo en agua el formaldeh ido . Debido a lo exotErmico del 

proceso es posible usar este calor para generar vapor. 

B) Clasificaci6n de los procesos 

f Los procesos industriales en orden de importancia, son: el de a parti r de meta­

no!, a partir de hidrocarburos y a partir de eter dimetMico, su clasificaci6n quedarió 

como sigue: 

Metan vi 

Procesos Hidrocarburos 

E ter dimetMico 

J Catalizador Met61icos 

Lcatalizador de Oxidas Met61icos 

.JGas Natural 

lL. p . G. 

Los procesos del metano! son, como ya dijimos la base de la producci6n de for-

maldehido; los catolizados por metales usan actualmente cristales de plata pura con 

algunos impurez::is para mejórarlos; antiguamente se us6 cobre. Los procesos basados en 

oxidos met61icos principalmente 6xidos de fierro y molibdeno. 

C) Descripci6n de los Procesos existentes. 

Dentro del tipo de procesos a partir del metano! utilizando catalizadores me-
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tdlicos tenemos los siguientes procesos que se usan comercialmente en lo siguientes 

compoí'lros en Est~d~s Unidos: 

E 1 de lo 1 mperiol Chemicol Industries (Londres Inglaterra) usado por the 

Powers Gas Corporotion Ltd.; el de lo compoí'lro alemana Degusso (Deutsche Gold ond 

Silber Sche ideonstolt)¡ Uhde de lo Arthur G. McKee & Compofly; el de Borden Co . 

que es una licencio de la firma alemana Karl Fisher¡ el de lo Monsanto Co.; el de la 

PIP (Phoenix Industrial Proceses lnc . ); el de BASF (Bodische Anilin & Soda Fabrik A. G. 

Alemania)¡ y el de CDF Chimie de Paris, ástos última aun no se umien los Estados Uni­

dos pero es posible que algunas compoí'lras se interesen en ellos. 

Dentro de los procesos usando catalizador de oxidos metdlicos tenemos el de 

la Lummus Co.; el de lo firma Japonesa Nissui Topsoe Process¡ la firma Italiano Monte­

cotini; el de Reichhold Chemical, lnc . ; y tambi~n estd por licenciarse el proceso de 

lo IFP-CdF CHIMIE (lnstitut Fran<;ais du petrole, Peris) ·t 
Dentro de los procesos par oxidación de gas notur:gj estd el de McCarth _ Cherri­

~I Co. subsidiaria de de McCarthy Oil and Gas Corp . y en los de oxidación de LPG 

tenemos las de Celanese Corporation of Americe. 

Y la única que hoy en el proceso a partir de Eter dimetMico es lo compol'lro 

Ja onesa Akito Petrqf_h~rnicals Co . LTD . de Tokio . 



PROCESO: IMPERIAL CHEMICAL INDUSTRIES 

Aplicaci6n: Esta es una versi6n de proceso catolizado por cristales de plata 

a partir de metanol y aire. 

Descripci6n: E 1 metano l 1 rquid o refinado se bombea a un vaporizador el cual 

es un tanque cilíndrico horizontal, el cual se mantiene a un nivel arriba de la mitad 

Simultaneamente, aire limpio entro o un conjunto de due tos perforados abajo de lo 

superficie del metanol y se suministro vapor de 45 psio o unos ·Serpentines . que estón 

por arribo y abajo de los duetos de aire . 

Lo mezclo de aire y metonol formado en el vaporizador paso o un calentador, 

el cual es un intercombiodor de color vertical en el cual se caliento hasta 140•( 

En el cabezal del calentador se introduce (bojo control de flujo) uno corriente de va por 

como diluyente. 

La mezclo resultante de metonol-oire-vopor de aguo paso al reactor a través de 

uno trompa de flomozos hecha de cobre y bronce, diseñado paro prevenir cualquier paso de 

un flomazo del reactor al vaporizador. 

E 1 reac tor está montado directamente sobre !o caldero de color residual. Dentro 

de el reactor el iecho cotolrl'ico mide 5 pies 6 pulgadas de diámetro, y consiste de cristales 

de plato colocados con uno profundidad de 0.4 pulgadas . Lo canasto del catalizador en 

donde está colocado el lecho, es uno unidad de acero inoxidable que puede ser removido 

desde lo parte superior del reactor paro facilitar el ree:nplozo rópido del catalizador. 

Lo recuperoci6n del color de reocci6n se llevo o cabo en lo caldero contiguo . 

Los gases de reocci6n salen de la caldera o lso•c y entran o un condensador, el cual 

opero con aguo fria, este condensador está empacado con anillos roschig poro promover 

un flujo turbulenta. 

Los gases de reocci6n que no condensaron y el ct>ndensado son env iodos o lo base 

# # # 



del absorvedor en cuyo fondo c6nico se colecta el flujo lrquido que viene de la torre ­

crn el condensado, esta mezcla representa el producto de la secci6n de srntesis, que 

contiene 42% de formaldehido, 15% de metanol, y el resto basicamente agua . 

E 1 obsorbedor (lecho empacado) y la torre lavadora (platos con burbu jeadores) 

del gas de salida están combinados en unas.ola unidad, el gas que sale del absorbedor 

es lavado en una torre pequeí'la de aluminio. El a.gua fria del proce.sose bombea al 

plato superior del lavado y el lrquido de fondo retomo al obsorbedor . 

los gases que salen de la parte superior de io torre lavadora son muy pobres 

en formaldehido (10 partes por mi116n) y pueden ser venteados o lo atm~fera, sin 

embargo como contienen hidró'geno pueden ser quemados y aprovechados para f¡eneral 

vapor. 

la des ti laci6n se lleva a cabo en una columna de platos, el producto del domo 

bas icamente 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 vaporizodor como alimentaci6n. E 1 producto del fondo es la 

soluci6n final del formaldehido. 



PROCESO: 
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DEGUSSA / . 

-Aplicaci6n: Este proceso obtiene Formaldehido a partir de aire y Metanol 

(en exceso) por med io de un ca ta lizador de plata . 

Descripci6n: E 1 aire se alimenta por un soplador al voporizodo~ el cual es 

olimentodo continuamente con metano!. De aqi: : la mezcla Metonol, Aire,•5 -Mlli..dilll!IL*·d"º..,, 

pasa a !>revés de un sobrecalentador a vapor antes de entrar al reactor. Este reactor 

consiste de un solo lecho catalnico de capas de cristales de plata entre gasas de 

f:> la ta . Después de la formoci6n del Formaldehido en el reactor el gas es rapidamente 

en friado abajo de le temperatura de reacci6n, por un arreglo especial del lecho cata-

lrl-ico, ésto es, por una transferencia de calor intensi va en un cambiador de calor ~ituaJo 

directamente abajo del reac tor. E 1 gas enfriado cerca de 60'C es alimentado a una 

columna de abscrci6n-lavado que funciona con agua . En la secci6n de lavado se utili-

zen platos, eliminando las últimas trazas de metano! y formaldehido. En la sección inferi or 

{absorci6n) se usa empaque . El gas de desperdicio libre de metano! y formaldehido sale 

de la torre, y puede ser enviado a la dtmosfera o enviada a usarse como combustible 

(debido a su contenido de hidrégeno) . 

El formaldehido que sale de la unidad au~ contiene metano! por lo que se mando 

una columna de destilaci6n en d011de el metano! es separado parcialmente o completamente, 

dependiendo del tipo de producto deseado. 

E 1 metano! del domo es condensado y recirculado al vaporizador. La solución 

de formaldehido es tomada del fondo y se enfría antes de mandarla al Almacén . 

La energía recuperada en el cambiador, adyacente al reactor, es utilizada 

directamente paro la vaporizaci6n y la destilación, si la planta 1•tiliza el valor colorí-

Fico del gas de salida de la columna de absorci6n-lavado los requerimientos de vapor 

pueden ser virtualmente cubiertos; y si el producto Final deseado, es rico en metano!, 

se pueden obtener cantidades apreciables de vapor. 
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PROCESO: Uhde 

21 

Apli~~c-iÓ~: Este es un proceso para la producci&i de formaldehido sTnt,tico 

a partir de metano! anhidro, aire y ag.¡a desmineralizada para da una solucioo de for­

maldehido de una concentraci6n de 30% a 45%, haciendo uso de un catalizador de pla­

ta. 

De$cripci&;: E 1 metano! anhidro es evaporado y posteriormente mezclado con 

aire caliente y vapor en unas proporciones previamente controlados. Esta mezcla pasa 

a trav~ de un reactor multitubular en donde el metan o! es convertido a formaldehido 

sobre un catalizador controlado en varios puntos de medlcicSn localizados en el lecho 

catalnico. La parte inferior del recipiente del reactor sirve como un generador de va­

por en donde el calor de la reacci&i produce el vapor necesario para la carga del reac­

tor. 

Los productos de reacci6n son alimentados al fondo de un absorbedor en don ­

de hacen contacto con ag.¡a des-ionizada en la cantidad necesaria para produci r la 

concentraci&i deseada de formaldehido . 

El formaldehido primario de el absorbedor contiene aproximadamente 5% de 

metano! no reaccionado y una pequena cantidad de 6cido fdrmico. El 6cido f6rmi­

co es removido por intercambio ionico en un cambiador simple cati6n-an i6n. E 1 con­

tenido de metano! del producto debe de ser removido en la columna de destilaci&i 

que estd enseg.¡ida, la cual trabaja en condiciones de vacio. El metano! recupera­

do se recircula a la secci&i del reactor. E 1 formoldehido final p.irificado normal­

mente contiene tan solo c~rca de 1 % de metano l. 

La oxidaci6n catalrtica del metanol a formoldehido se lleva a cabo o pre­

siones ligeramente arriba de las atmosf,ricos. La temperatura de reacci6n es varia­

da entre 500° y 640° c., dependiendo sobre la concentraci&i requerida paro la so­

luci6n da formoldehido. 

El rendimiento total es bastante alto. Cuando el formaldehido ol 37% con-
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teniendo 6% de metonol es producido, el rango que abarco el rendimiento es desde un mr­

nimo de 88% hasta 900k. 
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PROCESO! l<ARL-FISCHER-BORDEN Co ./ 

Este proceso es para la fabricación de formaldehido por oxidac ión 

del metano! con aire en presencia de un catalizador metdlico de l tipo plata . 

D.escripción: E 1 aire atm0sférico es filtrado para eliminarle partrculas s61idc_is, 

y por medio de un ventilador se envra a un precalentador. El metano! entra al vaporizador 

y lo corriente de vapor de metano! se une o la del aire preca lentado . 

Esta mezcla se alimenta a bancos de reactores coda uno de cuatro a seis pulgadas 

de didmetro, dentro de los cuales se haya el lecho catalnico empacado; dentro del reactor 

se alcanzan temperaturas de 600° C, solo se req~iere de un poso de la mezcla de reocci6n 

sobre el lecho . 

Los gases reaccionados que vienen del reactor pasan inmediatamente a trav~ de 

una caldera que aprovecho el color de la corriente gaseosa, o seo, que se recupera el ca­

lor de reocci6n; despu~ de generar vapor paso a un segundo cambiador en donde se recupera 

mas calor utilizándose éste para evap<>rar el metano!. 

Los vapore:; de formaldehido y metano! sin regccionar se pasan o dos torres de 

absorci6n empacadas con anillos Raschig de carbOO con cambiadores de color interconec­

tados. De la segunda de estas torres se ventean los in condensables. 

La solución cruda de formaldehido se junta con el condensado de la mezcla de 

reacción (se condensó en el vaporizador) y se mandan a lo destilaci6n. 

Antes de entrar a la colurma de destilación se precalienta con el producto del 

fondo de la torre, la cual es de platas. E 1 producto del domo es bosicamente metanol pura, 

una parte se usa como reflujo y la otra parte se recircula al vaporizador. 

E 1 producto del hndo de la torre (que precalent6 a la alimentacidn) pasa por una 

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



/ 
PROCESO: MONSÁNTÓ, · e~. 

Aplicaci6n. - Este es un proceso para la manufactura de formaldehido a partir 

de metano! y aire, usando un catalizador de plata. 
S) -c s,, ''-'~~'""' -\.J ~~ o<....Sl , ..- s<\c.cd,""' "'~\ 

~E~- La formalina es producida par deshidrogenaci6n del metanol 

sobre un catalizador de plata a temperaturas elevadas y a presi6n esencialmente atmosférica. 

Una mezcla cootrolada de vapor de metanol purificado, vapor y aire, es pasada a través de 

un lecho catalrtico de gránulos de plata. La mayorra del metanol es deshidrogenada al 

hacer con tacto con la alta temperatura del lecho catalrtico, produciendo u.na mol de for-

maldehido y una mol de hidr6geno. La reacci6n es endot~rmi.ca, y el balance del cal.or del 

sistema se mantiene quemando una parte del hidr6geno desprendido con el aire alimentado . 

Los Pfoductos de reacción son rapidamente empleados en la sección del quemador 

de calor de desecho del convertidor que est6 localizado precisamente abajo del lecho cata-

lnico. El calor de reacción es recuperado en el quemador de calor de desperdicio, y una 

porci6n del vapor producido es usado como vapar de proceso en la alimentación gaseosa 

combinada que se carga al convertidor. 

El efluente del convertidor pasa di rectamente a una oatería de absorción, en 

donde el formaldehido y otros pr_oductos condensable se recuperan par condensación direc -

ta por contacto a contra corriente y absorci6n con corrientes de recirculación de formalina. 

E 1 calor de absorci6n se remueve por card:iiadores de calor de estas corrientes de recirc . a­

ci6n intermedia. Los gases no condensables salen de la baterra de absorci6n \! ncluida en la 

baterra de absorci6n est6 la capacidad para llenar los standards de emisión de aire de la 

\ 
U.S.E.P .A. ) 

La formalina cruda es colectada en ·el resumidero dei absorbedor y de ahr pasa 

a uria columna a destilarse y es purificada por rectificación con el metano! que no reaccion6. 

El metano! es r'ecuperado y se recircula al proceso. El producto de formalina purificada se 

junta y se manda a los tanques de almacenamiento . E 1 an61isis de la forrnalina puede ser 

ajustado regulando las cantidades de agua que se a~aden a la columna del absorbedor, o bien, 
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diluyendo despu~ la formalina al 50"/o a menor concentraci6n en los tanques de alma-

cenamiento. 

E 1 control de la temperatura apropiada en el sistema total y en los tanques de 

almacenamiento mantiene la formaci6n del paraformaldehido a un valor mTnimo y reduce el 

contenido de 6cido fcSrmico de la fonnalina, un inhibidor patentado por Monsanto se le ai'la-

de para retardar la formaci6n de paraformaldehido en el Almacenamiento. o e Los principales razgos que distinguen al proceso usando plata de otros procesos 

incluye el uso de un solo convertidor y lecho catall'tico para manufactura a velocidades 

hasta 300 millones de libras al ai'lo, sobre una base de solución al 37%, número mTnimo y 

tamai'lo de los componentes de su equipa, y una larga vida del lecho catall'tico. La economra 

del proc"'° de MM~"'º fuw~e pi~.., ""Y'""' de 50 mlllM., de llb•m ª""ªI" de oopacidoi 



PROCESO: PHO ENIX INDUSTRIAL PROCESSES INC. 

Aplicaci6n: Obtenci6n de formaldehido por oxidaci6n del metano! con ire en preseicia 

de un catalizador de oxides de fierro y molibdeno . 

Descripci6n : El aire se comprime y se precalienta separadamente antes de alimentarlo 

al mezclador, el metano! se bombeo a l vapori zador y los vapores se mandan al mezclador . 

La mezcla asr rpreparado se alimenta a la parte superior del reactor de oxidaci6n 

de tubos múlt iples, en donde se haya empacado el cata lizador que está hecho a bcise de 

oxidas de fierro y mo li bdeno. La presi6n es de tan solo 7 psig 

La mayor parte del calor generado por la oxidaci6n ·del me tano! se recupera por dr-

culaci6n de !Owterm par fuera de los tubos. A su vez este dowtherm transfiere su calor 

para general vapor. La temperatura a la salida del reactor es de 260- 287-C. 

La mezcla que sale del fondo del reactor conteniendo formaldehido , nitrogeno 

y bió'xido de carbono pasa a través de un generador de vapor y de ahí pasa al absorbedor. 

En el absarbedor se alimenta agua refrigerada por la parte superior para absorber 

el formaldehida, también por la parte superior se ventean los gases de desperdicio, basi-

cemente nitr6geno y algo de bióxido de carbono . 

Finalmente la soluci6n de formaldehido se pasa al mezclador en donde se ajusta 

a la concentraci6n deseada la cual puede ser desde 37 hasta 54 % en peso de formaldehido 

en CgJC. 
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PROCESO: BÁDISCHE ANiLiN & FABRÍK AG 

Áplic~ci&i~ Este es un proceso paro la producci&i de Formoldehido par des-

hidrogenaci6n de metano! en la fase vapor. Con un catalizador de cristales de plata. 

Descripei&i: La carga consiste¡ demetmol PJro o metano! crudo especial-

mente p.irificado; vapor condensado o bien aguo completamente desminerolizodo, y 

aire sin purificar. 

El proceso con-Cinc la deshidrogenoci6n y oxidaci&i de metano! en contac-

to con un catalizador de plata. La reacci&i global es exot~rmica y se lleva a cabo 

odiabaticomente de la manera si~iente: 

CH
3
0H-CH

2
0+ H

2 
- 20 Kcal/Mole 

H2 + 1/2 02-H20 + 58 Kcal/Mole 

Una mezcla de metano! y a~a es evaporada mientras se le oflode aire com-

primido para la reacci6n. Esta evaporaci6n tambihi tiene un efecto de rectificaci&i. 

Para prevenir la formaci&i de imp.irezas en el fondo del evaporador una corriente cons-

tan te se elimina. La mezcla de reacci&i, cuyo composici&i est6 arriba del limite su-

periar de ig1ici6n fluye a travAs de una capa dglgada de cristales de plata en donde 

se llevo a coba la reacci&i a un calor rojo ligero . Para alcanzar un buen rendimien~· 

to las temperaturas se mantienen en un ranga de mas menos 5° e., par un control au-

tom<Stico que re~la la entrada del aire. Los gases de reocci6n calientes se enfrían 

rapidamente en una caldera de calor residual para prevenir la formaci&i indeseable 

de mon~xido de carbono debido a la descomposici&i ~rmica del formoldehido . El 

vapor generado es suficiente para evaporar la mezcla ó~a-metanol . Los gases de 

reacci6n 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 absorci&i y condensaci&i liberados se remueven por medio 

de un cambiador de calor en un sistema de circulaci6n del producto. La concentra-
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ci6n del producto es ajustada controlando la cantidad de agua suministrada a la úl­

tima torre de el absorbedor . 

E 1 control del proceso es casi totalmente autornó tico y un operador puede 

manejar varias unidades . La velocidad de entrada puede ser variada en un amplio 

marg~n con pequef'lo efecto sobre el rendimi ento . E 1 control continuo de la reac­

ci6n por cromatografra de gases y an61isis infrarojo permi te una excelen te optimi ­

zaci6n del Proceso . 

El rendimiento es de 87% del te6rico basado en el metano! usado y 90.5% 

basóndonos en el metano! convertido . Los 11nico servicios r~ueridos son de elec­

tricidad y agua. La economra del proceso puede aun ser mejorada usando metano! 

crudo libre de contaminantes, en vez de usar metano! puro. 

E 1 catalizador consiste de cristales de plato purificados electroll'ticamente 

con un tamaf'lo especifico de partícula, lo vida del catalizador es de varios meses 

y depende de lo pureza de las materias primos. Puesto que el catalizador es muy 

selectivo un poso es suficiente para alcanzar casi la conversi6n completa . La re­

cuperaci6n del metano! que no reacciono por destilaci6n del producto no es nece­

sario . La ausencia de una torre de destilaci6n aseguro un contenido bajo de 6cido 

fórmico por lo que un equipo de desacidificaci6n por intercambio ionico es tarnbién 

innecesario. 
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PROCESO: SPENCER CHEMICAL CO. 

Aplicaci6n: Obtenci6n de formaldehido a partir de metano! y aire 

haciendo uso de un catalizador de plata . 

Descripci6n: El metano! se bombea del almacenamiento al evaporador 

que funciona con un serpent(n de vapor, el cual mantiene al evaporador con una 

pres i6n de vapor de metano! entre 25 y 40 psi. 

Del evaporador los vapores del metano! pasan a travEs del sobre­

calentador en donde por intercambio con vapor ( 150 psi) es elevada lo tempercturo 

del metoool hasta 108ºC. 

Aire ambiente es pasado a través de un filtro de lana y mandado a 

una torre empacada con anillos .de cerdmica, en donde es lavado con una soluci6n 

de sosa al 5%. Esta operacioo rerrueve al di6xido de azufre y di6xido de carbo­

no, y material extrai'l o, los cuales tendrran efecto perjudicial sobre el catalizador. 

De la torre lavadora el aire posa por un eliminador de rocio y después a la suc-

ci6n de un soplador centrrfugo, el cual lo envra a un recalentador a vapor, en 

donde su temperatura aumenta hasta 54t. Este aire se alimenta al mezclador a don­

de llegan los vapores de metano! proven ientes del sobrecalentador. La mezcla obte­

nida tiene una temperatura de 74•(, y se filtra para un doble chequeo de la pureza 

de la corriente gaseosa, puesto que aun cantidades muy pequellas de material 

extrai'lo envenenarran al catalizador . 

Del filtro pasa la mezcla por una trampa de flamazos y de ahr a un 

distribuidor mu1tiple que alimenta a va rios banc·-,s de convertidores. Un interwptor 

de flama zos estd en cada banco de convertidores, .los cuales estdn a su vez equi-

pados con su propi c interruptor. Con un solo poso es suficiente, lo temperatura se 

incrementa en 150 - 200'C, lo 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, f,..,rma"ndose 

una soluci6n metanol-formaldehido-agua; con lo cual se remueve la mayor par­

te de los vapores condensables de la corriente gaseosa . La soluci6n de l fondo es 

rec irculada 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 a limentada 

en le parte superior con vapor condensado; los gases de sa 1 ida son venteados 

a la atm6sft!ra . La solucicSn 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 destilaci6n . La destilaci6n consiste en una co lumna de rectifica-

ci6n; el producto del domo, metano! y parte agua se condensan, y una parte se 

recircula al vaporizador y otra parte es el reflujo. La soluci6n 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 ac idez. Antes de alma­

cenarlo es posible q'Je se requiera algo de calentamiento para evitar la precipita­

ci6n de paraformal '::lehido. 
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PROCESO: CdF CHIMIE / 

Ápli~~~i6n: Este es un proceso para la mcnufactura de Formaldehido a partir 

de metanol y aire, usando catalizador de plata . 

Descripción: E 1 aire necesario para la srntesis es enviado al vaporizador 

par un ventilador bajo control de la velocidad de flujo. Metanol tanto recirculado 

como alimentaci6n fresca , junto con agua, también se introducen dentro del vapori­

zador bojo un control de la velocidad de alimentaci6n . 

Despu6s de intercambiar calor, esi'a mezcla se lava a contra corriente con la 

mezcla que va al reactor. El calor para I~ vaporizaci6n es suministrado por un vapori­

zador de pelicula descenJente. !:I sistema vaparizador-absorbedor opera a nivel cons­

tante y asr 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

ci6n se lleva a cabo por el contacto con el catalizador, que consiste de plata depo­

sitada sobre codiorundum • El reactor es controlado tomando las temperaturas en 

varias posiciones de la capo catalítica. Un sistema automdtico de nitr6geno pro-

tege al reactor si hubiese un excesivo aumento en la temperatura . A la salida del 

lecho catalrtico, los gases de reacci6n son rapidamente empleados en un hervidor que 

produce vapor. Los gases provenientes del hervidor son enviados a una torre de ab­

sorci6n de tres secciones. 

Bajo condicion_es controladas el agua faltante, necesaria para la concen­

traci6n deseada de formaldehido saliendo de el fondo de la torre de destinalaci6n, es 

alimentada en la porte superior de la torre de absorci6n los fondos de la torre de ab­

sorci6n posan a la colurma de destilaci6n. La colurma de destilaci6n opera en con-

diciones de vacio parcial y la soluci6n de· formaldehido de los fondos son enfriados 

por la alimentaci6n a fa colurma antes de ir af almacenamiento. 

La columna final de destilaci6n ofrece g;an flexibilidad y puesto .que ope­

ra a presi6n reducida asegura la mrnima cantidad posible de impurems sean monda-
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das al catalizador (por la recirculoci6n) poro prevenir los reacciones secundarias. 

Este permite prevenir la rcSpida degradación del catalizador y aumentar su vida, tam­

bi&n favorece uno alta conversión por lo odici6n de cantidades moderado de aguo 

a lo mezcla reoccionante. Esto también puede permitirse cuando la producci6n seo 

de forma lino al 50% en peso . Este dispositivo fombi&n prevee las reacciones de 

degradación del formaldehido y de un rendimien to comparable al que dan los ca ta ­

lizadores a base de molibdeno y tambi&n permiten un control de la concen tración de 

metano! en la solución de formaldehido producido . Formalina con menos de 200 por­

tes por millon de 6cido f6rmico asr también como concentrdci6n de 50"/o en pMo o 

mas de formaldehido . Esto evita la necesidad de usor una resina intercambiadora 

poro producir un producto de boja oc idez. 
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PROCESO: LUMMUS CÓ. / 

Ap1Íca~i6n : Este es un proceso para la producción de Formaldehido de gra­

do comercial ~ partir de metan.o( lrquido y aire, usando catalizador de óxidos de Fie­

rro y Molibdeno. 

Descrlpci6n: El proceso involucra la reacci6n en fase vapor de metano! lr­

quido es evaporodo 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 alimentacioo entonces entra a un reactor catalnico de lecho fijo de co­

raza y tubos en el cual metano! y ox(geno (de el aire) reacciona para formar formal­

dehido, algo de monó'xido de carbono y vapor de agua. El catalizador contiene cSxi­

dos de fierro y molibdeno. 

El formaldehido es recuperado por absorci6n con agua desmineralizada . H 

calor es removido de la torre. de absorción por la circulación de corrientes ITquidbs 

del fondo y la rarte media de la columna a trav&s de enfriadores extf!ITl!>S . [I pro­

ducto del fondo de la torre de absorción consiste di formalina (formaldehido-agua) 

.. de 37 a 50% en peso. El contenido de metanol del producto finc;f es menor del 1% 

en peso. Los gases lavodos de la parte superior de la columna se ventean. 

El producto de formalina, la cual contiene 0.4% como m6ximo de acidez 

como 6cido fcSrmico puede ser posado a un intercambio ionico en donde la acidez 

puede ser reducida para llenar las especificaciones de cualquier producto. 

A trav&s de la coraza del reactor por acci6n de termosifdi circulo una co­

rriente de Dowtherm A. 

l:I calor absorbido es usado para general vapor a una presión 

superior de 450 librav'pulgada cuadrada manom~tricas. 

Este vapor puede ser usado para sumhistrar porte "de la energra necesaria 

para manejar el comprensor de el aire . 
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~ PROCESO: NISSUI TOPSÓE / 

Aplica~ión! Es un proceso para fabricar formaldehido a partir de metano! por 

oxidación con aire, en presencia de catalizador de oxidos metalicos(Fe y Mo). 

Descripción: Metano! ITquido es bombeado a un vaporizador en donde es eva­

porado y sobre calentado por un vapor que se condensa. E 1 metano! es entonces mez­

c lado con aire y la mezcla es precalentada en un cambiador con el efluen te del reac­

tor y de ahr se posa a un convertidor tubular. la reacci6n se lleva a cabo entre 

250-400"( sobre un catalizador de 6xido de molibdeno-óxido de fierro. la reacci6n 

principal, o seo lo de oxidación del metano! al formaldehido es altamente exot~rmica 

y ocurre como sigue; 

CH30H + l/2 o2 __,. CH20 H20 + 38 KCal 

El calor de reacci6n es removido por la circuloci6n de un bai'lo de un ITqui­

do orgénico poro osi poder mantener un control óptimo sobre lo temperatura y poder 

evitar lo formaci6n de subproductos. El ITquido circulo por fuero de los tubos en don­

de est6 empacado el catalizador siendo parcialmente evaporado. los vapores de reac­

ción posan a un tanque y despues a un condensador/hervidor en donde simultaneamen­

te son cond"nsados 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 evaporaci6n del metano! y otra parte queda pa­

ra usarse en otro parte. 

El efluente del convertidor es enfriado en un intercambiador alimentaci6n/ e­

fluente. E 1 gas del proceso es entonces posado a un absorbedor en donde el formal­

dehido se absorbe en agua y se retira de el fondo de la colurma . 

Una soluci6n de formaldehido puede ser hecha conteniendo sobre 50% en peso 

de formaldehido y conteniendo menos de 1 en peso de impureza de metano!. Un ren­

dimiento t(pico en este proc~so es de 92%. El tiempo de vida de catalizador se es­

pera que sea de 1 .~. meses. 
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PROCESO: MONTECATINI 

Aplicaci6n: Este es un proceso para la manufactura de soluci6n de 

formaldehido basada en la oxidaci6n catall"tica en fase vapor del Metano! con aire 

par medio de un catalizador de óxidos de metales polivalentes. 

Descripci6n: Aire atmosférico purificado se comprime hasta tres 

psig, y es precalentodo en un primer cambiador de corozo y tubo en el cual se recu­

pera el calor de los gases de reacci6n, y de ahr es mandado al evaporador de metano!. 

Lo alimentaci6n de metanol (99% de pureza) es cuidadosamente controlGda paro no 

exceder del 8% en la mezclo metanol-aire. 

La mezcla deja el evaporador aproximadamente a 40° C. y entra a un 

segundo entercombiador de coraza y tubo en donde es calentado también, por la corriente 

de gases calientes de reacci6n. La mezcla es calentada aqur hasta lo temperatura de 

a limentac i6n deseada. La mezcla gaseosa fluye dentro del reactor en donde en presencia 

del catalizador compuesto de 6xidos met61icos se lleva a cabo basicomente, la siguiente 

reacci6n: 

2CI\ O + 2 Hz. O + 38.06 Kcal/gmol 

Lo temperatura de reacci6n es controlado por un sistema termostdtico de 

circulaci6n de aceite. El aceite absorbe calor del reactor y es depues enfriado en uno 

caldera donde el color de reacci6n se recupera en lo forma de vapor de alto presi6n (280 

psig - 9 . 05 otm .) ; despues de enfriado el aceit~ es recirculado al reactor . 

L"S gases de reacci6n, conteniendo vapores de formaldehido, nitro9eno 

y vapor de agua fluyen a trav~ .de los dos intercambiadores ya mencionados, y llegan 

a lo parte interior de la columna de absorci6n de platos, la cual es alimentado por agua 

en la parte superior. El color de obsorci& es removido de la soluci~n acuosa de formal­

dehid~ circulando en un circuito cerrado (entre las dos primeros etapas de lo torre) y en­

fri6ndole en cambiadores de calor situados fuera de la torre. 
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La solud6n de Formaldehido es directamente mandada a los tanques de 

almacenamiento y no necesito de una destilac,i6n fincl del exceso de metanol, ni de reduc-

ci6n del contenido de 6cido f6rrnico puesto que el proceso esM ajustado !JC!ra darle la 
1 

mayor calidad al producto. Este producto contiene menos del 1% de metonol y de 0.010% 

(en peso) de 6cido f6rmico como impurezas, por lo que est6 dentro de las especificaciones 

comerciales mas comunes . 



/ 
PROCESO:FORMOX (Reichhold Chemical, lnc ) 

-¿ ApliCaci6n: Este es un proceso para la producci6n de Formaldehido a partir 

de Metano! y un gas conteniendo oxigeno (en exceso estequiométrico) por medio de cata-

lizador de óxidos de fierro y molibdeno · 

Descri pe.i6n . - Bes icamente, el proceso involucra la oxidaci6n directa del metanol 

con el catalizador FORMOX (marca registrada de la era. Reichho ld Chemical, lnc .) ; 

el cual es una mezcla de Óxidos metálicos, utilizando un reactor multitubular de lecho 

fijo para la oxidación en fase vapor. 

E 1 metano! es vaporizado y mezclado con el gas contenienclo oxi'geno, previamente 

ca lentado. 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 conve"i6n obtenida no es 

necesaria la recuperaci6n del metanol del producto final . 

En condiciones normales de operaci6nel producto de este proceso contiene menos 

del 1% de metanol . El calor de reacci6n de la oxidaci6n es removido del reactor par 

intercambio con un fluido apropiado para la transferencia de calor generalmente DOWTERM 

La temperatura del reactor se regulo alimentando gas sin calentamiento previo; 

lo instrumentoci6n del reactor se emplea paro llevar un registro de los perfiles de temperatura 

en los tubos no solo para regular la reacci6n, sino que también sirven como guia de lo vida 

del catalizador. Dentro del reactor la mezcla de reacci6n primero es precalentada por la 

ebullici6n del DOWTERM en la coraza
1
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 . E 1 gas 

reaccionado se enfría contra el DOWTERM en ebullici6n o medida que sale de los tubos 

del reactor, y despues son pasados o un enfriador el cual actua como generador de vapor. 

Los gases reaccionados que fueron enfriados hasta ligeramente arribo del punto de 

redo del formaldehido pasan a una columna de absorci6n con aguo ocontra corriente, esto 

columna es de platos con burbu jeadores. Esta torre es un diseifo estándar 
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con dos intercambiadores enfriados por agua en la parte superior para enfriar la so luci6n 

de formaldehido. E 1 adecuado control de la temperatura en el enfriador y en la torre de 

absorci~n elimina la formaci6n de paraformaldehido . La secci6n inferior de la torre 

de absorci6n (en donde existe una soluci6n fuertemente concentrada) es mantenida arriba 

de 32 .3·c mientras que la parte superior es enfriada para aumentar la eficiencia de la 

absorci6n; los gases de salida de esta torre pueden ser reci rculados como un medio de aumentar 

el gas to y rendimiento sin costos adicionales de consumode potencia. 

Controlando la adici6n de agua de proceso a la torre de absorci6n es posible obtener 

con::entraciones hasta de 60"k de formaldehido . Excepto por su contenido de 6cido fórmico 

y de 1 - 2 partes por mil ion de fierro que pueden ser removidas por intercambio iooico,el 

producto llena o sobrepasa los est6ndares comerciales de pureza 

En la operaci6n comercial del proceso se obti aien rendimientos del 92% del tedrico 

y aun arriba (rendimiento basado en el metanol alimentado entre producto). 



~ 
- 7 PROCESO: CdF CHIMIE- INSTITUTO FRANCÉS DÉÍ.. .PETROLEÓ / 

ApÜcoci&i: Un proceso para la manufactura de formaldehido a Partir de me-

tanol y aire, con un catalizador de 6xidos de fierro y molibdeno. 

Descripci6n: Un gran exceso de aire es mezclado con una parte de el meto-

nol, y calentado par intercambio con el efluente de el reactor y el metano! restante 

se oí'lade antes de enviarle al reactor. Lo mezclo metano! aire es calentada o lo tem-

peratura de reacci6n en lo parte superior del reactor por un lrquido en estado de ebu-

llici6n especial para la transferencia de calor. E 1 exceso de calor en el fluido de 

transferencia es usado paro generar vapor. 

El efluente del reactor intercambio calor (como yo mencionamos con lo 

olimentoci&i), se enfrfo y se manda o uno torre de absorción de tres secciones . El 

agua faltante es aí'ladida en la parte superior paro controlar la concentroci6n de for-

maldehido de los fondos de lo torre. 

El nuevo catalizador del tipo de 6xidos de fierro y molibdeno tiene uno vi-

do de mas de un oí'lo. 

Debido o lo simplicidad del esquema del proceso y al control de lo tem-

peroturo por el fluido paro lo transferencia del color por reguloci6n de la presi&i el 

6xito 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 milímetros 

de forma cíl(ndrica y est6 empacado en los tubos del reactor que tiene un diámetro 

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

Aplicac i6n . - Este es un pr~ ceso para la obtenci6n basicamente, metano!, 

formaldehido y acetaldehido por la oxidaci6n directa de algunos componentes del gas 

natural . 

Descripci6n: E 1 gas que proviene de la planta de absorci6n pasa primeramente por 

un lavador convencional en donde cualquier aceite que hubiese quedado del proceso 

anterior es captado y removido. 

El gas ya lavodo se descarga a tra vés de un calentador el cual, funciona con 

gas, para que alcance la temperatura requerida para la reacci6n con el oxígeno en el 

reactor de oxidaci6n . 

Oxigeno con una pureza de 90-95% proveniente de una unidad a baja temperciura 

en la cual se lleva a cabo una licuefacci6n por compresi6n , seguida de una fraccionaci6n; 

la refrigerac i6n se suministra par la expansi6n isoentr6pica de parte del aire a través de un 

motor de turbina ( en vez de expansi6n adiab6tica a través de una v61vulc:1. Esta planta est6 

construida en su totalidad de aluminio . 

La mezc la del gas y el oxigeno pasan al reactor de oxidac i6n . Los productos 

de la oxidaci6n pasan del reactor a una torre donde se absorben con agua . E 1 gas residual 

sale del absorbedor y entra al sistema de distribuci6n de gas. 

La soluci6n acuosa es destilada por medio de una destilaci6n simple y los vapores 

producidos en esta columna son condensados y fraccionados . 

El sistema de fraccionaci6n para la se_paraci6n de acetai:!ehid~metanol y formaldehido 

consiste en una torre de burbujeadores, que trabajan a baja presi6n. 

Un residuo consistente en la producci6n a cuosa de sales de 6cidos org6nicos, salen 

del fondo del fraccionador en d -nde el metano! y los vapores de agua se remueven para su 

posterior separad 6n . 

Aunque parte del formaldehido es produ cido directamente en el proceso de oxidaci6n, 

la mayor parte es manufacturado por oxidaci6n de una porci6n del metano! . La oxidaci6n del 
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metano! consiste en lo voporizaci6n por medio de calentamiento con vapor, y su combinaci6r 

con aire c ,.,·mprimido . Despues pasa a 1 reactor el cual conti'ene cobre metdlico como cata­

lizador. La mezcla resultante de metano! sin reaccionar, formoldehido, agua y gases re­

siduales se enfrfan y pasan a una torre de separaci6n primaria en donde los gases son ven­

teados . La mezcla de formaldehido, agua y rMtanol es bombeada a una segunda torre 

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

que sale de esta torre ambinado c~n cualquier cosa que no hubiese sido lavada por el agua 

de los gases residuales,. es recirculado al vaporizador de metano! . 
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PROCESO: CELANESA CORPORATION OF AMERICA 

PLÁNT A CHEMCEL 

Aplicaci6n: Este proceso es para la proi:lucci6n de varios productos 

quTmicos oxigenados org6nicos alifdticos y algunos derivados de el los. La carga con­

sls te principalmente de propano y butano sin embargo algunos otros hidrocarburos se 

pueden permitir. Los productos son: ócido ac~tico, acetaldehido, formaldehido en va­

rias fo rmas y mezclas con otros materiales, acetona, alcoholes, éteres, algunos glicoles 

y mezclas de alcoholes o cetonos llamados solventes. 

Descripci6n: La operoci6n de la plan ta Chemce l, la cual es continuo, comien­

zo con la comprensi6ri del aire para suministrar tanto el oxTgeno necesario a la plan­

ta de óxTgeno como directamente al reactor de oxidación. Lo planto de oxTgeno em­

pleo lo refrigeroci6n para separar el oxTgeno del nitrógen o y las trazas de otros compues­

tos en el aire. Los gases especrficos de hidrocarburo se comprimen separadamente 

y un exceso de hidrocarburo se usan para con trolar la reacción subsecuente . Las 

co~rien~es separadm de gas se unen y se alimentan al horno de oxidaci6n en donde la 

oxidoci6n de los hidrocarburos se lleva a cabo en la corrien te gaseosa. Esta oxido-

ci6n primaria es efectuada en un grupo de hornos id~ticos operados en paralelo !os 

cuales sirven para precalentar la mezcla asr como paro dar los condiciones adecuados 

poro la reacci6n. Despum de uno breve residencio en los hornos la corriente de gas, 

la cual se ha enriquecido con los productos primarios formados en las comaros de 

reacción calientes, es enfriado 'y absorbido en torres que contienen agua . El ven-

teo de estos obsor l;,edores se compone de hidrocarburo sin reaccionar, los cuales son 

recirculados o los compresores para volverlo o usar y de nitrógeno bajo ·.na presión 

con la que pueden ser usados para mover turbinas. En esta etapa una seporoci6n de 

la mezcla productos-aguo es efectuado. Formaldehido dilui do se separa primeramen-

te y despues se co0 '. centra en. las soluciones acuosas usuales conocidas como formalina. 

Alguno de esta formalina es procesado, esencialmente por deshidrotacidn, para pro-
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ducir formaldehido y trioxano. 

La porci6n de la mezcla productos químicos-agua, sol:ronte después de la re-

moci6n del formaldehido se somete o procedimientos apropiados poro lo separación y 
• 

purificaci6n de los variados componentes químicos, consistentes básicamente de al-

coholes, oldehidos, cetonas y tóxicos. Los productos quimicos provenientes de estos 

posos estdn ya listos o bien para la venta o bien para procesos adicionales para pro-

ducir materiales mas elaborados . 

En producción comercial se encuentran las: 

Unidades de aldolizaci6n para varios prop6sitos para elaborar toda una va-

riedad de productos como butano! normal, 3-metoxi butano!, y trimetilopropono . 

En estos posos de procesado ovonzodo se incluye oxidoci6n secundario hi-

drogenaci6n y esterificación . En 6stos distintas tknicas se emplean, toles como: 

destilación simple, destilaci6n ozeotr6pico, froccionoci6n,extracci6n con solventes, 

evaporaciÓn1obsorci6n y otros procesos unitarios . 

Las condiciones de operaci6n son básicamente:control cuidadoso de las pre-

siones, temperaturas, velocidad de alimentación, catal izador y los relaciones a i-

re-hidrocarburos. 

Lo operoci6n es en si muy flexible y i?I equilibrio del proceso puede $er 

controlado de tal manero que se permito cambios significativos en las salidas de to-

dos los productos . 
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PROCESO: AKiTA PETROCHIMICAi.s cb. LTD. 

Aplicación: Este es un proceso para la manufactura de .,.:ormaldehido a par­

tir de Eter DimetMico, el cual es 'un sub-producto en lo fabricación de Metano!. 

Descripción: La carga para este proceso consiste de Eter dimetMico impuro 

y aire a~mosférico . 

El proceso usa un catalizador especial compuesto de 6xidos metólicos y un 

reactor de lecho fijo de tubos múltiples en el cual se llevo a cabo la oxidaci6n. 

Lo siguiente reacci6n b6sica se lleva a cabo: 

CH3 - OCH3+ 02 -2CH20~H20+68 Kcol 

Como lo indica el diagrama de flujo el Eter d imetMico proveniente del do­

mo de la torre de destilaci6n del metano!, es pasado al reactor mezclado con aire 

atmosférico. 

El catalizador tiene una alta reactividad y también buena selectividad, asr 

que unicamente se requiere un paso por el reactor. El calor de oxidación del reac­

tor es absorbido por una sal paro la transferencia de calor . Los gases producidos 

por el reactor se pasan a trav& de un cambiador de calor, y desp.iés a una torre de 

absorci6n. El calor de absorci6n se remueve por una soluci6n acuosa de formal­

dehido que circulo en la torre y después se er.fria en un cambiador de celar loca-

l izado fuera de la torre . 

La soluci6n de formaldehido producido es purificada removiendo el ócido 

f6rmico (que se far~ como subproducto); por medio de un intercambiador ion ico 

obteniendose una soluci6n acuosa de formaldehido de grado comercial. 

El eter dimetMico puede estbr en cualquier concentroci6n pero en uno 

relaci6n menor paro el oxrgeno que lo relac ión esteq• iométrico. En este reactor 

de lecho fijo, los espacios velocidades pueden tener un rango de /00()..4000m3 de gas 

(condiciones normales)/M3 catalizador hora; lo presi6n es atmosférico y las tem­

peraturas de reacción son del orden de 450 o 500 grados centigrados . 
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Con este procedimiento se obtiene un rendimiento del 70 al 80% sobre una 

base estequim6trica. la conversi6n en un solo poso del eter dimetMico alcanza entre 

90 y 100%. 



CAPITULO 11 

FACTORES LIMITANTE-S E INNOVACIONES TECNOLOGICÁS 
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11 

A) Desorrol lo Hist6rico de los Procesos 

Los desarrollos industriales son difrciles de seguir en detalle, 

puesto que los avances prdcticos son usalmente mantenidos en secreto, de aqur 

que sea necesario confiar en la literatura de patentes para conseguir la informocioo 

y en el mejor de los cosos, dicho literatura es fragmentario 

i) A partir de metanol 

En 1889 August Tri!lot pa_tent6 en Francia y Aleman ia el primer 

proceso para la manufacturo da formaldehido a partir de metonol. E 1 m~todo 

consistra en lo descargo de vapores de metonol en formo de rocio en la boca de 

un tubo de cobre calentado externamente y empacado con coke o pedazos de mosai­

co; tanto el coke como el cobre servran como catalizadores . . Este proceso no l leg6 

a su aplicocioo industria l . 

Lo fi rma Merckli n & LBsekan comen z6 en Alemania la manufoc-

tura comercia l de forma ldehido en ese mismo ai'lo de 1889 . E 1 formoldehido se usaba 

en esa ~poca solamen te como desin fectante; para endurecer películas de gelatina, 

y en olg:mas ~ rntesis tonto de productos medicinales como tintes. El aparato usado 

por Mercklin & Losekan se muestro en e l diagrama. La dos terceros partes 

del tanque de reocc i6n estaban provistos de voril los de cobre que se extendran hasta 

el metanol, entre los extremidades superiores de las vari llas se co locaba el catalizador 

que consistra de espirales de gasa de cobre. Se alimentaba aire dentro del oparoto 

arrastrando vapores de metano! sobre el . catalizador y los productos de reocci6n pasa­

ban o un sistema de condens oci6n y o varias torres lavadoras construidos de modero. 

Se producra una solucioo de formaldehido a 30%. 
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En 1895 yo eran varios los compai'lros en Alemania y Suizo que lo 

fabricaban en procesos muy similores al descrito. 

En 1910 O . Blonk patento en Alemania el uso de un catalizador de 

plato; y se publican trabajos que demuestran que los rendimientos obtenidos con cata­

lizadores de plato son mucho mejores que los obtenidos catolizando con cobre. 

Lo producci6n comercial de formoldeh ido en Estados Unidos de 

Norteamérica empez6 en 1901 con algunos pequeños plantos, utilizando cobre 

como catalizador; es hasta en 1918 cuando se utiliz6 por primero vez el catalizador 

de plato . 

Con el desarrollo de equipos de manufacturo mas grandes se hicieron 

grandes mejoras en los sistemas de voporizoci6n del alcohol y en el sistema de obsor­

ci6n- lovodo . ·Aparatos de aluminio, cerámico y otros materiales mas durables 

reemplazaron los de vidrio que se usaron in icialmente . También se hicieron mejoras 

en el control del color desprendido por lo reocci6n; las gasas de cobre empleados se 

desintegraban o se fundion, esto ero particularmente problem6tico cuando se usaban 

relaciones grandes de oire- metonol, par lo tonto se uoron relaciones mas bojas paro 

lograr mantener o 1 catalizador activo durante un mayor tiempo el exceso. · de metano! 

tuvo que ser destilado del formaldehido, ésto di6 lugar o un gran interéS paro investi­

gar los medios mas efectivos paro efectuar dicho destiloci6n. 

En los años subsecuentes se logr6 un progreso considerable debido al 

desarrollo de catalizadores mas eficientes, mejores métodos de control y la ingenierra 

econ6mica implícita en los procesos a gran escala . 

La eficiencia del proceso depenclioen gran parte,en mantener uno reloci6n 

6ptima entre metano! y aire . 

Un ejemplo de eses tipos de procesos es el diseñado y cc->nstruido .por 

la Che.mi col Construction Corporotion para lo compañ ro Hooker en 1948 . Lo descrip-
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g6n del proceso es la siguiente~ · 

Se alimentaba metano! a un vaporizador horizontal cilrndrico calenta­

do c.on vapor produ.ciendo vapores a 85°( y 18 psi. E 1 vaporizador estaba controlado 

automdticamente para mantener una entrega constante a la velocidad requ~rida 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 lavabo 

con sosa caustica para remover el di6xido de carbono y compuestos sulfuros0s, puesto 

que estos '11timos actuan como venenos paro el catalizador, el aire se calentaba hasta 

7<J'C y se mezclavo en una proporci6n controlada con los vapores de metano!. La 

mezcla conteniendo aproximadamente una reloci6n volumétrica aire-metano! de 1-1 

se filtraba y mandaba a los reactores 195 cuales contenion 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°(. 

La construcci6n permitra el control de las temperaturas de reacci6n 

por medio de enfriadores tubulares de bayoneta los cuales poc1ran ser alimentados con 

vapor o con agua según fuese el arranque o la operaci6n de control. Un interruptor 

de flamazos a la entrada de cado reactor prevera el retroceso de alguna posible explo­

ci6n. La iniciaci6n de la reacci6n se lleva a cabo ayudándose por medio de un colen­

tamfento el~ctrico . Los gases delos reactor~ son rapidomente enfriados en las torres 

de absorci6n primaria · las cuales estaban empacadas con anillos rashig en donde la so­

luci6n era constantemente recirculada y enfriada91 ... cambiador de tromb6n. La soluci6n 

que entraba a la parte superior de los obsorvedores primarios contenra de 28 o 30% de 

formaldehido y de 20 a 22 % de metano! en agua. Los gases que salían del obsorvedor 

primario se mandaban o una torre lavadora la cual se alimentaba con agua destilada 

La soluci6n conteniendo metano! formaldehido posaba del absorbedor primario a los 

tanques de almacenamiento y eventualmente, a una torre de destilacicSn al vacio, la 
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la cual da un destiladoccn 99% de metano!, y un fondo de soluci6n acuosa 

de formoldehidoc conter.iendo menos del 1% de metanol. E 1 formaldehido de esa 

columna es enviado a un tanque de almacenamiento el cual estd provisto de un ser­

pentrn que se alimenta con vapor para impedir la presipitaci6n del polrmero s61ido 

Posteriormente se registrarc- n numerosas potentes al proceso 

"Cl6sico" con el catalizador de plata; tanto de mejoras al catalizador como o 

los sistemas de recuperoci6n de color y destiloci6n . 

El proceso con catalizador de 6xiclos metdlic~s para la pMducci6n 

de formoldehido ha ter.ido en I~ dltimos 25 ai'los un gran desarrollo, habiendose 

publicado numi::rosas in vesti90ciones y registro¿o una gran cantidad de patentes . 

E 1 proceso de este tipo difiere del procedimiento cldsico en qus se emplea un 

6xido de metal o bien, mezclas de ellos; operan con una alimentaci6n gaseosa de 

metanol con un gran exceso de aire, y dan una soluci6n con C<'ntenido muy bajo 

en metanol . Los catalizadores patentados para este t ipo de proceso comienzan 

desde 1921 (6xido de vanadio ) , mezclas incluyendo sa les u 6x idos de vanadio con 

otros 6xidos metdlicos (1929, 1932); mezelas de 6xido de fierro y molibdeno (1933) 

y mezclas de 6xido de tunsgteno y molibdeno (1948) . La literatura de patentes desde 

1955 ha sido principalmente en mejoras de la preparac i6n, usos y recuper1Jci6n de 

catalizadores basados en mezclas de 6xidos de fierro y molibdeno. Como se dijo 

en el capitulo 1, el catalizador de 6xidos convierte al metanol en formaldehido 

por medio de una aparentemente,simple oxidaci6n: 

e H3 -OH+! º2 ---. e H20 + H20 

La revisi6n de la literatura de potentes indica que la mezcla metanol-

aire mas favorecida para el uso con estos catalizadores conHene 5-10% de metano/ 

en volumen . Las temperaturas de reacci6n est6n en el rango de 300 a 400°c:. Los 

rendimientos en la fabricoci6n son mejores que con los catalizadores de plata y el 
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mejor aprovechamiento del metano! al imentado es una ventaja definitiva sobre to­

do en la ol:ienci6n de soluciones con bajo contenido en metonol . Sin embargo la 

inversi6n en grandes absorbedores, lav~dores y capacidad de condensaci6n requerida 

asr como el costo de bombeo en gmndes cantidades de aire con una alimentaci6n po­

bre en metano! contrabalancean los costos de ambos tipos de procesos . 

i i) A partir de Hidrocarburos: 

Un proceso comercial basodo en la ox idaci6n de metano su~tancial­

mente puro, fué desarrcllcdo en Alemania y estaba en operaci6n en 1947 y consistra 

en la oxidaci6n en fosa gaseosa del gas natural conten iendo 98% de metano con aire 

en presencia de 0 . 08% en volumen de dcido nnrico, y que tenra un rendimiento de 

un IO"k. 

Los procesos industriales para la producci6n de formaldehido a partir 

de filrocarburos qu e se han desarrollado en los Estados Un idos de Norteammica se han 

basado en la 6xidaci6n directo de hidrocarburos gaseosos con mas de un dtomo de carbono 

La historia de la oxidaci6n de los hidmcarburos de el L. P. G. datan 

de los finales de lo áécoda de los veintes cuando lo Hanlon-Buchono'1 Corporation 

se irieres6 en el desorrollo ·de un proceso poro la uti lizaci6n del propano y del butano 

que en oquel tiempo eran producto de desperdicio en la industrio de lo gasolina na­

tural. En sus primeros dr~ esta industrio no tenra los equipos y/o servicio$ para esta­

bilizar la gasolina natural; los vapores de este proceso conteniendo basicamente pro­

pano y butano eran venteados a la atm6sfera . Para utilizar esta gran cantidad de 

desperdicios se instal6 una planta piloto con el fin de desarrollar un proceso poro 

la oxidaci6n de estos hidrocarburos en producto oxi :Jenodos mediante la oxidaci6n con 

aire. Los resultados obtenidos m~tivaron o lo constl\lcci6n de uno planta .semi-comercial 

lo cual se obondon6 en 1933 debido a las siguientes razones: 

o. - Ya se habran 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, formaldehldo, 

ácido ac~tico, metanol y etanol 

c.- La tecnologra necesaria pard la separaci6n de la mezcla de pro­

ductos no estaba lo suficientemente desarrollada para la adecuada separaci6n de los 

productos de la oxidación en las purezas adecuadas. 

Este mismo tipo de proceso fu~ el utilizado por la C(a . Celanese en 

su planta de B ishop Texas en 1945. 

La Cia. Cities Services Oil Co. en Tallant Ok lahoma en su planta de 

oxidación parcial desarrolló un proceso en 1926 para la reacci6n de gases conteniendo 

oxí'geno con gas natural a elevadas temperaturas y presiones en presencia de un catali­

zador . Los productos tipicos de ese proceso eran de la siquiente composición: 

30-34%al'-e metano!, 20-23% de Formaldehido, 5-6% de acetaldehido y el resto 

estaba formado por acetona,acetal dimetilico, alcoholes superiores y agua.E 1 ca talizador 

de acuerdo a las patentes registradas en el periodo 1935-40 consistia de fosfato de 

aluminio con pequeñas cantidades de óxidos metc\1 ices . La presión estaba en el rango de 

100 a 200 psig; y las temperaturas variaban entre 426 . 6 a 482. 2"C . Este proceso de 

oxidación es en sf simple( ver diagrama ); el gas natural h~medo; conteniendo relativamente 

pequeñas cantidades de propano y butano, ademas del metano y etano usual, e ran 

precalentados con el efluente del reactor y llevados cerca de la temperatura de reacción 

antes de la adición controlada de aire o bien de oxrgeno 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-lfquido; el gas de salida de 

el separador se dividía en dos partes, una de ell<lls para usarse como recirculación a la 

alimentación de el reactor y la otra era condensada casi en su totalidad; este condensado 
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se junto con el del separador y se mandan o,lo purificocicSn 

Lo purificoci6n de esto mezclo ton complejo de productos no se 

puede hacer solo por destiloci6n sino que requerro de varias operaciones, toles como: 

fraccionamiento, extracci6n lrquido-rTquido, destilaci6n al vocio, intercambio ionico 

evc poroci6n, destilaci6n ozeotr6pico, filtracicSn y odsorci6n Se producron princi-

polmente metonol y formoldehido ee pureza comercial en cantidades iguales; y peque­

Plas contidadesd de acetaldehido y acetona, osr como uno mezcla de metano! y acetona 

denominada melilacetona . 

En 1948 la Cia. Me úm1thy Chemicals Co. empez6 la producci6n 

de· metanol formaldehido y acetaldehido por oxidacicSn de gas natural con cer::a 

de 5% en mol de etano, propano y butano, dejando o el metano procticamente sin 

al terar . Esto planto fui! disei'lada paro tomar gas residual parcialmente limpiado a 

800 psg proven iente de una planta produc tora de gasolina, mezclarlo con un gas 

conteniendo 90-95% de oxigeno y calentarlo a 370~( antes de entrar al reactor 

en donde el etano y otros hidrocarbu ros mas pesados son oxidados en un solo paso; 

bs productos de la oxidacioo son absorbidos con agua La scLcioo acuoso formada es 

destilado y el producto se condensa paro fraccionarlo a boja pres icSn· en varios torres 

de platos con burbujeadores . El residuo principal de esos torres es una soluci6n 

acuosa de diversas sales de dcidos orgdnicos . Aunque parte del formaldehldo se 

formaba en la reacci6n _de oxidoci6n la mayorra se producro por lo oxidaci6n del metano! 

producido usando catalizador de cobre en el proceso convencional; 

El proceso estaba disePlado paro oxidar unicamenteal etano propano y 

butano del gas natural, sin reaccionar el metano, sin embargo, durante lo operacioo 

de la planta el metano se oxid6 en un grado mucho mayor de lo original~nte calculada¡ 

ésto hizo al proceso- antiecon6mico y fu~ abandonado 6" 1950 . f/er diagramo 

y descripci6n detallada de este proceso en la pdgina 40. 
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Despu~ de lo segunda guerra mundial' en los Estados Unidos se gener6 un 

gran exceso de propano y butano, por lo que se desarrollaron procesos en busca de nuevos 

usos, como el de la Cia. Me Carthy . En Dic. 1964, la Cra. Worren Petroleum Corp . 

inici6 la operaci6n de una planta en Conroe Texas utilizando el proceso Meyer, el cual 

util izaba oxrgeno, propano y butano frescos y gas recirculado de hidrocarburos libre de 

productos oxigenados de tal forma, que el conten ido de oxígeno en lo mezclo gaseoso 

ero del 3-6% . 

Esta mezcla se precalienta o lo temperatura de reocci6n, 315-371°c y se pasaban 

a un reactor tubular ( vocio) en donde los hidrocarburr s eran parcia lmente oxidados. Los 

productos de reacci6n se pasaban a un intercambiador, en donde se. enfriabori al "calentar 

:os gases rec ircuiodos. Una vez enfriados hasta 38-711:\:: , los gases se absorb_en con agua 

o la misma temperatura. Los productos no vol6tiles oxigenados, tales como el fo rmaldehido 

y 6cidos, se quedaban en la soluci6n y se enviaban a un sistema de purificaci6n. Los 

produc tos oxigenados vol6tlles e hidrocarburos sin reaccionar se mandaban a un segundo 

absorbedor, tambi~n con agua, de donde salían por la parte superior los hidr~arburos, 

y de lo inferior, una soluci6n de productos oxigenados . La corrien te gaseosa se separabq, 

uno parte se recirculaba y otra se procesaba paro apartar al propano y el butano . 

Lo soluci6n del 2o. obsorbedor conteniendo principal mente acetaldehido, ace­

tona, metano! y alcohols superiores, se enviaba a una columna flash en donde se se­

paraban estos productos del agua que se recirculaba a la obsorci6n. Estos produc tos se 

enviaban o una serie de colurmas de destilaci6n . La purificoci6n incluía des tilaciones 

(extra-activos, ozeotr6pioos, de rect ificac i6n) y absorciones . 

Esta planta oper6 mas o menos satisfactoriamente casi 9 ellos abondon6ndose al 

cambiar los condiciones que la habran hecho posible, princi palmente ya no existro tal 

exceso de propano y butano y al aumento en los costos de purificaci6n al requerirse 

productos ~s puros. 
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Lo era Celonese Corporotion se interes6 en le oxidoci6n 

de hidrocarburos o partir de 1932, oí'lo en que comenz6 uno in vestigaci6n ex has- -

tivo y en 1941 instal6 una planto piloto,. logrando en 1943 construir su primer 

planto en Bishop Texas. La producci6n fu' iniciada con la manufactura de acetal­

dehido, dcido ac,tico, formoldehido y metanol. Otros productos toles como 

metilal, acetona, n-proponol, isoproponol, alcoholes b1Jtnicos, glicoles etc. fueron 

oi'ladidos posterior¡nente . E 1 proceso con.s istra en que el butdno y el propono, que 

eran los materias primas bdsicas, las cuales llegaron a la planta en formo lrquida se 

almacenaban en tanques o presioo . El equipo de oxidaci&n estaba arreglado de tal 

manera que cualquiera de los dos, o bien uno mezclo de embos, podra ser procflO<la , 

Una mezcla de aire comprimido e hidrocarburo gaseoso era parcialmente oxidada, usando 

un exceso de hidrocarburo para facilitar el control de la reoccicii exot,mico . Los 

gases del reactor se enfriaban inmediatamente y se obsorbran con egua, despues de lo 

cual se llegaba o un separador, e11 donde el formaldehido diluido y uno mezcla de alcoho­

les, cetonos, oldehidos superiores, etc . solían como distinhm frecciones . le pri-

mero de '5tos ero concentrada y purificado poro lograr la solucl6n cen un (INldo O. pu­

reza comercial requerido, y la otro porte del separador se refinaba en tus vorios cons-

tituyentes . E 1 proceso de refinacioo inclura froccionoci"1, des ti laci&n ozeotr6pica, 

desti laci6n extroctiva y extrocci6n 1 iquido-1 rquiclo. Los materiales ee construcci6n incluFan 

acero, y acero inoxidable en los partes en contacto con los condensados acuosos . Un 

ejemplo típico. de lo potente original de Celonese ( U, S. Patent 21 1281 908¡ 1936 

Bludworth J : E. to Celonese Corp. of Americe), establece que si un volumen (una porte 

en peso) de butano gaseoso precolentodo o 300º( ero mezclado con 110 voll!menes 
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(34 partes en peso) de vapor y 10 vol~menes (5 partes en peso ) de aire aproximada­

mente a 400 C y con una presi&i de 300-400 psig., se producra la reacci6n que debra 

ser enfriada con agua despues de aproximadamen te un segundo de reacci&i. E 1 for­

maldehido y los dcidos or~nicos se remue.ven juntos, al absorber los productos de 

reacción con agua . El formalJchido era obtenido por la refinaci6n de esa soluci6n . 

100 libras de butano se reportaba que producran 15 . 2 lb . d.e formaldehido 19.6 lb . de 

acetaldehido, 7 lb . de acetona, 19 lb. de metanol, 1 lb . de propanol , 0.5 lb . de bu­

tano! y 11.4 lb. de dcidos 6rganicos . 

La 6xi.daci&i de gasolinas de 5 a 7 á tomos de carb6n fu~ tambi~n pa­

tentada por el mismo inventor (U.S . Patent 2,396,710; 1945, Bludworth J . E. to 

Celanese Corp. of Americe) , au11que no se ap lic6 a l proceso . En 1950 patent6 otro 

m~todo de oxidaci&i (U.S. Patent 2,495,332; 1950, Kvl:zebue M. H. Ce lanese Corp. 

of Ameri ce) , • n la cual el propano y el buta no experimentaban una reacci&i inic ial 

con oxfgeno en presenc ia :le un d iluyente inerte a 315-48fC, segu ida de una oxida­

ci6n fina l con oxigeno puro a 482-676°(. Posteriormente en la patente canadiense 

559, 597 (Mitc he l y Luke) en 1958 dismin uyeron el periodo de inducci6n por la intro­

ducci6n de un peróxido de alquilo en lo mezclo de hidrocarburos-oxigeno ali mentada, 

Existen numerosas patentes cubriendo una extenso variedad de procesos 

de oxidoci6n de gases de hidrocarburos, que han sido registrados por otras· ·. c0mpan ras 

por ejempla al la compai'I Ta Monsa nto (Derby, W R. , Monsanto Chem Co , U S . 

Potent 2,376,668; 1945 --- Thomos, C .A . to Monsanto Chem. Co U S. Potent 

2,365,851; 1944) ; Godfreyl. Cabotlnc . (Sherwood, T K., U S Paten t2 ,412, 0l4; 1946-

Rossmon, R P U.S. Potent 2,467, 993; 1953); Stono lind Oi 1 a nd Gas Co . (Mi cha el , 

R. L. andPhinneyJ . A . U . S Potent2,482,284; 1949- Rorr.boseko~d Vondoveer, R.F 

U .S . Patent 2, 767, 203; 1956); Pan American Petroleum Corp . (Lake W . C . U . S . Potent 

2,801,259-60; l957);EssoReseorch&Eng . Co (U.S Potent3,032,588 by E.M. Magee 

Moyo 1, 1962) ; etc . 
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iii) A partir de Eter Metn ico 

Lo Cio . Akito Petrochemical Co . fu' loc1.,e desarrollo; industrial-

mente este proceso y comtruy6 la primera planta en 1966 en Japón . Durante la 

produccioo dfl metano! se coproduce aproxirTlOdamente un 2o/o en peso (depende 

de l proceso empleado) de eter metl'lico, el cua l es separado por destilación ; como 

las plan tas productoras :de metano! son por lo genera l de gran tamaño esta cant idad 

ll ega a ser muy grande y aunque, parte se uso como materia primo para productos 

ta les como sulfuro de dimeti lo, aerosoles , etc. la mayor parte (en algunos planto~ 

se usaba como combus tib le o se ven teaba a la atmosfera . 

Se habian · publ icado ya a lgunos estudios acerca de la oxidaci6n 

del eter ··· metl'l ico, ~ol es como la potente olemanan núm. 413348(Hochster Farb) 

y la japonecc núm. 157399 (Sumitomo Chemical) . En ambos cosos uno mezcla 

a ire-eter con teniendo una concentraci6n de eter metl'1ico mayor a la del lrmite 

1U perior de explosi6n (18%) se oxidaban catalTHcamente sobre cobre y plata; 

pero en las investigaciones de Akita, ci.Rndo se usaron esas condiciones se encon-

traron muy bajos rendimientos de formoldehido, del orden del 10% por paso; 

aun usando otros catalizadores de los usados en oxidaci6n, tales como el pentÓxido 

de vanodio, pero los rendimientos tambi~n fueron bajos, par lo que lo investigaci6n 

se avoc6 a la busquecia de un nuevo catalizador que diera un rendimf.,, to a lto, en-

contrandose que e l· trlÓxido de tun gsteno (W03) es un exce lente catal izador para 

la reocci6n. 

Cuando una mezcla aire·eter, conten iend:i una concentraci6n menor 

que lo · del lrmite inferior de explosi6i ( 3 .4%) es posada a presi&i atmosflrlca con 

-1 
temperaturas de 450 a 530 t esfXld o v.eloc idod de 1000 4000 horas sobre el 

catalizador de W03 se llego hasta una conversi6n de 90 a 100% del eter con un 

rendimi·ento de formaldehido con respecto al eter alimentodo entre 70 y 80%; como 



- 59 -

subproductos se obtienen CO, C02 y una pequei'la cantidad de dcido f6rmico 

Al estudiar varios m&todos de preparacidn de catalizador encontraron 

que el obtenido al mezclar W03 con 100.k de 6cido fosf6rico sobre un $oporte de 

S iC 6 alfa alúmina era lo suficientemente sf:>lido y con una actividad y se lec-

tividad adecuados para un catalizador industrial. Este catalizador es envene-

nado par los metales alcalinos y compuestos d~ -azofre, y carbono . 
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8) FACTORES LIMIT ANTES 

Un factor limitante es uno corocterTstico inherente a codo proceso 

que fijo ciertos rangos de condiciones en I~ que se debe~ de efectuar el proceso 

y su operocioo . Codo tipo de proceso tiene sus propios factores limitontes y eo:._mdo 

41"º en:.eisp~da'l¡ puede variar lo importancia; seg(in los c'lndiciones de operoci&i e 

innovaciones' que se usen en el mism<;>. 

En general clasificaremos estos factores de acuerdo o la materia prima 

b6sico: Metonol, Hidrocarburos, y eter metMico. 

1. Pi<XESOA .PAPTIR DE ·~11ANOL 

EXPLOSIVIDAD MEZCLAS METANOL AIRE: 

~ Al considerar todos los tipos de · procesos de conve11i6n de metano!, se 

debe evitar lo .flamol:i;lidod de las mezclas de vapor de metonol y aire con el Fin de 

prevenir uno explosioo. Los datos sobre estas mezclas indican, que a temperaturas 

de 60"C o menos lo flamobilidod comienzo o concentraciones del 6 al 8% en volumen 

~-

de metano!, y termino a concentraciones que se han reportado entre 25 o 37% . En una 

revisioo de lo literatura o este respecto,se encontrcS que el rango de flamabilidod au-

mento con el incremento en la temperatura. De acuerdo o un investigador, en el lodo 

pobre de lo concenteaci& limltante de vapor de metanol bajo de 7 .5% o 5o•c a 5. 9 

o 250°C, mientras qUfl en el lodo rico se elevo de 24. 9% a 1oo·c a 36.8 o 2oo·c. 

De oquT que todos los procesos de oxidoci& de metanol deban de operar fuero de estos 

ITmites, paro prevenir uno posiple explos i6n. Los catalizadores metcSlicos (cobre y plo-

ta) usan uno mezclo arriba del ITrnite superior de Floniobilidod, o sea un exceso de me-

tonol sobre aire. Lo cual va a provocar el que hoyo mefanol sin reaccionar. 

_ _ ) Los procesos con óxidos metcSI icos · (de molibdeno y fierro) usan uno 

mezclo abajo del limite inferior de flomobilidod, &sto es con exces.o de aire sobre el 

metanol, debido a que el catalizador se inactivo en presencio de un exceso de metanol 
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y requieren relativamente, alto presi6n parcial de oxfgeno, poro mantener su actividad. ,.....~ .. 

TEMPERATURA DE REACCION - TRANSFERENCIA DE CALOR EN EL REACTOR 

Tonto los reacciones usando cotoli;zodor metálico come los que usan 

6xidos , son globalmente ex6termicos, por lo que el color generado es necesario 

transferirlo, pues de lo contrario se provocarran incrementos en lo temperatura que fo­

vorecerran los reacciones secundarios, como lo descomposici6n, oxidoci6n total, etc .; 

o bien ~rdidos en lo ac tividad y/o selectividad del catalizador. 

les que son: 

En general se puede decir que se llevan o cabo 3 reacciones fundamento -

1.- Oxidación; C1i30H+!02-CHj) + Hj) + 37.4 Kcal. 

2.- Deshi<Jrogenoci6n; CH30H-CHiO + Hi -20.4 Kcol. 

3.- Formoci6n de aguo: !ii-\- ~ o2- Hp + 57.8 Kcol 

Cuando se uso un catalizador met61ico predominan los reacciones 1 y 

3, y cuando se uso un catalizador de 6xidos predomino lo .reacción l. Los catali­

zadores met61icos trabajan alrededor de 600ºC y mayores temperaturas descomponen 

al formoldehido; los catalizadores de 6xidos metdlicos operan aproximadamente en 

400"C con un m6ximo de 425"C. Este lrmite de temperatura es debido o que el 

compuesto activo piede su actividad por sublimoci6n a temperaturas mayores. 

SELECTIVIDAD DEL CATALIZADOR 

Si fuero posible oxidar al metonol solamente por medio de los reacciones 

1 y 2, lo eficiencia de c'onveni6n estarra cercana o lo conveni6n y se podrron generar 

hidró"geno en cantidades economicomente favorables . Sin embargo los reocci ones 

secundarios dentro del reactor, que intervienen tonto en serie como en paralelo pro-

vocan la destrucci6n de formaldehido y metonol. Estos reacciones son: 

4.- Descomposición t~rmico de Formaldehido: 

CHf)--+CO+ H2 
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5.-0xidaci&i parcia~ hasta dcido fc5rmico del formaldehjdo 

CH:'f> + ~q--HCOOH 

. 6 . - Oxidaci&i total del formaldehido 

c~o+ O~C°i+Hp 

7.- Oxidaci&i parcial del formciWehido 

c1120+ !or~co+ 1120 

s.- co+~~-co2 

9 - 2CO--COjC 

10 . - C~OH+3/20i--co2+2Hp 

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

miento del proceso y se trote de reducirlas lo r00ximo 

VIDA DEL CATALIZADOR 

La vida del catalizador este! ligada tanto a la resistencia, a los 

venenos, como a sus propiedades mecdnicas . Los catalizadores de plata1son mucho 

mas sensibles que los de 6xidos,a la contaminaci&i por las impurezas comunes en el me­

tano! comercial, de aqur que dichos procesos requieran unas especificaciones de pu­

reza del metanol mm estrictas, por lo que se dan algunos casos en los que se necesita 

el iminar alguna de dichas impurezas. Debido a que estdn puestos estos catalizadores 

en un lecho empacado deber6n de tener buena resistencia mecc5nica y t~rmica; es de­

cir, no se deben de .quebrar, pues provocarran un aumento en la caida de presi6n aumen­

tando los gastos de fa compresidn . 

ENFRIAMIENTO DE LOS PRODUCTOS DE REACCION 

Bajo ciertas condiciones, despues del reactoc,_ otras 2 reacciones se 

pueden llevar a cabo: 
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11.- Formiatode Metilo (formaci6n) 

12 . - Hidrc11isis del formiato de metilo 

HCOOCHj'Hj:)~Hp H-t- 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 m6s rdpido posible 

para disminuirlas o eliminarlas . 

GAS DE SALIDA DEL SISTEMA ABSORCION-LAVADO 

Esta no es unC' lirnitaci6n del proceso como tal, sino que es una restric-

ci6n legal del mismo. Aun en muy bajas concentraciones el formaldehido gaseoso .. 
es sumamente irritante de ·las mucosas, por lo que existen restricciones de salud públi-

ca que fijan el m6ximo permisible de formaldehido en cualquier emisi6n de gas a la 

atm6sfera ; de aqur que el gas de salida del sistema de absorci6rt-lavado deba de cum-

plir dicha restricci6n. 

La m6xima concentraci6n permitida en los Estados Unidos, por la 

Arrer ican Standards Association es de 10 partes por mili6n en volumen, o sea, 0.012 

miligram05/litro a 25 C, y presi6n atmosfErica; esta concentraci6n se considero 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 hidr6geno (en algunos procesos) por lo que es 

susceptible su uso como combustible, quemandose tanto el hidr6geno como el formoldehído 

y regulando dicha combusti6n se puede lograr que se desprenda solamente di6xido de 

carbono y agua, sin ningdn problema de contaminaci6n. 

Este factor limitante es bastante sl!"lcillo de cumplir, puesto que la 
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obsorci&i 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 

E 1 metanol y ~I formaldehido presentan diferentes problemas de con ta-

mrnacioo y corrosicSn, tonto en la fose lrquida como en la fase vapor. 

Los soluciones de formaldehido siempre contienen algo de dcido 

f&mico , lo cual las hace muy corrosivos, sobre todo en el reactor, debido o lo tempe-

<atura alta. En general las partes en contacto con la fose liquido experimentan corro-

sioo. 

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

del producto terminado, se debe impedir cualquier contaminacicSn . 

FORMACION DEL POLIMERO-PERDIDAS DE FORMALDEHIDO EN SOLUCION 

Cualquier solucioo acuosa de formaldehido, au n con teniendo un esta-

bilizodor pued~ol ~btemperaturq formar el polrmero precipitdndolo. Si se ele-

va la temperatura demasiado, se favorecen los siguientes reacciones en los cuales se 

pierde el formaldehido: 

a) La reoccicSn d~ Canizzaro 

b) La formaci& de Metilo! 

c} La oxidacioo hasta dcido fcSrmico 

d) La condensacioo hasta hidroxialdehidos y azucares 

T od:>s estos cambios son en detrimento del producto, tanto en la absorcioo, 

en lo posible destilacioo e intercorrbio iooico; pero e l principal problema es en el al-

macenamiento, que requerird un buen control de su temperatura. (Este factor es común 
o todos los tipos de procesos) · · 
EUMINACION DE ACIDO FORMICO 

Este es un factor que hace variar notablemente el ·costa del formaldehido 

producido. Generalmente esta eliminacicSn se hoce por medio de una resina intercambiodoro 
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Dependiendo de la calidad de la materia primo, la selectividad del catalizador y la 

eficiencia ~e la operaci6n del proceso en particular, varTo grandenaenre la cantidad de 

dcido en la soluci6n de formaldehido, por lo que este factor es de diferente validez en 

codo caso. Los principales consumidores de formoldehido son los fabricantes de resinas dé 

fenol, urea, melomina todas ellas con formaldehidd y mientras que las resinas fen61icos 

se pueden producir adecuadamente partiendo de formaldehido con un contenido apreciable 

de acidez, la calidad de las resinas con urea y melamina varTa ampliamente con cambios 

relativamente pequei'los en la acidez de la sohici6n de formaldehido. (Este factor es co-nún 

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

El formoldehido no es el producto prir.cipol de estos procesos 

petroqurmicos, lo proporci6n de codo uno de los varios productos dependerd b&i­

comente de lo materia primo empleado y de la t&cnico de lo reacci&i. 

CONTROL DE ·LA TEMPERATURA DE REACCION-TRANSFERENCIA DE CALOR 

Este es el principal problema de operoci&i o que se enfrento este 

tipo de proceso, cualquier pequel'lo cambio en los condiciones de operoci6n modifican 

lo temperatura y &to provoco cambios dr6sticos en lo distribuci&i de los productos de 

reacci6n. Pequeños cambios en lo composici6n de olimentaci&i y su temperatura, 

presi6n, temperatura del medio enfriador, etc. pueden pruvocor, o bien uno combus­

ti5n casi total de los hidrocarburos, o uno disminuci6n muy morcado en lo conversi6n. 

Todas los reacciones de oxidoci6n parcial son fuertemente exot~rmic°' de oqur que 

este gran calor generado por lo reacci6n se necesite que !ea transferido r6pido y efi­

cientemente paro evitar lo elevoci6n de lo temperol\lro en cualquier punto. Esto se 

logra diseñCJl:ldO el reactor con una gran oreo de transferencia de color. 

DESCOMPOSICl~N DE LOS PRODUCTOS DE REACCION 

Esto descomposici6n se llevo o cabo en dos partes: dentro del reactor 

y a lo solido del mismo. Lo descomposic i6n adentro del reactor se limito reduciendo 

el tiempo de residencio. Debido o lo alto temperohlro de solido de los productos, &!tos 

pueden descomponerse tfrm!comente, o bien oxidarse mds con el oxigeno restante, es 

por ~to que es necesario enfriar lo mas pronto posible los productos de reacci&i poro 

disminuir estos efectos indeseables. 

SELECTIVIDAD-DISTRIBUCION DE LOS PRODUCTOS DE REACCION 

En estos procesos siempre se obtienen una mezcla de productos; olgunOI 

deseados y otros no, tonto por su precio como por su facilidad con lo que pueden ser 

separados. Esto distribuci&i es un resultado directo de lo t&cnico de oxldoci&i utacla 
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(cotall'Hco o no cotoll'tica, fose vapor o ll'quida, usando aire u oxl'geno) asl' como 

de las variables de reacci6n en operoci6n, que basicamente son: relaci6n de reac­

tivos, temperatura de alimentaci6n y pres i6n. Un pequef'l o cambio en la distribuci6n 

de productos esperada, puede convertir al proceso antiecon6mico. 

SEPARACION MEZCLA DE PRODUCTOS-PUREZA DESEADA 

Sin lugar a dudas este es el factor m6s importante para la factibi 1 idad 

de operaci6n econ6mica de estas plantas, y tecn icamente tombihi presenta serios di­

ficultades . La recuperaci6n de productos mas o menos puros a partir del producto 

crudo producido, por los procesos de oxidaci6n parcial, -incluye separaciones comple­

jas que no pueden hacerse por los métodos ordinarios de la destiloci6n. Para entender 

ésto hay que considerar la naturaleza del producto crudo obtenido; cuyos principales 

componentes son: alcoholes parafl'nicos, aldehidos y acetonas; y los componentes mi­

noritarios son: 6xidos, dcidos, ésteres, acetales y compuestos no saturados oxigenados 

Estos productos son removidos de la mezcla reaccionada por absorcicSn con agua, de 

aqul' que el producto crudo fo rmado debe ser separado de una apreciable cantidad de 

agua. De esta mezcla ton numeroso y compleja se deben recuperar productos que de­

be;dn cumplir especificaciones en las cuales las impurezas mdximas tolerables son 

a veces medidos en décimos, o aun, en milés imas de porciento. 

La solucicSn de formaldehido producida por la oxidaci6n parcial de 

hidrocarburos contiene, aun después de varios destilaciones, impure;s:is que estdn 

presentes en cantidades mrn irnos . Estas impurezas por lo genera 1 no se pueden deter­

minar por andlisis directo, sino que se hacen presentes por su efecto negativo en ciertas 

pruebas de la especificoci6n del producto, tales como: el olor residual y el desarrollo 

de color por tratamiento con cScido su lfarico 

CORROS ION Y CONTAMINACION 

Antes del reactor de oxidación parcial practicamente no hay problemas 

de corros i6n, porque tanto el butano y el propano no son corrosivos, y en general no 

\ .... 
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contienen impurezas que lo sean; pero a partir del reactor cada fracci6n separada, 

empezando con el crudo acuoso, presenta diferentes problemas de corrosión, debido 

basicamente, a la presencia de 6cidos orgdnicos en solución . 
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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 metano!; es por 6stoque los factores lim itantes sean similares. 

TEMPERATURA DE REACCION-TRANSFERENCIA DE CALOR EN EL REACTOR 

Lo reacci6n para la formaci6n del formaldehido a partir del eter me­

tMico es considerablemente exot6rmico: 

l.(CK)..f'+-C2-2CHfH Hf>+ 68 Kcal 

Los r~acciones secundarias, ambas indeseables que ¡:>reducen mon6xido 

}' di6;; ido de carbono odemds de agua, son aun mds e><ot6rmicas: 

2. (C~)p+X2----+2CO +-3Hp+ 181 Kcal 

3. (CHy2 +3o2-2c0i+3Hp+360 Kcal 

Es por 6sto que es necesario diseí'la r el reactor industrial con una trans­

ferencia de calor muy rdpida y eficiente. 

Las reacciones dos y tres se activan mucho en altas temperaturas, par 

lo que es necesario lograr una distribuci6n homogenea de la temperatura en el lecho 

catalnico, y deberd de existir un excelente control (por medio de instrumentos), de 

la temperatura . 

EXPLOSIVIDAD MEZC tAS ETER-AIRE 

La mezcla gaseosa eter"il irees explosiva dentro del rango de 3.4-18% 

en vo lu men de eter, por lo que en ninguna parte del proceso, basicame0ite en la ali ­

mentaci6n y dentro del reactor se deberc~ de formar una mezcla cuyo composici6o est6 

dentro de dicho rango. 

ENFRIAMIENTO DE LOS PRODUCTOS DE REACCION 

Para evitar o mejor dicho minimizar la descomposici6n t6rmíca del 

formaldehido, asr como sus oxidaciones sucesivas e; necesario enfriar lo mds pronto 
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posible a los gases de salida del reactor. 

SELECTIVIDAD OH CATALIZADOR 

Ademés de las reacciones de formaci6n de mon6xido y bióxido de 

carbono, también se forma algo de ckido f6rmico, de acuerdo con la siguiente 

reacci6n! 

Est0$ tres reacciones bajan el rendimiento y la última causa el uso 

de un dispositivo eliminador de la acidez (generalmente una resina intercambi~dora) 

por lo que la investigaci6n se ha enfocado al empleo de catalizadores que las reduzcan 

al mrnimo, es decir, de alta selectividad. Dentro de la operaci6n del reactor también 

se pueden variar condiciones de operaci6n que hagan cambiar dicha selectividad . 

VIDA DEL CATALIZADOR - PUREZA DE LA ALIMENTACION 

El periodo activo del catalizador depende basicomente de dos factores! 

lo presencia de venenos en la alimentaci6n y de lo resistencia mecdnica del mismo. 

Para el catalizador de proceso Akita dichos venenos son: azufre, corbon y los metal~ 

alcalin~ y debido a estar soportado sobre alfa alúmina o bien carburo de silicio pre­

senta muy buena resistencia tanto mecánica como térmica. 
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C) INNOVACIONES TECNOLOGICAS 

Uno innovoci6n tecnol6gico es cualquier diseño novedoso o cambio en 

el equipo, o en los condiciones de operaci6n , que se han llevado o cabo con el fin 

de mejorar el proceso, es decir, como un medio poro disminuir los efectos de . los fac­

tores limitontes y ajustarse o otros requerimientos . En el desarrollo hist6rico de los 

procesos se observo uno sucesi6n de mejoras con el fin de optimizar diversos poráme -

tros; estos cambios no tienen que ser necesariamente oigo totalmente nuevo; existen 

innovaciones que solo se usan en olg~n proceso en especial, mientras que otros son de 

uso común. Estos innovaciones pueden servir simultaneomente para cumplir varias 

restricciones señalados por los factores limitantes. 

1. P~OCESOS A PARTIR DE METANOL: 

Explosividod Mezclas Metano! Aire: 

o) Operaci6n fuero del rango explos ivo . Como se mencion6 en el fac­

tor limitonte los procesos catolizados por metales usan una composici6n arriba del lí­

mite superior del rango explosivo, o sea, ~xceso de metgnol., lo cual provocar6 

que al final el proceso (despu~s de la absorci6n) se tengo que destilar el metano! 

sobrante de la soluci6n formoldehido-ogua-metonol. Los proceso3 catolizados por 

oxides met61icos usan una mezcla abajo del limite inferior explosivo, o seo, un exce­

so de aire, lo cual provoco un mayor tamaño del equipo y mayores gastos de compresi6n. 

La relaci6n estequiom~trica de lo reocci6n global de formoci6n de 

formoldehido es de dos moles de metonol a uno de oxigeno; considerando uno composi­

ci6n del 21% de 6xígeno en el aire tenemos que , lo re !oci6n metonol-oire es de 

0.42, la cual nos d6 un porcentaje (volumen) de 29.577"/o de metano! y 70.423% de 

aire; como el ro.190 típico explosivo en las condiciones del proceso,( es decir, el rango 

de temperaturas en que se encuentro lo mezcla)es de 6.7 a 36.5% en volumen de metanol, 
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el oxrgeno estequiométricamente necesario est6 dentro del rango explosivo. Si se 

opero abajo de 6. 7% en volumen de metano! se encuentro un exceso de oxrgeno de 

484.8% o más, y si se opero arribo de 36.5% en volumen de metonol implico un 

exceso de 36.5% o m6s de metonol. 

b) Prevenci6n de uno Explosi6n.- En genera l antes de entrar al 

reactor se llevo o cabo lo mezclo de vapor de metonol y airi:s pero dentro del lecho 

cotolrtico del reactor se puede dar lo condición de me:tcla explosivo; por lo que 

se deben de tomar las medidas necesarios para una posible expbsi6n.. El control 

en general de las explosiones ccnsiste de tres fases: prevenci6n , control ( sLpresi6n) 

y aislamiento. E 1 método fundamental de prevenci6n de explosiones es evitar lo 

concurrencia de una mezclo en el rango explosivo y vno fuente de ignición, poro lo 

primero es necesario controlar a el mezclador y trabajar con uno composici6n en que 

con la conversi6n esperado en ningjn momento se esté en dicho rango; paro suprimir 

el segundo fac for · h(iy que eliminar las posibles fuentes (toles como electricidad es­

tdtica) . E 1 control de una explosi6n se apll'Co en el coso de fallar las medidos preven­

tivos, la técnica b6sico consiste en el venteo que permita lo salida seguro de la presi6n 

y el color hacia la a tmósfero o hacia un recipiente especial. Lo colocación de dichos 

venteos es en los lugores estratégicos, estos venteas estón tapados por discos de ruptura 

o bien v61vulos de seguridad. El aislamiento consiste en lo detecci6n de lo flama al 

momento de lo ignici6n antes del crecimiento de presiones destructivos, y el funciona­

miento de olgun dispositivo de aislamiento . El detector puede ser un aparato sensible 

a la presi6n o o la energro r0diante (selectivamente sensible a ciertos longitudes de onda 

del espéctro existente en l'nO flama explosiva) . El aislamiento se logra por medio de 

vólvulos de mariposa accionadas por ef mecanismo detector o bien algunOJ tipo! e!pecia­

les de v61vu los check. Estos dispositivos en conjunto se denominan trompos poro fla­

mazos o explosiones y generalmente estón colocados antes y despues del reactor. 
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Temperatura de Reacci&i-Transferencia de Calor en el Reactor : 

a) Control autom6tico de lo temperatura. - En todos los procesos los 

reactores estdn completamente instrumentados y previstos de un control outomdtico de 

lo temperatura del reactor, y ademds cuentan con olgón sistema protector tal como: 

lo inyecci6n de un inerte (por ejemplo nitr6geno),- el control de la velocidad decir-

culoci6n del fluido de enfriamiento, temperatura de precolentomiento y composici6n 

olimentoci&o accionados todos ellos outomdticomente. 

b) Disei'io especial del Reactor.- Pllro llevar o cabo esto reocci6n coto-

ll'l-ico en fose gas que.es tan exotérmico, se usan reactores tubulares de dos tipos: el rn6s _ 
de color, 

u~odo es ~I de tipo intercombiodor en el que codo tubo está empacado con el catalizador - -· .. -- - - - - - - - - - -

y e l medio de enfriamiento poso por el lodo de lo corozo poro remover el color liberado -- --- --- ------- ------

o bien el otro tipo que consiste de u'l lecho de gran diÓmetro y de corto longitud que 

puede estor en el cabezal de un intercombiodor de color o bien en un equipo separado. 

E 1 primer tipo de reactor es el rn6s usado y se pueden construir reactores de gran copocidod 

mientras que del segundo tipo siempre se usan bancos de reactores conectados en paralelo. 

c) Uso de un Lastre Térmico. - De hecho al estor fuero de lo reloc i6n 

estequiométrico existe un exceso de aire o metonol que actúan como lastre térmico e 

seo que absorben porte del color generado e impiden e l aumento excesivo de lo tempe-

tatura. En el caso de los catalizadores met.Slicns el lastre es el aire y en los cata!izados 

con 6x idos el lastre es el ~ceso de metanoL. 

Lo Cia. BASF es lo que introduce uno gran innovoci6n al utilizar 

vapor de aguo como lgstre térB'lico. Ero sr.ibido desde tiempo otrÓ$ que lo od ici6n de 

vapor(en algunos tipos de catalizadores) en la alimentoci6n incrementaba lo conversión 

y el rendimiento. Este efecto puede ser explicado como sigue: parte del colo;· de 

reacci6n es absorbido por el aguo; de esta manera la fracci6n de oxTgeno en la mezcla 

de reacci&i puede ser incrementada posando mas aire sin que se eleve la temperatura 
la 

del catalizador; el equilibrio et\ la reac .: i6n de deshidrogenoci6n es desplazada 
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hacia la derecho (hacia la formoci6n de formoldehido) como un resultado de lo mayor 

cantidad de hidrogeno quemado . Lo figura A muestra que el rendimiento se ele-

vo hasta un valor d'ptimo o medida que aumenta la proporción de agua. Si se ai'lade mas 

aguo e l rendimiento boja a pesar de que aumente lo conversi6n, debido o que se formo 

mayor cantidad de bid'xido de carbono. De cualquier formo adiciones muy grandes de 

aguo se deben de evi'a r porque la concentraci6n de 40% de formoldehido no podrra 

ser alcanzado . Mas aun, es recomendable limitar lo odici6n de agua de tal manera 

que el suficiente vapor pueda ser generado en la caldera de calor residual para vaporizar 

la mezclo metanol-ogua , y no ne.cesitar un vapor adicional. 

Selectividad del catalizador 

o) Desarrollo nuevos catalizadores. - La investigaci6n tanto de los 

catalizadores de plata como los de cSxidos de fierro y molibdeno se ha encaminado 

hacia el desarrollo de catalizadores altamente selectivos, asr como tambil§n se han 

buscado otros catalizadores. Entre las técnicas usadas en esto busqueda est6 la 

odici6n de otros metales o bien otros cSxidos metdlicos er. varios proporciones o los 

catalizadores ya conocidos; asr como la busqueda de catalizadores que sean activos 

a menores temperaturas de los que cstdn en uso, con el fin de que las reacciones sftCun­

darios se desactiven;.· lograr mayores dreos ~Fectivas en los catalizadores por medio 

de algGn tratam!ento, etc. 

b) EHminocioo de puntos calientes.- Para evitar el predominio de las 

reacciones secundarias es muy importante lograr la mayor unlformid-ºº._P-Q.$.ible de la 

~~-deLlecho-.catal-nie&. Paro hacerlo se necesita un disei'lo adecuado 

del reoctor, el cual debe de tener si se usan tubos, deber6n ser de dldmetro pequel'lo 

poro evitar un perfil muy morcado de temperaturas , y oder001 uno tronsfere1icia de 

calor adecuada para lograr un perfil longitudinal de temperaturas mas o menos unifor-

me. Tambi~n es posible empacar el tubo despu~ del empaque catalntco para mejorar 
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dicha transferencia de calor. 

c) Operoci6n en lo Temperatura óp tima. - Como se puede 

observar en lo figuro B la conversi6n mejora a! incrementar lo temperatura, debido 

o que los reacciones secundarios se incrementan al mismo ti empo (formación de bióxido 

y mon6x ido de carbono, etc.) . Sin embargo o partir de cierto temperatura lo con vers ión 

de metan o l solo aumento levementt!>, mientras que las reacciones secundarios muestran 

un marcado incremento. El rendimi ento d'ptimo estd en lo temperatura o la cual lo 

sumo de los pErdidos debidos ol metano! sin reaccionar y o las de formación de 6xidos 

de corboo seo un mrnimo. Esto temperatura 6ptimo del catalizador se encuentro 

en un rango de IOºC oproximadame'lte, poro lograr ~to se requiere to.11to un diseño 

especial adecuado y un· buen'control outor00tico. 

d) Operación con el espacio velocidad 6ptimo.- Como se muestro 

en lo figuro C el rendimiento aumento al incrementar el espacio velocidad en un amplio 

rango antes de alcanzar un lrmite el cual yo no rel-.oso. El espacio velocidad es lo 

relación entre lo velocidad de olimeritoci6n volumEtrico y el v'olumen del reac tor, · 

e~ un t~rmino ampliamente usado para describir lo~ característicos de operaci6n de los 

reactores tubulares , y es uno medido de lo facilidad con que se llevo o cabo lo reacci6it 

un espacio velocidad grande significo que lo reacci6n se puede efectuar con un reactor 

pequei'lo (en este coso por ser reacción cot0 1izodo por un s61ido implico poco catolizado!} 

o que una conversión dado se puedo obtener con uno gran alimentación. 

Este efecto ton notable del espacio velocidad est6 aparentemente conectado 

con lo mayor velocidad del gas dentro del lecho cataB'tico, lsto puede ser explicado en 

el sentido de que lo turbulencia de los moleculos del gas aumentan y llegan con mayor 

facilidad o la superficie cotclrtico. En general este espacio velocidad es grande, 

por lo que el tiempo de residencio en el lecho cotolr'tico (que es el inverso del espocio­

velocidod) es muy pequei'lo. 
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V ida del Catal izador 

a) Desarrollo de nuevos catalizadores .- La vida a ctivo de un ca ta­

lizad or se debe , tanto a lo resistencia mecdnica y t&r mica c omo a su resistenc ia a los 

ve l"l enos • por lo tanto lo investigoci6n tra to de proporcionarles estos propiedades , 

adem6s de lo reversib il idad de los envenenamientos; o sea logra r un ca tali zador que 

sea suscepti b le de regenerarse. 

En genera l los lechos cotorr°l'icos estdn empacados o mejor dicho detenidos 

por medio de re ji l los (de c obre y plato a lgunos de e llos) y es pos ibl e que hoyo cierto 

c ompoc tamiento que inc re mento la coido de presi6n , por lo qu e hay que sacar el ca ta -

lizador y ta'Tlizorl o . Tombi&n es posib le que se presen te oigo de desintegraci6n de 

las postilla s o crista les del catalizador . Para lograr uno mejor resistencia mf!cdnico 

y t&rmico se han usa do cataliza dores soportados. 

b) Sistema ·>de purificoci6n del a ire . - Todos los procesos requieren 

de c ierto pureza de l ai re, sobre todo asegurar la a usenc ia de venenos en el mismo, 

es por &s to que el ai re pasa por un sistema puri fi cador, En ge neral este sistema 

es como sigue : El a ire es filtrado por un equi po de malla de alambre o dispositi 'lo 

serné jarite y ali mentado a una co lurmo general mente empacado en donde se lavo con 

sosa cóus tica , 

c) Uso del evaporador de metano! coma rectificador . - Se usan diversos 

tipos de evaporadores , y en algunos de e llos se han hecho disei'los que pe rmiten rec ­

tificar el vapor de metano! ge.,erado de ta l manera, de eli minarle alguna impureza 

dai'l ino al catalizador, prolonQOndo su vida . 

Enfriamiento de los Productos de Reacci6n 

a) Disei'i o de l Reactor.- Como ya se menc ion6 el reactor provee de 

una eficiente y rápida transferencia de calor, y en los mismos tubos empacados, se 

empieza a enfriar a los productos , en algunos procesos este enfriamiento es c0nsiderable 
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pero en otros &to se logro en un ca'Tlbiodor de calor adicional, que puede ser~ 1M 10" 

precolentaoor de lo alimentaci6n o bien un generador de _vapor. 

b) Enfriamiento súbito . - Este enfriamiento ("Quenching") es posible 

que sea dado con un cambiador, pero es mas rdpido por medio del contacto con un 

rocio de producto proveniente de lo absorción 

La manero mas fdcil de alcanzar 6sto, es la de tomar una distancia mrnimo 

entre la como catalrtica y la zona de enfriamiento . de esto forma se previene una baja 

en el rendimiento debido o las reacciones secundaria~, prind¡xi lme;1te, lo descoinposicicSn 

t&rmica del formaldehido, esto descomposici6n empiezo en pequel'la 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 reacción, de ahr que sea absolutamente necesario 

enfriar los gases tan rdpido como sea posible a temperaturas abajo de 600°C poro man ­

tener la formaci6n de óxidos de carbono tan pequeña como sea posible . 

Gas de Salido del Sistema Absorcioo 

a) Eficiencia Sistema absorcloo-fovado. Lo absorcioo de los gases se 

hoce con agua , y en general se hace en dos portes! una de absorcioo, en lo cual 

· se encuentran o contra corriente solucioo de formaldehido con gases de alta concen­

trocioo; y una de lavado ("Scru0bin9' en la que se encuentran a contra corriente 

aguo y gases con baja concentracioo . 

Este sistema debe de constar de interenfriadores poesto que el calor 

de absorc115n-condenmc16n es de 1.3 X I06 Kcol/Ton. de formaldehido, lo prlme:"CI 

porte del sistema' (doode existe una solucloo muy concentrada) se mant-tene abajo de 

32. 2ºC mientras que lo porte superior es enfriada a temperatura inferior para mejo-

ror lo eficiencia de absorcioo. 

Esto obsorcioo se hace en varios equipos (etopos) y se describen en 

los procesos diversos a rreglos, entre ellos: i) varios torres de obsorcfoo, en dos 
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portes: absorci6n primaria y absorci&i secundaria, obviamente con sus interenfria­

dores ; ii) dos torres una de absorci6n y una de lavado, generalmente la primera de 

el las es uno columna empacado y la segundo uno torre de platos;. iii) en una sola 

torre se com!:ina la absorci6n y el lavado, la secci6n de obsorc1~n 3$~a 

y la segundo generalmente es de platos . 

En general los gases entran al sistema a una temperatu ra cercana a su 

punto de rocro; en a lgunos procesos se baja de lo temperatura de rodo en el enfria-

mien to de los g<1$8S de reacci6n, es decir, se condensan parcialmente Este conden-

sado se junta con la soluci6n que sale del sistema de absorci6n. 

Cualq~iera que seo el disei'io del sistema de absorci6n se d6be intentar 

lo eliminoci6n de formaldehido en la salida de gases tan to por razones econ6micas 

como por disposic iones legales . 

b) Combusti6n de los gases de salida . - Cuando la concentrac i6n de 

formaldehido en los gases de salido está en el rango legalmente permitido, se pueden 

ventear a la atm6sfera dichos g0$es; pero en los procesos que usan catalizador de plata 

es posible que este gas contengo cantidades apreciables de hidrógeno, por lo que 

es posible utilizarlos como combustible, por lo que aun en el coso de que tuviesen 

formaldehido arribo del lrmite permi tido al quemarse se eliminorra el contaminante .. 

y se aprovechorra la energra calorrfica en la generaci6n de vapor . 

Corrosión y Contaminaci6n 

a) Materiales de construcciorí. - Este problema se elimina por medio de 

una adecuada selecci6n de los materiales de construcci6n . La especificación de los 

ma•eriales para estas plantas es un problema comple¡o. No hoy un solo material 

que p;¡eda ser recomendado a 1.-. largo de todo el proceso¡ el me'.-anol y el formaldehido 

poseen diferentes problemas de contaT1inac i6n y corrosi6n tanto en la fase lrquida 

como en la vapor. Con el advenimiento de nuevos p:-ocesos y las diferentes C·'.'ndi­

ciones de operación resultantes, las especificaciones convencionales eri varios puntos 
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a lo la rgo de la ruta del proceso han cambiado . Algunos procesos, p:>r ejemplo, 

usan acero dulce para la vaporizaci6n del metanol asr como para el reactor, mientras 

que otros usan acero inoxidable y cobre para estos equipos. 

A pesar de que el acero du Ice no es corroido por los vapores de formaldehido 

o metano!, es corroído por soluclones de formaldehido conteniendo .dcido f6rmico 

(figura D) y contaminarfan las soluciones del metano!, aunque '5to no es suficiente 

para excluir su uso. A pesar de que el acero Inoxidable es bueno desde el punto 

de vista de la contaminaci6n, a veces es corroido por soluciones de formaldehido 

conteniendo dcido f6rmico mas facilmente que el cobre y el aluminio (figura D) • 

Por sobre tod~ el crea !Tlds crrtico en los procesos de manufacturo de formoldehido es 

en el reactor, en donde el metonol se convierte en formoldehido, y en donde los 

requerimientos particulares de temperatura, composlci6n químico y transferencia de 

color hocen que lo elecci&i del materia l seo altamente dependiente del proceso. 

La especificaci6n de materiales para todos los procesos se puede divi-

dir en tres 6reos de interls: i) alimentoc i6n y vaporizaci6n del metonol, ii) lo reac­

ci6n . 'iii) la recuperoci6n de formo ldehido producido a partir del efluente del reactor. 

Los procesos pueden usar acero dulce poro almacenar metano! abajo de 

48.9 C, arribo de esto temperatura se·ha encontrado que el acero dulce contamino 

al metano! con fierro, lo cual provoco uno menor vida del catalizador, menores ren­

dim ientos, aumentan .la producci6n de dcido f6rmico y el contenido de fier ro en el 

formaldehido producido.( el contenido de fierro en el formoldehido usado paro manu­

facturo de pl6sticos debe de mantenerse abajo de tres portes por mi116n paro evitar 

lo decoloroc i6n del pldstico). Es por '50 que el acero inoxidable tipo 304 es el que 

usualmente se especifica para esta parte del proceso; Sin embargo en . fcx proc~os 

que utilizan un sistema de intercambio ionico poro remover el 6cido f6rmico, pueden 

no usar oce~o inoxidable poro el manejo de metano!, puesto que el intercambio ionlco 
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tambiEn sirve para eliminar el fie rro contaminante, de aqur g ue estos proc esos 

puedan usar equipo de acero dúk." en e l manejo de me~anol (vaporizador, preca ­

lentador , tuberras, etc,) . 

Las variaciones en los materiales para el reactor son mucho m6s pronun­

c iodos. E 1 proceso IC 1- Power Gas usa una gasa de cobre sobre una reja de acero 

inoxidable para su relativamente pequei'lo lecho de cristales de plata. La gasa 

de cobre es usada debido a que su coeficiente de expón sie'n tErmico es similar al de 

la plata y asrse evi ta la desintegraci6n del lecho catalrtico. (El cobre tamb iEJ1 actua 

ca ta ll't icamente). Eri la caldera de calor residual, y en el carrbiador de enfriamiento, 

este proceso usa tu bos de acero inoxidable mientras que otros usan acero dulce. El 

truco del uso del acero du lce, de acuerdo a la compañras Lummus y Reichhold, es el 

de mantener los vapores del efluente del reactor seguramente arriba de su pun to de 

rocTo; los vapores de formoldehido no son corrosi vos al acero d1Jlce, como lo son las 

soluciones de formoldehido que contienen 6cido fórmico. 

La especificación de tubos de acerohoxidable en las calderas de calor 

resid ual y en los in tercambiadores de calor involucra el grado de resistencia a la 

corrosi&i intergranular ofrecido por los diferentes tipos de acero inoxidable 

convenientes, o sea los tipos 304, 304L, 316L, 321y347. Los tipos 304L y 316L 

(L bajo contenido de carb6n) no deben ser especificados para los tubos de la caldera de 

calor residual e intercambiadores, a pesar de q;Je son frecuenteme.1te usados cuando se 

necesita una buena resiste.1cia a la corrosi6n intergranular . El criterio que norma Esta 

es e! de la temperatura de operaci&i (figura E) . Asr por ejemplo !a Cia. ICI recomien ­

da para su proceso un acero inoxidable estabilizado c-::>n titanio cv.1 18-8, el cual co­

rresponde al tipo 321. Esta especificac i&i est6 basada en la experie;icia :le ICI en 

Inglaterra sin embargo, en Estados Unidos se modifica a i tipo 347 el cual estd -!lsta­

bilizado con colombio . 
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Por lo que respecto al obsorbedor y o lo _colurmo de destilación, gene­

rolmen te se prefiere acero inoxidab le; el tipo 304L es adecuado poro estos servic i0$. 

La Ciol Lummus ha encontrado que el empaque de polipropi leno es adecuado y eco­

nómico para la torre de obsorcioo. 

Las condic iones de corrosioo en el caso c , de lo f bu"a D, no se aplica 

necesariamente a una planto productora de formaldehido, pero este dato de corrosi6n 

ilustra el papel de la corrosi6n del dcido f&mico que manejan formaldehido. El formal­

dehido por sr solo puede ser considerado no corrosivo, pero el formaldehido en soluci6n 

acuosa puede for111<1r dcido fórmico, el cual es corrisivo, La presencio de metano( 

en la soluci6n de formaldehido inhibe lo formoci6n de dcido fórmico. 

En sumo 5 materiales se usan en las plantos de formoldehido; acero dulce, 

acero inoxidable, aluminio, cobre,ypldsticos equivalentes al polipropileno; lo elección 

entre estos materiales debe ser cuidadosamente compaginado con los particulares 

condiciones de operacl6n individuales de codo proceso. 
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Caso a Caso b Caso c 

A~ero dulce 1 ~ 

Alumi_nio H D Sin datos 

Cobre a o o 
A. Inoxidable 1 1 

Nlqu.el D rr CJ 
Acero co!oclo 

1 
Sin datos Sin datos 

MQnel o o D 
Admlralty Sin datos Sin datos a 

1 • o.~ ' 1 ) 1 j 
o o.a •O Q.Ol Q02 o al 002 O.CB 0,()4 Q05 

Pu lgados por Mo 

.Caso a. - Un tanque mezcloclor conteniendo una solucl6n de 4~ de formaldehldo 

O. 01% de del do f~rmlco y el resto a~a. Lo temperatura de 500-,c con 

agltacl6n y aereacl&i moderado. 

Caso b. - Un tanque de almac!11amiento contenlerido una solucl6n de 37% ck fotmoldehldo 

y menos de 1% de metano!. La temperatura promedio de 35.S°C e.en ogftacl& 

de aire usoda de 15 a 30 min. por dro paro alcanzar una temperatura uniforme 

Caso c.- El plato de alimentaci6n de una torre fraccionodora en donde una prolducci6n 

con promedio de 12-15% de formaklehido y 2% de dcldo f6rmico. temperatura 

de 135°C sin ninguna aereaci6n pero agltac16n intensa. 

FIGURA D. - Corrosl6n causada por diferentes soluciones presen tés en las plantas 
productoras de formaldehldo . 
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Escala de temperatura a lo izquierdo ilustra graficamen­
te el papel que juego la temperatura de operaci6n en 
lo seleccilln de aceros inoxidables de lo clase 18-8 cro­
mo-níquel o oustenrtico odemds, el problema del fabri­
cante que ha dado origen o lo clase i1üe1medio de aceros 
de bojo corb6n 18-8, conocidos como 304L y 316L. 
Lo clave es lo predpitoci6n intergronulor de l carbono 

En visto de lo precipitoci& del carb6n los aceros inoxi­
dables 18-8 pueden ser divididos en tres grupos: 1) los 
no estobilizoJoi, tipos 301, 302, 304, 305, 308, 309, 
310, 316 y 317; 2) 1os estabilizados, tipos 347, 321,318, 
y 309C; 3) los grados in termedios, tipos 304L y 316L. 

Como lo indican sus m1me' OS diferentes estos aceros va rron 
en sus pr~piedodes mecdnlcas y corrosi&. 

Todos los aceros del primer gr-ipo contienen pequeñas can­
tidadl)s de c::rb& (0 . 08-0.15 %} disueltos en su cromo 
el cual, precipi tan! entre los cristales del rr.ekl ; i el 
acero es calen todo a 800-1650'F por mds de tres minutos 
Este carb6n precipitado inter~iere con la •eslstencia 
a la corrosi6n del acero. Sin embargo, los aceros esta­
bilizados del segund o grupo contienen peq uei'las canti­
dades de colombio (10 veces el conten ido de carb6n o 
1% como m6ximo en el tipo 347) o de ti tanio (5 veces 
el contenido de carb6n o 1% mdximo en el tipo 321) 
Debido a que el colombio o el titanio tienen mayor 
afinidad por el carb6n que la que tien e el cromo, cual-
quiera de el los formord carburos que no precipitan y que 
no son perjudiciales para la res istencia a la corrosi6n. 
E 1 colombio tiene mayor tendencia a formar carbu ros 
que el titanio; y puesto que el cromo siempre compite 
con los estabilizadores por el carb6n, el cual puede 
subsecuentemente precipitar uno protecci6n adi cional 
lla'TlOcla estabilizad& del temple, se usa con el tipo 
321 para 1Jno mayor resis tencia. En el temple de re­
sistencia el acero es calentado a 1550-1650 F por 5 
horas para hacer q1Je el cromo cedo su corb6n al titanio. 

De uno manero similar el carb6n que precipito en un acero del primer grupo puede ser redi­
suelto poc calentamiento pa•a un temple total a 1850-2150 F de esta manera, la preclp!toci6n 
intergronulo r puede ser correg :do, 5in e mbargo el corb6n puede precipitar en tres minutos y 
debido o que el acero totalmente templado debe ser enfriado o trov&s de tempercturos en los 
cuales hoy precipitoci6n, tal enfriamiento debe ser rdpido, y causo distorci6n. Dentro del 
terce r grupo lo reducci6n del contenido de corb6n hasta menos de 0.03% hoce que lo velocidad 
e que precipito se reduzco y permito el colentomierito o 800-1650 F hasta por tres horas sin 
precipitoci6n intergronulor. Sin embargo carolo precipitoc i6n ocurrirro si se ma11tuvieron a 
300-1650 F por pedodos prolongados no son adecuados po•o lo operaci6n continua e:i ~e rango. 

FIGURA E. - Efecto de lo temperatura sobre la resistencia o lo corrosi6n de los aceros inoxi­
dables ous ten rticos. 
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Formoci6n del Polrmero-P&rdidas de formaldehido en Solucic5n 

a)· Condiciones. - Los principales factores que determinan la precipi­

toc ic5n del polrmero en las soluciones del formoldehido son: concentracic5n de Íürmal­

de hido, concentracic5n y tipo de estabilizador (si es que lo hay), tiempo y la concen­

tracic5n de iones hidrc5gen o, pH . 

Existen dos tipos de estabilizadores de las soluciones de formaldehido: 

1) el estabilizador convencional o in hibidor, tales como el metano!, los cuales se con­

vir.an con ei formoldehido disuelto paro formar compuesto de bojo peso molecu ·lar ines­

tables y de gran solub ilidad. 2) Estabilizadores que aparenteme.,te inhiben las reac­

ciones de condensacic5n que conducen a la precipitaci6n del .polrmero, 

La precipitocioo del polrmero se puede prevenir manteniendo la solucic5n 

arribo de lo temperatura mrnirr.cr, a la cual se conoce que se lleva a cabo. Puesto que 

esto tempera tura es uno funcic5n de la concentracíc5n de formaldehido asr como del tipo 

y concentracic5n de cualquier estobil:zodor presente, poro predecir los condiciones de 

manejo y almacenamiento de la soluc ic5n se debe conocer su composici6n. 

Las soiuciones que tengan un pH en el rango de 2.8 o 4.5 son los mds 

estables, puesto que los reacciones de poiimerlzocl6n se minimizan en ese rango. 

Todas los reacciones que conducen o lo p&rdlda del formaldehido 

se aceleran por altos temperaturas, por lo que deberd de haber un control de lqsmismos 

Estos precauciones son bdsicos poro el correcto almacenamiento y tras­

lado de los soluciones de formaldehido; dependiendo de su uso final se escogen los 

condic Iones ~s adecuadas. 

Eliminocioo de Acldo F6rmico 

o) Uso de una resino lntercamblodora . - La neutrolizocl6n de lo acidez 

de los soluciones de formoldehldo tiene uno doble utilidad, permite el almacenamiento 

cori olg1n material mc1s borato (la acidez aumento notablemente lo corrosividad) y per­

mite el cumplimiento de los norma! requeridas en la moyorra de sus ·usos, principalmente 
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en lo produccl6n de resinas • Los fabricantes de res inas con urea y melomino impo-

nen rrgldas especificaciones sobre la acidez de su formaldehido . 

Entre las muchas ideas originalmente m& prometedoras estaba la de l 

uso de resinas sint~ticas de intercambio ani&iico las cuales son capaces de remover 

dcidos sin impartir materiales extraños a la solucioo. Cuando una solucloo de formal-

dehido contaminada con c1cido fluye a trav's de U"l iecho rle resinas intercambiadora 

ios dcidos son fijados sobre la resina producie"ndose una soluci&i sin dcido, las reac­

ciones que se producen s~n las siguientes: 

(~NH 1-f.03 t2HCOOH---2R-.?NHi!COOH +H¿O t Cüi 

Resina 

Cuando la capacidad de estas rminas para remover el dcldo es-td agotada 

pueden ser regeneradas con soluciones alcalinas diluidas: 

Las condiciones que debe de cvmplir una bueno resina son las siguientes 

i) no debe de colorear a la soluci&i 

11) no debe de hincharse 

iii) debe de tener buena res \stsnclo ma<:dnica 

USO DEL CALOR DE REACCION 

La forma de aprovechar el calor de reaccloo es el principal punto en 

el que difieren los procesos, tanto cada uno en su desarrollo, como entre ellos, o sea 

que es en este aspecto donde se ven dlferenc ias notables . 

En general el calor de reaccloo se usa para tres fines: vaporlzacT6n del 

metano!, precalentamiento allmentacloo y generacloo de vapor; depen.dlendo del buen 

diseño y de fa ca1ltidad de lastre se podrdn generar mayorc!S cantidades de vapor. 

Un cambio relatlvame.1te simple puede mejorar notablemente ell>alance 
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t'rmico de lo planto, como en el caso de lo Cia. Rechhold q~e insta!~ un compresor 

oxlal espiral poro el suministro de aire en uno nuevo planto, mientras que en su piar.to 

anterior hobro usado ventllodor"s sellados por aguo, los cuales consumion aguo en un 

gasto de 70-80 galones por minuto. Este vapor ol'lodldo en lo corriente de aire Incre­

mentaba lo cargo t'rmlco en el vaporizador y reducra lo eficiencia de lo recuperoci~n 

de color • 
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11 PROCESOS A PARTIR DE HID ROCARBUROS 

Control de lo Temperatura de Reocci6n-Tronsferencio de Color 

En ninguno de los procesos enc,.,ntrados en lo literatu ra se menciono 

el tipo de reactor usado, ni se describe su tfcnica de operaci& ni cuales dispositi vos 

se usan para evitar la descomposicl& de los productos de reacci6n . T ompoco se men­

cionan detalles suficientes de la t•cnica de seporacioo de la mezcla de productos . 

E 1 pro.-910 mas importnnte y e l '1nlco en uso actual es el de la Cia. Celanese, que es 

del que se disponen los mayorlt! datos, aun~ue lstos son de car6cter general; lo que 

mc5s H encuentra ~on rl!lferencias de investigaciones mc5s no resultados industriales. 

Sin eMbargo, es posible mencionar ciertas r:oodiclones en las que deben 

trabajar dichos procesos pora su eficiente operaci&i. Entre estas condiciones de operaci&i 

de las que se disponen datos experlrMntales, estdiibs siguientes: 

o) Temperatura.- la moyorra de !os hidrocarburos se oxlrlan a tempera­

turas abajo de 400'C por un mecanismo muy diferente del que se encuentra e."I altas 

temperaturas. En el rango de temperatura de 325 a 350 hoy una zona de tronsicl6n 

de predominio del tipo de reocc ioo . En la figura A se muestra que la reg1'6n de baja tem­

peratura favorece altos rendlll"ientos de compuestos oxigenados tales como aldehídos , 

cetonos, alcoholes y 6xidos de carb&i . A medida que lo temperatura se incrementa, 

los productos oxigenad°' son reemplazados en lo z:ona de tronslcl&i por las olefir.as co­

rrespondientes . Arrlbd de :o zona de translc i6o se lleva a cabo una deslntegraci6o 

(cracking) la cual da .oleflnas menores y parafinas. 

Una coso interesante es que el efecto de tempe rotura descrito anteriorme11te 

varro muy poco con el hidrocarburo . Unlcomente el metano, et.ileno y benceno, reaccionan 

con el m4canismo de alta temperatura. 

E 1 coeficiente de lo velocidad de oxldaci&i sufre variaciones interesantes 

como se muestro en la figuro A. Abajo de la zona de translci6o la velocidad aumenta 
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con la temperatura, er. la zona de tra'1 siclc5n decrece y arriba de la zona de transi-

ci.Sn nuevame«ht aum111ta . 

~ 

Un fenomeno carocterrstico en le o;ddr.ici6n de hidrocarburos a baja 

temperatura es la aparlci&i de "flamas frras" (cool flomes) . Lo flama frra es uno 

qulmlll.Mlencia de color azul p61ldo, probablemente causado por moleculas de formal-

dehido electr6nicame11te ecltadas. Estos flamas frras se propagan como oodas o 

trav&s de la mezclo gaseosa reaccionan te . E 1 poso de una flama frra no conduce a 

una reoccl&-. completa, y se han observado hasta 5 que aparecen y desaparecen. Este 

fen6me'1o ele .a pagado o; posible que se debo al auto.::alentamiento seguido por e l paso 

a !a zuna de translci6n en donde su coeficiente de temperatura es negativo. In teresante-

mente los productos formados durante una fla ma frra son identlcos con aquellos formados 

en los reaccion es lentas precedentes o subsecuentes de la flama frro • 

La generalizoci6n importante concemiente a lo temperatura de reacc i6n 

e•1 la oxidaci6n ·de hidrocarburos ligeros
1 

es la que su temperatura deberd mantenerse 

ta'l baja como sea posible, de acuerdo con la reacci6n de iniciacl6n y la ve loc idad 

econ6mica de reacci6n, paro dar un mdxi mo rendimiento de los productos oxigenados 

valiosos. (ver la figura B y tabla correspond iente) 

b) PresllSn . - E 1 efecto de la presi6n en la formaci6n de olefinas du -

ronte la oxldoci6n de hidrocarburos es muy morcado. -lncreme'ltondo la presicSn se 

suprime casi completamente la formoci6n de olefrinas al menos o temperaturas en el 

rango de 300-35CPc como lo notaron Medfey y Cooley. Incrementando la presi6n 

desde cero a 100 pslg. disminuye la fracci6n de butano convertido a butilenos, desde 

45% a nada. 

La variacllSn en la distribuci6n de productos en la oxidaclcSn de etano 

(un solo paso, fase vapor) a presiones en el rango de 100 o 2000 pslg. como lo repor-

taron Medley y Cooley se muestran en la siguiente tabla 11 en la dos para el propano 
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y la tres para el isabutano: 

TABLA 1.- Efedo de la presi6n(y la tempemtura) en la oxidaci6n de Etano. 

Presi~n, psg 100 100 1000 2000 
Temperatura, "C 595 460 360 340 

Producto Numero Relativo de Mol-es 

Metano! 13 42 41 30 
Etanol 2 4 16 23 
Formaldehldo 18 36 12 5 
Acetaldehido 3 5 .. 4 
Eti!ano 46 o o o 

TABLA 11. - Efecto de la eresi6n {y la teme!raturo) en lo oxidaci6n de Pro122no 

Presi6n, psig 15 300 900 1500 
Temperatura °C 373 281 252 250 

Producto Porcentajes Totoles 

A!dehidos totales 20.5 21.8 13.5 13.7 
Alcoholes normales 19.7 21.0 17.5 15.2 
lsopropanol 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.I 21.4 20,6 
Mon6xido de Cu1bono 21.3 16.0 9 .9 7.7 
Propileno 25. I o o o 

TABLA 111. - E Fecto de la presi&i (y la temperatura) en la oxidaci~n de lsobutano 

Presi~n, psig 100 500 2000 2000 
T e.mpera.tura e 452 350 265 215 

Productos Núme1 o Relativo de Moles 

Metano! 44 44 33 17 
Formaldehido 44 19 1 1 
Acetaldehido 30 20 9 2 
Acetona 31 47 53 37 
Alcohol 1--bótMico 2 6 30 43 
Hidroper6xido t-butMico o o 2 9 
Af]Ja 155 70 42 8 
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El uso de p;esiones moderados de operocion (tol es como 100 psig\ 

sl! primen lo fo rmaci6n de olefinos y extienden el rango de temperaturas en el que se pue­

den obtener buenos rendimientos de produc tos oxigenados. Lo operación en a ltos p~e ·· 

~iones y bajos temperatu ras tiende o produc ir un m6ximo de productos con lo mismo 

estructuro de corbon~ que lo materia prim.,. El incremento en lo presi6:i tiend e o 

cambiar lo distribuci6n de productos, de oldehidos hacia a lcoholes, y de alcoholes 

(secundarios o te;cio rios) poro hidrocarburos superiores al eto'1o . 

c) Composici 6n de lo Alimentoci6n . - Los hidrocarburos olif6ticos 

se vuelven p;ogresivo¡nen te m6s fa ci lmerite oxidables o medido que el núme ro de átomos 

de ca ~bono en lo code:ic; ~ec to libre se oumen •;:;, y o medida que lo p;esi6n se incremen­

to coono se mostró en lo tablo anexo o lo figuro B. 

Los velocidades relativos de oxidación tombibi · aumentan ropidomente 

con lo longitud de cadena dentro de lo serie de parafinas normales como se muestra en la 

tablo IV . Los parafin as de cadena ramificado se oxidan menos ropidomente que el 

hidrocarburo correspondiente de cadena recto. Esto es, en cierto manero, sorprendente 

puesto que lo facilidad de remo<:ion de átomos de hidrógeno es en el siguiente orden: 

Primario --;:,. Seoundorio> Terciario. Sin embargo, lo facilidad del ataque inicial 

est6 evidentemente subordinado en importancia o lo naturaleza de los productos inter­

medios: ol:lehidos relativamente reactivos, partiendo de parafinas normales, o bien 

·cetonos mas resistentes partiendo de parafinas de cadena ramificada. 

El cambio en lo alimentación del tipo de hidroca rburo produce grandes 

cambios en lo distribución de productos . S.e puede antic ipar que los productos partien­

do de isobutano serón caracterizados por un ataque del oxígeno sobre el hidrógeno ter­

ciario, puesto que la unión carbon-hidr6geno terciario es lo mas débi 1 . Esto es com­

probado por los altos rendimientos de acetona obtenidos o partir ·de isobutono . También 

se puede predecir que lo oxidación de propano y butano dar6 m6s productos caracterizados 
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por el ataque oxidante sobre hidrógenos secundarios que por ataque sobre hidró'ge-

nos primarios . De esta manera ha sido posible predecir parcialmente la distribución 

de productos que se puede esperar cuando se oxida cualquiera de olos hidrocarburos de 

bajo peso molecular. 

La variabilidad en la distribución de productos que puede obtenerse 

cambiando la alimentación se muestra en la tabla V. 

T AB 1_A. IV . Velocidad relativa de Oxidación -:le cilgi;nas Parafinas 

Hidrocarbu,·o V<>l~r:..ln..I R,.ln+ ' "n 

Etano 0.001 
Propano 0 .1 
Butano 0 . 5 
Pentano 1. 0 

Hexano 7.5 
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 Aleono Alimentando 

Distribucion de producto lrquido 
Porciento en Peso 

Producto Propano n-Butano lsobutaio 

Acetaldehido 28.0 30 . 6 17 . 0 
Formaldehido 26.4 22.9 19.8 
Metano( 23 .8 19 .4 13.8 
Acetona l. 7 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 1.1 
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d) Concentración de Oxigeno . - Debido a que la mayor Ta de los productos 

de oxidación deseados son mas facilmente atacados que los hidrocarburos usados como ma­

teria prima, altos rendimientos de estos productos se ver6n favorecidos por relaciones 

bajas de oxfgeno a hidrocarburo. Esta implica bajas conversiones por paso, pero 

no imp lica algún impedimento en contra del uso de oxTgeno en vez de aire. 

Las ventajas del uso de oxTgen o puro sobre aire para oxidaci6n de gases 

de hidrocarburos principalmente son: i) un incremento en los rendimientos de productos, 

como se muestra en la tabla VI; ii) Una disminuc i6n del tamaño del equipo requerido; 

en el caso de las plantos que cambiaron de aire a ox igeno ésto implicó un aumento en 

la capacidad sin necesidad de aumentar el equipo; ii i) La eliminación de las pérdidas 

de LPG en el venteo (4 a 5% del gas usado) que ocurría cuando se usaba aire como 

oxidante . 

Aproximadamente una relaci6n de fo l en masa de oxTgeno a LPG es 

la proporción adecuada. La obtención de • nas condiciones de reacción mucho mós 

favorables, es un factor muy importante en la elección de aire u oxigeno. Esto se 

debe a que en 1.:na reacción de oxidación de este tipo la relación hidrocarburos a 

oxigeno ejerce un efecto mu y fuerte sobre el rendimiento de los productos . En gene­

ral, una mayor relación de hidrocarburos incrementar6 los rendimientos de aldehídos 

alcoholes y cetonas y disminuye la formación de C02 CO, y CH4. La figura C nos 

mues tra como aumenta el rendimiento de producto con la relación de hidrocarburo a 

oxTgeno en lo oxidaci6n en fase vapor del p~opano . La sustitución de oxigeno en vez 

de aire en la reacción elimina toda la masa de nitr6geno del sistema y hace posible 

la obtención de altas concentraciones de hidrocarburo en equipos de un tamaño razonable .· 

E 1 bito de este proceso depende de la adici6n controlada de oxigeno relativamente puro 

a una corriente de hidrocarburos altamente inflamable. Obviamente existe un cierto 

grado de peligro en esta operaci6n, por lo que las relaciones de reactivos est6n siempre 
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controladas, de tal Forma que el contenido de oxígeno e$té siempre abajo del límite 

explosivo inferior. 
del 

Esto último implica el diseño de un sistema de inyecci6n oxrgeno 

que garantice una alta seguridad. 

TABLA VI. Rendimientos de Productos en la oxidación de LPG con O¡ contra aire 

Proceso Oxigeno 

Producto Propano i-Butano Propano Butano l-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 
Mezclo de Solv. 0.36 0.60 0.51 1.00 1.50 !.60 
Acetona O.IO 0.20 1.20 0.15 0.20 1.40 

TOTALES 4.54 4.88 4.19 5.95 6.30 5.15 

F 1 GURA "C" 

Productos Deseados 

' 

Oxido.de Carbono 

- - - - - --

Relaci6n Molar Hidr6geno a oxigeno 



- 97 -

e) Tiempo de contacto. - En la operaci6n de estos procesos el tiem-

po de contacto mTnimo debe ser el consis!'ente con la utilizaci 6r. practicamente comple-

ta del oxígeno, el cual es el óptimo. Algunas pérdidas de produc tos resultarón si la 

mezcla de reacción no es enfriada inmed iatamente después de que el oxTgeno ha sido 

consumido . Se han reportado .tiempos de reacción de 1/ 4 a 2 segundos, aunque 

también est6n reportados t iempos de contacto mucho mayores ( en el rango de 25 a 125 seg.) 

1) Prese~ cia de catalizadores. - En este tipo de oxidaciones !as sal es 

met61icas actuan como catalizadores; También las superficies met61 i<:as catolizan estas 

reac-: iones . El proceso de la Cia. c;ties Service es el único que ha utilizado un 

catalizador de fosfato de aluminio mezclado con otros 6xidos met61icos. 



- 98 -

111 PROCESOS A PARTIR DE ETER METILICO 

Como ya se ha señalado solamente ex iste un proceso comercial que 

es el de la Cia. Japonesa Akita Petrochemicals Co. Ltd. con sede en Tokio; por lo 

cual no se puede hablar de un auténtico desarroll o de los procesos sino m6s bien de 

la manera en que est6n resueltas ·las d~pos i ciones emanados de los factores limitantes . 

Adem6s lo informoci6n disponible sobre dic ho proceso es muy escaso (1 artrculo) 

Temperatura de Reocci6n Transferencia de Color en el Reactor 

o) Diseño Especial del Reactor . Lo Cia. Akito utilizo un reactor de 

tipo multitubular con el catalizador empacado dentro de los tubos, por donde flu ye 

el gas reaccionante, por fuero de los tubos, o sea por el lado de la corozo, pasa una 

sol fundida, lo cual absorbe el color de reacci6n; esto sol es enfriada en un generador 

de vapor, el cual produce cerca de 600 kgs o 5 Kg/cm2 (manométricos). 

Explosividod Mezclas E ter-Aire 

a) Operoci6n fuero del rango explosivo.- Este proceso trabaja con una 

concentroci6n de eter dimetMico inferior el limite rnei:o.r de explosi vidad. El réingo 

de explosividod de los mezclas eter metílico-aire va de 3 .4 a 18% en volumen. 

Al trabajar abajo del lrmite inferior exi ste un exceso dd oxrgeno estequiometricomente 

necesario; este exceso de aire también actuo como lastre térmico. 

Enfriamiento de los Productos de Reocci6n 

o) Enfriamiento súbito.- Este enfriamiento (" Quenching") se lleva o 

cabo por medio de lo uni6n de los gases de salido con lo so luci6n crudo de formoldehido 

proveniente del fond o del obsorbedor primario y posteriormente entro a dicho absorbedor 

primario. 

Selectividad del Catalizador 

Este proceso pasa una mezcla oire-eter abajo del li'mite inferior de explosi6n 

a pres i6n norma 1 y a 450-530"C con un espacio velocidad de IID0-4000 1/hr sobre 
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el catalizador de W03 en un solo poso¡ 11 egondose o conversiones de eter de 90-100°/o 

y un rendimiento de formoldehido de 70-80% (En base al eter dimetrlico alimentado). 

Como subproductos se obtienen CO, C02 , y pequeños cantidades de dcido f6rmico. 

Vida del Catalizador - Pureza de la Alimentoci6n 

E 1 proceso usa eter dimetMico sin purificar tal como sale de los columnas 

de destilaci6n en las f6bricas de metano! y aire atmosférico. Ambos reactivos deben 

estor libres de azufre, otros compuestos de carb6n y de metales alcalinos, pues son ve­

nenos para el cotclizcdor. 

Por estor soportados sobre alfo olumina o bien carburo de silicio, presenta 

buena resistencia a lo desintegraci6n tonto por causas térmicos y mecdnicas. 
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D) POSIBLES FUTURAS 1 NNOVACIONES 

A pesar de que los procesos hayan tenido un desarrollo continuo, a tra vés 

de los años de estudio del material reunido, se puede predecir la posibilidad de hacer-

les unos cambios, en e l futuro, con el fin de mejora rlos . 

PROCESOS A PARTIR DE METANOL 

1.-Mejoras al Catalizador 

Como ya se vió, todo el proceso est6 en fun ción del cata lizador empleado; 

entre mejor sea este catalizador m6s atractivo ser6 el proceso. Entre las propiedades 

que se le pueden mejorar destacar.: Selectividad, resistencia mec6nica, resistencia 

térmica, resistencia a los envenenamientos, actividad, vida activa, etc. De estas 

propiedades la m6s importan te y m6s susceptible de mejorar es lo de la selectividad. Un 

pequeño cambio en dicho propiedad representa grandes ventajas económicas y comerciales . 

Por ejemplo,se si logra eliminar lo reacción de formación de 6cido fórmico se evita el 

uso de una torre de intercambio i6nico y adem6s el producto amplía su campo de aplica -

ciones al estar caren te de acidez. Debido a l tamaño de las plantas un pequeño incre-

mento en el rendimiento implico un gran aumento en la productividad. 

En la actualidad se siguen publicando muchos articulas referentes a 

ambos tipos del catalizadores; ésto es, se sigue in vestigando c - mo mej orar al catalizador. 

También en la literatura de patentes se siguen registrando muchos innovaciones en la 

preparación de dichos catalizadores . 

Estas mejoras al catalizador se han basado: j\ en cambios en las propieda-

• 
des del soporte (porosidad, distribución de poros, c rea, etc.) :j) En adición de pro-

motores, tales como el calcio y el cromo a los catalizadores conocidos; ii i\ En la 

busqueda de nL•evos catalizadores, tales como el Mn02, Cr203, etc .; ivl ~n la ocf :va-

ción de catalizadores por tratamientos (quimicos, térmicos, por radiación, etc.) 

También existen patentes en las que se muestra el uso de catalizadores 
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Homogeneos, onodidos en lo ol'imentoci6n, como es el coso de lo potente de Poyne 

y Voil (Du Pont; U.S . Potent 2 , 618 ; 660, Nov. 10 1952); lo cuoi proclamo que lo 

od ici 6n de 5 o 100 ppm de un comp.' esto org6nico de azufre en lo mezclo de olimen­

toc i6n prc duce un incremento en el rendimiento del 1 al 3% en ambos tipos de pro-

ceses . 

2 . - Combinoci6n de Ambos Catalizadores 

Sería posible usar en el mismo proceso ambos catalizadores trotando 

de combinar las ventajas de los dos.Existe vna paten te al respecto de W .A. Payne 

(Du Pon t~ U.S . Pat . 2, 514,788,; Aug.22 1<;'50) en la que usan dos convertidores: 

el primero de ellos coil ca~alizador de plata; o lo sol ido del c•Jol se enfric;n los 

produc tos de reocci6n y se les onade mas a ire antes de entrar al 2o . con vertido r, en 

dond e se encuentra un catalizador de tipo 6xido, con el cual se con vertiró todo el 

metanol restante. 

3 . - Uso de O x(geno en Vez de Aire 

Esta posibilidad es poco prometed ora sin embargo no estó totalmente des­

cartada. Para anal izarl a hay que ve r las ventajas y des ventajas que implica ésto . 

Entre las ventajas tenemos: il separaci6n más fácil de los productos; la seporoci6n del 

forrnaldehido de la corriente de productos, se ver ra simplificado por el uso de oxrgeno 

debido al incremento en lo concentración de formoldehido en los qases producidos . 

ii\ Menor tamano del equipo; la eliminoc i6n de los gases inertes por el reemplazo del 

aire por ox rgeno reducirían el tamono del equipo necesario en casi todos las partes 

del proceso. Las desventajas que presento son: i) Lo remoci6n de calor más difrcil; 

al no haber nitróaeno se pierde este útil lastre térmico y se aumenta la velocidad de reocc i6n 

por lo que la exotermia será mós violento y se reflejorro en un aumento exagerado en 

la temperatura de la mezcla reaccionante; poro €vi torio habría que mejorar notable-

mente la transferencia de color por medio de cambios en e l diseno del reac tor y el 

problema del control de la temperatura oumentorro considerablemente . ii1 Antiecon6mico 
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en plantas pequei'\as; el costo en la producción de oxrgeno aumenta mucho en plan-

tas pequei'las por lo que no serra economicamente atractivo en cna planta pequeí'la. 

En última instancia la decisión serra en base de un balance econ6mico 

considerando las ventajas y desventajas en comparación de los procesos en que se 

usa aire. Debido a que en los procesos que usan aire el rendimiento es alto y la 

separaci6n no presenta grandes problemas , es aparentemente poco atractivo la uti-

lizaci6n de oxrgeno en vez de aire . 

4 . - Uso de un Lecho Fluidizado 

En todos los procesos encr ntrados en la literatura se utilizan reactores 

de lecho fijo multitubulares de gran complejidad en su diseí'lo, instrumentaci6n y 

operacioo. 

Debido a lo anterior y al gran tamai'lo de las plantas la posibilidad de 

usar un reactor cataln-ico de lecho fluidizado puede volverse atractiva . Los investiga-

dores soviéticos M. V. Polyakov, V. V. Shalya, y Z . Z. Vysotskiv publicaron un 

artrculo al respecto en "Joumal of Applied Chemistry" de la U.R . S.S. )32, p. 

2275-83, 1959\. En dicha pt.'blicaci6n se explica una investigación usando un cata!i-

zador de cobre soportado en un lecho fluidizado. Se reportaron rendimientos m6ximoc 

en rangos de temperatura menor {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 m6ximo del 70 al 74% con una conversi6n cerca del 55% con el 

catalizador fluid izado de cobre, cuando el gas alimentado contenra un 30% de Metano! 

en volumen. Los rendimientos decrecen a L'n mrnimo en el rango explosivo abajo del 

30% pero se incrementan a medida que el cootenido de metano! se acerca ol lrmite 

inferior explosivo (6 - 8%). Rendimientos id&nticos se obtuvieron con el cobre sopor-

todo 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 mencionó la tempera tura tiene un efecto muy marcado tanto en 

la selectividad como en la actividad; entre mejor sea el control de dicha temperatura 

y m6s homogenea sea su distribución en el lecho, mejores resultados podr6n ser obtenidos. 

Existen numerosas patentes que describen métodos de control de dicha temperatura, y es 

de esperarse que au n se pueda mejorar dicho aspecto . 

6.- Mejor balance energético 

El mejor aprovechamiento del calor de reacción es vno de los argumentos 

que m6s utilizan las firmas que licencian estos procesos; asrcomo la posibilidad de usar 

el gas de salida del sistema de absorci6n - lavado como combustible. Al haber aumentado 

el costo de los energéticos se debe de buscar la optimizaci6n del uso de dicho calor, ya 

bien sea por cambios en los diseños de los in tercambiadores, reactor, generador de vapor 

etc., o por el aislamiento de equipos. Los nuevos costos de los energéticos justifican 

lo investigación al respecto paro optimizar dicha recuperación de calor . 

PROCESOS A PARTIR DE HIDROC.h.PBUPOS 

Al existir un gran campo de aplicaciones petroqurmicas para los hidrocarbu ros 

de bajo peso molecular (CJ a C4), estos procesos aparentemente no tienen mucho futuro. 

Adem6s al necesitar de varios complicados procesos de separaci6n se involur.ran altos 

costos de inversión, operación y mantenimiento de dicho equipo separativo, lo cual 

refuerzo lo tesis de que estos procesos no tienen Ln gran futu ro. Por otra parte se han 

desarrollado procesos que producen eficientemente (teénica y economicamente) productos 

petroqufmicos de alta pureza, que en general pueden ser aplicados por separado para 

cubrir una demanda en especial. Los procesos a partir de ~iidroc·arburos pueden ser atrac ­

tivos si se dispone de grandes cantidades de gases de l,jdrocarburos a la .que no se les 

puede dar otro uso m6s valioso " existan las condiciones de mercado que requieran 

toda la gama de productos. 
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Debido a la complejidad de las reacciones es muy implobable que se pudie-

sen oxidar hacia formaldehido el etano, propano y butano con una altísima selectividad 

para hacerlos atractivos. En cambio si es posible esperar que se puedo desorrol lor un 

proceso a partir de Metano; aunque con oigo de sus homologos superiores. Existen 

(como se mencion6 en el capítulo 11) numerosos dificultades en dicha oxidación sin 

embargo, yo se han patentado métodos de preparación de formoldehido o partir de 

metano . Un ejemplo trpico de estos desorrol los es lo potente norteamericano (U. S. 

Hutter Potent 3, 247,459, abril 1966\ cuyo reactor se muestro e:i lo figuro D. Con­

siste de recipiente (2) a través del cual vapores de metanol, etano y propano se alimen-

ton por la entrado (1) junto con aire . Los reactivos entran en contacto con los si -

guientes copas: (3) Un lecho poroso de s61idos inacti vos como anillos de Roshing; 

(4) un lecho de material cotalrtico, tal como piedra pomez italiano; ( 5) l'no malla me­

t61ico catalítico, tal como una aleación 95/ 5 platino-iridio, o bien cobre-estoí'lo. 

Después los productos de reacción posan por un espacio libre (6) de volumen 

pequeí'lo paro minimizar lo descomposición de productos, este volumen tiene un forro 

de cerom ica (7) el cual se continuo hasta lo solida (8); desde donde los productos 

son llevados o un enfriamiento r6pido . E 1 principal problema con este tipo de 

operación es el de los bajos rendimientos . Los rendimientos por paso en el poroto 

descrito, el cual dice que mejoro resultados previos es de ton solo un 5% por paso . 

Aunque lo selectivid~d o formaldehido fuese muy alto ésto último implicaría un alto 

costo de recirculación paro st · posible aplicación comercial. 

Los investigadores de lo Esso r esearch ond Engineering Co . , han registra­

do varias patentes paro lo producción de formaldehido por lo oxidación en fase vapor 

de corrientes de hidrocarburos con l' n alto contenido de metano. Estas· patentes han 

cubierto diversos aspectos de la oxidación de parafinas (C1 a C3\ en presencia de 

6xidos de nitrógeno en reactores con superficie interno cubierto con 6xido 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 operaci6n sobre el 

rendimiento y la selectividad. El rango óptimo de operac i6n est6 seflalado por e l crea 

sombreada, el cual est6 p:>r abajo de la condici6n de rendimiento m6ximo. 

Los alemanes han desarrollado dos dife rentes procesos para la producci6n 

de formoldehido a partir de metano~ El proceso Gutehofnungshu tte y el Hibemia. 

E 1 primero de ellos consiste en la oxidaci6n de metano a presión atmosférica y alta 

temperatura en la presencia de una pequefla cantidad de bióxido de nitrógeno como 

catalizador . Metano y aire en uno relaci6n de 1/ 3.7 ~e afladen a l' na corrien te de 

metano recirculado la cual viene de una torre lavadora. Un vo lumen de al imentaci6n 

fresca (mezc la)es aflodida a 9 portes del metano recirculado. El gas entrante mas el 

gas recirculado son calentados desde 38 e hasta 399 e por medio de int ercombio 

con los gases provenientes del reactor. Un 0 .08% de N02 es afladido a esto mezcla 

antes de entrar al reactor. La reacci6n se lleva o cabo a 593 C . Los productos de 

reacc ión son enfriados a 204 C por intercambio con la alimentaci6n al reactor. Esta 

mezcla pasa a un enfriador y despues a un absorbedor con agua en donde se produce 

una soluci6n acuoso de formaldehido del 5-10% . Dicha soluci6n es entonces neutra ­

lizada para remover cualquier ócido f6rmico presente, y destilada bajo presi6n para 

dar una soluci6n a 34% de formaldehido conteniendo 3% de metanol. El rendimiento 

es de 9.7% del te6rico . El proceso Hibemia consiste de la oxidación del metano por 

medio de una mezcla oxigeno- ozono en la presenc ia de por6xido de bario c mo ca ta li­

zador. La temperatura de reacci6n es de 121 C y la presi6n es a tmosférica. Una relaci6n 

oxrgeno-metano de 2/3 es empleado . El catalizador estó activado con 6xido de 

plata. La temperatura debe ser controlada con :n•Jcha presici6n y el contenido de hidró-

geno del metano no debe de exceder del 3% Un rendimiento del 26.4% del teórico es 

el que se obtiene. Una instalaci6n 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 >'ª se vi6, el unico proceso en uso comercial es el de la compaf'ira 

Akita . Es de esperarse que despu& de la operación de sus plantas se siga investigando 

acerca de posibles mejoras. El principal objetivo serra el de mejorar tanto la activi-

dad como la selectividad .del catalizador 

Es también muy factible que otras compaf'iras desarrollen y exploten comer-

cialmente procesos similares. 

' 
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CAPITULO 111 

ASPECTOS ECONOMICOS 

En este capítulo analizaremos los aspectos econ6micos m6s importantes en las 

tres c loses de procesos, seg6n la materia prima empleada . 

En 1972 la capacidad mundial de producci6n de formaldehido (37% en peso) 

sobrepas6 7.5 millones de toneladas métricas; esta producci6n fué hecha principalmente 

por procesos a partir de Metanol (en sus dos tipos: catolizado por plattl y por 6xidos 

de fierro y molibdeno); rnicamente cerca de 8% fué hecha por la oxidaci6n directa de 

hidrocarburos. El proceso a partir de eter dimétrlico de la Cra . Akita construy6 su 

primera planta en Jopen en 1967, pero su aporte a la producci6n mundial es completa­

mente insignificante. 

Como se menci6n6 al principio, tomaremos como ejemplo para el desarrollo 

de los procesos a los Estados Unidos de Norteamérica. 

A) Produccj6o. Mercado y Precio . 

La producci6n de forri'laldehido en Estados Unidos empez6 en 1901, en muy pequel'lo 

escala. En ese tiempo se usaba basicomente como desinfectante y agente embalsamador. 

Pero el desarrollo de la industria de las resinas sintéticas iniciado par los descubrimientos 

de Leo H. Baekeland en 1909 dieron un fuerte impulso a la manufacturo de formaldehido. 

Cuando empez6 la Primera Guerra Mundial en 1914 los requerimientos de formoldehido se 

incrementaron. En dicho ª"º la producci6n fué de 8 .42 mi 1 Iones de 1 ibras (soluci6n al 37% en 

peso) en 1924 y 1933 tiene un valor de 25 . 15 y 52. 23 respectivamente. 

La segunda Guerra Mundial impuls6 también la producci6n al m6ximo causan­

do una disminuci6n de la misma al declinar lo guerra. Durante lo guerra el Depto. de 

Guerra de los Estados Unidos construy6 dos plantos para lo mam facturo de formaldehido 
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y hexometilentetromino, lo cual es nitrado poro producir el explosivo ciclonito cono­

cido también como P.D . X. 

En tiempos de paz los. usos del formoldehido siempre han estado dominados 

por lo industrio de los plósticos. En lo figuro 1 se muestro lo producci6n (en lo mismo 

base) desde 1939 hasta 1970. 

Como se menciono en el inciso D de l Ap.éndice, se esperaba un crecimien­

to entre 10 y 11% anual debido principalmente al notable "apetito" de lo industrio de 

lo construcci6n por modero terciado ("plywood") y tobler~ de aglomerados, los 

cuales son los principales consumidores de los resinas (fenol, urea y formoldehido). 

lo demanda por re~inos fen61icos, por ejemplo, ha estado crec iendo o 

un 11% por of'lo en vez del 8% predicho por los productores mós optimistas en 1964, 

y normalmen te consumro en 1970 mil millones de libros de formoldehido, habiendo logrado 

con los resinas de urea el primer lugar en el consumo de metano!. lo roz6n principal 

responda b le del resurgimiento de lo demando poro estos usos, los cuales antes crecron 

modestamente, fu é el uso del formoldehido por la industrio de construcci6n de tableros 

del sureste de los E. U . E 1 trabajo previo en esto oreo estaba limitado por lo 

poco calidad del acabado de modera, pero los nuevas tecnicos desarrollados en lo decodo 

de los sesentas, los moderas suaves del sureste tomaron un nuevo atractivo y aumen-

taron la demando de res in os de formoldeh ido como odhesi vos. Otra ayudo o lo industrio 

del formo ldehido ha sido el cambio de los fabricantes de modero terciado de materiales 

empastados con proteínas o fen61icos los cuales pueden ser usados tonto en interiores 

como a la intemperie. los resinas con urea y me lomino han participado del mismo rópido 

crecimiento y por muchos de las mismos razones que las fen6licos. Tomados en con-

junto estas tres resinas consumieron 57% del total de formoldehido . También los resinas 

poliocetoles han tenido un fuerte incremento en su demanda . 

Un debilitamiento en la demando del formoldehido fué debido al menor 
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consumo de hexometilentetromina o hexamina al finalizar lo guerra del VielnaR'l (como se 

recordar6 el principal uso de lo hexamina es en la fabricación de explosivos). Este uso 

del formoldehido posó del 6% en 1965 al 11% en 1969 debido al incremento en las hosti­

lidades de lo susodicha guerra. 

Lo producción de formoldehido est6 controlado por "los tres grandes", los 

cuales representan aproximadamente un 60% de la capacidad productora. Estos tres 

grandes son: Celanese, Borden, y Du Pont. Uno lista de los capacidades de los compo­

í'líos productoras se muestro en la Tabla 1. A medida que el consumo de formaldehido 

se ha incremer.tado, la capacidad en las plantas se ha IT'Ontenido en aumento dando 

como resultado una veloci<lad de operodón m6s o menos· t;onstant~ del 800..b. Los pro­

ductores pueden responde rapidomente o los demandas del mercado, debido a que las 

plantos de formaldehido usan equipos estandor,. no requieren una ingenierTa intensa y 

pueden ser armadas en aproximadamente un cmo. Los productores de formaldehido est6n 

bien estructurados, puesto que ellos ·mismos capturan aproximadamente un 65% del total 

producido. Esta caracterTstica de esta industria no puede esperarse que se debilite, puesto 

que los mayores expansiones recientes en capacidad, han sido hechas por compai'ITas que 

tienen posiciones seguras en los usos Finales del producto. 

Esta integración particularmente en el ~o, une a las economras del metano! 

y el formoldehido ton estrechamente como poro el ligamiento de la rentabilidad de 

formaldehido a los otros usos del metano!. 

El precio ha estado desde 9 centavos de dolar/ libra de solución a 37% en peso 

en 1914, hasta 4 centavos en 1950 y ha mostrado uracontinuo disminución COI el incremen­

to de la producción. Desde entonces ha fluctuado su precio entre los 3 y 4 centavos como 

se ve en la Figuro 2. 
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FIGURA 2 
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TABLA 1. - Productores y Capacidad (Millones de libras anuales, Sol . 37"/o en peso) 

CAPACIDAD 
PRODUCTORES 1966 1969 .. 

Du Pont 630 890 
Celan ese 520 1,000 
Borden 505 900 
Allied Chemical 310 310 
Monsanto 305 400 
T enneco 235 335 
Riechhold 215 230 
Hercules 160 275 
Un ion Carbide 150 150 
Gu lf (Spencer) 145 45 
Hooker 100 135 
Commercial Solvents 

}' 
125 

Cosden (American Petrofina) 75 
Gaf 100 
Georgia-Pac ific 120 

Rohm & Haos 50 
Wright Chemical 150 

TOTAL T,3Tií ~ 

• Las compai'lías Georgia-Pacific Corp . y Chembond Corp. (subs idiar ia de Skelly Oil 
Co.) ai'ladieron algo asr como 270 millones de libras anuales , al final de 1970. 
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B) Materia Prima 

Metano! .- Como se menc ion6 en el inciso anterior como le va al formaldehido 
~~~ . 

le va al metano!. A groso modo un 50% del precio de formaldehido es debido a l valor 

del me tano! consumido . Por ejemplo en 1960 el precio promedio del galon de metano! 

fué de 24 centa vos y el de la libra de soluci6n de formaldeh ido al 37% fué de 3 . 65 cen-

ta vos . Considerando que se requieren 1. 2 lb. de metano! para producir una de formal-

dehido, y la pureza de dicho metano! es de 99%, y cada gal6n de metanol .tiene 6.63 

lb/ gal6n, tenemos : 

24 centavos 
'g :il. met. 

X J_ 
6 . 63 

gal. met. 
lb met. 

X J_ 
.99 

X 1.2 lb me t . X .37 lb for . 
lb for . lb sol. fo r . 

::: 1.6235 centavos . el cual representa el 45.73% del precio. 
lb sol . far. 1 

- - Es por és to que habrra que considerar el estud io de los procesos de manufactura del 

metano!. Virtualmente todo el metano! produc ido en los Estados Unidos es hecho a partir 

de gas na tural; el cual primeramente es transformado en gas de síntesis, al cual se le añade 

di6xido de carbono, y el proceso tradicional es a una alta presi6n, lo cual provoca que sus 

procesos de manufactura tengan altos costos fijos y relativamente insignificantes costos de 

man ufa ctura . 

E 1 precio promedio de venta durante 1955 a 1969 marc6 una tendencia fluctuan-

te a bajar año con año, desde 27 a 20 centavos de dolar por gal6n . 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 deber6 de haber escasez y el precio deber6 de contim·ar su baja aunque 

con menor rapidez. 

El formaldehido es el principal mercado para el metano! en 1965 y 1969 consumi6 

el 46 y el 47% del metano! producido y se espera que para 1975 consL•ma el 49%. Las 

producci6n de metano! en esos años fué de 405, 630, 1080 millones de galones respectivamente . 
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Por supuesto que el futuro de metanol -se verra afectado drosticumente si los 

esfuerzos corrientes para producir formoldehido a partir de gas natural fuesen altamente 

sa tisfactorios; aunque a corto plazo (3 o 4 años) ésto no podrra afectarlo seriamente. 

Hidrocarbu~os de bajo peso molecular. - Estos hidrocarburos abarcan desde 

C¡ a c4; 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

facción . El propano y el butano son los que se licuan, y como ya vimos son los 

que baskamente se utilizun para -:>xidarlos a formaldehido . Su precio va a ser un 

resultado de su origen, asr como del transporte quP- sP- necesite. 

En general en las f6bricas c;;on procesos de este tipo se encuentran localizadas 

en las inmediaciones de mantos gaslferos y junto a un gran complejo industrial, c ' mo 

es el caso del principal productor, en este tipo , el cual es Celan ese en s1.: plan ta de 

Bishop, Texas. Como dichos hidrocarburos tienen otros muchos usos no es f6cil hablar 

de la disponibilidad de los mismos . 

Eter MetMico.- El único proceso en operación usando este material, fu~ 

diseñado especificamen_te para consumir l'n excedente del mismo, el cual no tenra ya 

mercado, o sea que no se produce eter metílico para luego transformarlo en metano!. 

Como se mencionó al tratar dicho proceso el eter metnico se coproduce en lo produc-

ción de metanol. (en un UJ% aproximadamente) y al destilarlo se produce este excedente 

el cual en Japón ya no· tenia mercado . 

C) Cos tos 

A Partir de Metano!.- En un estudio hecho par Kenneth M. Guthrie para 

el costo de operaci6n de cincuenta y cuatro pr ·cesos qurmiccx, publicadm en 1970 en 

el Chemical Engineering, se encontraron las gróficas correspondientes al metonol y al 

formaldehido. Dicho estudio est6 basado en una serie de gróficos mantenidos durante 

años. El an61isis constante ha hecho m6s exactos estos datos del conjunto de observo-



- 115 -

ciones, por lo que se va reduciendo el rango de desviaci6n. los datos observados se 

grafican dispersos en un diagrama en donde la linea estadrstica de mejor ajuste puede ser 

establecido. la pendiente de la linea por tratarse de gr6ficas logarítmicas son conoci­

das como el exponente. El rango de los datos se indica por lineas punteadas en ambos 

lados, formando una bando. 

Los puntos que se encuentran dentro de lo bando est6n clasificados como 

"significativos" en lo siguiente categorra: 

o) Costo actual observado (A) 

b) Experiencia de costo estimado (E) 

c) Costo; publicados (P) 

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

En la corta para metanol (Fig. 3) se considera que la materia prima es di6xido de 

carbono, gas natural y vapor, por medio de un proceso de reformado y srntes¡s , y como 

subproduc to se obtiene gas combustible. El exponente vale 0.60 y en la carta (Fig.4) 

para el Fo. no se hace distinci6n entre el tipo de catalizador empleado. El exponente 

vale <'.55. En ambas cortas se incluye la planta de proceso y los servicios de almace-

namiento . 

Adem6s de éstos tres importantes factores, tenemos los que incumben a la 

economía y que son: 

o) lnversi6n Permanente 

b) Costo de Operaci6n 

lnversi6n permanente_ 

lo inversi6n permanente forma fa base paro lo carta y el tofo/ de /0s tó111p611ét1fM 

que se mencianar6n posteriormente, es el equivalente o la "lnversi6n Permanente total 

fija" de uno planta, y que son: 

a) Equipos principales 
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b) Materia 1 y mano de obra. 

c) Gerencia de proyectos e ingen ier.ra 

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

Olras variables tales como Infraestructura, Edificios, no se incluyen, para· 

formar un con junto consistente y evitar una posible distribución de los datos. 

Una cantidad representando del 15 al 20% del costo total se adicion6, la 

cual representa el aumento de los costos, por factores tales como: Capital de trabajQ, 

costos de arranque, interés capitalizado y otros que comprenden la 1·nversión Perma­

nente. Este nu evo total representa el capital total invertido. 

Costo de Operación: 

Una evaluación del costo de operoci6n es esencial en la anticipada eiecu­

ci6n de un an61isis . Estos costos tienen que ser comparados para cada proceso, relacio­

nado a capacidad de planta. los datos est6n tabulados en la parte inferior de las car­

tas. 

Para los costos de operación tenemos una serie de conceptos que est6n inclui-

dos y que son: 

a) Materiales (Operación, Mantenimiento, y materias primas) 

b) Mano de obra supervisión y mantenimiento 

c) Servicios (combustible, vapor, energra el6ctrica, agua) 

d) Costos inelirectos (margen de uti lidades, n6mina establecida, cargos) 

e) Gastos Generales de Planta (Administraci6n de la Planta, servicios 

técnicos, contabilidad, etc .) 

Estos costos tienen que ser dibujados sobre una base unitaria para cada pro-

ceso . la banda que est6 dibujada incluye un rango significante de datos . Estos 

da tos se basan en los records de los costos actuales. 

Una vez visto los aspectos incluidos en la carta, se encontró otro problema 
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el cual debe tomarse en cuenta, y que es la localización de la planta y el período de 

tiempo en que se va a epi icor la carta, para que sea factible su valor, de tal modo 

que se harón una serie de ajustes de tiempo y factores de localización como sigue: 

Regresando a la In versión Permanente, las estimaciones necesarias para el 

estudio preliminar de los costos de Planta, se ven afectados par el paso de los años; 

de ta l modo que al tomar en cuenta esa tendencia en los costos directos de materia-

les, mano de obra e ingen ierTa • tenemos como resu !todo un facor, que se aplicaría 

a la inversión permanente unicamente tomando de la carta, y asT obtener el valor 

corregido para el año deseado, ya que ésta se elaboró en el año de 1968; los factores 

para aplicar son los siguientes: 

AÑO FACTOR 

1968 1.00 
1969 1.05 
1970 1.12 
1971 1.15 
1972 1.20 
1973 1.23 

I~~~ ¡ .29 
.32 

Se hace tombién ;iecesario considerar la localización de la planta 

y como para éso existe una variación muy amplia en cada región, también se tendrón 

factores numéricos que representen esa variación, ya que estón bajo las mismas bases 

de evaluación de equipo y c ' sto de materiales, fletes, mano de obra, condiciones de 

lugar, etc . 

COSTA DEL 
GOLFO 

1.0 

Los fact ' res que se aplicarón son los siguientes: 

OESTE CENTRO ESTE 
N S N S N S HAWAll 

l. 08 1.10 1.1 2 1. 04 1.04 1.06 1. 17 

Estos factores al igual que los anteriores son útiles en su aplicación 
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única y exclusivamente para los Estados Unidos de Norte América. 

En un articulo publicado en el Hidrocarbono Processing de Septiembre 

de 1973, e~ el que se presentan los procesos CdF Chimie (Catalizador de plata) y pro­

ceso IFP-CdF Chimie (Catalizador de óxidos de fierro y molibdeno). Estos procesos no 

se trabajan en los Estados Unidos . En dicha publicación se presentan los costos de 

operación y de inversión para ambos procesos . Podemos tomar estos gr6ficas (fig . 

5 y 6 y fas tablas 1 y 11) como referencia para comparar estos tipos de procesos de 

dichas tablas y gr6ficas se pueden sacar las siguientes conclusiones: 

i) Los costos totales directos son siempre mayores para el proceso c-- n 

plata. 

ii) Los costos totales de operación del proceso con fierro molibdeno no 

disminuyen tan rapidamen te como los del proceso con pla ta al aumentar la capacidad. 

iii) Debido a los mayores cos tos y al equipo m6s complejo el proceso 

con Fierro-Molibdeno se vue lve menos competitivo que el procese con plata en el 

rango de capocidad de 20,000 a 25 , 000 toneladas métrica~foí'lo . 

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 económico de este 

tipo de proceso habrd .que considerar que productos obtenemos, tanto en cantidad como en 

calidad. La cantidad estar6 en función de L'n gran número de variables del proceso; 

las cuales ya se mencionaron al hablar de las in novaciones tecnológicas . Por lo que 

respecta a la calidad, ést;:i dependerd de el equipo de purificación empleado pero hay 

que recalcar que estas separaciones aumentar6n considerablemente el precio, si se requi­

rieran productos de gran pureza; es decir el hecho de provenir de una mezcla tan complejo 

de productos hace que aun de varias separaciones existan ciertos impurezas que limiten 

sus posibles usos. 
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FIG. 5.- COSTO DE OPERACION CONTRA CAPACIDAD 
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TABLA 11- Producción de Formoldehido con el catalizador 6xido fierro-molibdeno 
Producci6n en toneladas métricos, costo en Francos Franceses. 

Capacidad: 
Formoldehido puro, tonelodos métricov'dia 
Formaldehido puro, toneladas métricaV'año 
Formolina a 37"/o en peso, Ton.Mét./año 

Inversión, 1, 000, 000 Francos Frances 
Inversión en equipo 
Fuera de los equipos de proceso (30"/o) 

Inversión total del proceso, servicios, almace­
namiento y servicios generales 

Jngenierra (12%) 
Libro de Datos de Proceso 

Capital Fijo* 

Cargo inciol ca toll'tico 
In terés sobre el préstamo de construcci6n (7"/o) 
Costo de arranque (un mes de los costos directos) 

Capital deprec iable 

Capital de trabajo (dos meses del costo directo) 

37.5 
12,500 
38 , 000 

3.75 . 
1.13 

4.88 

0.59 
0.30 

5.77 

0 . 22 
0.40 
0.40 

6.79 

0.80 

(:)Sto de Operoc ión, Francos Fronces por Ton. producido 
Capacidad del formaldehido puro, Ton .Mét ./::iño 12,500 

Cantidad/Ton. Costo 
Producido Uni t. 

Metonol, toneladas métricos 
Catalizador 
Servicios : 

Vapor producido 
(20 bors) toneladas métricos 
E lec tricidod, k Wh 
Agua de enfriamiento, m3 
Agua para lo caldero, m3 

Mono de obro, operador/tu rno 
TOTAL COSTOS DIRECTOS 

1.15 

1.58 
256 

75 
3 

2 Super. 

Depreciación, Capital deprecioble 12.5% 
lnteres, capital depreciable "?°lo 

capital de trabajo 9% 
Montenim.iento y gastos generales fijos 

280 322.0 
17 .6 

12 -19 .o 
0.06 15.6 
0.03 2.3 
0.08 0 .2 

300, 000/oño 48. O 
386.7 

139. I 

7% inversión de proceso, servicios, almacenamiento 
y servicios generales 

Costos Totales de Operocion 
*El pago de regalras no est6 incluido 

525.8 

75 
25,000 
67,600 

6.90 
2.07 

8.97 

1.08 
0.30 

10 .35 

0.44 
0 .72 
0.76 

12.27 

1.52 

25,000 

322.0 
17.6 

-19. o 
15.6 
2.3 
0.2 

24 . 0 
362.7 

126.3 

489 . 0 
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TABLA 111.- Producción de Formoldehido en :el proceso catol izado con plata . Pro­
ducción en toneladas métricas, cos tos en francos franceses . (FF) 

Ca~oc idod 
Formolqehido puro, toneladas métr icavdra 
Formoldehido puro, toneladas mé~ricas/oño 
Formalina 37% en pes~, Ton.Mét./ año 

Inversión, en millones de francos franceses (FF) 
In versión en equipo 
Fuera de los equipos de proceso (30".ki) 

Inversión total del proceso,servicios,almacenamiento 
y servicios generales 

lngenierra (12%) 
Libro de Datos del Proceso 

Capital Fijo* 

Cargo cotalrtica in icia l 
Interés sobre e l préstamo de cons ~rucción (7%) 
Costo de arranque '-in mes de los costos di rectos) 

Capital Depreciable 

Capital de trabaj o (2 meses de l costo directo) 

Costo de Operación, francos franceses por tonelada producida 
Capacidad, formaldehido puro, Ton. Mét./ai'lo 

Cantidad/Ton. Costo 
Producida Unit. 

Metanol, toneladas métricas 
Catalizador 
Servicios: 

Vapor consumido, tonelada-métricas ( 4 bars) 
Electricidad, k Wh 
J>,.gua de enfriamiento, m3 

Mano de obra, operadore(tumo 2 

Costos totales Directos 

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

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

1.18 280 

2 . 2 10 . 0 
70 0 .06 
170 0 . 03 

Super. 3W~r 

(7% inversión de proceso, servicios, almacenamien to 
y servicios generales) 

Costos totales de operación 

*El pago de rega lras no est6 incluido 

75 100 
25,000 33,300 

67,500 90,000 

5.10 5 .90 
1.53 l. 77 

6.63 7 .67 

0.80 0.92 
0.36 0.30 

7 .73 8.89 

0 .03 0 . 04 
0. 54 0 .62 
0 . 81 1. 06 

9. 11 10.61 

1.62 2 . 12 

25,000 33,300 

330 .4 330.4 
4 . 0 4 . 0 

22 .0 22.0 
4 .2 4 . 2 
5 . 1 5 . 1 

24.0 18 . 0 
389 . 7 383 . 7 

95 .6 84 .0 

485 .3 467.7 
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Otro factor muy importante ser Ta el costo de la materia prima. 

Como la unica compaí'ffa que actualmente usa este proceso es la 

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

evaluaci6n econ6mica del mismo aunque lo principal que hay que destacar es
1

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 

Según sus patentadores el costo de producci6n del formaldehido por este 

proceso ser6 de aproximadamente 60% del convencional a ¡Y.Jrtir de metanol. Esto es 

debido al ba jo precio de la materia pril'TY.I . También en la publ icaci6n (Nov .1966 

Hidrocarbon Processing) se dan los siguientes datos: 

Que para una capacidad de producci6n de 10, 000 toneladas por af'la, 

e l costo de inversión serra de $222,000 DI. y el costo de producci6n serra $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"/o se necesita: 

Eter Dimeti1ico 

Agua enfriamiento 

Vapor producido 

Catalizador 

Energra 

Agua fda 

Sal (para transferir calor) 

D) Posibles Criterios de Selección 

0.379 Tons. 

30 

0.6 tons. 

0.3 kg 

84 k wh 

0.54 tons . 

0 .25 kg 

Unicamerite hablaremos de criterios de selección para los procesos a 

partir de metanol. 
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Obviamente cualquier selecci6n deber6 de tenerse una evaluaci6n 

econ6mica de los procesos factibles, sin embargo la deás i6n no est6 completamente 

dada por un factor econ6mico¡ sino que la elecci6n depender6 sobre el uso final 

del formaldehido. Para la manufactura de pegamentos urea-formaldehido los proce-

sos con 6xidos de fierro-molibdeno, debido a su bajot<:ontenido en metano! de los gases 

de reacci6n ofrecen posibilidades a tractivos para la absorci6n del formaldehido gaseoso 

en la soluci6n de urea; de la salida de lo torre de obsorci6n se recolecta uno soluci6n 

lo cual contiene un complejo urea-formaldehido llomoclo precondensodo, debido o que 

la urea y e l .formoldehido han sufrido uno condensoci6n parcial .Dichos soluciones, 

cuando estan bien preparados, permanecen estables hasta por seis meses y no se poli­

merizon aun o temperaturas tan bojas como O"C .Por medio de la odici6n de suficiente 

urea y calentamiento o acre se obtienen los adhesivos en los diferentes grados deseados . 

Generalmente yo no se requiere uno evoporoci6n posterior. 

Poro adhesivos fenol-Formaldehido osi como paro resinas fenol-formoldehido, lo obsor­

ci611 directo no es tecnicomente aplicable debido o que estos reacciones de condensa­

ci6n son rrucho mas sensihles. Los pegamentos y r esinos urea-formoldehido de alto 

calidad aun se hocen en operociónes por lotes .Asi pues los ventajas de uno posible ope­

roci6n directo de obsorci6n-reacci6n del formoldehido gaseoso se cancelan y lo 

eleccion del proceso debero de basase en otro criterio. 

Sin embargo algunos compoi'lros producen soluciones de formoldehido 

para los cuales no tienen ellos uso directo, en parte, o aun de la producci6n entero. 

Estos productores deben de cumplir con los requerimientos de sus clientes, los cuales 

requieren mucho grados, condiciones de entrego y especificaciones de calidad; de ahr 

que deban de opéror un proceso de gran flexibilidad . 

Esta flexibilidad es también requerida para varios concentraciones de 

formaldehido en soluci6n que pueden ser del 30 al 50% en peso, variando en acidez 
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·y contenido de metano!. Para la acidez y el contenido de metano! los rangos van de 

0.3% 6cido y 3% de metano!; 0.1% ócido y 0.5% metano! 6 0.2% acidez y 5 o m6s 

por ciento de metano! . En tal caso, el proceso con plata y con una torre de destilación 

bien diseñada, evitando lo producción de 6cido fórmico, sería una buena selección; 

esto es principalmente por su habilidad para produci r un fondo de lo torre de absorción 

con un contenido muy bojo de 6cido fórmico. Lo torre de lo destilación (en coso de 

ser necesario) puede eliminar casi totalmente al metano!. 

Debido a la menor dilución del formol deh ido en los gases de reacción, el 

procese con plato ofrece un mínimo de agua adicionada en el absorbedor, lo cual con­

duce a las mayores concentraciones posibles . 

E 1 formoldehido también puede estar involucrado en un sistema de proceso 

en el cual después de la reacción una parte es regenerado en mezcla con otros productos 

y debe ser recirculado después de separarlo; un ejemplo de ésto es el proceso para 

isopreno 1 FP, en donde 2 mdes de formoldehido son reaccionados con isobuti len o 

durante el primer paso para dar dimetil meto 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. 

Lo destilación de soluciones de Formaldehido conteniendo alcohol no se puede evitar 

y pcir otra parte lo solución entrante de formaldehido debe tener un mínimo conte-

nido de metonol. Se ho encontrado que la integración del proceso con plato en el 

sistema puede ahorrar dinero, debido a la columna de destilación necesaria y las es­

pecificaciones de metano! ton severos. 

En algunos casos puede ser ventajoso poder parar y arrancar frecuentemente 

la unidad del formaldehido en un tiempo mínimo . Generalmente ésto seró en el caso de 

unidades de pequeña capacidad para manufactura de resinas y pegamentos.· A la pér­

dida de lo m6xima 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 polrmero y se incremente 

la acidez. 

En tal caso el proceso con plata en comporación con el proceso de óxidos. 

debe de ser seriamente estudiado, tomando en cuenta las facilidades para arranque y 

poro, adem6s de la facilidad con que se puede cambiar el catalizador en el proceso 

con plata y la probable superioridad. económica para el proceso con óxidos para unidades 

de pequeña. capacidad, asr como también las futuras necesidades de la compaílra . 

De este corto vistazo a los usos del formaldehido, claramente se advier-

te que el uso final afecta la elección del proceso. Muchas de las consideraciones no son 

siempre el resultado de cdlculós económicos del proceso en si. la operación total deber6 

de tomar en cuenta que el proceso del formaldehido es un paso y L'nicamente después de 

haber .revisado cuidadosamente todos los aspectos del problema se podrd efectuar la elec­

ción. 

Generalmente el pror.eso con plata es m6s flexible , m6s f6cil de operar, 

los cambios de catalizador ordinariamente no toman m6s de 8 horas y las operacior.es 

de arranque y paro son bastante rdpidas • 

.En comparación con el proceso con óxidos, el de plata tiene mayores 

costos de operación, debido al consumo de vapor, y mayores costos de inve~ión para 

unidades de baja capacidad (para esos especificas, como el de la manufactura de pe­

gamentos). Adicionalmente los procesos modernos con óxidos elevan los límites de su 

capacidad debido al alto rendimiento del catalizador en un campo en donde el proceso 

con plata puede mostrar superioridad en vista de los costos de inve~ión. 
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En general estos procesos han sido desarrollados en paises altamente 

industrializados (Estados Unidos, Francia, Jap6n, Alemania) en los que se hace 

hincapié en diversos factores, tales como automatizar al m6ximo la planta con el 

fin de utilizar la menor mano de obra posible. Por ésto es que al hacer el transplante 

de un proceso perteneciente a uno de~ pa&es a otro menos desarrollado, hay que 

considerarlo dentro en unas condiciones sociales, políticas y econ6micas diferentes, 

tales como: el utilizar mano de obra para generar empleos, en vez de instrumen­

tad&,· obras de infraestructura necesarias, etc . 
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CONCLUSIONES 

A pesar de lo intenso busquedo bibliogr6fico, lo informoci6n recopilado es 

fragmentario e insuficiente. Obviamente ninguno firmo publico todos sus conoci-

mientes ( "know-how") sino unicomente los lineamientos genero les; sin embargo, si 

es posible llegor o conclusiones v61idos. 

Del presente estudio se concluye: Se encontraron tres tipos de procesos uso-

dos industrialmente poro producir formoldehido según s~ lo materia primo empleado: 

Metonol , hidrocarburos de bojo peso molecular (C1 a C~ y eter dimetnico. 

A PARTIR DE METANOL: 

1 • - Los procesc>s o partir de Metonol se clasifican en dos grandes grupos según seo 

el tipo de catalizador empleado: Met61ico (pla :a y cobre) y óxido (fierro y molibdeno). 

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

3 . - En cualquiera de sus dos c lases, los propiedades del catalizador empleado 

fijan las carocterrsticas de toda la planto. 

4. - Las corocterrsticas del sis temo reaccionan te (complejo y al tomen te exot6r-

mico) aunado a las propiedades del catalizador, requieren de un reactor cot61ko 

que proporcione: alto velocidad de transferencia de calor, uniformidad de tempera-

tura en el lecho, estabilidad, facilidad del control autom6tico, equipo preventivo 

para explosiones, resistencia a la corrosi6n, accesibilidad poro el cambio de catalizador, 

rópido enfriamiento de productos, etc. 

5,.,. Las principales innovaciones tecnológicas basicamente han sido de acuerdo 

al desarrollo de nuevos propiedades del catalizador, 

6.- Los otras- innovacione importantes (en lo que no interviene tan direct~mente 

el catalizador) han sido principalmente cambios en el disel"lo poro mejorar la recuperoci6n 
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y el uso del calor generado. 

7.- _la oxidaci6n se llevo a cabo con aire. Usando catalizador de plata se tra­

baja con exceso de metano! a temperaturas del orden de 6Do<t:, dando una conversi6n par­

cial. Usando catalizador de 6xidos se trabaja con exceso de aire a temperaturas del orden 

de 400ºC llegcmdose a una conversi6n total. 

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

importantes. 

9. - El precio del metano! representa aproximadamente un 50% del costo del 

formaldehldo. siendo 6ste su principal consumidor, por fo que sus condiciones econ6micos 

est6n estrt:::hamente ligadas. 

10. - Para sefeccidn de un proceso hay que considerar no solo la evaluaci6n eco­

n6mica sino tambiht otros factores, principalmente el uso final del producto. 

A PARTIR DE HIDROCARBUROS 

1 .- Existe muy poca informaci6n sobre estos procesos. 

2. - Aportan relativamente poco a la praducci6n total de formaldehido (8% 

de la praducci6n mundial en 1972) 

3. - Estos procesos producen una mezcla de aldehidos, cetonas, alcoholes y 6cidos 

orgdnicos . 

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 &xito industrial a l propano y butano. 

6.- Siempre se llegan a bajas conversiones, lo cual obliga a que -se recirculen 

grandes volúmenes de hidrocarburos sin reaccionar. 

7. - las proporciones de los productos valiosos son funciones muy. sensibles de: 

composici6n de alimentaci6n, presido, temperatura, tiempo de residencia, cantidad de oxr­

geno, túcnica de oxidaci6n; por lo que su control es bastante difTcil. 
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8.- Lo principal dificultad en estos procesos consiste en lo separaci6n de lo 

mezc !o de procluc tos. 

9 . - La principal innovaci6n ha sido el uso de oxrgeno en vez de aire para 

la oxidoci6n . 

10. - El único proceso que continuo en operoci6n exitoso, en los Estados Unidos, 

es el de Celanese. 

11.- Aparentemente los procesos a partir de propano y butano no tienen futuro de­

bido o los costos y dificultad d., los separaciones. 

12.- Se sigue investigando mucho sobre la posible ox idación de metano con uno 

alto conversi6n y selecti ·1idod, sin 6xito f.asto el momento . Si se llegare; o procl11cir 6sto, 

se provocorra uno revoluci6n en el mercado del metano! y formoldehido. 

13.- No se encontraron datos suficientes que permiten hacer uno evaluoc i6n 

econ6mico adecuado. 

A PARTIR DE ETER METILICO 

1. - Este proceso se desorrol lo para consumir un exceden te del e ter en los plantos pro­

ductoras de metano! y solo ser6 viable en condic iones similores. 

2. - Unicamente existe un proceso que sigo este comino y tan solo 

do uno planto . 

se ha construi-

3. - Practicomente no existe un desarrollo de la tecnologra de l proceso, obviamen te 

par ser e l primero y el unico . 
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APENDICE 

A) Antecedentes Historicos de 1 Formaldehido! 

Con lo publicoci6n de lo investigoci6n de J. Liebig sobre Acetaldehido en 1835 

se establecieron los principios poro lo comprensión de la narurolezo química de Íos alde-

hidos . En los ol'los siguientes se descubrieron otros oldehidos olif6ticos y focilmer.te se 

identificaron como perteneci"!f'ltes o éste grupo de cor:ipuestos . Por ejemplo,Propionol-

dehido, BL•tiroldehido, lsovalerioldehido, fueron descubiertos antes de 1860; el formol-

dehido sin embargo, permanecio desconocido. lo rapidez y facilidad con lo que en lo 

oxidación del Metonol se poso de formoldehido o Acido Fórmico y después o Dióxido de 

Carbono y aguo dificultaron lo seporoci6n e identificación de formaldehido. 

El formaldehido fue preparado por primera vez por Alejandro Mihoilovich But lerov 

en 1859 al intentar uno srntesis de metilen glicol lo síntesis consistió en lo hidrólisis 

del acetato de metileno, obtuvo tombi~n un polímero sólido Describió todas sus pro-

piedodes pero no lleg6 a identificarlo plenamente. 

En 1868 Augusto Wilhelm Von Hofmonn preparó el formoldehido al posar uno 

mezclo de vapor de metonol y aire sobre uno espiral de platino caliente; hobi~dolo iden-

tificodo plenamente. Este procedimiento es el antecedente de los métodos modernos de 

producci6n de formaldehido . 
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B) Propiedades Frsicos 

E 1 formodehido puro ;eco, es un gas ;ncoloro de fuerte 

olor punsonte y extremadamente .irritante o los mucosos de ojos 

nariz y garganta, aun en cantidades ton pequei'los como veinte 

partes por millon, su temperatura de condensoci6n es de-l9.2~C 

da.,d ·o ·on lrquido cloro que se tranformo en vn s61ido cristalino 

Su f6rmulo qurmico es CH2=0 por lo tanto su peso 

molecular es de 30.02 (Corb6n 39.99%; Hidr6geno 6.73%; y 

Oxrgeno 53. 298%). Como . tiende a polimerizarce a altas tem-

peraturas sus propiedades crrticas s61o pueden ser estimadas 

dando los valores de: temperatura crrtico de 137°C , presi6n 

crrtico 984 psia y densidad crrtica 0 . 266 gr. po r cm3 . Debido 

a esto propiedad de polimerizorce el formaldehido unicamente es 

transportado y vendido en forma de soluci6n. 

El formaldehid :i es pr in cipalmente vendido en forma 

de so 1 u c i c5 n acuosa e ·n un rango de concentraciones de 3 7 a 5 O% 

en peso de formoldehido disuelto, estas soluciones reciben el 

nombre comd'n de Formalina o Formol. La soluci6n mas conocida 

y usado es la estdndor de 37% conteniendo suficiente metano! 

poro p reven ir lo precip itaci6n del polTmero sc51ido durortei los 

traslados y almacenamiento . 

E 1 ondl isis re p resentativo del formoldehido comercial 

se muestro en la siguiente tabla en dos grados : el grado U.S.P. 

("United St o tes Pharmacopeio") y el de bojo contenido de metano! 



- 135 -

FORMALDEHIDO COMERCIAL 

U.S.P . BAJO METANOL 
CH20 contenido (%) 37 . 0 ..; 37.5 37.0-37.5 

CH3 OH contenido(%) 6.0 - 15 . 0 0.3 - 1.5 

Acidez(%HCOOH) 0 . 01 - 0.03 0.01 - 0 . 05 

Fierro (ppm) 0 . 5-0 .8 max . 0 .5-0.8 max 

Color (A . 17.H.A.esa:la) 5 - 10 max . 5 - IO mzx 

pH 2.8 - 4.0 2.8 - 4.0 

La concentraci6n de metano! se var(a de acuerdo a los requerimientos 

de variacl&i de temperatura a los quti estard expuesto durante el embarque y almace-

namiento. las principales propiedades frsicas de bs $Oluci6nes.;;acuoslilS . .de focmaldehido 

estabiliZC!ldas con metano! son las siguientes (en sus concentraciones mas usuales): 

SOLUCIONES DE FORMALDEHIDO 

C H2 O contenido (%) 37 37 37 45 50 

CHj)H Contenido(%) 5 10 

Punto de Ebullici6n(ºC) 98.9 97.8 96.7 99.4 99.4 

Densidad a 181.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 1. 101 1. 089 1. 135 1.150 
..... 

Coefic iente de expans ioo o:ooos 0 . 0006 0 . 0006 0 . 0006 0 . 0006 

Pun to de Flash "C 85 77 . 2 63.9 80 .5 79 .4 

Ca lor especTfico e.e 0.8 0. 8 0 . 6 0.6 
(ca l/ g/ºC) · 

~"' ¿. 
• 1 

(-• \ ~"""''--"" ·' 
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C) Propiedades Qurmicas 

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

Oxido de Metileno , Aldehido Fc5rmico, Aldehido MetMico. 

Se forma por combustioo incompleta de muchas sustanc ias or~nicas, 

estd presente en el humo del carbc5n y la madera, especialmente en el humo producido 

poro ahuriior carnes y pescados. Se encuen tra en pequei'ltsirnas partes en la atmosfera 

sobre todo e!l las grandes ciudades . 

Debido a la electronegatividad del oxtgeno el grupo carbonilo C~ tiene 

fuerte polaridad; a esto se debe que la reaccic5n trpica de los aldehid0s en general sea 

la adicic5n nucleofMica. 

H 
.............. ... _¿} -

............. c=o 
/~ 

H 

Por oxidacic5n produce dcido fórmico: 

HCHO oxidaclc5n HCOOH 

Por reduccic5n nos produce el alcohol correspondiente o sea metano!: 

HCHO agente reductorr CH3 - 0H 

Tambi'n se puede reduci r mas completamen te hasta el hidrocarburo o 

sea metano: 

HC HO asente reducto'- C H4 

Al igual que todos los aldeh idos tamb i&n sufre la roaccic5n de Coni:z:zoro 

ddhdonos un formato mas e l a lcohol. 

N - .. 
2HCHOT aOH 50% .. HCOONa + CH3QH i 

emperatura ambiente 
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Con otro a!dehidc Sl• perior se lleva a cabo una condensaci6n aldol: 
Ri. R~ f;i ~ R, 

HCHO+R¡-t-b:o-H-C-C:-~o 
' l ' H OH R, 

Con . los alcoholes se 1 leva a cabo una reaccion de• adicicSn con lo 

formocicSn de un ocetol: 

Con el fenol tanto en medio ácido como b6sico forma el para 

hidroximeti 1 fenol, el que a su vez por calentamiento produce , 

polímeros conocidos con el nombre de ba~@ll tg . . 

.OH + -~ rOi +HCHO~'H20H calor .. Polímeros (Bakelita) 

Por calentamiento se descompone en monÓxido de carbono e hidrógeno 

cglor • COt H2 

Por combusticSn produce monóxido de carbono y agua o bien di6xido y agllo: 

CHj)-+ ~02 - CO + ~ 

HCH0~02-COr+ H20 

Con lo urea formo la metilol urea, la cual es suceptible de palimeri1::uce 

con nuevos moleculos de urea y formoldehido: 

H 
1 

HCHO+H2N-C-NH2-HOCHrN-C-NH2 
u 11 
o o 
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D) USOS 

Las propiedades que hacen al formaldehido, tan útil en multiples _ 

usos, so~u alta reactividad qurmica, 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, srnté-

tico, desinfectante I bactericida y preservativo. Cuando se emplea en srntesis 

orgdn icas el formaldehido actva como una clase de eslab&i qurmico, en el que 

moleculas similares o diferentes y radicales , 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 estd fuera de discucioo que su prin-

cipal uso est6 en la fabricaci6n de resinas sintéticas (fen61icas, acetales, urea-fer-

maldehidc , etc.) . 

Como ilustrac i&i en las siguientes tablas se ve el destino del forrnaldehido 

producido en los Estados Unidos de Nortean*ico en íos aí'los de 1960 , 196Y y 1952 . 

% 
Producto 1952 

Resina Fen61ica 24 

Resina· Urea Formaldehido 23 

Resina Melamin~Formaldehido 5 

E tilen GI icol 8 

P en taer i tro 1 16 

Hexa meti len tetra mina 19 

Fertilizantes 

}5 Res inas Acetales 

Exportaci6n y Miscelaneos 

Producci&i Total (Mi 1 Iones lb 37%) 1022 

% 
1960 

22 .6 

20.8 

7.5 

16 

11 

5 

4.3 

.3 

12.5 

1872 

% 
1969 

24 

24 

9 

7 

11 

4 

10 

5290 
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De la tabla observamos que mas del 50% es para la fabricaci6n de 

resinas sint~ticas, y que en general, su ¡rincipal uso es el de materia prima en gran 

cantidad de síntesis orgánicas. 
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