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CAPITULO |

IFNTRODUCC LGN

En la época actual nos encontramos afectados por la creciente difi
cultad para el abastecimiento de materias primas de la industria. Nuestro -
paTs no es una excepcidn de este fendmeno que origina tener que hacer frente

a la necesidad de buscar nuevos horizontes.

En afios recientes se ha incrementado la desproporcidn entre la de-
manda y la produccidn del! hule natural, a un punto tal, que las grandes im -

portaciones hacen pensar en la manera de elaborarlo en forma sintética.

Por estas razones, este estudio se encausa a la produccién del mo-
némero del hule natural. Se realizard un andlisis técnico y econdmico de los
procesos existentes que manufacturan al isoprenc, para determinar la viabili
dad de instalar una planta en el pais, definiendo que dicho andlisis estara
en funcidn de las materias primas y servicios auxiliares con gue disponemos.
Sabemos ademds, que este tipo de instalaciones tienen que estar enlazadas -

con otra clase de glantas en su integracidn.

En base a estas premisas se suste~tara la temitica de resolucidn -

de! problema que determine la proyeccidn y desarrollo de! isopreno en México.,



CAPITULO 1l
ANTECEDENTES Y PROPIEDADES DEL ISOPRENO

Antecedentes:

El Isopreno se obtuvo originalmente por la pirélisis del hule natural realizada -
por Greville Williams en 1860. En 1875, G. Bouchardat manifest6 que el hule natural
era un poltmero del isopreno. W.A, Tilden en 1882, observé que el isopreno se trans -
formaba en hule de la India o Caucho en contacto con écido clorhidrico concentrado o
cloruro de nitrosilo, de esta manera se dedujo su estructura, al pirolizar los vapores de
turpentina en 1884, Posteriormente, en 1892, se descubrié que el polimero obtenido en
largas etapos de elaboracién, podia vulcanizarse con azufre. En 1910, F.E. Matthews
trabajé con la firma Strange y Graham en la produccidn y polimerizacién de dienos y -
encontré que el sodio iniciaba en forma relativa, la polimerizacién répida y completa
del isopreno., En el mismo afio, C.P. Harris independientemente de los estudios de - -
Matthews descubrié este fenémeno y ademés encontré, que la polimerizacién podia efec
tuarse por calentamiento con &cido acético.

Sin embargo, los primeros poltineros no tuvieron semejanza con el hule natural
debido a que no tenian la estructura regular Gis 1,4, Su interé& comercial fue moderado
utilizandose Gnicamente para copolimerizaciones con isobutileno en la manufactura del
hule butilo.

Lo introduccién de los sistemas cataliticos estereoespecificos en las polimeriza~-
ciones (Ziegler-Natta y Litio Anisnicos) en los primeros ofios de 1950, permitieron que
todo el isopreno se polimerizar§ a Cis |,4 poliisopreno. La produccién del monémero de
isopreno se inicié por los compaiiias Firestone, Goodrich y Goodyear en los Estados Uni-
dos en los afios de 1954 y 1955, Los primeros éxitos comerciales del Cis poliisopreno se

reportaron en 1959, (Referencias 12 y 4l de la Bibliografia)



Estructura:

El isopreno muestra la siguiente formulacién:

[ 2 3 4
CH, = C- CH z CHy
CHy

2 metil 1,3 butadieno

Este posee un sistema de doble enlace conjugado que pemite considerarlo como

un hibrido de resonancia en las siguientes estructuras:

“cH, - ¢ CH-CH, __a CHy = C - CH = Chy — CHZ—(IZ:.CH—CH;
CH, CHy ‘ CHj
Desde el enlace central, se tiene un cierto carécter de doble enlace cisoidal y
transoidal . La pregunta de cual estructura se prefiere, no est§ adn completamente defi-
nida. Varios investigadores han reportado ultimamente un predominio de la estructura

trans en contradiccién con los primeros estudios.

Las unidades fundamentales mé&s simples son:

= CHy e CH2 “CHy
¢ C2CHL.
CH3 CH3
Cis 1,4 Trans 1,4
CH, - CH - CH, -
| |

- CH2- f - f - CH2

CH = CH2 CH3

1,2 o Vinil 3,4



Los hules sintéticos de isopreno contienen de 90 a 99% de unidades Cis |,4 iso-
preno arregladas cabeza con cola como en el hule natural; de 0 a 8% de unidades trans
1,4; de 0 a 3% de unidades 1,2 o vinil y de | a 7% de unidades 3,4; aunque las propor
ciones de estructuras trans y vinil son generalmente nulas o muy pequefias.

El poli-isopreno sintético trans |,4 no es como el hule natural, pero si se aseme
ja a la gutta percha o a la balata.

Propiedades Fisicas:

El isopreno es un liquido volétil incoloro a la luz ambar, transldcido. Es una -
substancia algo el&stica semejante al hule natural molido (masticado), no es pegajoso y
no demuestra debilidad. Es soluble en muchos hidrocarburos liquidos comunes al igual -

que el hule natural, insoluble en agua. Forma azedtropos binarios y terciarios.

Punto de Ebullicién a 760 mm de Hg +....... 34.067°C
Punto de Congelacién a 760 mm de Hg ...... - 145.950°C
Indice de Refraccidn a 20°C covvveerennes.. 1.42094
Densidad @ 20°C c.eecvenvesnnceccssensses 0.68095 g/ml
025%C tiiiieiennneneiennecacnes 0.67587 g/ml
Calor de Formacién a 25°C (gas) «eesessceesss - 18.10 Keal / mol
(I1quido) eeeessss. — 11.80 Kcal / mol
Energla Libre de Formacién a 25°C..vve.ee.. = 34,87 Kcal / mol
Densidad Relativa Estandar sseceesassesecees 0,92

Una serie de gréficas de los principales propiedades fisicas tanto del isopreno -
como de los materiales involucrados en su manufactura se pueden consultar en la refe -

rencia 4 de la bibliografia.

Peso Molecular: Su peso molecular promedio esta en el intervalo de 5 x lo# y 5x 106
con un grado de polimerizacién de 750 a 85,000 unidades. Segdn el método de prepara
cién las unidades promedio van desde (a viscosidad promedio) 77,000 a 2.5 x lOb y de

135,000 (a peso promedio) a 2.75 x 108, Si se utiliza al Litio como catalizader, los va



lores anteriores son més elevados. El contenido de gel en el polimero se encuentra en
el intervalo de 0 a 20%,

Si usted desea datos sobre el anélisis de su estructura a los Rayos X, absorcién
de agua, propiedades térmicas, eléctricas, mecénicas, plastificantes, identificacién,
procesamiento, compuestos y vulcanizacién y notas adicionales sobre compuestos de in-
terés comercial, favor de consultar la referencia 41 de la bibliografia.

Propiedades Quimi cas:
Conforme a su cardcter estructural el isopreno sufre las siguientes reacciones:

l.- Condensacién de Diels Alder: Estas reacciones son del tipo general:

CH2 CH, A
CH H A
N g S T e
[ + iz 1 '
CH CH CH CH
Sc, N ey T8
Isopreno Dienéfilo Aducto

A los materiales que reaccionan con el isopreno se les conoce como diendfilos.
La reaccién es répida dependiendo de la naturaleza del diendfilo y normalmente no se
requiere un catalizador. Los substituyentes A y B en el aducto, retienen su configura -
cién relativa al doble enlace original presente en el dienéfilo,
2.- Reacciones con radicales Libres: Varios radicales libres reaccionan con el isopreno

por medio de dos mecanismos competitivos:

a.- R'+CH2 - ? = EH 2 CHy e, Ry = (l:-CH: CH,
CHy CHy
(solvente)

b.,- R*+ R'H RH+R'




Lo velocidad de estas reacciones con el isopreno son mucho mds grandes que la
del ataque sobre el solvente.
3.- Reacciona también con Hal6genos y Compuestos Halogenados: Estas reacciones se
llevan a cabo por un mecanismo de adicién esencialmente sobre la posicién |,2 con una
subsecuente isomerizacién . La catélisis con HCI nos lleva a la formacién del producto
de adicién |,4.
4.- Reacciones con Hidrocarburos: La reaccién de isopreno con tolueno, benceno o iso~-
propil benceno, se cataliza por la presencia de sodio o potasio. Se obtienen adiciones

del isopreno tanto de cabeza como de cola con estos compuestos

] c R| £
g-C-Cc-C-C-C ;d-(l:..c-c-c_c
|
R F2
Producto Cabeza Producto Cola

5.- Reacciones con Otros Compuestos: Como son principalmente, aminas primarias y se-
cundarias asi como con dietilamina, pirrolidona y piperiding; formaldehido en presencia
de &cido clorhidrico; con acetona en presencia de sodio; con fenol en presencia de fens-
xido de aluminio o &cido fosférico; con nitrosobenceno en presencia de cloroformo; con
diéxido de nitrégenoc; con diborano y compuestos silénicos , ademé&s de los reactivos de -
Grignard. y

6.~ Reacciones de Polimerizacién: El isopreno puede polimerizarse bajo varias condicio=
nes; la adicién puede efectuarse tanto por la posicién 1,4 como por la vinil. La adicién
en la posicién |,4 permite dos posibles estructuras que difieren en la configuracién del do

ble enlace pemmanente en la cadena.



Jn.
N _CHM NG e
cz e PG
nd CHy H CHy- Wt
CiS ‘ 4 Trcns l,4

La vinil adicién puede producir adem&s dos posibles estructuras de acuerdo a que

doble enlace toma parte en la reaccién de polimerizacién, el 1,2 o el 3,4.

*

CH, WR-H,C - CHAMA-

I I
H.C -*Cwan C - CH,
2 | i

CH CH,

i

Chl 3,4

l,2 o Vinil

Las consideraciones simétricas del caso conducen a una mayor complejidad en -
las estructuras. Cualquiera de estos 4 residuos monoméricos pueden arreglarse en una co-
dena polimérica, ya sea Cabeza con Cabeza o Cola con Cabeza. Tombién las dos formas
vinilicas Cabeza con Cola pueden existir con estructuras sindio, iso o atécticas , debido
a la presencia de un carbén asimétrico (marcado con un asterisco) . Las posibles estructu-
ros se analizan al espectro infra=-rojo o por resonancia magnética nuclear.

Diferentes tipos de Caté§lisis:
a.~ Polimerizaciones Iniciadas por Metales Alcalinos: Esta se efectfa en presencia de -
finas dispersiones de metales alcalinos. El material catalizado por el Litio es el que posee
un contenido mayor en estructuras cis |,4 isopreno (94%).

b.~ Polimerizaciones Iniciadas por Compuestos de Metales Organoalcalinos: El isopreno




polimeriza bajo condiciones anaerébicas en presencia de numerosos compuestos organome
télicos alcalinos solubles. En particular, las polimerizaciones utilizan litioalquilos co-

mo iniciadores. En un solvente de hidrocarburos, la reaccién procede en dos etapas:

-+
Iniciacién: R - Li-’+CH2 =C-CH= CH2 ~=====e=R-CHy -~ C=zCH- CH2 Li
I |
CH, CH,
Propogacién:
R~ CH, - clzzcrl-cn{ﬁq-cnz:cl-cmcnz ~—=R=- CHy - C= CH - Chy
CHy CH, Gy o,
HyC- C
o
*LiTH,C - CH

c.~ Polimerizaciones Iniciadas por Catalizadores Alfinicos: la polimerizacién del iso-
preno se acompafia por el uso de un catalizador complejo, consistente en la combina -
ci6n de un alcoholato s8dico, un compuesto organosédico insaturado y una sal de haluro.
Estos combinaciones se conocen como catalizadores Alfin, nombre derivado por sus cons
tituyentes, alcoholato y olefinas.

d.~ Polimerizaciones Iniciadas por Oxidos Meté§licos: Esta se realiza en una mezcla de
aluminio y éxido de molibdeno como catalizador. Los productos son materiales de bajo
peso molecular.

e.~ Polimerizaciones Iniciadas por Catalizadores Ziegler-Natta: En general, estos cata-
lizadores son compuestos formados de mezclas de alquil aluminios ( el Zinc y el litio ol-
quilo tombién se han utilizado) con compuestos de metales de transicién encontrados en
los grupos IV a VI de la tabla periédica. Lo polimerizacién se promueve por el alquil-

aluminio, mientras que los compuestos de metales de transicién, aparentemente contro-



lan la extensién a la cual esta procede.

f.- Polimerizaciones en Sistemas de Emulsién: El isopreno puede ser dispersado en agua
por la accién de jabones o emulsificantes. Las emulsiones producidas pueden ser polime
rizadas por el uso de radicales libres como iniciadores:

NOTA: Ejemplos, datos especificos y descripcién de las reacciones quimicas y de polime
rizacién puede usted consultarlos ampliomente en las referencias 12 y 4l de la bibliogra-
fia.

Especificaciones para un Isopreno Comercial:

Especificacién de Venta  Valores Tipicos

' Min Mgx
% en peso de lsopreno 99.5  smmmm—eee— 99.7
Ppm de Acetileno —— 50 nulo
Ppm de Ciclopentadieno — 50 Menor de 1O
Ppm de Pentadienos ~  —eeee- 150 nulo
Ppm de Inhibidor(P-terbutiicatecol) TBC 200 300 250
Carga en Carro Tanque:
a.-Vapor de Isopreno Liquido en Carro
Tanque Lleno % en Vol, de Op  ~==== 0.3 0.1
b.~Vapor de Isopreno en Carro Tanque
sin carga % en Vol. de O,  —mee- 0.2 0.0l

La cantidad de dimero producido de isopreno, esta en funcién de la temperatura
manifiesta durante el tiempo de almacenamiento. La velocidad de formacién del dimero
es:

Temperatura en °C 5 de Isopreno Dimerizado por Hora
20 0.000017
40 0.00019
&0 0.002!
80 0.023
100 0.25

Seguridad y Manejo: (12)

El isopreno no presenta serias intoxicaciones al azar en su manejo. Sin embargo,



el isopreno irrita o la membrana mucosa de los ojos, nariz y vias respiratorias. No hay
referencias de la exposicién humana, pero concentraciones de 5% en el aire son fata -
les para los ratones. Como el butadieno, el isopreno forma peréxidos cuando se expone
al aire en ausencia de inhibidores tales como: p~terbutilcatecol(TBC), Hidroquinona,
N-fenil | naftilamina, etc. Los productos de oxidacién del isopreno se han estudiado
brevemente. La solucién de peréxido (17% en peso) preparado por el paso del 0, atra
vé&s del isopreno no inhibido y a temperatura anbiente, fall6 a la detonacién en 12 ex-
perimentos, en un aparato que prueba la disminucién del peso. Sin embargo, el peréxi~
do polimérico gomoso, obtenido por la evaporacién del isopreno, detond en 3 experi ~
mentos sucesivos.

Se recomienda que el isopreno se almacene bajo una atmésfera inerte (NZ) con
al menos 50 ppm de TBC presentes. Ordinariamente, 200 ppm de terbutilcatecol se adi=
cionan al isopreno almacenado. La concentracidn deber§ checarse periodicamente y se~
r§ restaurada antes de que descienda de las 50 ppm.

Una reaccién al ozar de isopreno con ozono se reporté: la mezcla de reaccién
producida cuando | gramo de isopreno en 50 m! de n-heptano, fue ozonolizada a -78°C,
esta explot8 dos minutos después de separarla del bafio frio. Cuando se efectus la ozond
lisis o temperatura ambiente no ocurrié ninguna explosién.

Usos del lsopreno:
Casi todo el isopreno producido se polimeriza a los tres siguientes productos:
a.- Cis |,4 poli~isopreno

b.~ Trans |,4 poli-isopreno
co= Hule Butilo

El Cis poli~isopreno es el m&s utilizado. Posee un alto contenido de unidades -



cis 1,4 isopreno por lo que sus propiedades son las mé&s similares al hule natural que los
otros elastémeros sintéticos,

La cantidad consumida de trans polMsopreno es casi despreciable.

En la manufactura del hule butilo, una pequefia cantidad de isopreno se copoli-
meriza con isobutileno para producir sitios de insaturacién para la subsecuente vulcani-
zacidén.,

Debido a su baja histéresis (al elevor la temperatura) y al mantenimiento de sus
propiedades tensoras a temperaturas relativamente altas, se utiliza en aeroplanos, auto-
buses, en la milicia, en plataformas para carros, acotamientos y en llantas donde gene =
ralmente esta unido al hule natural o ol hule de butadieno estireno. Los compuestos vul-
canizados no rellenados, se utilizan en bandos de hule y fibras. Se aplica tombién en -
motores, montajes, zapatos, tacones y en el moldeado directo de suelas, en la ebonita,
en el aislado de alombres y cables (por su menor absorcién de agua que el hule natural),
en adhesivos, guantes y cirugia.

Hule Espuma: Se usa solo o unido con butadieno-estireno en un latex de copolthero. Da
una répida gelacién, mayor resistencia al calor humedo, da una més blanda y resilente
espuma, as’ como ofrece también una menor disminucién (mema) durante la vulcaniza -
cidn que el latex natural. El producto puede contener grandes cargas de rellenos los cuo—
les son una ventaja para las espumas de sostén o para los asientos .

Astleulos Sumergibles: La descomposicién es grande debido al gran tamafio de las particu
las y al bajo contenido de jab8n. La baja dureza de las peliculas vulcanizadas, resulta
ventajosa en la fabricacién de pelotas, guantes de cirugia, ast como también en los guan

tes de electricistas gracias a su baja absorcién de agua.



Adhesivos: La ausencia de &cidos grasos (como los presentes en el latex natural) mejora
la adhesién, pegajosidad y répido agarre.
Estrudado de Fibras: Ofrece una mejor coloracién que el latex natural, de baja histé&-
resis y conjuntabilided.
Ahulado: Los fibras se combinan més rapidamente debido a que el hule vulcanizado es
mé& pléstico bajo presién,
Otros Usos: En tapetes, csientos y sostenes, en la fabricacién de moldes, etc., El iso-
preno puede vulcanizarse a la etapa de ebonita. (Referencias 12, 41 de lq Bibliografia)
Vocabulario:
Atéctico: Que no se afecta por los factores externos
Isot&ctico: Se afecta igualmente por factores externos en cualquier posicién,
Sindiot§ctico: Afectabilidad extema en una sola posicién.

Histéresis: Retraso de las variaciones de imantacién de un cuerpo magn&ico
con respecto a las de campo de imantacién.

Ebonita: Caucho endurecido por la vulcanizacién, se usa para hacer peines,
discos, etc.



CAPITULO 1l i

GENERALIDADES TECNICAS DE LOS PROCESOS QUE
MANUFACTURAN ISOPRENO

Los caminos que conducen a la elaboracién del monémero de isopreno se dividen
en tres tipos:
I.= Procesos de Extraccién
2.~ Procesos de Deshidrogenacién de Hidrocarburos C5

3.~ Procesos de Sintesis

Lo destilacién destructiva del hule natural produce principalmente isopreno,

C: Hg, y hule natural. En efecto, contiene de 92 a 94% de un dieno polimerizado de
518 Y p
la forma general (C5 Hg) n.

En contraste con los procesos de polimerizacién por emulsién, los cuales no re-
quieren usualmente de un monémerc de alta pureza, las polimerizaciones estereoespeci-
ficas son muy sensibles a las trazas de impurezas. Todas las impurezas no son igualmente

y P p g
nocivas, y su papel exacto no esta afin bién entendido. Varios procesos de polimeriza -
cién utilizan en general las siguientes especificaciones de pureza:

Isopreno tesestecsecreassssccencssaess  Mayor de 99.4%
Olefinas cssesseeerssccansasancencacss Menorde 0.6%
Ciclopentadieno eeeveesseceseessanasses  Menos de 50 ppm
Hidrocarburos Acetilénicos  eseevesesssss. Menos de 50 ppm
Butino 2 cesssesstensessaserssnsnssess Menos de 50 ppm

Ciclopenteno  sesssesssasesacscscscenes Me_nosde|0_0ppm
1,3 Butadieno ssessesrecssesscssassess. DBajo contenido

Deberé§ estar practicamente ausente de Azufre, Nitrégeno, Fésforo, Oxigeno,
Hidrégeno y Agua (1) .
PROCESOS DE EXTRACCION

Existen 12 hidrocarburos Cg con puntos de ebullicién entre 27.9 y 49.3°C. Lo

destilacién simple de esta mezcla resulta complicada debido a que el isopreno forma -



az ebtropos con 4 de estos hidrocarburos, mientras que los pentanos también forman azeé-
tropos con los dos butilenos. Teoricamente se puede obtener de 94 a 95% de isopreno por
destilacién fraccionada de una mezcla de fracciones C5 en una columna de 60 platos teé-
ricos con un cociente de reflujo de 60:70 ; aunque otros métodos son necesarios para alcan
zar una alta pureza (l).
I.= Quimisorbcién: Se ha probade con S0, pero solo tiene aplicacién en el laborato -
rio. La reaccién con solventes de acetato de cobre amoniacal se ha utilizado en el -
viejo proceso de la Esso para la purificacién del butadieno. Se estudié en los Estados

Unidos y en Rusia pero no tuvo aplicacién comercial .

2.- Destilacién Azeotrépica: Es en principio, posible con acetona, metil formiato, -

éxido de propileno, isopropilamina, etc., pero el grado de pureza alcanzado no resul-

ta satisfactorio.

3.~ Destilacién Extractiva: Es el método utilizado principalmente en la industria. -
Los diferentes procesos desarrollados difieren en el solvente utilizado, en los aditivos
y en el grado de dilucién con agua. Los principales solventes son aproténicos:

a.- Dimetil Formamida (DMF): Japén, URRS y Rumania

b.~ N-Metil Pimolidona (NMP): Bayer, BASF, Erdslchemie y Lurgi en Alema

c.- :\::c;;onitrilo (AN): URRS y en EUA por la ARCO, Esso y Shell con mayor

o menor cantidad de agua, mientras que la acetona, el furfurol y el for-
miato de metilo también se han sugerido.

El solvente es necesario para facilitar la separacién de las olefinas, diolefinas y -~
acetilenos, ost como para la separacién de las diolefinas de si mismas, La separacién del

butadieno se realiza con suficiencia en dos etapas:



l.- Lavado en fase vapor a contracorriente y
2.~ Aplicacién de la destilacién extractiva.

La separacién del isopreno requiere de 5 etapas por dos razones:
.- Su concentracién en la mezcla es generalmente baja y
2.~ El n6mero de isémeros en las fracciones C_ con cerrado

punto de ebullicién es mucho mayor que én las fraccio=
nes C4.

Isopreno en Fuentes de Fraccionadores: La desintegracién al vapor de la nafta produ~
ce fracciones C4 y Cg conteniendo principalmente butadienos e isopreno, mientras que
la desintegracién catalitica produce butilenos e isoamilenos (estos también estén pre -
sentes en pequefias contidades en el flujo de la desintegracién al vapor de la naftd).
Una fraccién tipica de la desintegracién al vapor contiene los siguientes compo

nentes:

Pentenos sesececcceces 50%

Isopreno  «iceccsecees 14%

Iscamileno ceceeenees 12%

Pentadieno «cescecece 9%

Ciclopentadieno ++.s+. 7.5%
Otras fracciones C5 was LD

Esta fraccién representa enire el 5 y 20% de la cantidad de etileno producida -
de manera que el rendimiento disponible del isopreno sea del | al 3% de etileno produ-
cido. Se necesita una capacidad de 750,000 ton / ofio de etileno para tener 20,000
ton /afio de isopreno (1,17).

PROCESO DE DESTILACION EXTRACTIVA DE LA ARCO (I,17). Este proceso utiliza
al acetonitrilo como solvente de estraccién. En la primera etapa, es necesario separar
al ciclopentadieno (CPD) y a las fracciones C¢ de la alimentacién con un perfecto con-

trol del nivel de ensuciamiento en los equipos de calentamiento. El ciclopentadienc al



dimerizarse rapidamente, puede facilmente separarse del bloque al calentar las frac -
ciones Cg de hidrocarburos y someterlas a destilacién para separar al ciclopentadieno
dimerizado junto con los fondos de fracciones C4. El CPD puede recuperarse como un
subproducto valioso.

En la segunda etapa del proceso, las fracciones C4 se separan en un desbutani
zador y el flujo Cg se alimentard entonces a la torre de destilacién extractiva donde -
se pone en contacto con el acetonitrilo para virtualmente separar selectivamente a los
parafinas y mono-olefinas por el domo de la columna, mientiras que los dienos y aceti-
lenos se concentran y toman del fondo en solucién. El flujo del domo se lava con agua
para separar al solvente (AN} y poder recircularlo. La solucién del fondo se somete a
un fraccionamiento exhaustivo para separar a los hidrocarburos que salen por el domo -
del solvente. El solvente empobrecido en hidrocarburos se separa del fondo, se enfria y
recircula por el domo de una columna de extraccién. Una columna de recuperacién de
solvente reconcentra la mezcla de acetonitrilo/agua, mientras que un regenerador sepa
ra a los productos de degradacién del solvente para controlar el nivel de materiales de
alto punto de ebullicién en el solvente circulante.

En la tercera etapa, los hidrocarburos en solucién que salen del domo de la co-
lumna de recuperacién del solvente, se lavan también con agua para recuperar las can-
tidades de solvente que se hayan arrastrado. Estos hidrocarburos se separan posteriormen
te por superfraccionamiento. Los acetilenos, principalmente el isopropil y el isopropenil
acetileno, se separan por el domo de la columna junto con algo de 1,4 butadieno. Otros
dienos C5 se separan por el fondo de la columna fraccionadora de dienos, mientras que
el isopreno se recupera por el domo. Los efluentes de los dispositivos de lavado con agua,

se procesan para recuperar el contenido de acetonitrilo que puedan llevar.



PROCESO DE EXTRACCION JAPONES CON DMF (1,31). El proceso tiene algo en co
mdn con la mejor conocida tecnologta del butadieno. En efecto, el proceso del isopre-
no se desarrollé como una prolongacién de la extraccién del butadieno. Se dice que es
te proceso es accesible a las fracciones Cs no solo de la desintegracién al vapor de la
nafta sino también de las obtenidas por la deshidrogenacién de isopentanos-isoamilenos.,
Diagrama de Flujo: El proceso emplea dos etapas de destilacién extractiva, en ambas
se utiliza a la DMF. Cada columna de destilacién extractiva concurre a un fracciona -
dor.

Lo alimentacién de las fracciones Cg con un contenido del 10 al 20% de isopre-
no entra a la primera columna de destilacién extractiva de 93 platos después de sufrir
una evaporacién (no se muestra). Los pentanos y pentenos menos solubles en DMF(este
se introduce por el domo) que el isopreno, se separan por el domo de la columna. Par-
te de este flujo se regresa a la columna como reflujo. La columna se opera a una tempera
tura de 40 a 50°C en el domo.

Separados los dienos Cg y los acetilenos, estos se bombean desde el fondo de la
columna al fraccionador, donde se separan del solvente y se envian a una torre de alta
ebullicién. Ahf, los componentes més pesados que el isopreno se toman como fondos de
lo misma. Entonces, el destilado se alimenta a la segunda y dltima columna de destila-
cién extractiva, en la cual, las impurezas del dieno, as? como también los acetilenos,
suben hasta mezclarse con el flujo de isopreno. Se dice que estos compuestos se elimi -
nan virtualmente. La segunda columna opera también de 40 o 50°C en el domo.

La cantidad de solvente alimentado a la segunda columna es mucho menor que -

el alimentado a la primera. La relacién de solvente-hidrocarburos en las respectivas -



alimentaciones es de 1:6 y 1:8.

El calor que posee el DMF que ha pasado por los fraccionadores, se dice que se
recupera por un intercambio a bajas temperaturas, de manera que el gasto de vapor dis-
minuye. No se recomienda utilizar agua pués esta acelera la descomposicién del solven
te de DMF,

El solvente empobrecido en hidrocarburos se recircula directamente a las colum-
nas de extraccién con la excepcién de una pequefia cantidad que se separa para purifi=
cacién. El flujo de desperdicio dei purificador de solvente contiene materiales de alto
punto de ebullicién, principaimente aceite de alquitrén y co~dimeros. También se en -
cuentra un poco de agua que entra con la alimentacién. Finalmente se obtiene un mong
mero con grado de polimerizacién en la torre de purificacién.

Las condiciones de operacién para fas columnas de destilacién extractiva son:

l.- Domo: T = 50°C P=- 2.03 atm.
2.- Rehervidor: T = 121°C P= 3.0l atm.

Las fracciones Cs se alimentan a la temperatura de 79.5°C y el solvente o - -
82°C.
Las condiciones de operacién para las columnas de alta y baja ebullicién son:

Alta Ebullicién:

I.- Domo: T= l01.5°C P= 1.19 am.

2.- Rehervidor: T= 166°C P= 1.4 atm.
Baja Ebullicién:

l.- Domo T= 5l.5°C P= |.82atm.

2.~ Rehervidor: T- 132°C P= 2.38 atm.

Ventdajos del Proceso: Unicamente el agua se utiliza en las unidades de enfriamiento, y
no se requiere de refrigeracién. La temperatura méxima a través del proceso es de - -

166°C y la presién promedic esta cercana a los 7 psi. La velocidad de recuperacién del



isopreno es casi del 95%. Esto hace posible operar las torres de destilacién extractiva
cerca de los 45°C,

EXTRACCION DE ISOAMILENOS (METILBUTENOS) CON HpSOy (3). Esta materia -
prima se separa de las fracciones C5 para someterse a una posterior deshidrogenacién -
con la finalidad de obtener isopreno en forma directa.

Los iscamilenos se separan generalmente del flujo de la desintegracién catalfti-
ca de las gasolinas ligeras por extraccién con HySOy de acuerdo al proceso ARCO /
Stratford. El flujo de esta desintegracién contiene cerca del 10% de isoamilenos, pero
el prefraccionamiento de las fracciones Cg puede elevar su contenido hasta un 30% pe-
so/peso. La extraccién con HySOy se opera con la parte prefraccionada (generalmente)
de isoamilenos, donde estos se absorben selectivamente en una fase &cida utilizando un
sistema de contacto del tipo Stratford. Después del paso de contacto, la fase de hidro~-
carburos y la fase &cida se separan. La fraccién de hidrocarburos restante se regresa a
la refinerfa.

La fase Gcida enriquecida en isoamilenos, se pone en contacto con un hidrocar~
buro parafinico adecuado en la seccién de extraccién, de manera que el isoamileno se
distribuya selectivamente en la fose parafinica. Estas dos fases, la cida y la parafini-
ca, se separan de manera que la primera se recircula al paso de extraccién inicial y la
segunda se fracciona para separarle los compuestos indeseables.

Del contenido total de isoamilenas se puede recuperar hasta un 85%. Un 6% se
dimeriza durante el proceso y el 9% restante no alcanza a extraerse. Los metilbutenos
pueden producirse también a partir de etileno y propileno en un proceso a dos pasos uti-

lizando tripropil aluminio como catalizador (7).
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El proceso de extraccién de la Enjay involucra la extraccién de isoomileno con
&cido sulfdrico a una concentracién cercana al 65% y la extraccién del isohexeno con
el mismo &cido pero a la concentracién de 70 a 80%. Estas olefinas se dividen en un -
separador a dos fases al exterior. El calentamiento se debe realizar a una velocidad

elevada para evitar la polimerizacién (16).
PROCESOS DE DESHIDROGENACION

Casi cualquier refineria con una unidad de deshidrogenacién puede hacer iso -
preno s esta tiene un suministro de sus precursores, isoamilenos e isohexeno. El isoami_
leno (3 metil | buteno ) se convierte a isopreno por deshidrogenacién. El isohexeno se
descompone primero termicomente para librarse del étomo de carbono extra y luego des
hidrogenarse a isoprenc (16).

Se ha revisado un proceso de desmetanizacién que involucra la reaccién catali’
tica homogenea para las olefinas. Se determiné que es posible efectuar simultaneamen-
te la deshidrohalogenacién y desmetanizacién para producir olefinas a partir de alquil
hélidos. Estas operaciones se efectuaron sobre catalizadores de sflica o aldémina fundi-
da o utilizondo la combinacién de anbos. Por ejemplo, el 3 cloro metil 3 penteno se
convierte a isopreno, metano y cloruro de hidrégeno sobre un catalizador de silica fun
dida. Lo que generalmente no resulta satisfactorio es el cocimiento que sufre el catali-
zador (6) .

La clave de esta aproximacién radica, sin embargo, en la habilidad de extraer
isoamileno puro de los flujos Cs o isohexeno puro de los flujos Cg. Aunque la conver-
sin a isopreno se incrementa mé&s rapidamente con la temperatura para los isopentanos

que para los pentanos normales, ambos se convierten casi a la misma velocidad a la tem
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peratura del proceso ().

Un buen ndmero de procesos pueden hacer esto factible, por ejemplo, la Strat-
ford Engineering Co. tiene uno similar al que utiliza la Sinclair (16).
PROCESO DE DESHIDROGENACION DE LA DOW CHEMICAL (3). El proceso de des-
hidrogenacién de iscamilenos en fase vapor catalitica se efectda a la temperatura de -
550°C y a la presién atmosférica. La alimentacién de hidrocarburos se diluye con 15 -
partes de agua para reducir la presién parcial. El producto del reactor se enfria y com-
prime antes de separar los hidrocarburos ligeros finales en el sistema de absorcién. El
producto lfquido de hidrocarburos se lava para separafle los carbonilos formados, y se
pasa posteriomente a los etapas de separacién y recuperacién, La conversién por paso
esta cercana al 40% en peso y la selectividad hacia el isopreno es de 87.5% en peso .
El vapor que se utiliza, es aquel resultante del suministrado a las turbings (vapor exhaus
tivo). El consumo de combustible es elevado debido a la necesidad de diluir al vapor.

La selectividad combinada de la extraccién con écido sulfdrico (85%), ademés
de la deshidrogenacién Dow(87.5%) combinadas por ejemplo con la extraccién de ace~
tonitrilo y una purificacién final, es del 85.4%.

La Dow ha desarrollado catalizadores de fosfato de calcio y niquel con buena

actividad para la deshidrogenacién de isopentano (6).

PROCESO DE DESHIDROGENACION SHELL (22). Este proceso manufactura isopreno
a partir de una alimentacién proveniente de la desintegracién catalitica de las gasoli-
nas por absorcién cida y deshidrogenacién de amilenos terciarios. El isopreno se puri-~
fica por el proceso Shell ACN de destilacién extractiva con acetonitrilo (similar ol de

la ARCO).
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Descripcién del Proceso: La fraccién Cs se extrae con &cido acuoso en etapas de absor-
cién méltiple. La fraccién improductiva de hidrocarburos procedente del paso de absor-
cién, se trata con materiales caGsticos y lavados con agua para separarle el §cido resi-
dual. Los amilenos terciarios se extraen del &cido graso con un solvente en un paso re-
versible. Este solvente, después de lavado con materiales cafsticos y agua, se fraccio-
na para recuperar el concentrado de amilenos terciarios. La recuperacién de la alimen-
tacién de amilenos es casi del 75%.

La deshidrogenacién de los amilenos recuperados y un flujo Cj recirculado pro~
cedente de la seccién inferior de la unidad de purificacién (Proceso Shell Acetonitrilo),
se combinan con vapor y se pasan a un reactor catalitico, donde los amilenos se deshi-
drogenan a isopreno con la formacién simultanea de Hy, CO, y algo de hidrocarburos
C2 y C4. El calor recuperado del efluente del reactor proporciona vapor a otras partes
del proceso. Los hidrocarburos C4 y Cg se recuperan del efluente del reactor en una sec
cién de absorcién fraccionamiento. El gas seco procedente del absorbedor, usualmente
sirve como gas combustible. El producto del domo del fraccionador, se procesa para se
pararle los compuestos ligeros finales. Estos compuestos (principalmente Cy) se alimen-
tan a un desbutanizador que recupera la fraccién Cy4 por el domo, de manera que el pro
ducto del fondo se recircula al reactor de deshidrogenacién. El producto del fondo de
la columna de los compuestos ligeros finales, es el isopreno crudo procedente de la uni-
dad de deshidrogenacién. El isopreno se alimenta normalmente a la unided de purifica-
cién de acetonitrilo del proceso.

Este proceso,al operar a través de una sola base, permite que la unidad de recu-

peracién este separada de la unidad de deshidrogenacién.



Si nosotros utilizomos un catalizador zeolftico en la refineria en lugar del cata
lizador de al@mina para la reaccién de desintegracién, el contenido de amilenos tercia
rios en las gasolinas Cx puede disminuir del 30% a concentraciones tan bajas del orden

de 16% en peso.

PROCESO DE DESHIDROGENACION HOUDRY (3, 28). Resulta posible operar esta

unidad con varios flujos de alimentacién:

l.~ Isopentano

2,- Isopentenos

3.~ Fraccién Cj; de la desintegracién catalitica de gasolinas conteniendo isopentanos e
isopentenos (13).

DESCRIPCION DEL PROCESQ: El isopentano se convierte a isopreno en una operacién

de un solo paso utilizando un catalizador de cromo aldmina. Las olefinas producidas -

tienen el mismo n@mero de §tomos de carbono que la carga saturada, siendo que el hi -

dr8geno se separa con un minimo de reacciones laterales.

El proceso se efect@a en varlos reactores de lecho fijo que operan en base cicli~
ca para pemitir el flujo continuo de las corrientes del mismo,

El calor absorbido en el periodo de deshidrogenacién endotémica, es aproxima=
damente igual al calor emanado por la combustién del catalizador durante el periodo de
regeneracién del mismo. El control total del balance de calor del reactor se obtiene =
ajustando primeramente la temperatura de entrada del aire y del hidrocarburo.

El catalizador de cromo—aldmina se presenta en forma de pastillas cilindricas.
Un material inerte de alta capacidad calorifica, se mezcla junto con el catalizador ac-
tivado en cantidades predeterminadas para reducir la variacién de la temperatura duran-

te el tiempo de reaccién y también para preservar los condiciones deseadas en el reac -
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tor en el periodo de alimentacién del flujo reaccionante. Los reactores son recipientes
de acero al carbén y refractarios, caracterizados por la simplicidad de su disefio y cons-
truccién. Todos los flujos del proceso entran por el domo del reactor, pasan a través del
lecho fijo catalftico y salen por las vélvulas del fondo del reactor.

El diagrama se oplica a cualquier olefing en el intervalo C3 a C5. En este caso,
la carga de isopentano fresco o una alimentacién de isopentano-isopenteno, més el iso~
pentano e isopentenos recirculados de la unidad de recuperacién de isopreno, constitu~
yen la alimentacién, Este flujo combinado se evapora en un cambiador de calor con una
alimentacién de hidrocarburos ya sofocada en una torre de contacto directo para luego
calentarse o la temperatura de reaccién en un calentador a fuego directo antes de car ~
garse en un solo flujo al sistema de reaccién. El efluente caliente procedente de estos -
reactores, se enfria también por contacto directo con un flujo de hidrocarburos ya sofo~
cado con anterioridad , se comprime y se pasa a la seccién de recuperacién de las frac-
ciones C5. La seccién de recuperacién consiste en la combinacién de un absorbedor -
convencional, un fraccionador y un desbutanizador que recupera a las fracciones C5 -
para efectuar la separacién subsecuente en la unidad de recuperacién de isopreno.

Se obtiene un isopreno con una pureza mayor del 99%, piperileno e isopentano-
isopenteno que se recirculan. La flexibilidad del proceso se ha demostrado en estudios
de planta piloto. Para todas las operaciones, la pureza del producto es una funcién pri-
maria del disefio de la seccién de recuperacién de isopreno.

Condiciones de Operacién: La temperatura de operacién en la seccién de deshidrogena
cién esta en el intervalo de 1000 a 1150°F con un espacio velocidad del l{quido de 1.5

03.5Hr ' . La produccién de diolefinas se ve favorecida tanto en equilibrio como en

selectividad por presiones bajas del orden de 22 a 24 pulgadas de Hg al vacio.
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En esta operacién, una alimentacién del 95% de isopentano se utiliza para pro
ducir un isopreno a una selectividad total estimada en 51.5% en mol. y de 58.6% cuan
do la alimentacién son las fracciones Cg de la desintegracién catalitica de la nafta -
(12). Pequefias cantidades de n-pentano presentes en la alimentacién no son un proble-
ma. Una cantidad substancial de fracciones C4 y olefinas ligeras también se producen y
podrian ser subproductos completamente valiosos.

Los datos que se obtuvieron al efectuar un experimento sobre la produccién com
binada de isopreno y butadieno nos dicen que los mejores rendimientos para el isopreno
se tienen de esta manera. La selectividad serfa de 61.0% en mol. para una alimenta -
cién de 25% de isopentano y 75% de n-butano.

El isopreno puede separarse de los pentilenos ramificados que no reaccionaron

por una destilacién extractiva con acetonitrilo (12). La odicién del vapor reduce la -
presidn parcial de los hidrocarburos pero no ofecta la velocidad de reaccién. Esta se
ha estudiade con compuestos oxidados como catalizadores a la temperatura de 530 o
580°C. La adicién de isopreno a la alimentacién de pentilenos ramificados, reduce el
grado de conversién debido a que el isopreno ocupa selectivamente por su mayor adsor~
cién los sitios de reaccién en el catalizador (12).
Nota: Datos sobre los estudios efectuados en planta piloto para determinar la flexibili-
dad del proceso, variables y operacién del mismo y rendimientos comerciales estimados
para las diferentes alimentaciones, pueden consultarse en la referencia 28 de la Biblio-
grafia.

Las nuevas modificaciones del proceso nos dicen que la reaccién de deshidroge-

nacién se efect@a en un reactor de construccién especial a la temperatura de 550°C y a
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la presién de 2 psia. El efluente del reactor se apaga entre 40 y 80°C, se comprime y
procesa para separarle los compuestos ligeros finales. El producto liquido de la torre
de absorcién se fracciona hasta agotamiento de manera que el producto del domo se en-
via a una seccién de recuperacién y purificacién. La conversién por paso esta cercana
al 30% en peso con una selectividad para el isopreno del 50% en peso. Esto da una se-
lectividad total del 48.2% que desciende a 47.2% si la etapa de extraccién con aceto
nitrilo se incluye.

La concentracién del isoprenc en el flujo de alimentacién para una planta de =~

extraccién con acetfonitrilo no deber§ ser menor del 12% en peso (3).

DESHIDROGENACION OXIDATIVA. Esta es una de las rutas que se han estudiado ul-
timomente con mayor probabilidad de ofrecer resultados positivos para la elaboracién de
los monémeros que utiliza la industria hulera sintética hoy en dfa. Sin embargo, @ pe~.
sar de todas las investigaciones, estas no han canalizado comercialmente, pues no exis
ten plantas activas con esta tecnologia por el momento (14).

Generalidades de la Reaccién (8) : Los productos obtenidos por la reaccién en fase ga-
seosa entre el oxigeno y los hidrocarburos parafinicos dependen de la temperatura de -
reaccién . A temperaturas levemente inferiores a los 0°C, los productos son compuestos
predominantemente oxigenados; a temperaturas ligeromente superiores a los 500°C, los
productos son parafinas de menor peso molecular, siendo que los hidrocarbures insatura~-
dos se forman por reacciones de desintegracién. Dentro del intervalo de temperatura de
400 a 500°C, existe un marcado cambio en los mecanismos de reaccién cuando la prime
ra reaccidn es la oxideshidrogenacién. Los productos iniciales de esta reaccién son ole

finas de la misma estructura bésica. Las olefinas en canbio, pueden producir diolefinas
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o compuestos oxigenados dependiendo de sus estructuras.

El ataque inicial sobre el alcano es por medio de un radical libre que produce

un radical alquilos

El radical alquilo se oxida posteriormente con la produccién de una olefing; por

ejemplo:
CHACHA* + 0f ~—m—m—meme CH - CHA+ HOA -
3-2 2 2 2 2

El radical HOy* se convierte al radical OH+ y oxigeno:

Z Higs e {HOQ =~ QOH === 2 O+ 0,

El radical OH* se utiliza para extraer un hidrégeno de una molé&cula de hidro -
carburo para producir otro radical alquilo.

La posibilided de utilizar la oxideshidrogenacién para la creacién de productos
petroquimicos, ha ocupado a los investigadores quimicos por algdn tiempo. Los frutos de
esta labor estén apareciendo en las patentes y en la literatura periédica.

Aplicando estos conocimientos a pentanos y pentenos, Selwitz y Stanmyer, han
investigado la oxideshidrogenacién a un intervalo de temperatura de 300 a 500°C. la
eficiencia de formacién del isopenteno disminuye al incrementar la temperatura desde -
350°C, donde la selectividad es del 43% y la conversién del 15%. La mdxima conver -
sién (26%) se obtuvo a los 400°C. La reactividad y conversién del n-pentano fue mayor
que aquella para el isopentano, pero la selectividad hacia las olefinas fue menor.
Selwitz y Stanmyer concluyeron que los pentanos son también reactivos y se convierten
a pentenos con un buen rendimiento.

La conversién de isopentenos a isopreno por la deshidrogenacién Oxidativa so -
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bre catalizadores de bismuto-tungsteno y molibdato de bismuto son entre muches otros

los que se han probado y patentado.

A continuacién se mencionan algunos de los principales organismos investigado-
res de la oxideshidrogenacién:
l.= Petro Tex Chemical Co.
2.~ Phillips Petroleum Co.
3.~ Goodrich Gulf Chemical
4 .- Firestone Tire and Rubber Co.

5.- Sinclair Research Inc.

6.~ Laboratorios de la URRS

Estas referencias se encuentran con mayor detalle en la clasificacién de paten-

tes del Official Gazette (40).

PROCESOS DE SINTESIS
FABRICACION DE ISOPRENO A PARTIR DE ISOBUTILENO Y FORMALDEHIDO.

Se dice que esta es la ruta para la sintesis del isopreno mé&s prometedora del fu-
turo. De manera que esta estudiandose intensamente en Europa Occidental y Jopén. Por
tal motivo, existen diferentes tecnologias similares en varios paises del mundo que utili,
zan al isobutileno y al formaldehido como las materias bésicas iniciadoras del proceso
de fabricacién del isopreno,

A continuacién se hace el andlisis y exposicién de estos procesos. Cabe hacer
notar que las tecnologias se complementan unas a otras, ast como el desarrollo de las
reacciones, sistemas y equipos que estan involucrados en los diferentes procesos.
PROCESO DEL INSTITUTO FRANCES DEL PETROLEO ( 1. F. P. ). Aunque se han he-
cho intentos por desarrollar la sintesis del proceso en un solo paso (17), el proceso del

IFP se constituye en tres pasos:



29

Primer Paso: Consiste en obtener al fomaldehido por la oxidacién controiada del me-
tanol. Resulta més ventajoso prepararlo en el lugar en que se efectda el proceso, debi-
do a que la dilucién exigida para una seguridad nomal de embarque es muy grande, -
ademés de que se necesita un gran volumen de formaldehido para su reaccién con el iso
butileno (12).

Segundo Paso: Consiste en mezclar al formaldehido con el isobutileno segdn la reaccién
de Prins para aldehidos y olefinas. El suministro de los diferentes productos, se gén las
condiciones de operacién, dan las estructuras més simples que son esencialmente los me
tadioxanos, que no son otros més que las formas ciclicas de los 1,3 dioles. La reaccién

se escribe (38):

CHs\ CH3\ /
€= CHy+ 2H CHO = C (@]
/ A

O - CH
3 2

CH?_ - CHZ

CH
Isobutileno  Formaldehido Dimetil 4,4 Metadioxano (DMD)

Tercer Paso: Por la eliminacién simultanea de agua y formaldehido, el dimetil 4,4 - -

(DMD) metadioxano ast obtenido, se transforma a isopreno:

CH3 /CHz - CHyp
e “ /o --m=nm=Ha0+H CHO+CH, = C ~CH = CH,
o l
CH, O - CH, CH,
DMD ) Isopreno

El fomaldehido producido por la reaccién, se recircula a la segunda etapa, por

lo que desde el punto de vista estequiométrico, la reaccién global se escribe (38):
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CHs
\/C = CHp + 2 H CHO ----—- CH, = (|: - CH = CHy + Hy0
CH3/ CHy

El némero de §tomos de la cadena inicial solamente adiciona una unidad. Esta
es pués la caracteristica esencial del proceso; el alargamiento de la cadena para formar
al isopreno. A partir del 4,4 dimetil metadioxano, existen varias posibiiidades para lle
gar al isopreno, todas ellas eliminan una molécula de agua y formaldehido (38).

Puede considerc;rse como un Cuarto Paso la recuperacién y purificacién del iso~
preno a un grado de polimerizacién adecuado.

Anélisis de la Alimentaci6n de Isobutileno: El Proceso desarrollado en Francia, utiliza
una fraccién Cy proveniente de las desintegraciones cataliticas o del reformado témico
que contienen al isobutileno en forma diluida y no purificada como material de alimen-
tacién (37) . Las concentraciones del isobutileno en estas fracciones depender§ de su -
fuente de procedencia, por lo tanto, su concentracién en el flujo de desintegracién ca~
talitica seré alrededor del 15 al 8% y de 35 a 45% en la fraccién C4 que resulta de la
desintegracién al vapor de la nofta después de separar al butadieno (2).

El contenido usual en las fracciones C4 es generalmente de un 30 a 55% en pe-
so (36) . El porcentaje éptimo recomendado para la concentracién de isobutileno en es-
te proceso es de un 20 a 25% (37).

No se necesita una alimentaci¢a concentrada en vista de que los hidrocarburos
presentes en ella tales como: Butenos, propenos, butadieno, etc; aunque suceptibles o
reaccionar de una manera anéloga al isobutileno, no lo hacen a la misma velocidad con

el formaldehido. Por esta razén, se buscard tener solamente el tiempo de contacto apro-
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piado para que se realize la reaccién del isobutileno con el formaldehido. Esta situa -
cién pemite que puedan emplearse directamente las fracciones C, o las compuestas por
las fracciones Cp, C3, C4 sin la previa separacién del isobutileno, Los hidrocarburos -~
saturados simplemente no reaccionan con el formaldehido (2, 38).

La velocidad de extraccién del isobutileno de estas mezclas, depende esencial-
mente de las cantidades respectivas de olefinos presentes en la alimentacién y en la pu-
reza deseada para el isopreno. Para fracciones conteniendo de 15 a 18% de isobutileno
y de 35 a 40% de butenos | y 2, se puede alcanzar una extraccién tan buena como el
90% del isobutileno presente en la alimentacién (2,34).

Se pemmite que durante el proceso el buteno 2 reaccione con el formaldehido pa
-« formar un intermediario, el 4, 5 dimetil metadioxano, pues este se descompone tam-
bién a isopreno. La presencia de | buteno puede ocasionar molestias si llegard a reac =
cionar. La alimentacién st deberd estar libre de butadieno; los butilenos no son en rea-
lidad significativamente dafiincs al rendimiento total de la reaccién (16,36).

Resulta factible entonces, la preiuccién combinada de butadieno e isopreno a
partir de una mezcla de n~butano e isobutilenc. Sir embargo, por el momento no resul-
ta de interés econémico,. El butadieno se separa de esta mezcla por una simple destila -
cién extractiva del flujo originado por la desintegracién al vapor de las fracciones Cy
(2.

En base a todas estas consideraciones, el IFP puntualiza que su proceso debe es
tar integrado a una planta de produccién de butedieno, El primer paso consiste enton -
ces en separar al isobutileno de las fracciones C4 que se utilizan en la manufactura del

butadieno y viceversa (37).
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Reaccisn de Condensacién de Isobutileno y Formaldehido: La reaccién principal de es-
ta etapa es la reaccién de Prins. Desde el punto de vista de la termodinémica, esta con
densacién se efectfa completamente a la presién atmosférica y a una temperatura del or
den de los 120°C y adn menores. Sin embargo, la reaccién resulta favorecida por la ac-
¢ién de la presién (38).

En realidad, el producto de la reaccién dependeré de los condiciones emplea -
das, Segdn los estudios de laboratorio, los mejores resultados desde el punio de vista -
Industrial , se obtienen en fase acuosa en presencia de &cidos fuertes y con agitacién.
El método consiste en poner a las fracciones C4 en contacto a coniracorriente con el -
formaldehido en solucién acuosa junto con el catalizador de HpS04 a una presién de 3
atmésferas y a una temperatura inferior a los 100°C (alrededor de 95°C) (14,37,38).

Cuando se utilizaron lechos fijos cataliticos en este paso, la vida del cataliza-
dor fue muy breve, ademé&s de que las frecuentes regeneraciones produjeron severas con~
diciones de corrosién. El reactor de lecho fluidizado catalitico, did excelentes resulta=
dos ya que permite que el mezclado se realize adiabéticamente a una velocidad de cir-
culacién y volumen de catalizador mencres que para el caso anterior. Estas condiciones
protegen al catalizador y aumenta su vida estimada en varios miles de horas. El disefio
del reactor permite que se utilizen variades concentraciones de isobutileno en las frac-
ciones Cy4 (14,37).

Al gjustar las condiciones de cper-- un, unc puede en efecto constatar, la crea-
cién de reacciones secundarias que originen la formacién de alcoholes butflicos tercia—
rios, trioxaro y algunos productos pesados de la condensacién superior referente o una

cierta contidad de 3 metil |,3 butano diel. Lo reaccién requiere de una rectificocién de
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los compuestos dificiimente miscibles en la fase acuosa a una concentracién factible en
tre ellos y el isobutileno, El tiempo de contacto entre las dos fases nos da el rendimien~
to deseado {38).

Nota: Si usted desea una més amplia informacién y requiere saber los estudios de labo-
ratorio, deteminacién de las constantes cinéticas, mecanismo, selectividad y estudios
sobre planta piloto, escalamiento y materiales de construccién para la reaccién de con-
densacién, consulte por favor los artfculos 37 y 38 de la bibliografia.

Reaccidn de Descomposicién del D M D : La reaccién puede efectuarse de dos mane -
ras:

|.~En fase l{quida en presencia de un catalizador homogeneo o heterogeneo

2.~ En fase vapor en presencia de un catalizador de contfacto.

Estas posibilidades son factibles en el laboratorio, pero la experimentacién de~-
mostré que la reaccién en fase vapor podta realizarse més comodamente.

Termodinamicamente, la descomposicién del DMD es una reaccién endotérmica
que involucra unas 30 Kcal/mol, acompafiada de un importante aumento de entropia.
La reaccién se favorece por el aumento de la temperaiura. La experiencia demostrd sin
embargo, que la reaccién es lenta a condiciones atmosféricas y a temperaturas relativa-
mente bajas. A pesar de que la reaccién es endotémica, esto ocurre a condiciones mo-
deradas en presencia de un catalizador adecuado (36, 38).

En relacién con la determinacién de las condiciones éptimas de reaccién, los
problemas importantes sobre la misma, residen en el catalizador. Segdn su naturaleza,
las reacciones secundarias son més o menos importantes.

Después de largos estudios sobre los catalizadores, no solamente en lo relativo

- - - TR £ . - . . . -
a la reaccién sino también a su naturaleza fisicoquimica, sistema cristalino, anglisis
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de su estructura a los rayos X, superficie especifica, propiedades de superficie, granu-
lometria, etc; se encontré que el &cido fosférico o el fosfato de calcio y compuestos si-
milares, eran el mejor catalizador para utilizar en un reactor de lecho fluidizado, Este
catalizador es barato y resistente al desgaste lo que hace que la regeneracién resulte in
necesaria (2, 14, 36, 38).

En la préctica, se puede evitar el carbonado del catalizador, si se desea, rege-
nerandolo después de cada 10 dias de uso. Las condiciones ptimas de reaccién son la
descomposicién catalitica del DMD a la presién atmosférica a una temperatura inferior
a los 400°C (2,38) .

Nota: Una Mayor informacidn de los estudios de lgboratorio para la determinacién de

la ruta de descomposicién, catalizadores, rendimientos, conversién, ast’ como la expe-

rimentacién de la descomposicién del DMD a escala piloto, se encuentra en las referen

cias 2, |4y 38,

Subproductos Obtenidos (2, 12, 37): El hidrégeno activo deberé evitarse, El cilopenta-

dienc, los compuestos alfa acetilénicos y el 2 buteno deberén reducirse a un contenido

inferior a las 50 ppm. El ciclopentadieno deber§ estar en cifras inferiores a las 100 ppm.

La alimentacién de isobutileno diluido ocasiona la formacién de subproductos,
esencigimente polioles ligeros, que son aceites claros, aparentemente similares al eti-
lenglicol y que contienen una gran cantidod (2 grupos OH, Son generalmente alcoholes
dioxénicos facilmente extraibles que s¢ obtienen en ambas reacciones del proceso. Usual

mente presentan los siguientes estructuras:
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CH3\ C/CH3 CHS\C/CHZ - CH2 - OH
\ *
HO = CH,- cH”” o y CIZHZ/ o
CH CH
CHz\O/CHz B g 2

Los intervalos de densidad, viscosidad y punto de ebullicién de estos subproduc
tos son respectivamente los siguientes:
a.- Densidad: de 1.107 o 1,135
b.- Viscasidad: (a 50°C) de 13.5 a 7.5 centistokes

c.~ Puntos de Ebullicién: de 150 a 425°C.

El residol | se forma en el paso de la condensacién y el residol 2 en el de descom
posicién. Los policles (residol I) constituyen un 30% de estos residuos y se utilizan en
la manufactura de resinas, plastificantes, solventes y aditivos. El remanete (residol 2)
tiene solo valor combustible y son compuestos de elevado peso molecular.

Descripcién del Proceso (2, 14, 36, 37): Una vez que el metanol se ha convertido en
formaldehido, este se adiciona al formaldehido proveniente de la recirculacién de la -
etopa de descomposicién del DMD y se envia a un reacter de lecho fluidizado junto con
el &cido sulfdrico catalftico para ponerse en contacto a contracorriente con las fraccio-
nes C4 a una presién de 3 atmésferas y una temperatura inferior a los 100°C (alrededor
de 95°Q). Después de neutralizar fa fase orgénica formada, se pasa a través de un se-
parador a dos fases, donde las fracciones C4 que no reaccionaron se evaporan y se recy
peran.

El DMD producido por la reaccién, se separa posteriormente por destilacién al
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vacio de los subproductos pesados del residol | (este residuo contiene el 25% del isopre
no producido) y se lleva a un tanque de almacenamiento.

En la siguiente etapa, el DMD se descompone cataliticamente g la presién at -
mosférica y a una temperatura inferior a los 400°C, Después de que se ha enfriado el -
producto de la reaccién, este se separa en dos capas. La capa orgénica gaseosa proce-
dente del separador, se fracciona en un sistema de destilacién para dar isopreno, isobu-
tileno y DMD que no ha reaccionado y cerca de un 8% de subproductos pesados (residol
2) . El isobutileno obtenido es de una alta pureza y puede recircularse o darsele otros
usos. El DMD se recircula junto con una fraccién de metil deshidropirano que da canti~
dades adicionales de isopreno. El isopreno obtenido del sistema de destilacién tiene =
una pureza superior al 99.5% factible para la polimerizacién,

La fase acuosa contiene al formaldehido que se recircula y se pone en contacto
con la alimentacién fresca de fracciones C4 para separar of DMD que pueda contener la
fase antes de pasarla a la seccién de destilacién y purificacién que recupera al formal-
dehido que se recircularé a la reaccién de condensacién junto con el licor de esta reac~
cién y el efluente de la oxidacién del metanol.
PROCESO BAYER: La Bayer, a través de las compafiias licenciadoras Fluor y Lurgi, —
ofrece la sintesis del isopreno a partir de isobutileno y formaldehido. Esta compaiifa, a
través de la Erd8lchemie, pretende ademés, la instalacién de una planta de extraccién
del isopreno de los flujos de las fébricas de etileno (5) . Este proceso ha tomado interés
en Alemania, en el Reino Unido y Japén (2).

Los primeros trabajos en Alemania se efectuaron por Hoechst e L.G. Farken en

Ludwigshafen en los afios de 1938-39. Después de la guerra, el investigador Knapsack =~
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en Griesheim, continué los trabajos hasta que en (959, la Bayer instal6 su planta piloto
en Loverkusen (2).

El proceso consiste de una unidad de formaldehido a portir del metanol, una uni
dad de sintesis de DMD y una unidad de desintegracién y purificacién del DMD (2). La
diferencia de este proceso con el del IFP, consiste en el uso de resinas de intercambio
i6nico que eliminan los problemas de corrosién en el manejo de la recirculacién de los
vapores de &cido sulfdrico diluido, ademé&s de permitir facilmente la separacién del -
agua de desperdicio. Sin embargo, estas resinas no tienen efecto sobre el potencial de
corrosién al azar que posee el Gcido fémico, por lo que debe seguirse utilizando un -
reactor de acero inoxidable (5).

Se dice que otra de las diferencias que ofrece ventajas sobre el proceso del IFP
(con sus respectivas dudas) es que requiere de una menor cantidad de vapor en la sec -
I —

La desintegracién del DMD se realiza en un lecho fluidizado catalitico (&cido
fosférico sobre un soporte) con pequefias cantidodes de vapor. Se gastan 6.7 ton de va-
por/ton de producto, contra I0 ton de vapor/ton de producto que requiere el proceso =
francés (5).

El vapor recuperado resulta de la utilizacién del calor necesario para quemar el
carbén impregnado en el catalizador y podria argumentarse, que sila reaccién de des -
composi cién fuera més eficiente, menor cantidad de carbén se formarfa, por lo que se
necesitaria entonces una menar cantidad de calor para removerlo (5) .

La Bayer nos dice que ademé&s su proceso tiene las siguientes ventajas (2):

.= El DMD crudo puede utilizarse en el proceso sin previa purificacién,

2.~ Los residuos del agua de lavado pueden reintroducirse ol sistema.
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3.~ El calor de reaccién se aprovecha para regenerar por combustién al catalizador, -
de manera que provee un excelente balance de calor.
4,.- Lo pureza alcanzada por el isopreno es superior al 99.5%.
Las condiciones de reaccién y rendimientos son las siguientes (2):
I.- Temperatura de Descomposicién  «sessssssessss 200 a 300°C
2.~ Temperatura de Regeneracién (catalizador) sesees 600 a 700°C
3.~ Conversién de DMD samee pEs e vEe amsnEewns 790/ 76%
4.- Selectividad hacic el Isopreno  ssessesssesses 800 90%

5.- Terbutanol convertido en Isobutileno ssesscsees. Alrededor del 95%

PROCESO RUSO ( POWER GAS Y LICENSINTORG). La sintesis del isobutileno se cons
tituye en dos pasos:
|~ La reaccién de Isobutileno y Formaldehido en presencia de écido sulférico diluido
para formar el 4,4 dimetil [,3 metadioxano (DMD) y,
2.~ Lo transformacién del DMD g Isopreno, Formaldehido y Agua en presencia de écido
fosférico.

El proceso utilizado en la URRS, emplea la reaccién del isobutileno purificado
y el formaldehido, en una solucién de | a 1.5% de %cido sulférico con un rendimiento
del 75 al 80% de DMD, Este se descompone « i temperatura de 300 a 400°C sobre un
catalizodor bésico de fosfato de calcic ¢ - lecho fijo catalftico que se regenerc cada
2 a 4 horas a causa de la severa desactivacién. Se convierte del 80 al 85% de DMD a
isopreno (debido a la pérdida en los primeros ciclos); el formaldehido da alrededor del
90% de producto convertido (2) .

El proceso utiliza de 4 o 5 reactores de lecho fijo, por lo que pere mantener la
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actividad y selectividad del catalizador de fosfato de calcio, se impregna este con pe-
quefias dosis de vapores de §cido fosférico alimentados al reactor junto con el vapor de
servicio (14).

La materia prima preferida es:

a.- El flujo refinado procedente de la seccién extraccidn del butadieno o de la desin-
tegracién de la nafta.

b.~ La fraccién C4 producida por la deshidrogenacién del Isobutano. El flujo tipico con
tiene de 40 o 45% peso/peso de Isobutenc.

En Rusia se producen casi 100,000 ton anuales de isopreno. Las especificaciones
de pureza para el producto ruso es mayor del 99.6% peso/peso, 0.04% peso/peso de mo
no~olefinas y al menos | ppm de ciclopentadieno (17).

Descripcién del Proceso en Tres Etapas: Puede considerarse a la recuperacién y purifica
cién del isopreno como la tercera etapa del proceso (30).

Primera Etapa: El formaldehido recirculado se odiciona ol formaldehido fresco y al 4ci-
do sulférico catalltico. Esta fase acuosa se pone en contacto a contracorriente con la -
fraccién C4 en un reactor tubular donde la reaccidn de Prins ocurre o la temperatura de
90 a 95°C y a la presién de 17 a 20 otmésferas. El DMD y los subproductos (incluyendo
principalmente alcohol butilico terciario, TBA) pasan a la seccién de destilacién donde
las fracciones C4 que no han reaccionado, se separan de manera que la fraccién cruda
de DMD pase a su correspondiente seccién de rectificacién para separarle los materia -
les de alto punto de ebullicién conocidos como residol | (mezcla de dioles, ast como dio
xano, alcoholes, etc.). La fase acuosa que sale de los reactores de formacién del DMD,

se ponen en contacto con una alimentacién fresca de fracciones C4 para separorle el



DMD que contenga, antes de pasarla a la seccién de destilacién, recuperacién y recon-
centracién del formaldehido que seré recirculado al flujo de alimentacién del reactor tu
bular.

S egunda Etapa: El DMD recirculado procedente de la tercera etapa, se mezcla con el
DMD rectificado de la primera etapa, Se vaporizan y pasan al reactor de descomposi-
cién que consiste de un lecho fijo catalitico de fosfato de calcio activado por pequefias
cantidodes de &cido fosférico, junto con una alimentacién de vapor sobrecalentado y el
&cido fosférico, a una temperatura de 350 o 400°C y a la presién de 2 atmés feras. Dos
reactores operan ciclicamente en esta etapa, mientras uno descompone, el otro regene~
ra al producto para quitarle les pequefics cantidades de materiales carbonosos deposita-
dos durante el ciclo de descomposicién del DMD.

Tercera Etapa: Los vapores procedentes de los reactores de descomposicién de la segun—
da etapa, consisten en isopreno, isobutileno, formaldehido, vapor de agua y compues -
tos de alto punto de ebullicidn con pequefias cantidades de gases. Los vapores se en -
fifan y condensan en varias etapas y se pason a un separador a dos fases para eliminar la
fase acuosa de formaldehido que se recircularé o la primera etapa después de recuperar-
lo y reconcentrarlo. Los gases se queman por un respiradero, mientras que la fase érgoni
ca se pasa a la seccién de destilacidn para seporar los materiales de alto punto de ebulli
cién y al isobutileno. El isobuteno recuperado, posee una elevada pureza (99.5% peso/
peso) y puede recircularse o utilizarse para otras sintesis. El isopreno crudo de la fase -
orgénica, se somete a una destilacién posterior que le procuraré una pureza del 99.6%
pesq/peso viable para la polimerizacién esterecespecifica. Los materiales separados de

alto punto de ebullicitn, se destilan pora recuperar el DMD que no reacciond para re -
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circularlo junto con una fraccién de metil deshidropirano (MDHP), la cual al descompo

nerse produce una cantidad adicional de isopreno (30).

Modificaciones de la Licensintorg (29): Este proceso se empez$ a estudiar en una planta
con capacidad de 100 toneladas anuales de isoprenc en el afio de 1954.

El isobutano (con algo mé&s de 3.5% de n-butano) se deshidrogena a una conver-
sién cercana al 50%. El producto gaseoso, sin ninguna separacién de materiales y con
la dnica restriccién de que este libre de butadieno (15), es la alimentacién de isobutile
no.

El formaldehido contendré un méximo del 2% de metanol. La selectividad hacia
el DMD es superior al 93% y la conversién es del 85%. El gas remanente consiste de -
n=butano e isobutano. El n-butano se separa para regresar al isobutano al proceso de -
deshidrogenacién.

Los principales subproductos son mono, di y trihidroalcoholes de alto punto de -

ebullicién.

PROCESO MARATHON (EUA). El isoprenc producido se mejora con respecto a otros -
procesos, al convertir primeramente al formaldehido en éter metil cloro metil (CME) por
la reaccién del cloruro de hidr6geno y metanol. EI CME se agraga al isobutileno para
producir el éter 3 cloro 3 metil butil metil (CMBME). Este intermediario se descompone
por una pirélisis de alta eficiencia a isopreno, metanol y cloruro de hidrégeno. Estos dos
Gltimos materiales se recirculan para tener una cantidad adicional de CME. El rendimien
to alcanzado por el isopreno en base al formaldehido es superior al 80% cuando se utili
za isobutileno puro.

El mejoramiento del proceso tiene como primera meta la conversién del formalde
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hido a un producto que reaccione con menor intensidad para tener un intermediario més
selectivo y formado ademés por la reaccién de Prins. En segundo témino, se desea ob -
tener un producto de adicién del isobutileno que no origine formaldehido durante la for
macién del isopreno. Todas estas modificaciones retrasan o impiden la creacién de todas

oquellos reacciones laterales que conducen a residoles como en el proceso del IFP.

HCI+CH30H+ CHyO -—---—--—- CHz -0 - CHy - Cl+Hy0 ()
ICH3 CME )]

CHg - 0 - CHy = Cl+CHy = C - CHg =y=r=——=gr== CHy- f- CHy- CH,= 0 - CHy

t8licos
CH cl
3 CMBME

CHg Q)
|

= C = CHa~ CHa - 0 = CHq =—======= CH,OH+HCI+CH, = C~- CH = CH
| 2 2 Hs Calor 3 £ | 2
Cl CH3

CH3

Isopreno

El CME se produce por la reaccién () con altos rendimientos aplicando los méto
dos conocidos. En la reaccién 2, el CME se adiciona al isobutileno en presencia de un
catalizador de haluro metélico para dar el CMBME. Este compuesto se piroliza finalmen
te para dar isopreno, metanol y cloruro de hidrégeno. El rendimiento final del isopreno
(méximo rendimiento posible obtenido por la recirculacién de intermediarios) basado en
el formaldehido, deberd estar en un exceso del 90% cuando se utiliza isobutileno puro
como alimentacién y a las condiciones de operacién preferidas. Cuando se opera con -
una mezcla de butenos, procedentes de los flujos de una refinerfa, los rendimientos fina

les podrian estar en el intervalo del 70 ol 80%.



Reaccién con Isobutileno Puro: Aunque varios catalizadores fueron més efectivos en -
cuanto a la cantidad exigida, costo por unidad de peso y velocidad de reaccién, se re-
portS que los resultados obtenidos con el tetracloruro de titanio (TiCly) son los mejores.
En la escala comercial tiene una gran ventaja con respecto a los primeros catalizadores
probados.

El cloruro de terbutilo se forma posiblemente en todas estas reacciones de adi -
cién debido a que la reaccién del isobutileno con el cloruro de hidrégeno se desvia a -

partir del CMBME producido aunque esta posibilidad no este debidamente establecida.

! |
CH3 -C- CH2 - CH2 -0- CH3 ———— HCI-!»CH2 =C~-CH,y -CHy -0 - CH5

Cl
CMBME 3 metil 3 butenil metil éter

o,
+ CH3-C=CH-CH2-0—CH3 (4)

3 metil 2 butenil metil &ter

Los éteres insaturados demostrados en la reaccién 4, se convirtieron a isopreno -
por el paso 3 del proceso. El subproducto de cloruro de terbutilo puede convertirse a iso~
butileno y HCI para recirculacién, si se desea,en el paso 4.

Las corridas experimentales ademé&s de indicamos el tiempo necesario para una -
conversién al 100% de CME, nos dice que existe una disminucién en la selectividad hacia
el CMBME ast’ como incrementos en el rendimiento del cloruro de terbutilo (subproductos)
con el tiempo. El producto es estable en la presencia de un catalizador e isobutileno al

menos a temperatura ambiente.



Los grandes excesos de isobutileno (5 a | molar) empleados en la reaccién, no
son un pre-requisito para obtener elevados rendimientos. Se obtienen resultados simila -
res con proporciones mucho més bajas de isobutileno puro.

Reacciones Utilizando Fuentes de Isobutileno Diluido: Las corridas experimentales efec
tuadas con mezclas de flujos C4 de refinerias, se efectuaron a las mismas condiciones -
que los corridas para el isobutileno pure. Los velocidades de reaccién a temperatura am_
biente para niveles cataliticos comparabl es, disminuyeron al emplear al iscbutileno di-
luido. Esto se debe, por supuesto, a que la cinética de segundo orden esperada para la
reaccién, se desvia a los resultados que arroja una reaccién de seudoprimer orden.

Las siguientes reacciones pueden ocurrir en la reaccién del CME con el isobuti-

leno procedente de una mezcla Cy:

P
CH3 - CH = CH- CH3+C|- CHy-0- CH3-—-—- CH:,-CH-CH-CH2 -0~ CH3
buteno 2 CME é&ter 3 cloro 2 metil butil metil
(6
CH3—CH2-CH - CH2+C|-CH2—O-CH3 ————— CH3—CH2-CH-CH2-CH2-0—CH3
|
Ci

| buteno CME
éter 3 cloropentil metil

La pirglisis del producto de la reaccién de CME con 2 buteno (reaccién 5) tam -
bién da isopreno. Pero se necesitan condiciones més vigorosas para pirolizar este com -
puesto que las requeridas para el CMBME. El producto de la pirdlisis a partir de 1 buteno
puede permitir la formacién de piperileno. Esto nos dice que la baja selectividad del -

producto a partir de | buteno es muy importante para la pureza del isopreno. Este aducto
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de buteno | es también més dificil de pirolizar que el CMBME.

La selectividad combinada de los tres aductos posibles, es mucho menor que la
selectividad cuando se utiliza isobutileno puro. Esto explica porque los rendimientos ob=
tenidos para el CMBME al utilizar los flujos C4 se deben al fenémeno de dilucién més -
que a la reaccién de CME con los butenos | y 2 presentes en la mezcla C4+ Para compro
bar este fenémeno, se determiné el efecto de utilizar isobutileno diluido con un solvente
inerte.

La dilucién no solo causa una disminucién en la velocidad de reaccién, sino que
también disminuye la selectividad hacia el CMBME y gumenta en un 30% la formacién -
de subproductos de cloruro de terbutilo. Esta razén explica también que la cantidad de -
&teres insaturados intermediarios presentes en la mezcla original de reaccién, este asocia
da con la formacién de subproductos pesados como resultado del fendmeno de dilucién que
los intermediarios ocasionan en la reaccién.

En suma, desde el punto de vista de la velocidad de reaccién, selectividad hacia
el CMBME y rendimiento del cloruro de terbutilo, hacen que la diferencia sea poca sf uno
utiliza un flujo de refineria C4 conteniendo butenos I y 2, ast como diluyentes inertes, o
s no utiliza isobutileno con diluyentes inertes. Los resultodos-experimentales confirman
que la dilucién tiene un efecto negativo sobre la selectividad y que la pérdida de ella se
debe a lo formacién de subproductos pesados.

El anélisis de los subproductos pesados sugiere que estos se derivan de la reaccién
del CME con uno o posiblemente ambos intermediarios, los éteres insaturados 3 metil 3 -

butenil metil y 3 metil 2 butenil metil. CHy V)
|
CHy 2 € - CHy~CHy-0~CHg#Cl-CHy=0-Chg=—== CHy-0-CHy~CH~C-CHy~CHy-0
cl CHy



cH
Hy CHy0-cH

CHyGs Ch-CHy-0-CHhCl-Chy~0-Chg——-— CHg-C-CH 5
CHy al EHyr Gy

Lo espectrografia demostré que solo la reaccién 7 se efectfa con isobutileno di-
luido. Puesto que cualquier reaccién significativa del CME con los &teres insaturados in
termediarios ocurriré bajo condiciones tipicas pora la sintesis del CMBME y siendo que
el isobutileno se encuentra en mucho mayor proporcién que los éteres insaturados interme
diarios, los subproductos deben originarse por alguna ruta poco comdn y no simple por la
reaccién del CME con los &eres insaturados intermediarios formades por la descomposi -
cién espontanea del CMBME. El metanol y el HCl también producidos, se recuperan pa-
ra recircularlos al proceso.

PirSlisis del CMBME q Isopreno: Dos métodos se estudiaron para la conversién del - ~ -
CMBME q isopreno:
l.~ Lo descomposicién en solventes seleccionados y,

2.~ La pirélisis sobre catalizadores sélidos del tipo aluminosilicatos cristalinos.

Los solventes mé&s efectives para la reaccién de pirélisis fueron:
a.- La dimetil Formamida DMF y,
b.~ La N-metil 2 pirrolidona NMP.
Se escogi6 a la NMP por su mayor resistencia a la hidrélisis &cida catalizada,que
la comparada con las aminas de cadena abierta. En suma, la NMP puede recuperarse fa-
cilmente a partir de su producto hidrolizado, el §cido gamma metilaminobutfrico, ya que

este dltimo se separa en agua y NMP cuando se le calienta. Cualquier otro producto for
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mado por la hidrélisis del NMP no puede recircularse.

El CMBME obtenido en las corridas experimentales utilizando este solvente, tu-
vo una pureza no menor del 96%. Las dnicas impurezas fueron pequefics cantidades de
éteres insaturados intermediarios.

Los estudios de la pirdlisis con solventes, incluyen los efectos que adicionan los
catalizadores de metéles hélidos como son incrementar la velocidad de reaccién y cata~
lizar la eliminacién del cloruro de hidrégeno,a partir de compuestos de cloroalcano en
solventes aproténicos dipolares, El tiempo de reaccién m& bajo puede deberse a la na~
turaleza y cantidad del catalizador adicionado, ast’ como el uso de una temperatura de
control principal més elevada. Cuando no se adicionaron estos metéles hélidos, la NMP
necesité generalmente de 3 horas para alcanzar el 100% de conversién del CMBME,cuan
do la temperatura de control principal se mantuvo cerca de los 60°C.,

En una operacién comercial es lo mismo que el CMBME crudo y el subproducto
de cloruro de terbutilo se tomen del paso 2 y se pasen directamente a pirdlisis sin una -
previa separacién y purificacién. La mezcla cruda se mezcl6 completamente con NMP,
Los compuestos voldtiles fales como el exceso de isobutileno y una porcién de cloruro de
terbutilo, se separaron por un fraccionado parcial a temperatura ambiente y a presién re
ducida. La temperatura se aumenté y el CMBME se pirolizé directamente sin previa pu-
rificacién. El rendimiento final para el isopreno es superior al 90% y ademés confirma
la alta eficiencia de los pasos 2 y 3 de la sintesis del proceso.

Los datos experimentales demuestran que al menos el 90% del metanol en la car
ga de CME al principio del paso 2,puede recuperarse como metanol y cloruro de metilo
después del paso 3. Bajo condiciones de pirélisis, cosi las dos terceras partes del meta-

nol fueron convertidas a cloruro de metilo, debido a los largos tiempos de residencia -



del metanol en la mezcla de reaccién. La cantidad de metanol convertida a cloruro de
metilo puede reducirse a un 20% o menos cuando una més elevada temperatura de con -
trol principcl' se emplea en el paso de la pirélisis.

El CMBME crudo, procedente de las corridas experimentales con isobutileno di-
luido, se piroliz6 en NMP a las condiciones tipicas de reaccién. El rendimiento del iso
preno fue de 64,7% y el rendimiento de los &teres insaturodos intermediarios fue de -
3.2%. La conversién del CMBME fue mayor del 90% y la conversién al aducto de 2 bu
teno con CME fue cercana al 80%. Dentro de los limites de la precisién experimental,
todo el aducto de | buteno se recupers sin cambio alguno en el residuo de NMP. La des
tilacién del isopreno crudo di6 una fraccién superior al 99.5% de pureza. El piperileno
no se detectd en esta muestra de isopreno.,

El camino para la descompasicién del CMBME en NMP para dar isopreno, se -
cree que este vinculado con la pérdida de cloruro de hidrégeno, seguido por la ruptura
del intermediario, el éter alRico insaturado a causa del hidrocloruro de NMP., Los éte~
res no activades por un enlace alflico, se descomponen muy lentamente y solamente por
el hidrocloruro de NMP. Lo descomposicién del &ter alflico intermediario, da en suma,
ademés del metanol, | cloro 3 metil 3 buteno y posiblemente isémeros alflicos. Pequefias
cantidades de | cloro 3 metil 3 buteno se detectan en todos los experimentos de pirélisis.
El cloruro de hidrégeno se forma rapidamente a partir de este compuesto para regenerar
al hidrocloruro de NMP y dar isopreno. El metanol reacciona con el hidrocloruro de =
NMP para dar cloruro de metilo y agua a una rapidez compatible con las proporciones
de cloruro de metilo y metanol presentes. Por lo tanto, el CMBME puede convertirse a
isopreno con muy alta eficiencia al calentarlo en NMP, con pequefias o no pérdidas de

este solvente.
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Los estudios que emplearon 2 tipos de cribas moleculares en fase vapor utilizan-
do un simple reactor vidriado de borosilicato obtuvieron una conversién de CMBME cer-
cana al 100% en todas las corridas experimentales que las usaron. El méximo rendimien-
to del isopreno crudo fue cercano al 85% a la temperatura de 250°C. Estos catalizado -
res se utilizaron durante 48 horas sin la mé&s visible indicacién de destruccién o pérdida
de octividad.

Nota: Una completa informacién sobre la purificacién de materiales empleados, inves-
tigaciones de laboratorio, catalizadores estudiados, resultados y métodos para efectuar
las corridas experimentales de los diferentes casos presentados, ejemplos de comproba -
cién experimental, balances de materiales, ademés de como se efectud el anélisis y ex~
perimentacién de los reactivos e intermediarios, ast’ como de los equipos y tipos de cri-
bas moleculares que se utilizaron para el caso, se localiza en la referencia 23 de la bi-
bliografia.

Descripcién del Proceso (24): El formaldehido, el metanol y el cloruro de hidrégeno an-
hidro, reaccionan a condiciones ambientales para formar el éter cloromet{lico CME. Se
obtienen altos rendimientos de CME en base a la conversién de formaldehido. EI CME
reacciona con un exceso de isobutileno a temperatura ambiente con un cotalizador homo
geneo como los metéles hélidos para formar el 3 cloro 3 metil butil metil éter CMBME,
La conversién del CMBME es del 100% y la selectividad hacia el CMBME es casi del -
100%, ademds de que el catalizador de TiC|4 puede recuperarse.

El CMBME se separa del exceso de isobutileno que se recircular. El CMBME pu
rificado, se descompone a isopreno, metanol y cloruro de hidrégeno en un solvente no -

vel de NMP pora la operacién de descomposicién a 250°F, El isopreno se purifica por



destilacién y se seca. El solvente ya usado, el metanol y el cloruro de hidrdgeno se re

cuperan y recirculan,

PROCESO SUMITOMO: En principio, este proceso es similar al proceso Marathon.

Se sabe que este proceso desarrollado en Japén, hace reaccionar al isobutileno
con el éter etilen glicol en fase gaseosa y en una proporcién molar que variade la l y
de I5 o | respectivomente, en la presencia de un diluyente inerte (N,C0,) y a una tem-
peratura de 200 a 500°C sobre un catalizador. El subproducto, el 6xido de etileno, -
reaccionaré con el formaldehido para obtener m&s éter etilen glicol que se recircularé
a la reaccién (2).

FABRICACION DE ISOPRENO A PARTIR DE PROPILENO:

PROCESO GOODYEAR/SCIENTIFIC DESIGN. Este proceso se desarroll$ en forma man
comunada por la Goodyear Tire and Rubber Co. y la Scientific Design Co. en vista de
que sus investigaciones se enfocaron hacia el mismo objetivo (39) . Al crearse esta situa
cién, se unieron para complementar las bases del proceso que ahora se conoce como -
Goodyear/5.D.. La Planta instalada por la Goodyear ubicada en Beaumont, Texas ha
sufrido ya tres expansiones desde su creacién (I3).

Los investigadores establecieron que este proceso es capaz de adaptarse directa
mente a una planta de tamafio industrial a partir de una planta simulada en el laborato~
rio (12).

El proceso esta relacionado integramente a los dem&s procesos que manufacturan
isopreno, ya que las reacciones que lo producen son similares en su desarrollo excepto
por el poso de la pirélisis. Las reacciones piroliticas se conocen como algo ineficientes

pues no solamente resultan en un desperdicio de materias primas sino que conducena -
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problemas adicionales de purificacién (19).

La fuente del propileno se halla disponible en grandes cantidades como subpro=-
ductos de los refinerfas, por la deshidrogenacién del propano o como subproducto de la
manufactura del etileno (19).

La tecnologia desarrollada para este proceso consiste de tres etapas (2):

l.~ La dimerizacién del propilenc a 2 metil! | pentano

2.~ La isomerizacién del 2 metil | penteno a 2 metil 2 penteno

3.- La descomposicién pirolitica del 2 meti! 2 penteno a isopreno.

En el primer paso, 2 moléculasde propilenc se combinan para producir el 2 metil
| penteno con 5 §tomos de carbono en una cadena lineal y el sexto carbono se ramifica
del segundo carbono teminal. El catalizador utilizado por la ruta es el tri-n-propil alu
minio (2), escogido entre otros varios. Este catalizador es del tipo Ziegler-Natta. La
extrema actividad del catalizador hace que sea imperativo que el propilenc este libre de
impurezas tales como compuestos polares y oxigeno antes de enviarlo a la unidad de di -
merizacién, de lo contrario se consumiria una cantidad excesiva de catalizador (39).
Este paso del proceso requiere de un equipo semejante a un cambiador de calor de tubos
y coraza, cuyo fin es controlar la temperatura de la reaccién exotémica. El propileno
pasa por los tubos y un congelante por la coraza, el cual absorbe el calor de reaccién ~
(2.

Las condiciones del proceso se reportan a una presién de 200 atmésferas y a una
temperatura de 150 a 250°C con niveles de conversién de 95% o mayores. Esto nos mues—
tra que la dimerizacién es completamente selectiva hacia la formacién de 2 metil | pen-

teno utilizando este catalizador (2).
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Los metil pentenos, predominantemente el 2 metil | penteno se forman en proce-
sos de alta eficiencia en los refinerfas a partir de propano-propeno (7).

El no poder controlar la manufactura y manejo del tri-n-propil aluminio puede
ser un obstéculo para escoger este proceso (2I).

La secuencic de la dimerizacién del propileno con tri-n~propil aluminio es la

siguiente:
(C3H7)3AH'CH3 ~CH & CHy =i CH3 - CH2CH2 - lCH - CHaAl (C3H7)2
CH3
CH3 CH3

|
]
Cl‘|3-CH2CH2 - CH-CH24AI(('.3H7)2 ======== CH3-CHp-CH,- C= CH2+(C3H7)2AIH

(C3Hy) AIHHCHZ-CH = CH, =——— (C3H7)3Al

El calor de descomposicién rompe la cadena lineal de 5 carbonos del 2 metil |
penteno en una de cuatro. Sin embargo, el | per;teno tiende a romperse en la posicién
equivocada. Esta dificultad se superS cambiando el doble enlace; el dimero 2 metil |
penteno se convierte a 2 metil 2 penteno por una reaccién de isomerizacién (19).

En el segundo paso, la isomerizacién del 2 metil | penteno a 2 metil 2 penteno
se realiza con un catalizador del tipo Gcido sélido, en este caso de Gcido fosférico (2).
La reaccién se efectGa entre 150 y 300°C con un espacio velocidad del liquido de 0.5
a 20 Hrl, El equilibrio temmodinémico @ 227°C es del orden de 30.60% para el 2 me-
til | penteno y de 69.4% para el 2 metil 2 penteno (2).

Desde 1960 la Goodyear a probado al &cido fosférico como catalizador entre -

las temperaturas de 150 a 700°C con un tiempo de contacto de 0.00! o 2 segundos.,



Los productos de la isomerizacién son superiores al 80%. La Scientific Design utilizé
zeolitas y resinas sulfénicas de intercambio i6nico como soportes a bajas temperaturas y
a la presién atmosférica (2).

Sin embargo, el mejor soporte es la aldmina activada en sulfato de aluminio, es
te permite el equilibrio y reduce las reacciones laterales. La isomerizacién se obstruye

por alguna reaccién de polimerizacién pero pueden obtenerse conversiones del 99% (2) .

CHy CHg

i H3PO4 |
CH2 = C-CH,-CHy~CH, P CHy-Cs CH-CHy-CH,q
2 metil | penteno 2 metil 2 penteno

Los pasos anteriores conjuntan una limitacién ideal para la ineficiencia de la pi
rélisis o reaccién de descomposicién, ademés de que el descubrimiento de un nuevo co-
talizador, e! bromuro de hidrégeno en fase vapor eleva el rendimiento de la pirdlisis -
(2D .

Lo descomposicién del 2 metil 2 penteno corresponde a una desmetanacién del -
metil hexeno. La descomposicién entre 50 y 70°C de una fraccién del dimero de hexanc
efectuada a una temperatura de 750°C con un tiempo de contacto de 0.25 segundos sin
utilizar el HBr, da una fraccién gaseosa que contiene de 30 a 40% de metano, de 10 a
15% de etileno y de 5 a 8% de propileno y 0.4% de benceno, y un condensado que con
tiene ciclopentadieno, isopreno y piperileno. La fraccién de 32 a 34°C contiene de 80
a 85% de isopreno con un producto total cercano al 15%. El vapor pemite la formacién
de Coque (2).

Al utilizar el bromuro de hidrégeno se mejoran los productos con isopreno; nor~

malmente se utilizan de 4 a 6 moles porciento de bromuro de hidrégeno para una conver



sidn de 55% y un producto del 5% de isopreno. Las bajas concentraciones mejoran gran
demente la eficiencia de la reaccién descomposicién (19). Esto lleva a todos los produc-
tos dentro de los limites econémicos a pesar de que la creaci6n de metano durante la pi
rSlisis resulta en una pérdida del 19% tebrica, no hace que se pierda la efectividad eco
némica de la ruta (2]), adem& de que los subproductos tienen valor como combustible
(15) . La principal caracterfstica del paso pirolitico es la eliminacién de los subproduc-
tos ocetilénicos o compuestos de triple enlace resultontes de la severa descomposicién y
son exdremadamente venenosas a los catalizadores polimerizantes del hule, razén por la
cual deberéin separarse a solo un contenido de pocas partes por millén (2I) . Disminuyen-
do la temperatura de entrodu al fraccionador se eliming la formacidn de materiales ace~
tilénicos al adicionar el vapor generado en la seccin de conveccién del hormo con el
flujo reaccionante y para ayudar también al control del tiempo de residencia en los Aru-
bos de reaccién, este varia de 0.5 a 0.03 segundos. Este efecto tambi&n disminuyd la ~
formacidn de otros reacciones laterales. Los productos acetilénicos son dificiles de sepa
ror por lo que deberén destilarse exiractivamente del isopreno por métodos convenciona-
fes (21). El isopreno debe someterse a una destilacién exiractiva ya que forma azedtropos
con los subproductos (39) . La reaccién pirolitica se realiza en presencia de HCI(2). Es~-
ta es una de los rozones mé&s importantes del porqué la ruta de la pirSlisis de la dimeriza
cién del propileno es de bajo costo. Los consumos de catalizador son esencialmente ba-
jos debido a que puede recuperarse y reutilizarse.

Los especuladores ven un problema en la baja produccién obtenida en la piréli -
sis (14).
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CH C
3
| HBr gas+ HCI |H3
CH,-C~-CH-CH,~CH CH,-C-CH = CH CH
3 273 Pirélisis 2 ke Rl
2 metil 2 penteno lsopreno Metano

Descripcién del Proceso (12, 20, 2[): El propileno fresco se mezcla en la entrada del
proceso con el catalizador de Trl-n~propil aluminio recirculado de un separador a dos
fases y con el propileno que no reaccioné procedente de la destilacién de! dimero de -
propileno. El flujo combinado se bombea a una presién de 200 atmésferas y se calienta

a la temperatura de 150 a 250°C antes de pasar al reactor. El efluente del reactor se
posa directamente a un separador a dos foses donde se separa el catalizador y los hidro-
carburos pesados como fondos para recirculacién. Del domo de este separador, el 2 me~
il 1 w, propileno e hidrocarburos ligeros se envian a la seccién de destilacién; el
2 metil | penteno se recupera como producto del domo de fa Gltima de laos torres del sis-
tema de destilacién contiguo al separador. El 2 metil | penteno se calienta entre 150 o
250°C y se pasa a través de un reactor de lecho fijo catalftico, siendo el catalizador
del tipo &cido sélido (H3PO,) . El efluente de esta reaccién se pasa a una columna de -~
destilacién donde el producto, el 2 metil 2 penteno (PE-67°C) se separa del 2 metil |
penteno (PE = 61.5°Q) que no isomerizé como producto del fondo de la destilacién. Pos-
teriomente el 2 metil 2 penteno se mezcla en un tanque agitado con el catalizador de
bromuro de hidrégeno. La mezcla se bombea a un horno pirolftico que esta entre los 600
a 800°C, siendo esta la temperatura a la cual se efectda la reaccién. El efluente del -
horno se posa a través de un sistema que comprende un enfriador en donde se recupera el

HBr que se recircula al homo pirolftico, un desmetanizador, un fraccionador de hidro ~



carburos ligeros y finalmente el isopreno obtenido se purifica en una torre de destila -
cién exdractiva. Se obtiene un isopreno con grado de polimerizacién con un contenido
de 98% de estructura cis 1,4 (32).

FABRICACION DE ISOPRENO A PARTIR DE ACETONA Y ACETILENO,

PROCESO SNAM PROGETTI: Algunos estudios iniciales de las reacciones del proceso
fueron realizados durante la Segunda Guerra Mundial en Inglaterra bajo la direccién de
Weizmann, Este proceso tiene aplicacién comercial en aquellos paises donde los deriva~-
dos del petr8leo y los precursores de otros procesos que fabrican isopreno no son abundan
tes (12).

La SNAM incluye en sus informaciones el know how tanto del mondmero como
del polimero del isopreno. La compdfifa ha desarrollado un sistema catalitico en coordi-
nacién para hacer el poli~isopreno y otras poliolefinas no tan solo basades en alquil alu-
minio sino también en hidruros de aluminio (16).

En los loboratorios de la Societa Nazionale Metanodotti (SNAM) se ha desarrolla
do un proceso para la produccién de isopreno a partir de acetona y acetileno de acuerdo
a las tres siguientes etapas (27):

l.~ Etinilacién: La acetona y el acetileno reaccionan para formar el metil butinol
(MBI).
2.~ Hidrogenacién Selectiva: Un azeétropo de MBI-Agua se obtiene después de desti
lor el producto de la primera reaccién. Este se hidrogena selectiva -
mente para formar el metil butenol(MBE) .
3.~ Deshidrogenacién: El azeétropo de MBE-Agua de la segunda reaccién se deshidra

ta para formar el isopreno.
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Especificaciones de las Materias Primas (2, 27):

Acetona: Pureza Minima «eeesse.. 99% en peso
Acidos (acético) ...e.e.s 0.002% en peso méximo
Materias no Volétiles .... 0.001 % en peso méximo

AQUQ cieesscasccssnnsas 0.1% en peso méximo

Acetileno: Pureza MThima eeeceses 99.7% en peso
Alenos y metil acetilenos . .0,3% en peso m&ximo

Propileno .eeecseeeees. 0.1% en peso méximo

Puede aceptarse cierta variacién en la pureza del acetileno. El amoniaco es or-
dinariamente puro para la sintesis, aunque el amonfaco anhidro de fertilizantes puede -
utilizarse para este caso. El hidré geno se produce por el fraccionamiento de hidrocarby
ros o por electrélisis; no deber§ contener més de |0Wprade azufre o de arsénico y tan so
lo cerca de 100 ppm de C02, puede pemitirse que contenga nitrégeno aunque pudiera
significar un cambio en las condiciones de operacién siendo que verdaderomente la velo
cidad de hidrogenacién depender§ de la presién parcial del hidrégeno.

El contenido de agua en la acetona no resulta critico, puede existir en un 2 a
3% pero, sin embargo, esto ocasionarfa un gran consumo de KOH catalftico y detener
os? la reaccién de etinilacién.

Quimica del Proceso:

El paso de la etinilacién toma lugar en el intérvalo de temperatura de 10 a 40°C
y a una presién de 20 kg/ am? utilizando amonfaco Ifquido que es un excelente solvente
del acetileno ast como de los reactivos que intervienen en la reaccién. Este es un sol -

vente econdmico de f&cil recuperacidn, ya que se separa facilmente del producto de la
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reaccién debido a su alta presién de vapor, siendo ademé&s un solvente polar igual al
agua, es altamente ionizable y favorece la reaccién iénica. La alta presién de vapor -
del amonfaco permite que se empleen altas concentraciones de acetileno a baja presién
parcial (27).

Para prevenir la fomacién de subproductos de la acetona, se utiliza un exceso
de acetileno en cantidades ligeramente mayores para proteger la estequiometria y mejo~
rar la cinética de la reaccién (25,27) .

La reaccién se cataliza con hidréxido de potasio (KOH) en solucién acuosa. Esta
no requiere de un medio completamente anhidro. La cinética es de primer orden depen -~
diendo de la concentracién del acetileno. La relacién entre la velocidad de reaccién y
la concentracién del catalizador es mé&s complicada y es de un orden cercano a la uni =
dad. La reaccién es irreversible, cuantitativa y de rendimiento excepcional. La reac -
cién puede efectuarse en un periodo que puede variar de pocos minutos a varias horas de
acuerdo a las condiciones de operacién, las condiciones de operacién hacen inadmisible
que se excedan la presién y temperatura ya especificadas (14,27).

De 50 a 60 moles de MBI por mol de catalizador en fase I{quida se producen en
la reaccién, ambos, el MBI y el agua producidos tienen un efecto retardante en la reac-
cibn. El MBI crudo se refina por destilacidn convencional y se extrae en forma de un -
azebtropo con agua (74% en peso de MBI). Si se deseq,se puede obtener un producto an-
hidro destilando con benceno; después de esta destilacién tiene una pureza mayor del ~
95% en peso (27).

La reaccién se teming por la adicién de un neutralizador que descompone al ca~

talizador. Lo presién se desciende a la atmosférica en un tanque separador adecuado,
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El segundo paso de la destilacién toma al MBI del domo en forma de azedtropo,
lo que pemmite la desactivacién de las sales cataliticas y la separacién de los subproduc
tos pesados (12).

Reaccién de Etinilacién.,

CH= CH#CHaCOCH, =-mmmmmmmmmmm (CH),COHC ¥ CH (M)

Hidrogenacién Selectiva: Resulta conveniente utilizar el azeStropo MBl-Agua, para la
hidrogenacién selectiva en fase liquida a una presién de 5 a 10 kg/cm2 y a una fempera
tura de 30 o 80°C.

Los catalizadores tratados en este paso han sido: Cobre, Acero impuro con Alumi
nio, Paladio con Carbonato de Calcio, Cobre con Plomo en presencia de Nitrégeno, Pl_a_
tino activado con Sulfato de Bario y Cesio y Platino activado con Radén y Sulfato de Ba
rio (2) . Finalmente se encontré que el mejor catalizador selectivo es el Paladio Coloidal
con un soporte apropiado en presencia de un inhibidor, que evita la formacién de 2 me-
til 2 butano (MBA) . La conversién es total de MBI a MBE, conteniendo menos del 1% de
productos saturados como el MBA (26,27).

La cinética de la reaccién tiene una correlacién de primer orden conforme a la
concentracién del catalizador y a la presién del hidrégeno, mientras que la velocidad de
la misma no depende de la concentracién de MBI. Para que la selectividad sea adecuada,
la temperatura de reaccién necesita estar cuidadosamente controlada dentro de un inter-
valo limitado a pocos grades, lo que significa que se deber§ extraer elalor de la reac -
cién (27).

Siguiendo adecuadamente las condiciones del proceso, se reduce el consumo de
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catalizador al alargarse la vida del mismo. Ademés de que su gran selectividad elimina
la necesidad de separar al MBE del MBA ya que el punto de ebullicién de sus azeétro -
pos y alcoholes son similares, lo que hace que su separacién sea costosa (27).

Después de separar el catalizador por centrifugacién, este se recircula y el pro

ducto hidrogenado da origen o un azeétropo de MBE con Agua (67% de MBE peso) (27).
Reaccién de Hidrogenacién Selectiva.

(CHy)p COHC 2 CHAH, ——m=——===—- (CH), COHC = CH, (MBD)

Deshidrogenacién: La deshidrogenacién se efectda pasando el vapor de azeétropo de
MBE-Agua sobre aldmina comercial de alta pureza en un reactor que esta a la tempera~
tura de 250 o 300°C y a presién atmosférica. El vapor generado en este reactor se lava
con agua en una torre de absorcién para recuperar pequefias cantidades de MBE que no
reaccionaron y para separar otros subproductos, El resultado es un isopreno crudo que se
somete a una destilacién final para separar los productos pesados y ligeros finales. El ca
talizador de la deshidrogenacién tiene una vida activa de mé&s de 100 hores y puede rege
nerarse facilmente por combustién del preducto carbonizado que esta depositado en la ~

superficie, Una carga de catalizador puede regenerarse varias docenas de veces (27).

Reaccién de Deshidrogenacién.

(CH,), COHCH = CH Hy0+CH, = C (CHg) CH = CH,

isopreno

Descripcién del proceso (26,27): La mezcla de amoniaco acetileno se eleva a la presién

de 20 kg/cm2 y a la temperatura de 10 a 40°C. La alimentacién Ifquida junto con la -
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acetona y el catalizador de hidréxido de potasio, se bombean al reactor. Se aconseja
trabajar con un exceso de acetileno para evitar la formacién de subproductos de la ace-
tona. El producto de la reaccién se pasa a un segundo reactor en el que se adicionan -
los productos quimicos para la descomposicién del catalizador. El efluente de este se -
gundo reactor se pasa a un separador a dos foses en donde la reduccién de la presién o
la atmésfera provoca la evaporacién del amonfaco y el exceso de acetileno, esta fase
gaseosa se recircula posteriomente al reactor. El lfquido separado se destila en dos co-
lumnas, la primera recupera pequefias cantidades de acetona que no han reaccionado y
la segunda elimina la fase acuosa de subproductos pesados y sales remanentes de la des-
composicién del catalizador de KOH.

El azedtropo de MBi~Agua se hidrogena selectivamente junto con el catalizador
con hidrégeno en exceso a una presién de 5 a 10 kg/cmzy a una temperatura de 30 a -
80°C. El catalizador selectivo es paladio coloidal soportado en presencia de un inhibi~
dor que evita la formacién de MBA. El hidrégeno que no reacciona se recircula, mien-
tras que el producto hidrogenado se despresuriza a la atmbsfera y se centrifuga para se-
parar al catalizador que se recircula. Lo mezcla de MBE-Agua resultante, se pasa a un
reactor de deshidrogenacién que contiene aldmina comercialmente pura a una temperatu
ra de 250 a 300°C y a la presién atmosférica. El vapor generado en este reactor se lava
en una torre de absorcién con agua para recuperor pequefias cantidades de MBE que no
han reaccionado y algunos otros subproductos solubles en agua. El isopreno producido se
somete a una destilacién extractiva final para separar los productos pesados y ligeros fi-
nales y tenerlo en alta pureza con grado de polimerizacién, El isopreno rechazado de la

planta de polimerizacién puede alimentarse a la seccién de destilacién extractiva.
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Instrumentacién: Los instrumentos requeridos para las lineas de la planta son modestos y
convencionales. Lo instrumentacién de los reactores no son especiales ni complicadas,
de manera que no es necesario regular el tiempo del ciclo de operacién. En las columnas
de destilacién, los indicadores de temperatura, presién y flujo son estandares.

TABLA DE PUREZA DEL ISOPRENO (27)

Isoprenc *esessessessstsettsiiacsaanas 98.5% en peso minimo
Olefings **+++ssssssssesccsassssasnses 1.5% en peso Méximo

Hidrocarburos Saturados *e=e+sssssessesss 100 ppm méximo
Oxfgeno cesececsccccssccsssecasesssse 100 ppm méximo

Dimero de isopreno ssssscssessssassasess 100 ppm méximo

Isopropil Acetileno y Compuestos Ace-

til8nicos secessesascacencsccancnsacnaaes 0 ppm méximo

Compuestos orgénicos conteniendo O,

SyNz tceecesensscssecenssesscntnrrses 100ppmm6ximo
Ciclopentadieno «ecescessecessccessese No contiene

Piperileno +eceiveccscescccsescascssese No contiene

El isopreno de esta composicién puede polimerizarse con alquil aluminios y clo=

ruro de titanio (TiCly) . El polimero resultante contiene 96% de cis |,4 isopreno.

PURIFICACION FINAL DEL ISOPRENO (6, 8, 34)

El gislamiento y deteccién de m&s de 18 impurezas en las fuentes comerciales de

isopreno se ha efectuado en el centro de investigaciones de la B,F, Goodrich. Algunos
de los inhibidores fueron: 1,3 ciclopentadieno, alfa acetilenos, 2 butino y sulfuros orgé-
nicos.
Destilacién: Con 45 platos te6ricos y un cociente de reflujo de 45:1, con un periodo de
estabilizacién inicial de 4 horas, se produce un isopreno con una pureza final de 99.2 a
99.7%.

Detalles sobre la comparacién de diferentes poli~isoprenos que tienen o no previa

destilacién, grado de pureza de las distintas fracciones de destilacién, descripcién del



equipo empleado, platos teéricos necesarios, equipo de control, presién de trabajo, con

diciones de operacién, etc., se localizan en la referencia 34 de la bibliografia.

Ciclopentadieno: Se puede eliminar por:

I.- Filtracién a 25 - 30°C sobre anhidrido maléico o en una solucién de benceno-an-
hidrido mal&ico, de manera que su concentracién pueda reducirse a | ppm o;
2,- Poniendolo en contacto con benzaldehido en presencia de et6xido de sodio y tra-~

tomiento con NoHSO4.

Acetileno: Puede separarse por:

| .~ Hidrogenacién selectiva sobre un catalizador de niquel o molibdeno tal y como se
realiza en la URRS y Alemania.

2.~ Por tratamiento o 440°C sobre un catalizodor de Fe203, G0, sobre KOH en pre-
sencia de vapor.

3.~ Tratamiento con sodio metélico.

4.- Adsorcién sobre un tamiz molecular a 125°C con una velocidad de flujo de 3 volu-

menes de isopreno por volumen de tamiz molecular.

Compuestos de Azufre y Nitrégeno: Se separa a cantidades inferiores a las 2 a 20 ppm
al tratar al isopreno con carbén activado (8).

Se ha investigado el uso del CO2 como un agente oxidante para separar el car -
bén del catalizador y de los alcanos deshidrogenados. La oxidacién directa del carbén
y los alcanos produce un producto muy 6til, el CO. Este método ofrece la posibilidad de
generar mezclas de mondxidos especificos carbo~oleffnicos Gtiles a los procesos de car-
bonilacién (reacciones Oxol. La desventaja del proceso es que tanto lo oxidacién del

carbono o C0 como de la olefina son endotémicas y requieren que el equilibrio se con-~



trole. Sin embargo, se cree que estos problemas se pueden evitar alternando ung alimen

tacién de alcano y CO,.
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CAPITULO IV 65

ANALISIS DE MERCADO EN MEXICO

£} estudio <e orienta principalmente a la deteminacién del consumo nacional
aparante de huie natural. Se presenta tombién una relacién de la produccién, importa-
cibn y exportaciée de las resinas sintéticas, ademé&s de seflalar la capacidad instalada
de produccitin de ollas en México.

Lo raz6n de que se detemmine el consumo nacional aparente del hule natural se
deba « que o} poli~isopreno, materia en cuestin, es el 6nico compuesto que puede ~
substituirio de uno manera mejor por la similitud de sus propiedades fisicas y quimicas.

L= fuuente de informacién la constituyen los Anuarios Estadisticos de Comercio
Extericr tonto de le Secretaria de Industria y Comercio como del Banco Nacional de Co-~

mercio Earerior, ademés de otras publicaciones y cierta informacién directa.

IMPORTACIONES
FIULE NATURAL: Este material requiere previo permiso de importacidn, la cual se efec
lug por ko fraccidn arancelaria:

40.01.A.003
40.05.A.002

it impueste e importacién es del 10% por kg. sobre precio oficial o de facturacién. El
precio aftcicl pare el ofio de 1973 fué de $6.50/kg.
Er ic 1obla A se presentan los cantidades y costos de las importaciones desde el
oA de 1950 keste 1972, Los Paises de donde se importaron estas cantidades fueron:
Estados Unidos (principalmente)
ltalia
Japén
Alemania Federal

Reino Unido
Brosil.
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A partir de 1968 se empez& a importarlo de paises africanos como:

De paises latinoamericanos como:

De paises orientales como:

Y de paises Europeos como:

HULES SINTETICOS:

Federacién Malaya (Mayor parte)
Ceylén
Liberia

Panamé
Guatemala

Singapur
Indonesia

Bélgica
Luxemburgo

En la Tabla B se incluyen varios tipos de hules sintéticos, ademé&s

de los cantidades importadas de poli-isopreno, las cuales no ascienden a mé& de 1,000

ton anuales en sus dos variedades.

Los principales paises que exportan a México son:

Estados Unidos
Alemania Federal
Japén

Canadé

Suiza

Bélgica

Reino Unido

Y otros més

PRODUCCION NACIONAL

HULE NATURAL: Los valores correspondientes estén referidos en la Tabla C.

El Programa Nacional de Produccién de Hule Natural es la carta orgénica en ~

cargada de su produccién. No ha funcionado por el mal encausomiento de su politica y

por causas econémicas.
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El Instituto Mexicano del Café y el Instituto Nacional de Investigaciones Agri-
colas, son organismos coordinadores y ejecutores del programa nacional de produccién
del hule natural .

Desafortunadamente el impuesto a las importaciones que a congelado el gobierno
federal, no se destina o la expansién de este cultivo. La inversién privada solo tendria
una rentabilidad del 6% y ademé&s a largo plazo. No debe olvidarse tombién la pre -
sién que ejercen los monopolios internacionales del hule natural y sintético al fijar el
precio mundial.

Se puede apreciar en las cifras establecidas, que el 95% del hule natural consu-
mido en el pafs procede generalmente por importaciones.

La técnica del cultivo de la Hevea Brasiliensis (hule natural) es en México una
de las més avanzadas del mundo, y fue desarrollada por el Instituto Nacional de Investi
gaciones Agricolas a través de su campo experimental "El Palmar* localizado en Vera -
cruz. Los estados de Veracruz, Chiapas, Tabasco y Oaxaca son propicios para el cul-
tivo del hule natural .

HULES SINTETICOS: La produccién en México se inicié propiamente en el afio de 1967
por las empresas Negromex, S, A, y Hules Mexicanos.

En las Tablas D y E se dan los datos de la produccién basados en la oferta y en la
demanda e importaciones respectivamente. La diferencia entre las cifras de un mismo afio
se deben a que existen excedentes de hules producidos en el pais, los cuales no son soli-
citados para su consumo.

En la Tabla F se especifica la demanda de poli~isopreno en México. Las dos va -

riedades de poli-isopreno entran al pafs conforme a la siguiente fraccién arancelaria:
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a.- Oleocextendido : 40.02.B.007
b.~ No Oleocextendido: 40.02.B.008

Lo demanda de poli-isopreno crecerd conforme disminuya su costo de produc -
cién en relacién con el precio del hule natural, de manera que su precio de venta nive
le o supere las diferencias (aunque no muy grandes) . Entre sus propiedades quimicas -
més abn que las fisicas.

Capacidad Instalada para Producir Hules Sintéticos en México.

Hules Mexicanos:

a.- Estireno-Butadieno : 44500 Toneladas
b.~ Polibutadieno-Acrilonitrilo : 1500 "

Negromex, S. A, : 30000 Toneladas
a.- Polibutadieno Estireno

b.- Poli~isopreno (no se produce)
c.- Copolimeros de Butadieno~Estireno

Industrias Resistol, S. A.
a.- Estireno~Butadieno: 4000 Toneladas
La inversién total de la industria hulera mexicana esta calculada en 289 millo-
nes de pesos y no existen perpectivas futuras de inversién por el momento.,
En México se fabrican 5 tipos diferentes de hules sintéticos:
|.~ Estireno-Butadieno (30 variedades) para llantas
2.~ Polibutadieno (2 variedades)
3.~ Polibutadieno-Acrilonitrilo (5 variedades)
4 .- Latex de Estireno~Butadieno (14 variedades)
5.= Lotex de Polibutadieno (6 variedades)
En 1973 se inicié la produccién de latex base s8lida a partir de Polibutadieno-

Acrilonitrilo.
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EXPORTACIONES

HULE NATURAL: Propiamente no se exporta como tal para consumo. Solo se envion -

ciertas cantidades como muestra de calidad.
HULES SINTETICOS: Los datos correspondientes se localizan en la Tabla G.

CONSUMO NACIONAL

APARENTE
HULE NATURAL:

Ano Consumo Nal. Aparente
1960 23385 Toneladas
196l 23671 "
1962 23802 -
1963 21615 o
1964 32794 "
1965 20805 o
1966 20348 -
1967 22349 !
1968 25066 "

* 969 29629 H

* 970 31719 U

* 971 35500 "

* 1972 38100 "

* Estos valores pueden ser un poco elevados.
La determinacién del Consumo Nacional Aparente se explica en detolle en la -

Tabla H.

HULES SINTETICOS:

Afio Consumo Nal. Aparente
* 1967 24031 Toneladas
* [968 25893 o
* 1969 24359 "
* 1970 27575 .
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Afio Consumo Nal, Aparente
* 97l 29134 Toneladas
* 972 33187 °

* Se basa en datos de la demanda requerida por el pafs, no en la oferta.

La determinacién del Consumo Nacional Aparente se explica en detalle en la -
Tablal. En la Tabla J se presenta el Consumo de Hule Natural versién Negromex, =
S. A., que incluye datos de las importaciones de distribuidores, llanteras e importado ~
res directos. No obstante que estos datos son menores a los anteriores, nos ofrecen un

panorama interesante y descriptive de la situacién de la Industria Hulera Mexicanc.
Principales Consumidores de Hule Natural y Sintético en México.

1.~ Sector Llantero:

l.~ Goodyear Oxo, S. A.
2.- Goodrich Euzkadi, S. A.
3.- General Popo , S. A.
4.~ Firestone, S. A.

5.- Uniroyal , S. A.

é.- Hulera Tomel, S. A.

Il.~ Sector no Liantero:

l.~ Industrias de Hule Gaigo, S. A.

2.- Manufacturera Leén, S. A.

3.- Eterno Lite, S, A, de C. V.

4.~ la C“Oﬂa, So AQ

5.~ Lo Universal |, s, A,

6.~ Gates Rubber de México, S. A.

7.= Citla, S. A.

8.- Aeroquip Mexicona, S. A.

9.- Hulera San Luis, S. A.

10.- Albany Nordiska, S. A.

ll.- Hulva, S. A,

12.- Industrias Orizaba , S. A.

I3.- Productos y Articulos Industriales, S. A.
4.~ Compafifa Hulera El Faro, 5. A.

I5.~ Hulera Industrial Leonesa, S. A. de C. V.
16.~ Elastémeros y Pl&sticos, S. A.
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17 .- Euskola, s, A.
18.~ Hulera Excelsior, S. A.
19.- Gura, S. A.
20.- Clevite de México, S. A.
2l.- Crumex , S. A.
22.- Hulera del Bosque, S. A.
23.- Hulera El Aguila , S+ A
24 .- Industrial Atlas, S. A.
25.- Industrial del Calzado , s. A.
26.- Hulera Hércules, S. A.
27 .- Hulera Tepeyac, S. A. de C. V.
28.- Hulera La India, S. A.
29.- Elastémeros Falcén, S. A.
30.- Hules, S, A.
3l.- Industrial Hulera del Oeste, S. A,
32.- Industrias Tuck, S, A,
33.- Viny Hul, S, A.
34,- West Rubber de México y otros més.
S.A.
Las industrias llanteras consumen el 65% del hule natural y sintético en México.

PROYECCIONES

A continuacién se presentan los pronésticos del Consumo Nacional Aparente tan

to para el hule natural como para el sintético durante los préximos 5 ofios. La t&€cnica

de pronéstico empleada fué la de los Promedios Ponderados, utilizada por ser la que més

se apega a los datos reales cuando estos presentan homogeneidad. Es un pronéstico opti-

mista.

Para el pronéstico del hule natural se emplearon 10 datos correspondientes a los

afios de 1962 a 1972 , excluyendo al de 1964 por tener una fluctuacién especial. Para el

pronéstico del hule sintético solo se emplearon 6 datos por ser los dnicos disponibles -

(1967 a 1972) .

Incremento Medio Ponderado:

a.- Hule Natural = 6% anvual

b.- Hule Sinté&tico = 6.5% anual.
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CONSUMO NACIONAL APARENTE

ANO HULE NATURAL HULE SINTETICO
1973 40386 Toneladas 35344 Toneladas
1974 42809 " 3764l .
1975 45378 " 40008 L
1976 4glol " 42694 u
1977 50987 " 45529 i

Estos pron8sticos no incluyen situaciones imprevistas ocasionadas por los cambios

sociolégicos y tecnolgicos. Solo son optimistas.

Proyeccién del Poli~isopreno:

I.- No Olecextendido: Tiene una excelente proyeccién ya que se utiliza para la fa-
bricacién de llantas, bandas, zapatos, cemento para calzado, cémaras, balones, liges,
tenis, hule piso, etc,

2.~ Oleoextendido: Su proyeccién es nula a causa de que su uso es muy limitado.

Cabe considerar la demanda del hule butilo como una fuente que abasteceré la
produccién del isopreno. Este producto ofrece grandes perspectivas, pués posee un om=
plio mercado para la elaboracién de cémaras para llantas, impermeables, recubrimien -

tos de cables, diafragmas, en calofateo, etc.

PRECIO DEL HULE NATURAL EN EL MERCADO NACIONAL:

Por informacién directa de los distribuidores, entre ellos las com
paifas Crumex, S. A. y Hulera Tornel, S. A., se sabe que el precio promedio
del hule natural es de $ 22./Kg, en el mercado nacional. Esto representa un

costo de $20,000/Ton de hule natural aproximadamente,
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TABLA A
ANO TONELADAS MILES DE PESOS
1960 22985 172995
1961 23271 145263
1962 23402 149876
1963 21215 139635
1964 32394 185418
1965 19779 127500
1966 19285 127225
1967 20199 117587
1968 22626 12
1969 26229 167862
1970 28219 160600
1971 31200 152312
1972 33500 * 167500

* Valor sin comprobacién oficial.
Los datos corresponden a las estadisticos anuales del Banco Nacional de Comercio Exte-
rior.

TABLA B
ANO TONELADAS MILES DE PESOS
1960 18912 li3518
1961 22698 134989
1962 24008 136862
1963 25370 149133
1964 31941 i81342
1965 29466 © 167263
1966 35473 195568
1967 21458 127990
1968 11255 84737
1969 8348 &9l12
1970 9608 79862
1971 10264 8i312
1972 7316 60000

Estos datos corresponden a los emitidos por los anuarios estadisticos de Comercio
Exterior de la Secretarfa de Industria y Comercio.
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1960
1961

1962
1963
1964
1965
1966
1967
1968
1969
1970
1971

1972
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TABLA C

TONELADAS

400

400
1026
1063
2150
2400
3400 -
3500
4300
4600

* Valores Estimados. Es muy factible que sean algo menores. (l0)

ANO

1967
1968
1969
1970
1971

1972

ANO

1967
1968
1969
1970
1971

1972

TABLA D (Oferta)

TONELADAS

10305

30425

38566
Estas cantidades mantienen un estandar de es
tancamiento con aproximadamente el 31% de
la capacidad instalada ociosa.

TABLA E (Demanda e Importaciones)
TONELADAS

2793
16980
19899
19199
20991
27184

Estos datos corresponden a los anuarios estadisticos de la Secretarfa de Industria

y Comercio,



TABLA F

ANO POLI-ISOPRENO POLI-ISOPRENO
OLEOEXTENDIDO NO OLEOEXTENDIDO
(Edo. Sélido)
1964 127.065 Ton. 229.499 Ton.
1965 214.152 " 476.253 “
1966 289.601 " 639.223 "
1967 71.061 " 570.255 "
1968 177.358 " 438.932 "
1969 68,620 # 721.084 "
1970 69.000 " 872.511 "
1971 70.500 & 970.000 "
1972 72,028 * 1095.102 i

Estos dotos concuerdan con aquellos de los anuarios estadisticos de la Secretaria
de Indusiria y Comercio (10).

TABLA G
ANO TONELADAS
1967 219.5
1968 2342.1
1969 3888.0
1970 1232.0
1971 2121.0
1972 1313.0
Anuarios estadisticos de la Secretarfa de Industria y Comercio.
TABLA H
ANO: IMPORTACIONES + PRODUCCION NAL, = CONSUMO NAL, APA-
RENTE
1960 22985 Ton. 400 Ton. 23385  Ton.
196l 23271 . 400 . 23671 %
1962 23402 " 400 4 23802 i
1963 21215 i 400 = 21615 .
1964 32394 " 400 " 32794 "
1965 9779 " 1026 " 20805 "
1966 lg285 1063 o, 20348 "
1967 20199 " 2150 < 22349 "
1968 22626 " 2420 i 25066 2
* 1969 26229 " 3400 = 29629 "
* ]970 28219 " 350 " 31719 4
* 1971 31200 " 4300 ! 35500 Y
* 1972 33500 " 4600 " 38100 o

* Estos valores pueden ser un poco elevados,



TABLA |

ANO IMPORTACIONES PRODUCCION NAL, EXPORTACIONES C. N, A,

* 967 21458 Ton. 2793 Ton. 219.5 Ton. 24031 Ton.

* 1968 1255 " 16980 " 2342, 4 25893 "
969 8348 " 19899 " 3888.0 Y 24359 "

* 970 9608 " I9lgg " 1232,0 " 27575 "

* 1971 10264 " 20991 " 21210 " 29134

* 972 73l6 " 27184 " 1313.0 " 3387

* Se basa en datos de la demanda requerida por el pafs, no en la oferta.

TABLA J

IMPORTACIONES A DISTRIBUIDORES IMPORTACIONES DE LLANTERAS

ANO CANTIDAD ANO CANTIDAD
1967 2276 Ton. 1967 14193  Ton.
1968 2926 1968 l4848 "
1969 2458 1969 7281
1970 2517 ¢ 1970 18053
1971 3125 ™ 1971 20021

IMPORTADORES DIRECTOS

ANO CANTIDAD

1967 2565 Ton.
1968 997 "
1969 2706 "
1970 2790 "
1971 32z

Datos proporcionados por Negromex, S.A.



CAPITULO V 7

ASPECTOS ECONOMICOS DE LOS PROCESOS EXISTENTES

Los aspectos econémicos que involucran al isopreno, mondmero del hule sintéti
co, en los diferentes procesos comerciales existentes en el mundo, dependen esencial-
mente de la disponibilidad de materias primas en la localidad.

En las siguientes evaluaciones no se indicard el valor final por tonelada de pro
ducto a valor presente ni el valor que tendrian en nuestro pafs debido a que solamente
se presentar§ la base econémica de comparacién entre los procesos a nivel internacio -
nal. Esta base no se afecta en el escalamiento si consideramos los factores anteriores.

La base de los costos de los servicios auxiliares es la siguiente :

1.6 DIs./Ton.

Vapor
Electricidad 10 DIs. / MWH (mi116n Watt/hr)
Agua 6 Dls. / 1000 m3

Combustible (metano o equivalente) 1 //N"‘3 0 25 ¢ /millén de Btu.

Los cargos representan el retomo a la inversién (ROI) y se fijan nomalmente de
la siguiente manera:
I = Inversidn de Capital
l.~ 12.5% de (l) para depreciacién
2,- 2% de (1) para los costos de plonta en general
3.~ 3.5% de () para intereses de financiamiento

4.- 4% de (1) para mantenimiento
5.~ 1% de (1) para impuestos y seguros

Esto totaliza un 23% de (l) por tonelada de producto, pero se considerar§ un -
25% de (1) que incluye la omisién en los costos variables de los cargos por licenciamien
to (3).

Algunos conceptos se han simplificado por no contar con datos precisos genera ~
les del valor de coproductos y subproductos tal y como sucede para los procesos de la

Goodyear y del IFP. Resulta muy dificil asignar un volor real a estos compuestos.
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Al final de cada proceso se indicara® el ofic en que se hizo la evaluacién.

Materias Primas

Acetona
Acetileno
Hidrégeno
Amoniaco

Prod. Quimicos

Servicios
Vapor
Electricidad

Agua Enf,
Combustible

Recargos

PROCESO SNAM

Precio Unitario
por Ton.

1i0 Dis.
80 Dls. 3
| ¢ /Nm
60 Dis,

1.6 Dis.
0 Dly/MWH
6 DIs/1000 m3
0.25 Dly/millén Bty
(1 ¢/Nm)

25% de la Inversién de Capital

Costo Total en Dls/Ton de Producto = 261.4

Materias Primas

Propileno
Prod. Quimicos

Servicios
Vapor
Electricidad
Agua Enf,
Combustible

Recargos

Cantidad por

Ton.

0.97 Ton
0.43 Ton
400 m3
0.005 Ton

5 Ton
600 KWH
350 m
40 m3

PROCESO GOODYEAR/SD

Precio Unitario
Por Ton

44 Dis.

loé Dls

10 DIs/MWH

6 Dls/1000 m3
0.25 Dlg/millén Btu

25% de la Inversién de Copital

Cantidad por
Ton

1.52 Ton

27 Ton
300 KWH
1000 m3
3 millones Btu

Costo en Délares
por Ton,

Costo en Délares



Costo total en Dlg/Ton de Producto = 250.35

Materias Primas

Isobutileno
Metanol
Prod. Quimicos

Servicios
Vapor
Electricidad
Agua Enf.
Combustible

Recargos

Base 1972 (3)

PROCESO DEL

Precio Unitario
por Ton

50 Dis
88 Dis

1.6 Dis

10 Dls/MWH

6 DIs/1000 m3
0.25 Dly/millén Btu

25% de la Inversién de Capital

|FP

Cantidad por
Ton

1.04 Ton
0.99 Ton

10 Ton
320 KWH
140 m3
28 Millones Btu

Costo Total en Dls/Ton de Producto = 299.3

Materias Primas

Isobutileno
Metanol
Prod, Quimicos

Servicios
Vapor
Electricidad

Agua Enf,
Combustible

Recargos

Base 1972 (3)

PROCESO BAYER

Precio Unitario
por Ton

50 Dls
88 Dis

I06 DIS

10 DIy’ MWH

6 DIs/1000 m*
0.25 Dls/MM Btu

Cantidad por
Ton

1.2 Ton
1.0 Ton

6.7 Ton
720 KWH
350 m3
28 millones Btu

75

Costo en Doléres
por Ton

54.5
7.5
5.7

(o]

N O w o
8.
[ 3

125.0

Costo en Délares
por Ton

&0.
88.
5

o o

~



25% de la Inversién de Capital

Costo Total en Dls/Ton de Producto = 305.7

Materias Primas

Isobutileno
Metanol
Prod. Quimicos

Servicios

Vapor
Electricidad
Agua Enf,
Combustible
Refrigeracién

Recargos

Base 1972 (3)

PROCESO RUSO

25% de la Inversién de Capital

76

125.0

Precio Unitario Cantidad por Costo en Délares
por Ton Ton por Ton
50 Dis 119 Ton 59.50
88 Dis 1.05 Ton 92.40

13.00

1.6 Dls 20.1 Ton 32,16
10 Dls/MWH 130 KWH 1.30
6 DI5/1000 m3 862 m3 4.98
0.25 DIy MM Btu 9 millones Btu 2.25
0.i7 Dlg/Ton 150 Ton 2.54

50,00

258.13

Costo Total en Dlg/Ton de Producto = 258.13

Materias Primas

Isobutileno
Metanol
Prod. Quimicos

Servicios
Vapor

Electricidad
Agua Enf,

Base 1971 (30)

PROCESO MARATHON

Precio Unitario Cantidad
por Ton por Ton
50 Dls 0.95 Ton
88 DIs 0.70 Ton

1.6 Dls 4.6 Ton
10 Dls/MWH 704 KWH
6 Dls/1000 m3 356 m3

Costo en Délares
por Ton

47.50
6l.60
22,00



Combustible

Recargos

0.25 Dly/MM Btu

25% de la Inversién de Capital

Costo Total en DIs/Ton de Producto = 257.6

Base 1972 (24)

-0~

PROCESO HOUDRY

110.00
257.6

La pureza alcanzada por el isopreno mediante este proceso es de 47.5% razén

por la que requiere una unidad de purificacién cuyo costo no se incluye ahora.

Materias Primas

Isopentano
Prod. Quimicos

Servicios
Vapor
Agua Enf,
Electricidad
Combustible

Recargos

Costo Unitario
por Ton

50 DIs

1.6 Dls
6 DIs/1000 m3
10 DIs/MWH
0.25 DIy MM Bty

25% de la Inversién de Capital

Cantidad por
Ton

2.09 Ton

4.35 Ton

520 m3

1740 KWH
16 MM Btu

Costo Total en Dly/Ton de Producto = 192.88

Base 1972 (3)

Costo en Délares
por Ton

A:\'imo.
838



PROCESO DOW

La pureza alcanzada por el isopreno aplicando solamente la deshidrogenacién
del iscamileno es de 87.5%. No se consideran los costos de las unidades de purifica~

cién del isopreno y extraccién del isoamileno.

Materias Primas Costo Unitario Cantidad por Costo en Délares
por Ton Ton por Ton
lsoamileno 50 Dis 1.5 Ton 75.0
Prod. Quimicos 6.4
Servicios
Vapor 1.6 DIs /Ton 13.6 Ton 22.0
Electricidad 10 Dls/MWH 8.3 KWH 0.08
Agua Enf. 6 DIs/1000 m3 730 m3 7.3
Combustible 0.25DIs/MM Btu 30 MM Btu 7.5
Recargos
25% de la Inversién de Capital 23.75
131,33

Costo Total en Dls/Ton de Producto = 141,33
Base 1972 (3)
Costos del Proceso ARCO de Extraccién de Isoamilenos con H,S0,.

Lo cantidod de isoamilenos extraida del flujo de la desintegracién catalitica de

las gasolinas es tal que los valores de los servicios corresponden a la produccién de una

tonelada de isopreno.

Materias Primas Precio Unitario Contidad por Costo en Délares
por Ton Ton

por Ton

H2504 30 Dls 0.027 Ton 0.8l
Servicios

Vapor 1.6 Dis

6.0 Ton 9.6

78



Electricidad 10 DI/ MWH 250 KWH 2.5

Agua Enf. 6 DIs/1000 m3 210 m3 1.26
Recargos

25% de la Inversién de Capital 20.83

Costo Total en Dls/ton de Isopreno = 35.00

Base 1972 (3)

Costos del Proceso ARCO de purificacién de Isopreno por Destilacién Extractiva con

Acetonitrilo:

Para la evaluacién de este proceso de purificacién por extraccién del isopreno,
consideraremos que la pérdida diaria de solvente corresponde al 10% del utilizado en la
extraccién del isopreno, ademés el costo total del solvente inicial se cargar§ como par-
te de la inversi6n inicial. Este 10% corresponde a un valor repartido por Tonelada de iso
preno producida. La base es 60,000 Tory/afio.

Coso |
La fuente del isopreno la constituye el flujo de deshidrogenacién del Proceso

Houdry con un contenido del 12% de isopreno.

Cantidad utilizada de solvente/dia = 2.73 Ton

Gasto anual de solvente = 98 Ton

Materias Primas Precio Unitario Cantidad por  Costo en Délares
por Ton Ton por Ton
Acetronitrilo 1000 Dis 0.0016 Ton

Servicios

Vapor 1.6 Dls 2l Ton




Electricidad 10 DIs/MWH 860 K\VH 8.60
Agua Enf. 6 Dlg/1000 m3 842 m 5.05

Recargos
25% de la Inversién de Capital 33.65
2.4

Costo total en Dls/Ton de Producto Extraido = 82.44
Base 1972 (1,3)
Caso 2
La fuente corresponde a una mezcla de los flujos de los procesos Houdry y Dow,
19,000 Ton son aportadas por la Dow y las 41,000 restante por la Houdry. La concentra

cién del isoprenc en los flujos de deshidrogenacién de ambos procesos es de 23%,

Contidad Utilizada de Solvente/Dia = 2.14 Ton

Gosto Anual de Solvente = 77 Ton

Materios Primas Precio Unitario Cantidad por Costo en Délares
por Ton Ton por Ton
Acetonitrilo 1000 Dis 0.00i28 Ton .28
Servicios
Vapor l.6 DIs 17 Ton 27.30
Electricidad 10 DIs/MWH 690 KWH 6.90
Aguo Enf, 6 DIs/1000 m3 610 m3 3.65
Recargos
25% de la Inversién de Capital 33.30
72.83

Costo total en Dis/Ton de Producto Extraido = 72.43
Base 1972 (1,3)
Ceso

w
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La fuente es tombi&n una mezcla de 38,000 Ton de isopreno del Proceso Dow

por 22,000 del Proceso Houdry. La concentracién del isopreno en la mezcla de ambos

flujos de deshidrogenacién es de 28%,

Cantidad Utilizada de Solvente/Dia = 1.59 Ton

Gasto Anual de Solvente = 57.2 Ton

Materias Primas Precio Unitario Cantidad por
por Ton Ton

Acetonitrilo 1000 Dls 0.000954 Ton
Servicios

Vapor 1.6 Dls 13.1 Ton

Electricidad I0 DIs/MWH 525 KWH

Agua Enf. 6 Dls/1000 m3 461 m3
Recargos

25% de la Inversién de Copital

Costo Total en Dlg/Ton de Producto Extraido = 60.44

Base 1972 (1,3)

Caso 4

Costo en Délares
por Ton

0.954

La fuente consiste en el flujo de deshidrogenacién del Proceso Dow cuya concen

tracién de isopreno corresponde al 30%.

Cantidad Utilizada de Solvente/Dia = 0.910 Ton

Gasto Anual de Solvente = 32,8 Ton



Materias Primas

Acetonitrilo
Servicios

Vapor

Electricidad

Agua Enf,

Recargos

Precio Unitario Cantidad por
por Ton Ton
1000 Dls 0.000546 Ton
1.6 Dis 9.8 Ton
10 Dls/MWH 340 KWH
6 DIs/1000 m3 329 m

25% de la Inversién de Capital

Costo Total en Dls/Ton de Producto Extraido = 49.35

Base 1972 (1,3)

PROCESO COMBINADO DOW-ARCO

Costo en Délares
por Ton

0.546

82

Se incluyen ya los costos de los unidades de purificacién de isopreno y de extrac

cién de isoamilencs.

Materias Primas

Isoomileno
Prod. Quimicos

Servicios
Vapor
Electricidad
Agua Enf,
Combustible

Recargos

Precio Unitario Contidad por
por Ton Ton
50 Dls 1.5 Ton
1.6 Dls 24.5 Ton
10 DIs/MWH 598 KWH
6 DIs/1000 m3 976 m3
0.25 DIy MM Btu 30 MM Btu

25% de la Inversién de Capital

Costo Total en Diy/Ton de Producto = 2I3.5

Base 1972 (3)

Costo en Délares
por Ton



PROCESO COMBINADO HOUDRY-ARCO

Se incluye ya los costos de la unidad de puriﬁcac'idn de isopreno.

* Materias Primas Precio Unitario Cantidad por Costo en Délares
' : por Ton Ton por Ton
' “Isopentano 50 Dis 2.2 Ton 110,00
Prod. Quimicos ' 3.00
Servicios
Vapor 1.6 Dls 4.8 Ton 2.7
Electricidad 10 DIs/KWH . 2600 KWH 26.0
Agua Enf. 6 DIs/1000 m3 612 m3 3.7
Combustible 0.25 Dly/ MM Btu - 'l6 MM Bty 4.0
Recargos
25% de la Inversién de Capital : - 80.0

Costo Total en Dls/Ton de Producto = 250.4
Base 1972 (3)

PROCESO DE EXTRACCION NIPPON ZEON

La evaluacidn precisa de este proceso esta en funcién del ‘porcenfaie de materia
prima recuperada ast’ como del precio del agente exfrc‘:cto‘r'._ Deéendiendo de |§ concen~
tracién cie isopreno en las fracchnes catal'fficos._asf seré la cmti&ad de solvente reque-
rida para lograr una buena exl';'acciGn‘. Se estima que el porcentaje medio wwnde a
un 5% de isopreno en las fracciones de desintegracién. Se estima ademés la pérdida de
un 10% al dia del solvente de DMF que pasar§ como gastos de produccién. La cantidad
inicial de solvente requerida por el proceso se incluye en la ibnversi6n de capital. Los

datos siguientes se ajustan a la produccién de 45,000 Ton anuales de producto. Por com

paracién con los datos de extraccién con acetonitrilo, se deduce la cantidad de 2 tonela



das de uso diario pora el funcionamiento del proceso.

Siendo el costo de 50 délares aproximado de las fracciones de desintegracién Cs,
se estima que el costo bruto del isopreno para una concentracién del 15% sea de 7.50 dé
lares y que los fracciones restantes conservan su valor para otros usos. La eficiencia de
lo extraccién es del 95% .

Cantidad Utilizada de Solvente/Dia = 2.0 Ton de DMF

Gasto Anual de Solvente = 72 Toneladas de DMF

Materias Primas Costo Unitario Cantidad por Costo en Délares
por Ton Ton por Ton

Fracciones Desinte~
gradas Cs con un con
tenido del 10 ol 209 50 DIs(0.15)=

de isopreno 7.50 Dls 7 Ton 52.5%0
Dimetil Formanida
(DMF) 1000 Dis 0.00156 Ton 1.56
Servicios
Vapor 1.6 Dls 10 Ton 16.00
Electricidad 10 DIs/ MWH 487.5m3 3.00
Agua Enf. 6 DIs/1000 m3 150 KWH 1.50
Recargos
25% de la Inversién de Capital 35.60
0. 16

Costo Total en Dls/Ton de lIsopreno Extraido = 110,16
Base 1972 (1,3,31)
Lo compafiia licenciadora Power Gas estima que el proceso de extraccién ARCO
puede producir isopreno de los fracciones Cs de la nafto al precio de 170 délares/tone~
ladas ().



85

El proceso BASF utiliza a la n-metil pirrolidona, NMP, como solvente de ex -
traccién en sus instalaciones en Alemania. Aunque no se tienen datos econémicos y téc
nicos referentes a su costo y produccién, podemos considerarlo similar al proceso de ex-
traccién japonés por adaptacién de la tecnologia del butadieno. Combina la extrac -
cién l{quido-l{quido con la destilacién extractiva (14,3]).

En situacién semejante se encuentra el proceso Shell-Goodrich Gulf que no tie
ne publicados sus costos de operacién, pero podemos considerarlo similar al proceso de
deshidrogenacién de la Dow, aunque existen ciertas diferencias en las técnicas de puri~
ficacién. En 1965 la Shell vendia isopreno a 462 ddlares la tonelada y la Enjay, peque-
fia compafifa en los Estados Unidos, con dos plantas de 5000 Ton/anuales, lo hacfa a -

517 délares la tonelada (16) .

A continuacién se dan los costos de la invessién de capital para algunas plantas

con capacidad de producir 60,000 toneladas anuales de isopreno:

PROCESO COSTO EN MILLONES
DE DOLARES

l- SNAM 21 (Basg 1972 (3)
2.- $.D /Goodyear 24 (Base 1972 (3)
3.- l.F. P, ‘ 30 (Base 1972) (3)
4.- BAYER 30 (Base 1972) (3)
5.- MARATHON 26.4 (Base 1972) (3,24)
6.- DOW .

4
a.- Extraccién 5.
b.~ Purificacién 6

872 16.72 (Base 1972) (3)
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7.~ HOUDRY 1.1
a. Purificacién  8.07
19.17 19.17 (Base 1972) (3)
8.- URRS (P,G) I1.75 (Base 1971) (30)

Los costos que se tienen del proceso ruso solo se aplican a su pafs. El proceso de
la Nippon Zeon Co. da costos por 6.4 millones de délares para unc planta de 45,000 -
Toneladas anuales de isopreno en base al ofio de 1972 (31).

En relacién a todas las evaluaciones y considerando el precio internacional del
hule natural,se estima que el precio competitivo del isopreno es de 220 délares por tone

loda para el ofic de 1972,
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CAPITULO VI

ANAL!ISIS DE LOS PROCESOS

El presente capTtulo enfoca el andlisis de los procesos consideran

do los siguientes puntos:

1.~ Ventajas del Proceso

tes

Desventajas del Proceso

Flexibilidad del Proceso

Instalaciones Comerciales Existentes

Disponibilidad de Materias Primas en M&xico (iIndustrial)

Instalaciones Necesarlias para Producir las Materias Primas en M&xico.

La presentacibn de los incisos 5 y 6 se hard a manera de Tndice general;

restantes se especificar@n para cada proceso.

Costo del Proceso en México (3,43)

Para efectuar la evaluacidn en nuestro pals se considerarin las siguien-

premisas:

El precio nacional si se produce en cantidades considerables (*)
El precio de importacién si no se produce en México (**)

El precio nacional aproximado si se produjera a costos menores que
los de importacién (x:x)

El precio industrial del délar equivalente a $15.00 (1972) para cos-
to de planta, el cual representa un factor de conversifn del 20% su-
mado a los costos que se tendrfan en el pafs donde se construyen los
equipos de proceso, la consideracibn de este factor u otros de valor
similar es muy importante para obtener evaluaciones precisas.(factor
recomendado) .

Los costos de los servicios corresponden a los de la zona centro de

Petr6ieos Mexicanos y son los siguientes:



Vapor de 275:/520°F (271°C) ...... 19 pesos/Ton
Vapor de 600" /750°F(397°C) ...... 2l pesoy/Ton 5
Agua de Enfriamiento +.ceaeeeeeess 0.05 Pesos/m
MUO Tratada seesssccavessscccss 0.60 Pwms
Elec"iciw sesvsmeeacescvssnccons 0.'8 PG#KWH
Combustible (Gﬁ Nah.ll'al) seescses 0-'2 PwNﬂa

Como podemos apreciar, algunos de estos parémetros han aumentado su valor en

la actualidad,pero no afectan considerablemente los costos de produccién finales.

PROCESO SNAM
Ventajas del Proceso:
l.- Los reacciones Quimicas del proceso dan un producto de excepcional pureza.
2,- Las condiciones de Operacién son moderadas.
3.~ Los subproductos pueden separarse facilmente del producto final
4.~ La plonta puede tener cualquier punto de localizacién.
5.~ Los costos de mantenimiento son bajos.
6.- El equipo de instrumentacién de toda la planta es estandar.
7.~ La inversién de capital es la més baja para un proceso de sfntesis.
8.~ Como no existen problemas de corrosién, la planta esta construida con acero al

carbén (27) .

Desventajas del Proceso:

El costo de la materia prima es elevado, de manera que la disponibilidad econdmica
del acetileno resulta dificil de producir, Algunas compdfiias estén obtando por cortar la
produccién. Una planta de acetileno solo puede sostenerse,si hace otros productos deri-
vados del acetileno con la finalidad de reducir los costos de produccién. Por esta razén,

se esta tratando de modificar el proceso por una sintesis basada en el vinil cloral,en subs



titucién del acetileno (15).

Flexibilidad del Proceso:
Es nula debido a que las materias primas requeridas son de elevada pureza. El dise
fio de la planta es especifico para las condiciones de operacién requeridas para este ti-

po de alimentacién (27).

Instalaciones Comerciales:
En Ravenna, ltalia, existe una planta para producir 30,000 ton. anuales de isopre~
no y la misma cantidad de poli-isopreno. Los instalaciones comenzaron a funcionar a fi

nes de 1971 (27).

Costo del Proceso en México:

Materias Primas Costo Unitario Contidad por  Costo en Pesos por

por Ton Ton Ton
Acetona 1400 pesog/ton ** 0.97 Ton 1360.0
Acetileno 2100 pesos/ton ** 0.43 Ton 905.0
Hidrégeno 0.125 pesos/Nm> * 400 m3 50.0
Amonfaco 900 pesos/ton * 0.005 Ton 4.5
Prod. Quimicos 180 .0
Servicios
Vapor 19 pesos/ton 5 Ton 95.0
Electricidad 0.18 pesoy/ KWH 600 KWH 108.0
Agua Enf. 0.05 pesos/m3 5 350 m3 17.50
Combustible 0.12 pesoy/Nm 40 md 4.80
Recargos
25% de la Inversién de Capital en México 1320.0
Costo Total en Pesos por Ton. de Isopreno = 4064 Base 1972 (3)

338 Délares



Considerando un fndice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de :
447| Pesos/Ton
358 Délarey/Ton

PROCESO GOODYEAR/ S. D.
Ventajas del Proceso:
l.- La disponibilidad de materia prima (propilens) a un precio razonable con las
condiciones del proceso, puede constituir una ventaja.
2.~ Subproductos tales como el piperileno, al convertirse en ciclopentadienc,se -
utiliza en la fabricacién del ciclopenteno que sirve para elaborar pentenémeros
(familia de elastémeros) para la industria del hule. El ciclopentadieno se usa
en resings e insecticidas, aunque su demanda no es muy grande por el momento
4.
3.~ El proceso requiere de 2,2 ton. de propileno por ton de isopreno y los subpro -
ductos contienen un 52% de propilenc que se recirculan (ventoja relativa).
Desventajas del Proceso:
l.= Gran formacién de subproductos (metano, etano, etileno, propileno, piperile-
no, acetilenos, etc.)
2,- Bajos rendimientos en el paso de la pirélisis.
3.~ Dificil control y manufactura del tri-n-propil aluminio.
4.- El precio del propileno ha aumentado a més del doble desde que se inici6 el pro

ceso,

Flexibilidad del Proceso:

Nula, el propileno debe tener una alta pureza, pués de lo contraric aumentaria la
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cantidad de subproductos. La S,D. y el Central Institute for Industrial Research

de Oslo, estén investigando este proceso a partir de etileno. El proceso rela-
ciona la produccién selectiva de 3 metil 2 pentano, ya sea por la trimeriza -

cién del etileno o por la codimerizacién del etileno con el n-buteno (15).

Instalaciones Comerciales:

Existe una planta en Beaumont, Texas que ha sufrido ya tres expansiones. En

1972 produjo 50,000 Ton de isopreno (20).

Costo del Proceso en México:

Materias Primas

Propileno
Prod. Quimicos

Servicios
Vapor
Electricidad
Agua Enf,
Combustible

Recargos

Costo Unitario
por Ton
660 Pesos *

19 Pesoy/Ton
0.18 Pesoy/KWH

0.05 Pesoy/m3
0.12 Pesos/Nm3

Cantidad por

Ton

1.52 Ton

27 Ton
300 KWH
1000 m3
75 m3

25% de la Inversién de Copital en México

Costo Total en Pesos/Ton de Isopreno = 3579

286 Délares

Considerando un fndice en inflacién 1973/72 = 10%

3937 Pesos/Ton
315 Délares/Ton

Costo en Pesos por

Ton

1003.20
450.00

513,
54,
50.

9.

0008

1500.00

Base 1972 (3)

el costo es de :
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PROCESO IFP

Ventajos del Proceso:

I.- Los subproductos del Residol | tienen aplicacién en la elaboracién de resinas,
plostificantes, solventes y aditivos,

2.~ El costo de las materias primas no es elevado cuando se dispone de ellas en el
pafs.

3.- S{ se obtiene un buen crédito por los subproductos, descender§ satisfactoriamen
te el costo de produccién, pués constituyen el 33% del producto de la planta.

4.~ Los conversiones y selectividades son elevadas.

5.= El producto final es de elevada pureza.

6.- El proceso es tecnicamente factible para la elaboracién combinada de isopreno
y butadieno.

7 .~ Las condiciones de operacién son regulammente moderadas.

Desventajos del Proceso:

l.~ Formacién de gran contidod de subproductos,

2.- El proceso debe estar integrado a una planta de produccién de butadieno.

3.~ Deben evitarse los gastos de transportacién.

4.~ Problemas en la disponibilidad de materias primas elevan grandemente sus cos-
tos {como sucede en el coso de nuestro pm's) =

5.~ Como existen problemas de corrosi6n, se requiere de un reactor de acero inoxi-
dable.

6.~ Sus instalaciones son las més costosas de los procesos que utilizan este tipo de

olimentacién.
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Flexibilidad del Proceso:
El disefio del reactor de la planta permite una variacién en la concentracién del iso
butileno en las fracciones C4. El contenido no deberé ser menor del 15% en peso. Siem

pre ser§ el isobutileno el primero en reaccionar con el formaldehido.

Instalaciones Comerciales:

Hay una planta que produce una tonelada diaria en Lacq, Froncia (36). El Instituto
Petroquimico de Venezuela y la Ashland Chemical Co. de EUA, tienen negociaciones
con el IFP para la instalacién de una planta de isopreno de 95,000 ton anuales en el -
complejo petroquimico de El Tablazo en el Lago Maracaibo. La principal causa de la -
seleccién del proceso es la gran disponibilidad de Venezuela de las fracciones C4. No

existe publicacién reciente que confirme adn la decisién final (14).

Costo del Proceso en México:

Materias Primas Precio Unitario Cantidad por Costo en Pesos
por Ton Ton por Ton
Isobutileno 2530 Pesos ** 1.04 Ton 2631.00
(m Pa“) *kd (&2) R ik
Metanol 1800 Pesos * 0.99 Ton 1782.00
Prod. Quimicos 85.50
Servicios
Vapor 19 Pesos 10 Ton 190.00
Electricidad 0.18 Pesos/KWH 320 KWH 57.60
Agua Enf. 0.05 Pesos/m3 140 m 7.00
Cambustible 0.12 Pesog/Nm3 700 m3 84.00
Recargos
25% de la Inversién de Capital en México 1880.,00

7T
( 4838,1) ***
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Costo Total en Pesos/Ton de lsopreno = 6637.1 (4838.1)
531.0 Délares ( 387 ) Délares
Base 1972 (3)

Considerando un indice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de :

7300 Pesos/ton (5322)
584 Délares/ton ( 425) D6lares

Se estima que el precio méximo que tendria el isobutileno puro si se produjera
en México serfa de 1000 Pesos por tonelada y no extraido de 800 Pesos/tonelada (estos
precios son fluctuantes) . Esto representaria una notable disminucién en el costo de ma-

nufactura del isopreno.
PROCESO BAYER
Ventajas del Proceso:
l.= Los subproductos pueden tener valor comercial
2.~ Se tienen altas selectividodes y rendimientos
3.= Utiliza resinas de intercambio i6nico que disminuyen los problemas de corrosién
4.~ Requiere menor cantidad en la seccién de desintegracién del DMD el cual pue~
de utilizarse sin previa purificacion
5.- Se aprovecha el calor desprendido durante la regeneracién por combustisn del
catalizador para servicios.

6.~ El bajo costo de la materia prima resulta ventajoso

Desventajas del Proceso:
l.= Gran formacién de subproductos
2.~ Los problemas de corrosién hacen necesario el uso de un reactor de acero inoxi-
dable.
3.~ Requiere una mayor contidad de servicios que el proceso IFP

4.~ Sus instalaciones son costosas al igual que las del proceso francés
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5.- El precio elevado del isobutileno anula la economfa competitiva del proceso

Flexibilidad del Proceso:

Nulg; el disefio de la planta esta hecho para una alimentacién de isobutileno puro.

Instalaciones Comerciales:

Ninguna. El proceso se ofrece en licenciamiento por las compafiias Fluor y Lurgi,

Costo del Proceso en México:

Materias Primas Costo Unitario Contidad por Costo en Pesos
por Ton Ton por Ton
Isobutileno 2530 Pesos ** 1.2 Ton 3036.00
(800) Pesos *** (960) ***
Metanol 1800 Pesos * 1.0 Ton 1800.00
Prod. Quimicos 85.50
Servicios
Vapor 19 Pesos 6.7 Ton 127 .30
Electricidad 0.18 Pesoy/KWH 720 KWH 129.60
Agua Enf, 0.05 Pesos/m3 350 m3 17.50
Combustible 0.12 Pesoy/Nm3 700 m3 84.00
Recargos
25% de la Inversién de Copital en México 1875.00
% ®%
(5078.90) ***
Costo Total en Pesos/ton de Isopreno = 7155 (5078.9)
Base 1972 (3) 572 .4 Délares ( 406.3) D6lares

Considerando un fndice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:
7870 Pesos/ton (5586.98)
629.6 Délares/ton ( 447) Délares

Mismas consideraciones econémicas en cuanto a materias primas que para el proceso
IFP.



96

PROCESO DE LA URRS

Ventajas del Proceso:
l.- El producto final es de alta pureza
2.~ Sus costos de instalacién son menores que los de los procesos francés y alemén
3.- Se tienen altos rendimientos y selectivided
4.~ Los subproductos pueden tener valor comercial y estén en menor contidad que

en el proceso del IFP

Desventajas del Proceso:
l.= Hay formacién de subproductos
2.~ Problemas en los costos de las materias primas , aumentan grandemente los cos-
fos de produccién
3.~ El costo de los servicios es elevado
4,- Existen problemas de corrosién. Equipo de acero inoxidable
5.= Lo vida del catalizodor es corta a causa de la severa desactivacién por el uso

de reactores de lecho fijo catalftico.
Flexibilidad del Proceso:
Nulg; el disefio se establecié para una alimentacién de isobutileno puro.
Instalaciones Comerciales:

Existen dos plantas de 50,000 ton, anuales cada una en Togliatti y Volvogrado (30).

Costo del Proceso en México:



Materias Primas Costo Unitario Cantidad por
por Ton ton
Isobutileno 2530 Pesos *=* 1.19 Ton
(800)Pesos **x
Metanol 1800 Pesos * 1.05 Ton
Prod. Quimicos
Servicios
Vapor 19 Pesos 20.1 Ton
Electricidad 0.18 Pesos/KwH 130 KWH
Agua Enf. 0.05 Pesos/m3 862 m3
Combustible 0.12 Pesos/Nm3 225 m3
Refrigeraci8n 2.55 Pesos/MMBtu
a 0°C 150 MM Btu

Recargos
25% de la Inversibn de Capital en México

(con respecto a los costos de planta en
Rusia)

Costo Total en Pesos/Ton de Isopreno = 6893.70
550.0 Dls.

Base 1971 (30)
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Costo en Pesos
por Ton

3000. 70
(952) ##
1890.00
195.00

382.00
23.40
43.10
27.00

382.50

750.00
EB83.70 **

(4BH45)  wxw

(4845)
(387.6) DIs.

Considerando un Tndice en inflacibn 1973/71= 15% el costo es de:

7927.8 Pesos/ton
632.5 DSlares/ton

(5571.8)
(445.7) D8lares

Mismas consideraciones econdmicas en cuanto a materias primas que para

el proceso IFP,

PROCESO  MARATHON

Ventajas del Proceso:

1.~ Costo de inversiSn menor que los de los procesos |FP y Bayer

2.- Altos rendimientos y selectividad hacia el isopreno

3.- Poca formacién de subproductos.
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4.- No origina formaldehido durante el proceso
5.~ La eficiencia de la pirdlisis es muy elevada
6.- Si la alimentacién es de isobutileno puroc no hay casi formacién de -

subproductos por lo que el producto es de muy alta pureza.

Desventajas del Proceso:
1.- Costo de las materias primas (lsobutileno y HC] gaseoso anhidro)

2.- Costo del solvente empleado en la pir8lisis

Flexibilidad del Proceso:
Se pueden emplear tanto fracciones Ch como isobutileno puro. El proceso

se desarrolld preferentemente para una alimentacidn pura.

Instalaciones Comerciales:

No hay. Lo ofrece en licenciamiento la Vulcan Cincinnati.

Costo del Proceso en México:

Materias Primas Costo Unitarlo Cantidad por Costo en Pesos
por Ton ton por Ton
Isobutileno 2530 Pesos ** 0.95 Ton 2403.50
(800)Pesos *** (760) #%x
Metanol 1800 Pesos * 0.70 Ton 1260.00
Prod. Quimicos 330.00
Servicios
Vapor 19 Pesos L.6 Ton 87.40
Electricidad 0.18 Pesos/KWH 704 KwH 126.70
Agua Enf, 0.05 Pesos/m3 330 m3 16.50
Recargos
25% de la Inversi8n de Capital en México 1650.00
5875.10 **

(5374.10) #=x
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Costo Total en Pesos/ton de l|sopreno = 5874.10 (5374.10)

470 Dblares ( 430 ) Dblares

Base 1972 (24)

Considerando un Tndice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:

6462 Pesos/ton (5911.5)
517 D8lares/ton ( 473) Dls.

Mismas consideraciones econ8micas en cuanto a materias primas que para
el proceso |FP.

PROCESO DE DESHIDROGENACION HOUDRY

Ventajas del Proceso:

1=

2.~

3._

La planta esta construida con acero al carbdn
El disefio permite que el isopreno obtenido al final de la etapa de
purificacién sea de grado de polimerizacibn.

Los subproductos Cb y olefinas ligeras son valiosos subproductos

Desventajas del Proceso:

Las selectividades y rendimientos son regulares

El equipo es costoso comparado con el de otros procesos de deshidro-
genacidn,

Los gastos se incrementan por la transformaci6n del n-pentano a pipe
rileno.

Casi toda la energfa eléctrica se utiliza en los compresores y no se
pueden utilizar turbinas, pués los costos de inversién subirTan igual
mente que el consumo de combustible, por lo que no tendrfa caso hacer
lo.

La concentracién del isopreno producido es muy baja (12%), por lo que
se aumenta el costo de extraccidn y purificacidn.

El isopentano solo esta diponible de los flujos C. de refineria y es-
tos tienen un alto avaluo como gasolinas de alto ‘octano.



100

7 .~ Solamente la mitad del isopentano se convierte a isopreno y el remanente solo

tiene valor como combustible. Esto plantea un alto costo en a manufactura del

isopreno (I1)

Flexibilidad del Proceso:

Es muy amplia. La planta tiene la posibilidad de modificar sus operaciones sin per—

der selectividad o productividad. Puede utilizar una alimentacién de isopentanc-isopen

teno para elaborar isopreno. Esta planta puede también usarse para producir butadieno o

combinadamente isoprenc y butadieno y otras olefinas y mono~olefinas. La selectividad

hacia el isopreno se aumenta con la produccién combinada de isopreno-butadieno.

Instalaciones Comerciales: No existen

Costo del Proceso en México:

Para la primera evaluacién, no se considerar§ el costo de la planta de purificacién

por extraccién. Lo purezo del isopreno ofrecida solo por el proceso de deshidrogenacién

es de 47 .5%0
Materias Primas
Isopentano
Prod. Quimicos

Servicios
Vapor
Electricidad
Agua Enf,
Combustible

Recargos

Costo Unitario
por Ton

750 Pesos ***

19 Pesos
0.18 Pesoy/ KWH

0.05 Pesos/m3 5
0.12 Pesos/Nm

Cantidad por

Ton

2,09 Ton

4.35 Ton
1740 KWH
520 m
400 m3

25% de la Inversién de Copital en México

Costo en Pesos por

Ton
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Costo Total en Pesos/Ton de Isopreno = 2836
227 Délares

Base 1972 (3)

Considerando un indice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:
3119 Pesog/ton
259 Délares/ton

PROCESO DE DESHIDROGENACION DOW=-SHELL
Ventajas del Proceso:
l.- Lo unidad esta construida con acero al carbén
2.~ El costo de la unidad de deshidrogenacién es menor que la del proceso Houdry
3.~ Las temperaturas de operacién no son muy elevadas
4 .- Las materias Primas no son caras
5.~ Los metil butenos (isoamilenos) como carga de alimentacién no ofrecen un pro-
ducto plagado en compuestos indeseables
6.~ Lo selectividad hacia el isopreno es elevada

7 .~ El producto final es de elevada pureza

Desventajas del Proceso:

l.~ El consumo de combustible es grande debido a la necesidaed de diluir el vapor
2.- Hay formacién de subproductos

Flexibilidad del Proceso:

La unidad puede extraer isoamilenos desde un 10% de concentracidn,

Instalaciones Comerciales:
Por conducto de la Dow ninguna. Por conducto de la Shell existen: Una planta en

Holande (Shell Nederland Chemie, Pernis), otra en Estados Unidos, en Port Neches Texas
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(B.F, Goodrich Chemical Co.). Estén en construccién otras plantas también en Holan-

da y en los Estados Unidos (47),

Costo del Proceso en México:
La primera evaluacién no involucra a las unidades de extraccién con écido sulfori-
o ni de purificacién por extraccién con acetonitrilo, La pureza del isopreno por el so~

lo proceso de deshidrogenacién alcanza la pureza de 87.5%.

Materias Primas Costo Unitario Cantidad por Costo en Pesos por
por Ton Ton Ton

Isoomileno 750 Pesos *** 1.5 Ton 1125.00

Prod. Quimicos 96.00
Servicios

Vapor 19 Pesos | I13.6 Ton 258.40

Electricidad 0.8 Pesoy/ KWH 8.3 KWH 1.50

Agua Enf. 0.05 Pesag/mS , T30 m3 36.50

Combustible 0.12 Pesos/Nm 750 m 90.00
Recargos

25% de la Inversién de Capital en México 356.25

963.
Costo Total en Pesos/ton de lsopreno = 1963
157 .5 Délares
Base 1972 (3)

Considerando un indice en inflacién [973/72 = 10% el costo es de :

2159.5 Pesos/ton
173,25 Délares/ton

Proceso ARCO-~ Stratford de Extraccién de lsoamilenos con H2SO4 »
Ventajas del Proceso:

l.~ Se extrae un elevado contenido de isoamilenos (85%¢) .
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2.~ Los costos de instalacién no son altos

3.~ El porcentaje de isoamilenos pérdido por la polimerizacién puede recuperarse
pasando al polimero sobre un catalizador para fraccionamiento del tipo sflica~
aldmina. Cerca del 31% del polfmero se convierte en isobutileno factible para

otras aplicaciones .

Desventajas del Proceso:
l.~ La formacién de polimeros ocasiona una pérdida considerable de isoamilenos en
la alimentacién
2.~ La extraccién no es completa

3.~ Existen problemas de corrosién

Flexibilidad del Proceso:

Puede extraer isoamilenos desde un 10% de concentracién como minimo en las frac
ciones Cs.
Instalaciones Comerciales:

Se utiliza en la integracién de los procesos de deshidrogenacién Shell y Dow.

Costo del Proceso en México:

Materias Primas Costo Unitario Cantidad por Costo en Pesos por
por Ton Ton Ton
Acido Sulférico 240 Pesos * 0.027 Ton 6.48
Servicios
Vapor 19 Pesos 6 Ton 114,00
Electricided 0.18 Pesos/KWH 250 KWH 45,00
Agua Enf, 0.05 Pesos/m 210 m 10.50

Recargos



25% de la Inversién de Capital en México 312,45
Costo Total en Pesos/ton de Isopreno = 488.43
39.02 Délares
Base 1972 (3)
Considerando un fndice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:

537.27 Pesos/ton
43.0 Délares/ton

Proceso ARCO de Purificacién por Extraccién con Acetonitrilo.
Ventajas del Proceso:
l.~ La cantidad extraida es elevada, dependiendo de la concentracién del isopreno
2,~ Las condiciones de operacién son moderadas
3.~ El costo de la inversién no es muy elevado
4.~ Algunos subproductos son valiosos, y facilmente separables
Desventajas del Proceso:
l.~ Se requiere antes separar al ciclopentadieno y a las fracciones Cy4 de la alimenta
cién para evitar incrustaciones en los equipos de calentamiento.
2.- Formacién de polimeros

3.~ Costo del Solvente

Flexibilidad del Proceso:

Puede extraer hidrocarburos y fracciones de Hidrocarburos de diferentes concentra -
ciones,
Instalaciones Comerciales:

Constituyen lg unidad integrade de purificacién de los procesos de deshidrogenacién.

Se utilizan tombién en los refinerfos para extraer las fracciones de hidrocarburos como -
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: i s 7
olefinas, diolefinas y acetilenos, ademés de separar a las diolefinas de si mismas.

Costo del Proceso en México:
Caso |
La fuente del isopreno es el flujo del proceso de deshidrogenacién Houdry. (Concen

fracién del 12%) .,

Materias Primas Costo Unitario Cantidad por  Costo en Pesos por
por Ton Ton Ton
Acetonitrilo 16,000 Pesos ** 0.0016 Ton 25,60
Servicios
Vapor 19 Pesos 21 Ton 399.60
Electricidad 0.18 Pesos/KWH 860 KWH 156.80
Agua Enf. 0.05 Pesos/m3 842 m3 42.10
Recargos
25% de la Inversién de Capital en México 504.75
Ti28.25"
Costo Total en Pesos por tonelada de Isopreno = 1128.25
90.3 Délares
Base 1972 (3)
Considerando un fndice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:
124] Pesos/ton

99.5 Délares/ton

Cantidad utilizada de solvente/dia = 2,73 Ton
Gasto anual de solvente = 98 Ton

Caso 2 :

La fuente del proceso la constituye una alimentacién que contiene 23% de isopreno.



Materias Primas

Acetonitrilo
Servicios

Vapor

Electricidad

MUG Enfc

Recargos

25% de la Inversién de Copital en México

Costo Total en Pesos/ton de lsopreno = 1005

Costo en Pesos
por Ton

2.5

323.0
132.2
30.5

499.5
T605.68

Considerando un fndice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:

Costo Unitario Cantidad por
por Ton Ton
16,000 Pesos 0.00128 Ton
19 Pesos 17 Ton
0.18 Pesos/KWH 690 KWH
0.05 Pesoy/m® 610 m3
8l Délares
Base 1972 (3)
1106 Pesos/ton
89 Délarey/ton

Cantidad utilizada de solvente/dia = 2.14 Ton

Gasto anual de solvente = 77 Ton

Caso 3

Lo concentracién de isopreno constituye el 28% de la alimentacién.

Materias Primas

Acetonitrilo
Servicios

Vapor

Electricidad

Agua Enf,

Recargos

Costo Unitario

por Ton

16,000 Pesos

19 Pesos

0.18 Pesog/ KWH
0.05 Pesog/m3

25% de la Inversién de Capital en México

Contidad por

Ton

0.000954 Ton

13.1 Ton
525 KWH
46l m3

Costo en Pesos por
Ton

15.26

457 .05
838.76



Costo Total en Pesos/ton de Isoprenc = 838.7
67.0 Délares
Base 1972 (3)

Considerando un indice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:

922 .6 Pesos/ton
74.0 Délares/ton

Cantidad utilizada de solvente/dia = 1.59 Ton
Gasto anual de solvente = 57.2 Ton

Caso 4

La fuente esta constituida por una alimentacién conteniendo un 30% de isopreno

Materias Primas Costo Unitario Cantidad por Costo en Pesos por
por Ton Ton Ton
Acetonitrilo 16,000 Pesos 0.000546 Ton 8.73
Servicios
Vapor 19 Pesos 9.8 Ton 186.20
Electricidad 0.18 Pesos/KWH 340 KWH 61.20
Aguo Enf. 0.05 Pesog/m3 329 m3 16.45
Recargos
25% de la Inversién de Capital en México 415.50
688.08

Costo Total en Pesos/Ton de Isopreno = 688
55 Délares

Base 1972 (3)

Considerando un indice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de :
757 Pesos/ton
60.5 Délaresy/ton

Contidad utilizada de solvente/dfa = 0.910 Ton
Gasto anual de solvente = 32.8 Ton

La contidad que se presenta estipulada para el acetonitrilo, es oquella que no se re
cupera en la elaboracién de cada tonelada de isoprenc.
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PROCESO COMBINADO HOUDRY-ARCO

Combinando a los Procesos de Deshidrogenacién Houdry y al de extraccién Arco,
se tienen los siguientes resultados:

Materias Primas
Isopentano
Prod. Quimicos
Servicios
Vapor
Electricidad
Agua Enf,
Combustible

Recargos

Costo Unitario Contidad por
por Ton Ton
750 Pesos *** 2.2 Ton
19 Pesos 14.8 Ton
0.18 Pesos/KWH 2600 KWH
0.05 Pesos/m3 612 m3
0.2 Pesos/ NmS 400 m3

25% de la Inversién de Copital en México

Costo Total en Pesos/ton de Isopreno = 3753

300 Délares
Base 1972 (3)

Costo en Pesos por
Ton

1650.00
45.00

310.80
468.00
31.60
48.00

1200.00
3753.40

Considerando un fndice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:

PROCESO COMBINADO DOW-SHELL-ARCO

4128 pesos/ton
330 délares/ton
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Combinando los procesos de deshidrogenacién Dow, el de extraccién de isoamilenos
y el de purificacién por extraccidn, se tienen los siguientes resultados:

Materias Primas

Isoamileno
Prod. Quimicos
Servicios

Vapor

Costo Unitario Cantidad por
por Ton Ton
750 Pesos *** 1.5 Ton
19 Pesos 24.5 Ton

Costo en Pesos por

Ton

1125,00
90.00

515.06



Electricidad 0.18 Pesoy/ KWH 598 KWH 107.00
Agua Enf. 0.05 Pesoy/m3 976 m3 49,00
Combustible 0.12 Pesos/Nm3 750 m3 90.00
Recargos

25% de la Inversién de Copital en México 1050.00

3026.00
Costo Total en Pesos/ton de Isopreno = 3026

243 Délares
Base 1972 (3)

Considerando un fndice de inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:

3328.40 Pesos/ton
266.0 Délares/ton

PROCESO NIPPON ZEON DE EXTRACCION DE ISOPRENO
CON DMF

Ventajos del Proceso:

l.- No se requiere de ningdn pretratamiento para eliminar compuestos acetilénicos
o ciclopentadieno con anhidrido maléico.

2.~ Unicamente el agua se utiliza en las unidades de enfriomiento. No se requiere
refrigeracién.

3~ Las temperaturas de operacién son bastante moderadas

4,- El producto de isopreno es de elevada pureza

5.~ Se utiliza acero al carbén en todo el equipo

6.~ La presién de trabajo es baja

7 .~ Existen nueves instalaciones que darén aprovechamiento a los subproductos del
proceso.,

Desventajos del Proceso:

l.- Existe la formacién de subproductos, polfmeros y dimeros del propio isoprenc.
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2.~ El control de la temperatura es hermético por lo que resulta critico
3.~ Pueden existir problemas de corrosién si no se controlan correctamente las con-
diciones de operacién causados por el DMF,

4.- El DMF se descompone facilmente por excesos de agua.

Flexibilidad del Proceso:
Puede extraer diferentes concentraciones de isopreno en las fracciones C de hidro-

carburos. La concentracién no deber§ ser menor del 10%.,

Instalaciones Comerciales:

Existe una planta de 45,000 Ton. anuales que empezé a trabajar en 1972 en Mizus-
hima, Japén. Este proceso esta adquiriendo un gran auge en Japén y Europa donde diver
sas fimos estén instalando ya varias plantas para extraer isopreno de las fracciones Cg y
de los efluentes de las plantas de etileno. Para una mayor informacién, consulte la refe

rencia 14 de la bibliogrofia.

Costo del Proceso en México:

El gasto de DMF por tonelada representa la cantidad que no se recupera. Se conside
ro en la evaluacidn que la concentracién media del isopreno en estas fracciones es del
15%. Se considerd ademés que el resto de las fracciones Cg conservan su valor para otros
usos, por esta razén, se considera solamente el precio del isopreno en la alimentacién -

por tonelada.

Cantidad Utilizoda de Solvente/dfa = 2 Ton
Gasto Anual de Solvente = 72 Ton
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Materias Primas Costo Unitario Caontidad por Costo en Pesos por
por Ton Ton Ton

Fracciones Cr conte

niendo del 10°al 20%  ($750x0.15)

de isopreno 12,5 Pesos *** 7 Ton 787 .50
Dimetil Formamida
DMF 16,000 Pesos 0.00156 Ton 25.00
Servicios
Vapor 19 Pesos 10 Ton 190.00
Electricidad 0.18 Pesoy/KWH 150 KWH 27.00
Agua Enf. 0.05 Pesoy/m3  487.5m3 23.37
Recargos
25% de la Inversién de Copital en México 534.00
1585.3

Costo Total en Pesos/ton. de Isopreno = 1585
127 Délares

Base 1972 (3 1,31)
Considerando un indice en inflacién 1973/72 = 10% el costo es de:

1745.5 Pesos/ton
139.7 Délares/ton

DISPONIBILIDAD DE MATERIAS PRIMAS EN MEXICO :

Acetileno:
Su produccién solo se limita para uscs combustibles de muy alta temperatura. Su pro

duccién en el pais no es petroquimica (inorgénica). Algunos productores nacionales son:
Acetileno Nacional S.A,, Argén S.A,, Liquid Corbonic de México S,A., etc.
Se importaron 40 toneladas en 1972 (42,43).
Acetona:
Producida por Celanese Mexicana a partir de alcohol isopropflico (este se monufactu

ra por la hidratacién del propilenc) para su consumo particular. La capacidad instalada



corresponde a 10,000 ton anuales. En 1972 se importaron 425 ton (42,43).
Hidrogeno:
Las refinerfas de Salomanca y Madero generan 10 millones de pies cdbicos diarios

de hidrégeno y una planta de 30,000 ton anuales de isopreno solo requiere de 1000 ton

anuales.

Amonfaco:

PetrSleos Mexicanos posee una capacidad de produccién de 730,000 ton anuales y
el proceso solo requiere de 150 ton anuales para 30,000 ton anuales de isopreno (42).

Prgeileno:

Existe una planta de 110,000 ton anuales de capacidad en Poza Rica, Veracruz (42).

Isobutileno:
No se produce en México. En 1972 se importaron 360.3 ton (43).
Producido por Petr6leos Mexicanos, posee una copacidad de 21,500 ton anuales y

hay suficiente cantidad de metano para aumentar la produccién (44).

Formmaldehido:

No se produce industrialmente. Se obtiene a partir del metanol en la planta que ela

boraré al isoprenc. En 1972 se importaron 15,836 ton (43).

Cloruro de Hidrdgeno:

Petréleas Mexicanos fabrica 16,000 ton onuales de HCl. La industria quimica del
Itsmo produce 9,000 ton anuales. Para poder utilizarlo en el proceso se requiere que pa
se por etapas de purificecién y evaporacién. En 1972 se importaron 43 ton (42,43).

Acido Sulftrico:

(43).

Existe una produccién suficiente, de manera que en 1972 se exportaron 4,571,817 ton

112
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Fosfato de Calcio:

Hay suficiente produccién. En 1972 se exportaron 53 kg (43).

Acido Fosférico:

Hay suficiente produccién. En 1972 se exportaron 184,372 ton. Los principales fa-
bricantes son: Productos Quimicos Monterrey y Curtin de México, S. A, (42,43).

Solventes:

NMP, DMF y AN no se producen en Mé&xico. En 1972 se importaron 826 Kg de AN
y 2.672 Ton de NMP (43).

Hidréxido de Potasio:

La industria quimica del Itsmo S.A, tiene una capacidad de produccién superior o
las 4,000 ton anuales (42)

Tetracloruro de Titanio:

No se produce en México (43)

Hidréxido de Sodio:

Existe suficiente produccién. En 1972 se exportaron 3,201,966 ton (43).

Cloruro de Litio:

No se produce en México. En 1972 se importaron 559 Kg (43).

Catalizadores:

Paladio, Cromo Al6mina, Tripropil aluminio, HBr, Zeolitas, Platino Activado, Re-
sinas de Intercambio 16nico, se pueden conseguir por importacién con los siguientes dis -
tribuidores: Equipar, S.A,, Mdterias Primas S.A., Metalo Quimica Mexicana, Almex,
S. A,, Diamantex, entre otros més.

Preservadores:

. . . s . b4
Buticatecol Paraterciario: No se produce en el pais, se importa por conducto,si se
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desea,de los distribuidores anteriores.

Isoamilenos:

No se extraen para proceso. Esta contenido en los fracciones Cg de desintegracién
de los hidrocarburos en general.

Isopentanos:

No se extrae para proceso. Contenido en las fracciones Cs de las desintegraciones
de los hidrocarburos parafinicos y nafténicos.

Isopreno:

No se extrae. Esta contenido en las fracciones Cg de la desintegracién de los hidro

carburos y en los efluentes de las plontas de etileno,

INSTALACIONES NECESARIAS PARA PRODUCIR LAS
MATERIAS PREMAS EN MEXICO

Acetona: Puede obtenerse:
1.~ Como subproducto de la ruta de los cumenos para producir fenol.

Esta fuente es la m&s barata, de manera que el exceso de un material como sub-
producto, dié origen al proceso en ltalia . Sin embargo, resulta més factible y econdmico
producirla en nuestro pafs por los métodos de oxidacién directo,debido a que la instala -
cién de una planta de cumenos persigue otra finalidad, ademé&s de que la disponibilidad
de este tipo de aromé&ticos no es una cualidad natural del petréleo mexicano.

2.~ Por la via del isopropanol.
La preparacién por la vla del isopropanol es la mé&s cara a causa de que la mate
ria prima en sf,cuafa m&s que el producto elaborado por ofras rutas..
3.= Por lo oxidacién directa de la propilen cetona o del etileno en presencia de aire

u oxigeno (27,46).
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El precio de la acetona producida en México por medio de la oxidacién directa
del etileno serfa aproximadamente de |.80 pesos por kg. para una capacidad minima de
30,000 ton anuales{1973) . La ruta del isopropanol lo ofrece al precio de $3.90/kg para
el mismo dffo.

En 1975 se iniciaré la construccién de una planta de etileno de 182,000 ton anua
les y posteriormente otra de 500,000 ton anuales, que se unirén a las 54,000 ton anua-
les ya existentes (27,43 ,44,47).

Acetileno: Los vias més econémicas son:

l.- La reaccién entre la Nafta y el Oxigeno con rendimientos del 23% y,

2.~ Lo reaccién del Gas Natural y el Oxigeno con rendimientos del 31%.

La primera ruta es la que se emplea en ltalia. Su precio de fabricacién en México
para 1973 seria de 2.55 pesos /kg para una capacidad de 20,000 ton anuales para oxige=
no de precio accesible(no mayor de 1,50 pesos/kg en cantidades industriales). Depen——
diendo de la fuente de obtencién del oxigeno, el costo podria elevarse hasta 3 pesos/kg
o més. El uso del aire como medio oxidante aumentaria los costos de las instalaciones y
produccién, ademé&s de que bajarfa notablemente la pureza del acetileno, ast como la
cantidad producida, de tal manera que no se lograria equilibrar estos costos con el precio
del oxigeno. Estos procesos son también una fuente excelente para obtener hidrégeno y
biéxido de carbono en grandes cantidades. La seguida ruta resulta la mé&s adecuada para
el pafs por la disponibilidad que se tiene del gas natural (45).

Propileno: Las fuentes del Propileno son:
| .- Obtenido como subproducto de las refinerics en los procesos de desintegracién.
Los flujos de desintegracién contienen alrededor de un 9% de propileno y un 3%

de propano. Esto representa una capacidad de produccién de:



16

Actual: 1754,5 m3/dia de propileno en los flujos de desintegracién catalitica en
México. (fase liquida)
En construccidn: 1666.8 m3/ dia de propileno en los flujos de desintegracién cata
Iftica en México (48 ,44) (fase Ifquida)
La separacién del propileno puede efectuarse por destilacién simple o extractiva
segdn la pureza que se desee obtener.
2.~ Por la deshidrogenacién del propano obtenido por la destilacién del petr§leo -
crudo.
La contidad de propano obtenido de la destilacién del petr6leo crudo es variable.
El contenido del propano en el gas natural es del 7% y esta fraccién gaseosa al des-
hidrogenarse constituye una fuente mé&s para la produccién de propilenc. Se separa por
licuefaccién y absorcién bajo presién. Se puede aplicar primero la deshidrogenacién a
toda lo fraccién goseosa y hacer posteriomente la separacién. No existe una plonta de
este tipo. Esté en construccién una planta deshidrogenadora pora la produccién de buta
dieno cuya carga la constituye 43.5 millones de pies cdbicos diarios de butano~buteno y
propano-propeno. He aquf una cantidad extra de propileno, la cual puede separarse por
un proceso de extraccién.
3.~ Como subproducte en la manufactura del etileno.
Dependiendo de la alimentacién que se utilize para la produccién de etileno, se
16 la cantided producida de propileno como subproducto principal . Generalmente consti_
tuye del 90 ol 95% de los fracciones C3 del efluente de la planta de etileno,
Si la alimentacién esta constituida por fracciones gaseosas como etano a butano

el porcentaje de propilenc varfa de 1.9 a 4.5%. En combio,si la alimentacién del proce=
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o lo constituyen las naftes ligeras hasta los destilados cerosos, el porcentaje se eleva
desde 12.4% hasta 16.3% de propileno.

La copacidad actual de produccién del etilenc es de 54,000 ton anuales lo que
constituye aproximadamente una cantidad de propileno que varfa de 1026 a 2430 ton ~
anuales , ya que las fracciones de gas natural son la materia prima del proceso que se
aplica en México. Este tipo de alimentacién ofrece los mé& altos rendimientos para el
etileno,

El propileno que sale de la planta de etileno posee una pureza mayor del 99% y
no requiere de etapas posteriores de purificacién (44,48),

4.- Por la desintegracién del isopentano.

Esta dltima ruta se esta utilizando para tratar de satisfacer la demanda que tiene
en la elaboracién de productos quimicos , tales como heptanos, nonanos, dodecenos y en
grandes cantidades para la fabricacién de alquilatos, ademé&s de utilizarse como materia
prima para la polimerizacién a gasolinas (18). Como se espera una fuente demanda de es
tos productos, y en vista de las circunstoncias deberd incrementarse la capacidad de pro
duccién en el pafs para tener también propileno disponible para la fabricacién del isopre
no u otros polimeros.

Esta en planeacién la construccién de una planta de 140,000 ton anuales de propi=
leno en Poza Rica, Veracruz (47).
Isobutileno: Las fuentes del isobutileno son:
.= Las fracciones C, provenientes de la desintegracién catalitica de las parafinas y
de la desintegracién de las naftas.

Los fracciones Cy constituyen el 20% del efluente total de las unidades de desinte

gracién catalftica tanto de las parafinas como de las noftas.
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El contenido de isobutileno representa entre el 15 y 18% de los fracciones C4 cuando se
tratan las parafinas y del 35 al 45% de estas fracciones si la alimentacién se establece
a partir de los naftes.

Considerando una cantidad promedio del 25% de isobutileno en las fracciones
C4, representa una cantidad:

Actual de 974.717 m3/d|'o (fase liquida) (44, 48)
En construccién de 926 m3/ dia (fase liquida)
3.~ La deshidrogenacién del isobutano obtenido por la isomerizacién del n-butano.

El n-butano constituye el 7% del gas natural. Este puede isomerizarse por un
proceso econdmico a isobutileno en presencia de platino e hidrégenc. No existe este ti
po de planta ni la deshidrogenadora, sin embargo, existe la conveniencia de la construc
cién de una planta que deshidrogene al propano e isobutana sin que interfiera con la pro
duccibn de butadieno.

4.- El reformado catalitico de naftes y parafines.

Los fracciones C4 del reformado catalitico forman el 8% del efluente total de la
unidod. Este porcentaje representa una cantidad de 19.46 ma/dl'c de isobutileno, consi-
derando los capacidades actuales y en construccién , hasta el momento reportadas.

Por informacién directa sabemos que la produccién actual de fracciones Cy esta
comprometida para otros usos. El isobutileno no se separa de estas fracciones. Se utiliza
integra la corga de fracciones C4 (44,48).

En el proceso Francés se utilizan directamente las fracciones Cy sin la previa -
separacién del isobutileno. En la alimentacién se incluyen también a los fracciones Co

Y Cg. Los fracciones Cy4 se separan del efluente de las unidades desintegradoras por des



tilacién fraccionada y extractiva con solventes aproténicos,si se desea una separacién

total . El isobutileno se separa de igual manera.

Isoamilenocs: La fuente se constituye por(44,48):
l.- Les fracciones Cg de la desintegracién de la Nafta.

Laos fracciones Cr constituyen el 70% del efluente de la desintegracién cafah'ii
ca de la nafta. El isoamileno constituye un 10% de esta fraccién, y tiene una capaci -
dad en nuestro pafs de:

Actual de 1364.6 m%/dia  (fase lfquida) y

En construccién de 1296.4 m3/ dia (fose liquida) presentes en las gasolines.

2.- Las fracciones Cg de la desintegracién catalitica de las pardfines.

Se constituye también gproximadamente por un 70% de gasolinas, pero es conte

nido de isoamilenos es del 14%. Las capacidades son:
. Actual: 1910.44 m3/dia (fese lfquida) y

Construccién: 1815 m3/dl'a (fose liquida) de isoamilenos.
Estas dos dltimas cantidades engloban a las del inciso anterior.

3.- El reformado catalitico de la gasolina natural y de lgs noftes.

Las fracciones C y mayores constituyen el 80% del efluente de estas plantes,
siendo que el contenido de isoamilenos es del 10%. La capacidad actual y en construc -
cién hacen un total de 1081 m3/d|'a de isoomilenos.

Los isoamilenos se extraen de estas fracciones con HyS04 con una eficiencia del
85%, pero antes deben separarse por destilacién fraccionada los fracciones C, para que
la concentracién de isoamilenos suba hasta un 30% y haga asi més eficiente la operacién

de extraccién. Considerando las pérdidas por el proceso de extraccién, la capacidad

19
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actual y en construccién de isoamilenos en las alimentaciones antes mencionadas es de
4085.] m3/dfa.
Por cada 250,000 ton de estos flujos, se obtienen 19,000 ton de isopreno por la

via de la deshidrogenacién de los procesos Dow y Shell (3).

Isopentano: Se obtiene a partir de:
I.~ Del flujo de extraccién de las porafinas nomales preferentemente C5 y C, con

la aplicacién de tamices moleculares de la mezcla de gasolings, kerosinas y aceites.

2.~ El reformado catalitico y desintegracién catalitica de los fracciones nafténicas
y parafinicas del petréleo.
En la primera fuente el porcentaje de estos hidrocarburos es (48):
Isopentano ceeeeesess 25%
N=Pentano ceeeseeses 27%

Fracciones Cg eeesses 40% (parafinicas)

El contenido de estas fracciones en la desintegracién y en el reformado catali-
tico es menor, Sometiendo estos fracciones a un proceso de isomerizacién, se aumenta
la contidad de isopentano utilizondo platine activado en presencia de hidrégeno en un
medio &cido. La separacién del isop entano de alta pureza se obtiene por una extrac ~
ci6n en tamices moleculares, una destilacién simple y una recirculacién a la seccién de
extraccién (48).

Se estima que las cantidades de isopentano presentes en las capacidades actual
y en construccin en los efluentes antes mencionados es de:

Isopentano y n~pentano en los efluentes de fraccionacién es = 6593.2 m3/d|'a,
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Isopentano y n-pentano en el refomado catalitico es = 4729.3 m3/dia.

Isopentano y n-penrgno en el efluente de la desintegracién catalitica de las para
finas es = 13,000 m°/dfa. ;

Todas estas cantidades estan referidas en fase lfquida.

El isopentano constituye un componente de alto octano para la elaboracién de las

gasolinas nacionales.

Isopreno: Se encuentra en:
I.- El flujo de la desintegracién al vapor de las naftas y desintegracién catalftica
de las naftas y parafinas.

La capacidad en construccién para la desintegracién de las naftas no incluye el
tratamiento con vapor,en vista de que los otros productos asi obtenidos no tienen afn una
aplicacién especifica y con demanda, ademés de que el tratamiento que se da a las naf-
tas tiene la finalidad de aumentar la cantidad de gasolinas. Sin embargo, constituye -
aproximadamente el 10% de las fracciones Cg de la desintegracién de los naftes y requie
re primeramente someterlos a una destilacién para aumentar el contenido de isopreno en
las fracciones Cg y poder asi efectuar la extraccién, la cual con el porcentaje original
no podria realizarse.

Se estima que la cantidad de isopreno en la copacided actual y en construccién
presente en las fracciones de lo desintegracién catalftica de las naftas y parofines seria
de:  1318.653 m/dia (3,44,48).

2.- Como subproducto en la manufactura del etileno.

El isopreno constituye del | al 3% de la cantidad de etileno producida de mane

ra que en el pafs esta fuente no resulta por el momento lo suficientemente grande como

para producir una cantidad aceptable, Sin embargo, considerando la capacidad actual
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futura y en construccién que ser§ de 736,000 ton anuales, la cantidad de isopreno pre-
sente en el efluente de los plantas de etileno seria de 22,080 ton anuales, que al extraer
se se reducirfan en un 5 a 10%. Esta fuente constituye la base principal que abastecer§
de isopreno a Europa (I,44).

Hidr8geno: Se obtiene principalmente por el fraccionamiento de hidrocarburos y no exis
te por lo tanto dificultad en nuestro pafs de aumentar su produccién. Esta actualmente

pendiente el arranque de una planta recuperadora de 3720 ton anuales de hidrégeno (44).

Catalizadores y Solventes: Debido a que la contidad requerida de estas substancias no -

tiene una demanda tal que la construccién de las plantas productores resulte econémica

y rentable, se recomienda seguir importando estas materias primas (42,43).

Copacidades Actuales y en Construccién de las Fuentes de Fracciones C4 y Cs.

Desintegracién Catalftica

ésfu_al. En Construccién
19434,34 m3/diq 18520005 m3/d{a
C4 = 3898.8 m%/dia C4 = 3704 m3/dia
Cs = 13646.04 m3/dia Cs = 12946 m¥/dia
(fase l{quida)

Reformado Catalftico

Actual En Construccién
6199.83 m3/dia 7312.62 m3/dia
C4= 495.98 m¥/dia C4= 585m3/dia
Cs = 4959.8 m¥/dia C5= 5850 m3/dia

(fase |{quida)



Fraccionadores de Gasolina Natural
El contenido principal de estos flujos se constituye por fracciones parafinicas Cx

a Cjg con mayor proporcién de los primeras.

Actual En Construccién
4133.22 m3/dia 524601 m%/dfa

(Fse liquida)

Fraccionadores de Liquidos de Absorcion Actual
Consiste en la separacién de todas las fracciones ligeras del petréleo, Se separa

aqui la contidad correspondiente a las gasolings naturales, las que constituyen la mayor

parte.

Capacidod Actual = 9558.715 m3/dfa

Todos estos datos corresponden a los publicados en las diferentes revistas naciona
les y extranjeras de ditima emisién,

Conforme a la base parafinica y nafténica de nuestro petrSleo resulta obvio que
el pafs necesita aumentar sus plantas de desintegracién para poder satisfacer las deman -
das actuales y futuras de materia prima. Estos construcciones se verén complementadas
con plontes de extraccién ya sea por destilacién, absorcién, etc., o por tamices molecu
lares y unidodes de purificacién entre otras més.

Lo existencia de estas plantas incrementaré el desarrollo de la petroquimica en el
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES

I, 1.~ El Isopreno es el monémero del hule natural, que obtenido en forma
sint8tica es el Gnico que al polimerizarse puede substituirlo de una forma
adecuada, gracias a la existencia de los sistemas de polimerizacién estereo-
especTficos que nos dan la estructura del Cis 1,4 poli-isopreno, igual a la

del hule natural.

.-

Procesos Seleccionados: En base al precio en el mercado nacional,
podrfamos seleccionar cualquiera de los procesos, alin con la importacidn de
.
materias primas, pero como el objetivo es cerrar el rengldn de importaciones
y no aumentar el precio al consumidor, encontramos que los procesos que utili

zan a las fracciones C5 como material de alimentacifn constituyen la fuente

mis econdmica para producir Isopreno en el paTs.

Analizando el costo del proceso y disponibilidad de las materias

primas encontramos que los siguientes procesos son los m8s adecuados:

Proceso Dow-ARCO (Shell) ......... 6657 Pesos/Ton (Deshidrogenacidn de
Isoamilenos)

Proceso Nippon-Zeon (BASF) ..... 3492 Pesos/Ton (Extraccién de Isopre
no)

Estos precios se estiman para 1973.

El costo de las instalaciones adicionales que requieren estos pro-
cesos seleccionados resultan elevadas, pero permiten tener el menor desperdi_
cio posible de materias primas tal y como sucede con el proceso Houdry-ARCO

que solamente aprovecha el 50% de la alimentacién de isopentanos-isopentenos,
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material estimado para gasolinas de alto octano. Por esta razbn se elimind
el proceso, aunque la disponibilidad futura de materia prima y el uso acre-

ditado de los subproductos podrfan darle oportunidad.

Queda abierta la posibilidad en un futuro no lejano para aquellos
procesos que se alimentan de las fracciones C3 y Ch. dependiendo del costo y

disponibilidad que llegaran a tener en México en afios subsecuentes.

IV.~- Por conducto del an8lisis de Mercado se ha encontrado que:

E) consumo nacional aparente de hule natural fue de 38,100 ton pa-
ra el afio de 1972 y que, en vista de la creciente demanda con una tasa anual
de crecimiento del 6% encontrada por el método de los promedios ponderados,
utilizado de acuerdo a la disponibilidad y secuencia de los datos existentes

y en base a estos, el consumo para los préximos 5 afios serd:

1973 teveevenncaeasa. 40,386 Toneladas
1974 eiiieencenaas.. 42,809 B
1975 vaescenasasanses 85,378 L
1976 ...evceenneeas.. 48,101 u
1977 cveinrvenennesas 50,987 u

Resulta evidente que la produccién del poli-isopreno como substitu
to del hule natural tiene un amplio panorama de desarrollo en nuestro pafls.
La dificultad se presenta cuando nos preguntamos sT es mejor aumentar la ca-

pacidad de los cultivos o buscar la tecnologfa adecuada para fabricarlo.

La respuesta la encontramos por un lado, con abundantes cultivos -
de la Hevea Brasiliensis que reduzcan los costos de produccidn, y por el otro,
disponiendo de las materias primas bdsicas necesarias a un costo tal, que -
después de efectuado el proceso, ofrezcan calidad a un precio competitivo en

el mercado nacional e internacional.
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La ventaja que se tiene cuando ambas soluciones son factibles, es
que la produccibn sintética del hule puede complementar con exactitud a la
produccién natural que exija la demanda nacional en el presente y en un fu-
turo a la extranjera. En ambos casos, la finalidad es la limitacibn o elimi-
nacibn de las importaciones y contamos con los elementos naturales y sinté-

ticos para lograrlo.

Precios:

El precio de facturacién promedio del hule natural en 1972 fue de
5,000 pesos/ton (sin cargos adicionales). Ahora bién, considerando el Tndice
de inflacibn para 1973 (10%), asT como los diferentes impuestos y cargos adi

cionales, tenemos que:

Precio de facturacién promedio del hule
natural (1973) por tonelada $ 5,500.00

Costo de transportacidn marTtima (desde
el Oriente) por tonelada 1,000.00

Impuestos, comisiones, trimites y trans
portacidn terrestre hacen un costo por

tonelada de: 1,500.00
Total) 8,000.00

Esta cantidad representa el costo por tonelada de hule natural que

esta 3 la entera disposicién del fabricante.

El precio de facturacibén promedio para el poli-isoprenoc fué de

5,700 pesos/ton para 1972, y de 6,300 pesos/ton para 1973 (43).

El precio de! hule natural en el mercado nacional tiene un valor
promedio de 22,00 pesos/Kg aproximadamente 20,000 pesos/ton (dato de distri-

buidores).
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Se sabe por referencias bibliogréficas (3) que el precio interna-
cional de manufactura del isopreno, deberd ser de 220 d6lares (1972) para
poder competir en el mercado. Considerando la inflacibn correspondiente al
afio de 1973, el precio por tonelada de isopreno asciende a 250 dSlares equi

valentes a 3,125 pesos.

V.- VlI.-

Materias Primas: Las Materias Primas idéneas las constituyen por
el momento las olefinas y diolefinas presentes en las fracciones C5 de los
flujos de las plantas de desintegracién térmica y catalftica de las parafi-
nas y naftas, asT como el isopreno presente en el efluente de las plantas de
etileno. Para separar estas materias primas se hacen necesaria la instalacién
de plantas de extraccién y purificacibén que pueden tener aplicacidn en otros

procesos de refinerfa.

Localizacién de la Planta: En base a la capacidad actual, futuray
en construccidn de las plantas que suministran las materias primas precurso-
ras del isopreno, las instalaciones del proceso deberSn situarse en la zona

central petrolera del pafs, o sea integrada a los procesos de refinerfa.

El paTs cuenta con plantas de polimerizacién adecuadas para produ

cir el poli-isoprenc (Negromex, S. A. y Hules Mexicanos, S. A.).

Costos: La experiencia ha demostrado que el costo de polimeriza -
cién, dependiendo del método empleado, tiene un costo del 65 al 100% del cos
to de manufactura del monémero. Para estar dentro de amplios mérgenes de se-
guridad, hemos considerado un 100% m&s como el costo de polimerizacién. A -

continuacién se enlistan los costos del mondmero y del polimero de los proce



128

sos estudiados; los precios estdn referidos al afio de 1973:

PROCESO COSTO DEL MONOMERO  COSTO DEL POLIMERO
SNAM L4471 Pesos/Ton 8942 Pesos/Ton
GOODYEAR/S.D, 3937 " 7874 v
| FP (7300) 5322 H (14600) 10644
BAYER (7870) 5587 (15760) 11178 ¢
URRS (7583) 5329 .= (15166) 10653 '
MARATHON (6709) 4901 & (13418) 9802
DOW-ARCO (Shell) 3328 ¢ 6657
Houdry- ARCO 4128 8256
Nippon-Zeon (BASF) 1764 i 3492 ¢

Las cantidades entre paréntesis representan el costo de produccidn

con materiales a precio de importacién.

Capacidad de la Planta: Dependiendo de la disponibilidad de mate -
rias primas, los estudios econdmicos de la produccibén de isopreno, revelaron
que la capacidad minima permisible es de 30,000 ton anuales para tener un re

torno a la inversidn aceptable.

Ahora bién, en base a la futura demanda de hule natural y a las po
sibles exigencias del hule butilo y debido a que la produccibn natural del
mismo requiere de un largo periodo de cultivo, la capacidad de produccibn es
timada que cubre los préximos 5 afos es de 60,000 ton anuales con opcidn a

subsecuentes expansiones que permitan cubrir aumentos en la demanda.

Esta capacidad estimada no considera la influencia de factores téc
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nicos y humanos que pudieran afectarla.

Inversién de Planta estimada de los Procesos Seleccionados para

1973:

Proceso de deshidrogenaciSn Dow-ARCO (Shell) 276 millones de pesos

Proceso de extracciSn Nippon-Zeon (BASF) 141 millones de pesos

El costo corresponde a una capacidad instalada de 60,000 ton anua-
les de isopreno.

La carencia actual de materias primas, asf como de las instalacio-
nes necesarias para manufacturar el isopreno, hacen que la inmediata realiza
cib6n del proceso no sea factible; sin embargo, los elementos bdsicos para su

desarrollo han quedado establecides durante el presente estudio.

NOTA: El artfculo Plant Costs Zoom publicado por la Revista Chemi-
cal Engineering de Junio 24, 1974, Pag. 136 estima que el Tndice de inflacidn

de los costos de plantas para 1974 serd de 15.7%.



PROCESO

TIPO DE PROCESO

CUADRO  SINOPTICO

MATERIAS PRIMAS

CAPITULO 11t

PUREZA DEL PRODUCTO

SUBPRODUCTOS

REND IMIENTO

NIPPON ZEON

BASF

ARCO/Stratford

Atlantic Rich
field Co.
(ARCO) .

Houdry Process
Corp.

Dow Chemical
Co. y Shell
Dev. Corp.

Extraccibn de
Isopreno con
DMF

Extraccién de
Isopreno con
NMP

Extraccibn de
Isoamilenos con

HZSOH

Purificacibn de
Isopreno por Ex
traccién con
Acetonitrilo.

Deshidrogena -

cibn.

Deshidrogena -
cibn.

Fracciones C. de la
desintegracign cata
1Ttica de naftas y
parafinas y de las
plantas de etileno

Fracciones C_ de la
desintegracign cata
1Ttica de naftas y
parafinas y de las
plantas de etileno

Fracciones C. de la
desintegracian cata
17tica de naftas y
parafinas ligeras

Efluentes de los -
procesos de deshi -
drogenacidn que fa-
brican isopreno,

Isopentano~|sopente
no.

Isoamilenos

99.7% de lsopreno

99.7% de isoprenc

99.5% de lsoamilenos

99.8% de |sopreno

47.5% de Isopreno

87.5% de Isopreno

PolTmeros y dimeros
de [sopreno

Polfmeros y dfmeros
de Isopreno

Dimeros de las
fracciones C5

No origina mds Sub
productos.

Metano, Etano Pro-
pano, piperileno,
etc,

Metano, Etano, =
Propano, etc.

95% es la rapidez
de recuperacibn

95% de recupera-
cién,

Se extrae y recupe
ra un 85%

-—0 =--

51.5% y 58.6%

85%

8 144}



PROCESO

TI1PO DEL PROCESO

CUADRO  SINOPTICO

MATERIAS PRIMAS

( CONT.)

PUREZA DEL PRODUCTO

SUBPRODUCTOS

RENDIMIENTO

Instituto Fran
cés del Petrb-
leo (iFP),

BAYER

URSS (Power
Gas-Licensin-
torg).

Marathon 0il
Co.

Goodyear/S.D.

SNAM Progettl

STntesis de Iso-
preno,

STntesis de |so-
preno.

STntesis de Iso-
preno,

STntesls de Iso-
preno

STntesis de [so-
preno.

STntesis de Iso-
preno

Isobutileno en las
fracciones C, de la
desintegraclion cata
ITtica de naftas y
parafinas.

Metanol,

Isobutileno
Metanol

Isobutileno
Metanol

|sobutileno
Metanol

Propileno

Acetona
Acetileno

99.5% de Isopreno

99.5% de isopreno

99.6% de lIsoprenc

99.5% de lIsopreno

99.5% de Isopreno

99.5% de Isoprenc

Polioles de alto y
bajo punto de ebu-
1licién. (gran can
tidad) -

Polioles (en menor
cantidad que para
el proceso IFP).

Polioles (en menor
cantidad que para
el proceso IFP)

Se regeneran a ma-
terias primas que
se vuelven a apro-
vechar

Metano, Etano, Pro
pano, Piperileno,
Ciclopentadieno,etc,

Casi Nulos

Variable segln -
las impurezas pre
sentes en la ali-
mentacién(mfnimo
70%)

80 a 90%

80 a 85%

80 a 90%

65%

Mayor 95%

T-V6Z(



CUADRO SINOPTICO

CAPITULO V
(valor en D6lares por tonelada de
Isopreno)
Ref. Bibliogréfica (3) ECONOMIA A NIVEL INTERNACIONAL
PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD, COSTO DE LOS RECARGOS 25% de Costo Total Costo de Planta
PROCESO PRIMAS QuiMICcos SERVICIOS 1a Inversién 1972 60,000 ton/afio
1972
(millones)
SHAM=- STntesis de Iso
i'rogetti prenc $ 145,30 $ 12,00 $ 16.50 $ 87.50 $ 261.4 $ 21
fioodyear/ STntesis de lso
YD preno 66.90 30.00 53.45 100.00 250,35 24
| FP STntesls de Iso
preno 142,00 5.70 27.00 125,00 299,30 30
B/AYER Slntesis de Iso
preno 148,00 5.70 27.00 125.00 305.70 30
URSS (Po-
wer Gas STntesis de Iso 258,13 = 11,75 *
Co.) preno 151.90 13.00 43,23 50.00 (1971) (1971)
Marathon STntesls de Iso
0il Corp, preno 109,10 22,00 16.53 110,00 257.6 26.4

1-86Z1



CAPITULD V

CONT.
PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD, COSTO DE LOS RECARGOS 25% de Costo Total Costo de Planta
PROCESO PRIMAS QUIMICOS SERVICIOS la Inversién 1972 60,000 ton/afo
(millones)
Houdry Deshidrogena- $ 192.88
Corp. clén., 104.50 $ 10.70 $ 31.48 $ 46.20 (47.5% pureza) 1na
Dow Chemi  Deshidrogena-
cal cién. 75.00 6.40 36.88 23.7% 141,33
(87.5% pureza) 4.5
ARCO/ Extraccién de
Stratford Isoamilenos
con stou -o- 0.81 13.36 20.83 35.00 5.7
Puriflcacibn
Atlantic de lsopreno
Richfield por Extrac -
Co.(ARCO) ci6n con ACN
a)Houdry -0~ 1.64 47.15 33.65 82,44 8.07
b)Dow Chem -o- 0.55 21.08 27.70 49,35 6.52
Combinado Deshidrogena-
Houdry/ ctén y Purifi
ARCO cacién 110.00 3.00 57.40 80.00 250,40 19.17

2-8621



CAPITULOD V

CONT.

RECARGOS 25% de

COSTO TOTAL

COSTO DE PLANTA

PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD, COSTO DE LOS
PROCESO PRIMAS QuiMIicos SERVICIOS LA INVERSION 1972 60,000 ton/afo
(millones)
Combinado Deshidrogena~
Dow-ARCO ci6n y Purlfi
caclén $ 75.00 $ 6.00 $ 58.50 $ 70.00 $ 213.50 $ 16,72
Nippon- Extraccibn de
Zeon Isopreno con 6.4
20,50 35.60 110.16 (45,000 ton)

DMF

NOTAS:

52.50 1.56

*

Estos costos de planta solo se aplican para URSS,

La base de estas evaluaciones se encuentra en la pdgina 73

€-8621



CUADRO SINOPTICO

CAPITULO VI
Ref. Bibliogréfica (3,43) (Valor en Pesos por Tonelada de
ECONOMIA A NIVEL NACIONAL tsopreno)
PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD, COSTO DE LOS RECARGOS 25% de COSTO TOTAL COSTO DE PLANTA
PROCESO PRIMAS QuiMticos SERVICIOS LA INVERSION 1973 60,000 ton/afio
(millones)
SNAM- Sintesis de lso
Progetti preno $ 2319.50 $ 180.QQ § 225.30 $ 1320.00 $ 4h71.00 $ 348,48
Goodyear/  Sintesis de Iso
5.05 preno 1003.20 450,00 626,00 1500.00 3937.00 396,00
I F P STntesis de Iso
preno 4413,00 85,50 338.60 1880.00 7300.00 496.32
BAYER Sintesis de Iso
preno 4836.00 85,50 358.40 1875.00 7870.00 495.00
URSS (Po-
werGas Sintesis de Iso
Co.) preno 4891.00 195.00 858.00 750.00 7927.80 * * 207.00 (30)
Marathon Sintesis de Iso
0il Corp. preno 3663.50 330.00 230.60 1650.00 6462.00 435,60 (24)
Houdry Deshidrogena -
Corp. cién 1560.50 160,50 469.80 693.00 3119.00 182.93

1-3621



CAPITULO VI

CONT,
PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD, COSTO DE LOS RECARGOS 25% de COSTO TOTAL <COSTO DE PLANTA
PROCESO PRIMAS QUIMICOS SERVICIOS LA INVERSI ON 1973 60,000 ton/afo
(millones)
Dow Chem.
Co.-Shell Deshidrogena
Dev. Co. cibn $ 1125.00 $ 96.00 $ 386.40 $  356.25 $ 2159.50 § 94,05
ARCO/ Extraccidn de
Stratford Isoaml lenos
con H,S0, -o- 6.48 169.50 312.45 537.30 82.50
Atlantic Purificacién
Richfield de Iscprenc
Co. (ARCO) por Extrac-
cién con ACN
a)Houdry -0~ 25,60 598.50 504.75 1241,00 133.25
b) Dow-Shel | -o- 8.73 263.85 415,50 757.00 109.70
Combinado  Deshidrogena
Houdry/ cién y Puri-
ARCO flcacién 1650.00 45,00 858.40 1200.00 4128.00 316.80
Combinado  Deshidrogena
Dow-Shell  cién y Puri=
ARCO ficacién 1125,00 90.00 761.00 1050.00 3328.60 276.00

z-2621



CAPITULO VI

CONT,
PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD. COSTO DE LOS RECARGOS 25% de COSTO TOTAL COSTO DE PLANTA
PROCESO PRIMAS QUIMICOS SERVICIO0S LA INVERSION 1973 60,000 ton/afo
(millones)
Nippon- Extraccién de
Zeon (BASF) lsopreno con
DMF (NMP) $ 787.50 $ 25.00 $ 240.37 $ 534,00 $ 1745.50 $ 141,00

NOTAS: * En base a los costos de planta en Ruslia

La base de estas evaluaciones se encuentra en las pdginas

87 y 88

€-2621
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