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C A P 1 T U L O 

1 N T R o D u e e 1 o N 

En la época actual nos encontramos afectados por la creciente difi_ 

cultad para el abastecimiento de materias primas de la industria. Nuestro 

país no es una excepción de este fenómeno que origina tener que hacer frente 

a la necesidad de buscar nuevos horizontes. 

En años recientes se ha incrementado la desproporción entre la de­

manda y la producción del hule natural, a un punto tal, que las grandes im -

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

Por estas raz ones, este estudio se encausa a la producción del mo­

nómero del hule natural . Se real i za r á un análisis técnico y e conómico de los 

procesos exi s tentes que manu f acturan al isopreno, para determinar la v iabil i 

dad de instalar una pl anta en el oaí s , de fin iendo que dicho análisis estará 

en f unción de la s mat e r ias ~ ri na s ~ ser vic ios a uxi l iar es con qu e d i s ponemos. 

Sabemos además, que es te tipo de in s tal acione s ti enen que es ta r enlazadas 

con o tra c lase de ,1 a nt as en su integra ción. 

En base a est a s pre~ isa s se sus t e "c a r á l a temática de res o lución -

del problema que determine la proyecc ión y desarrollo de l i s opreno en México. 



Antecedentes: 

CAPITULO 11 

ANTECEDENTES Y PROPIEDADES DEL ISOPRENO 

2 

El lsopreno se obtuvo originalmente por lo pir61isis del hule natural realizado -

por Grevi lle Wi llioms en 1860. En 1875, G. Bouchordot monifest6 que el hule natural 

era un pollfnero del isopreno, W.A. Tilden en 1882, observ6 que el isopreno se trans -

formaba en hule de la India o Caucho en contacto con 6cido clorhídrico concentrado o 

cloruro de nitrosilo, de esta manera se dedujo su estructura, al pirolizar los vapores de 

turpentina en 1884. Posteriormente, en 1892, se descubri6 que el polrmero obtenido en 

largos etapas de eloboroci6n, podfo vulcanizarse con azufre. En 1910, F.E. Motthews 

troboj6 con la firmo Stronge y Groham en la produccicSn y polimerizoci6n de dienos y -

encontr6 que el sodio iniciaba en fonna relativa, la polimerizaci6n r6pido y completa 

del isopreno, En el mismo ai'lo, C.P. Harris independientemente de los estudios de - -

Motthews descubri6 este fen6meno y adem& encontr6, que la polimerizaci6n podio efe.:_ 

tuarse por calentamiento con 6cido acdtico. 

Sin embargo, los primeros pollfneros no tuvieron semejanza con el hule natural 

debido o que no tenían la estructura regular Cis 1,4. Su interés comercial fue moderado 

utilizandose 6nicamente para copolimerizaciones con isobutileno en la manufactura del 

hule butilo. 

La introducci6n de los sistemas catalíticos estereoespecÍficos en los polimeriza­

ciones (Ziegler-Notto y Litio Ani6nicos) en los primeros años de 1950, permitieron que 

todo el isopreno se polimerizor6 o Cis 1,4 poliisopreno. La producci6n del mon6mero de 

isopreno se inici6 por los compañías Firestone, Goodrich y Goodyear en los Estados Uni­

dos en los a'los de 1954 y 1955. Los primeros éxitos comerciales del Cis poliisopreno se 

reportaron en 1959. (Referencias 12 y 41 de lo Bibliografía) 



Estru et ura : 

El isopreno muestra la siguiente formulación: 

2 3 4 

CH2 - r -CH - CH2 

CH3 

2 metil 1,3 butodieno 

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

un htbrido de resonancia en los siguientes estructuras: 

CH2 • C - CH : CH2 ~ 
1 ~ 

CH3 

+ 
CHr c = CH - CH2 

1 
CH3 

3 

Desde el enloce central, se tiene un cierto car6cter de doble enloce cisoidal y 

tronsoidol. La pregunto de cual estructuro se prefiere, no est6 o6n completamente defi-

nido. Varios investigadores han reportado ultimomente un predominio de la estructuro 

trons en contradicción con los primeros estudios. 

Las unidades fundamentales mcSs simples son: 

- CH · .. 2 "-'.: . . . . . . 
C- CH· .. 

Cis 1,4 

CH3 
1 
c -
1 
CH= CH2 

l,2oVinil 

1 - "¿H -
CH3 2 

Trons 1,4 

- CH - CH2 -

1 
C = CH2 
1 
CH

3 

3,4 
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los hules sintéticos de isopreno contienen de 90 a 99% de unidades Cis 1,4 iso-

preno arreglados cabezo con cola como en el hule natural; de O a 8% de unidades trans 

1,4; de O a 3% de unidades 1,2 o vini 1 y de 1 a 7% de unidades 3 ,4; aunque las prop':!: 

ciones de estructuras trans y vinil son generalmente nulas o muy pequeñas. 

El poli-isopreno sintético trans 1,4 no es como el hule natural, pero si se asem!. 

jo a la gutta percha o a la balata. 

Propiedades Físicas: 

El isopreno es un líquido volátil incoloro a lo luz ambar, transli::lcido, Es una -

substancia algo elástica semejante al hule natural molido (masticado), no es pegajoso y 

no demuestra debilidad. Es soluble en muchos hidrocarburos líquidos comunes al igual -

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

Punto de Ebullicioo a 7f:IJ mm de Hg •••••••• 34.067°C 
Punto de CongelacitSn a 7f:IJ mm de Hg •• , , •• - 145,950ºC 
Indice de Refraccioo a 20°C ••••••• , •••• , • • 1.42194 
Densidad a 20°C ......................... 0.68095 g/ml 

a 25°C • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • ú .67587 g/m 1 
Calor de Formacido a 25°C (gas) •••••••••••• - 18.10 Kcal /mol 

(lfquido)......... - 11.80 Kcal /mol 
Energfa Libre de FormacitSn a 2S°C ••• , •••• ,. - 34.87 Kcol /mol 
Densidad Relativa Estandar •••••••••••••• , • O. 92 

Uno serie de grcSficas de las principales propiedades Hsicas tonto del isopreno -

como de los materiales involucrados en su manufactura se pueden consultor en lo refe -

rencia 4 de la bibliografía. 

Peso Molecular: Su peso molecular prcmedio esto en el intervalo de 5 x 104 y 5 x I06 

con un grado de polimerizaci6n de 7:1J a 85,000 unidades. Segi::ln el método de prepar!!_ 

citSn las unidodes promedio van desde (a viscosidad promedio) 77,CXXJ a 2.5 x 10
6 

y de 

135, JGO (o peso promedio) a 2.75x106 • Si se utilizo al Litio cor.io catolizacicr, los va 
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lores anteriores son m6s elevados. El contenido de gel en el polfmero se encuentro en 

el intervalo de O o 20%. 

Si usted deseo datos sobre e 1 on61 isi s de su estructuro o los Royos X, absorción 

de aguo, propiedades térmicos, eléctricos, mec6nicos, plostificontes, identificación, 

procesamiento, compuestos y vulcanización y notos adicionales sobre compuestos de in-

terés comercial, favor de consultor lo referencia 41 de lo bibliografía. 

Propiedades Ou(micos: 

Conforme o su carácter estructural el isopreno sufre los siguientes reacciones: 

1.- Condensación de Diels Alder: Estos reacciones son del tipo general: 

+ 

lsopreno Dien<Sfilo Aducto 

A los materiales que reaccionan oon el isopreno se les conoce como dien<Sfi los. 

Lo reacción es rápido dependiendo de lo naturaleza del dien<Sfi lo y normalmente no se 

requiere un catalizador. Los substituyentes A y Ben el aducto, retienen su configuro -

ci<Sn relativo al doble enloce original presente en el dien<Sfilo, 

2.- Reacciones con radicales Libres: Varios radicales libres reaccionan con el isopreno 

por medio de dos mecanismos competitivos: 

o.- R· + CH2 : C - CH : CH2 1 
CH3 

(solvente) 

b. - R • + R' H ---------------- RH + R' 
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La velocidad de estas reacciones con el isopreno son mucho m6s grandes que la 

del ataque sobre el solvente. 

3 .- Reacciona tambi~n con Halógenos y Compuestos Halogenados: Estas reacciones se 

llevan a cabo por un mecanismo de adici6n esencialmente sobre la posicidn 1,2 con una 

subsecuente isomerizaci6n • La cat61isis con HCI nos lleva a la formaci6n del producto 

de adicí6n 1,4. 

4.- Reacciones con Hidrocarburos: La reacci6n de isopreno con tolueno, benceno o iso-

propil benceno, se catoliza por lo presencia de sodio o potasio, Se obtienen adiciones 

del isopreno tanto de cabeza como de cola 
R1 C 
1 1 

SJ'-C-C-C-C-C 
1 

Ri 
Producto Cabeza 

:on estos compuestas 

R1 C 
1 1 

~ -C-C-C-C-C 
1 
R2 

Producto Cola 

5.- Reacciones con Otros Compuestos: Como son principalmente, aninas primarias y se-

cundorios así como con dieti lamina, pirrolidona y pi peri dina; formaldehido en presencia 

de 6cido clorhfdrico; con acetona en presencio de sodio; con fenol en presencia de fen6-

xido de aluminio a 6cido fosf6rico; con nitrosobenceno en presencia de cloroformo; con 

di6xido de nitr6geno; con diborano y compuestos sil6nicos, adem6s de los reactivos de -

Grignord, 

6.- Reacciones de Polimerizaci6n: El isopreno puede polimerizar.;e bajo varias condicio-

nes¡ la adici6n puede efectuar.;e tanto por la posici6n 1,4 como por la vinil. La adicí6n 

en lo posi ci6n 1,4 permite dos posibles estructuras que difieren en la configuraci6n del ~ 

ble en lace permanente en la cadena, 



Gs 1,4 Trans 1,4 

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

doble enlace toma parte en la reacci6n de polimeñzacidn, el 1,2 o el 3,4 • 

CH3 
1 

H C -"C..IVIA.. 
2 l 

CH 
1 
CH

2 

1,2 o Vinil 

.. 
-1'2ru'- H2C - CH...llllM-

1 
C - CH 
1 3 

CH
2 

3,4 

7 

Las consideraciones simétricas del coso conducen a una mayor complejidad en -

las estructuras. Cualquiera de estos 4 residuos monoméricos pueden arreglarse en una ca-

dena polimérica, ya sea Cabeza con Cabeza o Cala con Cabeza. También las dos formas 

vinílicas Cabeza con Cala pueden existir con estructuras sindio, isa o atcScticas, debido 

a la presencia de un carb6n asimétrico (marcado con un asterisco). Las posibles estructu-

ros se analizan al espectro infro-rojo o por resonancia mognéti ca nuclear. 

Diferentes tipas de Cot61isi s: 

o.- Polimerizaciones Iniciados por Metales Alcalinos: Esta se efectda en presencia de -

finas dispersiones de metales alcalinos. El material catolizado por el Litio es el que pasee 

un contenido mayor en estructuras cis 1,4 isopreno (94%). 

b.- Polimerizaciones Iniciados par Compuestos de Metales Orgonoolcalinos: El isopreno 
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polimeñza bojo condiciones anaer6bicas en presencio de numerosos compuestos organom=. 

t61icos alcalinos solubles. En partí cular, los polimerizaciones utilizan litioalquilos co-

mo iniciadores. En un solvente de hidrocarburos, lo reaccidn procede en dos etapas: 

+ - .... 
CH2 ------ R - CH2 - C : CH - CH2 Li 

1 
lniciacidn: R - U +CH - C - CH -2- -

1 
e~ e~ 

Propagacidn: 

c.- Polimeñzaciones Iniciadas por Catalizadores Alffnicos: la polimerizacidn del iso-

preno se ocompai\o por el uso de un catalizador complejo, consistente en la combino -

cidn de un alcoholato s6dico, un compuesto organos6dico insoturodo y una sol de holuro. 

Estas canbinociones se conocen como catalizadores Alfi'n, nombre derivado por sus con~ 

tituyentes, alcoholato y olefinos. 

d.- Polimeñzaciones Iniciadas por Oxidos Metdlicos: Esta se realizo en una mezcla de 

aluminio y dxido de molibdeno como catalizador. los productos son materiales de bajo 

peso molecular. 

e.- Polimerizaciones Iniciadas por Catalizadores Ziegler-Natta: En general, estos cota-

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 transicidn encontrados en 

los grupos IV a VI de lo tablo peri<Sdica. Lo polimerizaci6n se promueve por el olquil-

aluminio, mientras que los compuestos de metales de tronsici6n, aparentemente centro-
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lan la extensi6n a la cual esta procede. 

f.- Polimerizaciones en Sistemas de Emulsi6n: El isopreno puede ser dispersado en agua 

por la acci6n de jabones o emulsificantes. Las emulsiones producidos pueden ser polim.! 

rizados por el uso de radicales libres como iniciadores: 

NOTA: Ejemplos, datos específicos y descripci6n de los reacciones químicas y de polim.! 

rizoci6n puede usted consultarlos ampliamente en las referencias 12 y 41 de la bibliagra-

fío. 

Especificaciones paro un lsopreno Comercial: 

Especificación de Venta Valores Típicos 

% en peso de lsopreno 
Ppm de Acetileno 
Ppm de Ci clopentodi eno 
Ppm de Pentodienos 
Ppm de lnhibidor(P-terbutilcoteconrsc 
Carga en Corro Tanque: 

a.-Vapor de lsopreno Líquido en Carro 
Tanque Lleno '% en Vol. de 02 

b.-Vapor de lsopreno en Carro Tanque 
sin carga % en Vol. de 02 

Min 
99.5 

200 

Mx 

--------- 99.7 
50 nulo 
50 Menor de 10 
150 nulo 
300 250 

0.3 0.1 

0.2 0.01 

La cantidad de dímero producido de isopreno, esta en función de la temperatura 
manifiesto durante el tiempo de almacenamiento. Lo velocidad de formación del dímero 
es: 

T emperotura en ºC 

Seguridad y Manejo: (12) 

20 
40 
ti) 

80 
100 

e;, de lsopreno Dimerizodo por Hora 

0.000017 
o .00019 
0.0021 
0.023 
0.25 

El isopreno no presenta serios intoxi cae iones al azar en su manejo. Sin embargo, 
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el isopreno irrita a la membrana mucosa de los ojos, nariz y vías respiratorios , No hoy 

referencias de la exposicicSn humano, pero concentraciones de 5% en el aire son foto -

les poro los ratones. Como el butodieno, el isopreno formo percSxidos cuando se expone 

al aire en ausencia de inhibidores tales como: p-terbutilcotecol(TBQ, Hidroquinona, 

N-fenil 1 noftilCfTlino, etc. Los productos de oxidoci&i del isopreno se han estudiado 

brevemente. Lo soluci&i de pertSxido (17% en peso) preparado por el poso del 02 a tr2 

vés del isopreno no inhibido y o temperatura CfTlbiente, fallcS a la detonacicSn en 12 ex-

perimentos, en un aparato que prueba la disminucicSn del peso. Sin embargo, el percSxi-

do polimérico gomoso, obtenido por la evaporacicSn del isopreno, detontS en 3 experi -

mentos sucesivos. 

Se recomienda que el isopreno se almacene bajo una atmósfera inerte (N2) con 

al menos 50 ppm de TBC presentes. Ordinoricrnente, 200 ppm de terbutilcatecol se adi-

cionan al isopreno almacenado. Lo concentración deber.S checarse periodiccrnente y se-

r6 restaurado antes de que desciendo de los 50 ppm. 

Una reoccicSn al azor de isopreno con ozono se reportcS: lo mezclo de reaccicSn 

producido cuando 1 grCfTlo de isopreno en 50 mi de n-heptono, fue ozonolizado a - 78°C, 

esta explotó dos minutos después de separarlo del bciio frío. Cuando se efectuó lo ozonó 

lisi s a temperatura crnbiente no ocurrió ninguno explosión. 

Usos del lsopreno: 

Cosi todo el isopreno producido se polimerizo a los tres siguientes productos: 

a.- Cis 1,4 poli-isopreno 
b.- T rons 1,4 poli-isopreno 
c.- Hule Buti lo 

El Cis poli-isopreno es el m6s uti !izado. Posee un alto contenido de unidades -



cis 1,4 isopreno por lo que sus propiedades son las m& similares al hule natural que los 

otros elastdmeros sintéticos. 

Lo cantidad consumida de trans polNsopreno es casi despreciable. 

En la manufactura del hule butilo, una pequeña cantidad de isopreno se copoli­

meriza con isobutileno para producir sitios de insaturacioo para la subsecuente vulconi­

zaci6n, 
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Debido a su baja histéresis (al elevar la temperatura) y al mantenimiento de sus 

propiedades tensoras o temperaturas relativamente altas, se utiliza en aeroplanos, auto­

buses, en la milicia, en plataformas paro carros, acotamientos y en llantas donde gene -

ralmente esta unido al hule natural o al hule de butadieno estireno. Los compuestos vul­

canizados no rellenados, se utilizan en be.idas de hule y fibras. Se aplica también en -

motores, montajes, zapatos, tacones y en el moldeado directo de suelas, en la ebonita, 

en el aislado de alambres y cables (por su menor absorcicSn de agua que el hule natural) / 

en adhesivos, guantes y cirugía. 

Hule Espuma: Se usa solo o unido con butadieno-estireno en un latex de copollfnero. Da 

una r~ida gelaci6n, mayor resistencia al calor humedo, da una m& blanda y resilente 

esplATla, asr como ofrece también una menor disminucicSn (merma) durante la wlcaniza -

cidn que el latex natural, El producto puede contener grandes cargas de rellenos los cua­

les son una ventaja para las espt.mas de sost&l o para los CJ$ientos • 

Astl'culos St.mergibles: La descomposicidn es grande debido al gran tamd'io de las part(c.!! 

las y al bajo contenido de jabdn. La baja dureza de las pelfculas vulcanizadas, resulto 

ventajosa en la fabricacicSn de pelotas, guantes de cirugía, asrcomo también en los gu~ 

tes de electricistas gracias a su baja absorcioo de aguo. 
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Adhesivos: Lo ausencia de cScidos grosos {como los presentes en el lotex natural) mejoro 

lo odhesidn, pegajosidad y r6pi do agarre. 

Estrudodo de Fibras: Ofrece uno mejor coloroci6n que el lotex natural, de bojo hist~ 

resis y conjuntobilidod. 

Ahulodo: Los fibras se combinan mds ropiclomente debido o que el hule vulcanizado es 

mds pldsti co bojo presidn. 

Otros Usos: En topetes, asientos y sostenes, en lo fobricocidn de moldes, etc., El iso-

preno puede vulcanizarse a la etapa de ebonita. (Referencias 12, 41 de lo Bibliografía) 

Vocabulario: 

AtcSctico: Que no se afecta por los factores externos 

lsot6ctico: Se afecta igualmente por factores externos en cualquier posici6n. 

SindiotcSctico: Afectabilidad externa en una sola posicidn. 

HisMresis: Retraso de las variaciones de imantacidn de un cuerpo magneico 
con respecto a las de canpo de imantoci6n. 

Ebonita: Caucho endurecido por lo vulcanizacidn, se usa para hacer peines, 
discos, etc. 
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GENERALIDADES TECNICAS DE LOS PROCESOS QUE 
MANUFACTURAN ISOPRENO 
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Los cominos que conducen o lo elaboración del mon6mero de isopreno se dividen 

en tres tipos: 

1.- Procesos de Extracción 

2 .- Procesos de Deshidrogenoción de Hidrocarburos C5 

3 .- Procesos de Síntesis 

Lo destilación destructivo del hule natural produce principalmente isopreno, 

C5 Hg, y hule natural. En efecto, contiene de 92 a 94% de un dieno polimerizodo de 

la formo genero 1 ( C 5 Ha) n. 

En contraste con los procesos de polimerización por emulsión, los cuales no re-

quieren usualmente de un mon&nero de alta pureza , las polimerizaciones estereoespecí-

ficos son muy sensibles o las trozas de impurezas. Todas las impurezas no son igualmente 

nocivos, y su papel exacto no esto ot1n bién entendido. Varios procesos de polimeriza -

ción utilizan en general las siguientes especificaciones de pureza: 

lsopreno 
Olefinos 
Ciclopentadieno • • ••••••••••• • •••• • •••• 
Hi drocorburos Aceti léni ces •••••••••••••• 
Butino 2 • • • • • • • • • • • • • • • • • · • • • • • • · • · • · 
a clopenteno •••••••••••••••••••••••••• 

1,3 Butadieno • • • • • • • • • • • • • • • • • • • · • • • • • • 

Mayor de 99 .4% 
Menor de O .6% 
Menos de 50 ppm 
Menos de 50 ppm 
Menos de 50 ppm 
Menos de 100 ppm 
Bojo contenido 

Deber6 estor practicamente ausente de Azufre, NitrcSgeno, Fósforo, Oxígeno, 

HidrcSgeno y Aguo (1). 

PROCESOS DE EXTRACCION 

Existen 12 hidrocarburos c5 oon puntos de ebullicidn entre 27 .9 y 49.3°C. La 

desti loción simple de esta mezcla resulto complicada debido a que el isopreno forma 
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aze6tropos con 4 de estos hidrocarburos, mientras que los pentanos también forman azeó-

tropos con los dos buti lenos. T eori comente se puede obtener de 94 a 95% de isopreno por 

desti loción fraccionada de una mezcla de fracciones c5 en una columna de 60 platos teó-

ricos con un cociente de reflujo de l:IJ:70; aunque otros métodos son necesarios para alca~ 

zar una a Ita pureza ( 1 ) • 

l.- Ouimisorbción: Se ha probado con S02 pero solo tiene aplicación en el laborato -

rio. La reacción con solventes de acetato de cobre amoniacal se ha utilizado en el -

viejo proceso de la Esso para la purificación del butadieno. Se estudió en los Estados 

Unidos y en Rusia pero no tuvo aplicaci6n comercial. 

2 . - Destilación Azeotr6pica: Es en principio, pasible con acetona, metil formiato, -

6xido de propileno, isopropilamino, etc., pero el grado de pureza alcanzado no resul-

to satisfactorio. 

3.- Destilación Extractivo: 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 diluci6n con aguo. Los principales solventes son aprotónicos: 

a.- Dimetil Fonnamida (DMF): Japón, URRS y Rumania 
b.- N-Metil Pirrolidono (NMP): Bayer, BASF, &cltJlchemie y Lurgi en Alem~ 

nia. 
c. - Acetoni tri lo (AN): URRS y en EUA por la ARCO, Esso y S hel 1 con mayor 

a menor cantidad de agua, mientras que la acetona, el furfvrol y el for­
miato de metilo también se han sugerido. 

El solvente es necesario para facilitar la separación de los olefinos,diolefinas y -

acetilenos, osr como para la separación de los diolefinas de si mismas. La separación del 

butodieno se realizo con suficiencia en dos etapas: 



1.- Lavado en fase vapor a contracorriente y 
2.- Aplicación de la destilación extractiva. 

La separación del isopreno requiere de 5 etapas por dos razones: 

1.- Su concentración en la mezcla es generalmente baja y 
2. - El ndmero de is&neros en las fracciones c

5 
can cerrado 

punto de ebullición es mucho mayor que en las fraccio­
nes C4. 
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lsopreno en Fuentes de Fraccionadores: La desintegración al vapor de la nafta produ-

ce fracciones c4 y C5 conteniendo principalmente butadienos e isopreno, mientras que 

la desintegración catal(tica produce butilenos e isoamilenos (estos también est6n pre -

sentes en pequeñas cantidades en el flujo de la desintegración al vapor de la nafta) • 

nentes: 

Una fracción trpico de la desintegración al vapor contiene los siguientes com~ 

Pentenos ········•••• 
lsopreno •.•••••••••• 
lsoamileno •••••••••• 
Pentadieno • • • • • • • • • • 
Ciclopentadieno • • • • • • 
Otras fracciones C5 ••• 

:.0% 
14% 
12% 
9% 
7.5% 
7.5% 

Esta fracción representa entre el 5 y 20% de la cantidad de etileno producida -

de manera que el rendimiento disponible del isopreno sea del 1 al 3% de etileno produ-

cido. Se necesita una capacidad de 7:.0 ,000 tan/ año de eti lena para tener 20 ,000 

tan/ año de isopreno (l, 17) • 

PROCESO DE DESTllACION EXTRACTIVA DE lA ARCO (1,17}. Este proceso utiliza 

al acetonitri lo como solvente de estracci6n. En la primera etapa, es necesario separar 

al ciclopentodieno (CPD} y a las fracciones c6 de la alimentación con un perfecto con-

trol del nivel de ensuciamiento en los equipos de calentamiento. El ciclopentadjeno ol 



dimerizarse rapidomente, puede facilmente separarse del bloque al calentar las frac -

ciones c5 de hidrocarburos y someterlas a desti loción para separar al ciclopentadieno 

dirnerizado junto con los fondos de fracciones C6. El CPD puede recuperarse como un 

subproducto valioso. 
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En la segunda etapa del proceso, las fracciones C4 se separan en un desbutan..!_ 

zador y el flujo C5 se alimentar6 entonces a la torre de destilación extractiva donde -

se pone en contacto con el acetonitrilo para virtualmente separar selectivamente a las 

parafinas y mono-olefinas por el domo de la columna, mientras que los dienos y aceti­

lenos se concentran y toman del fondo en solución. El flujo del domo se lava con agua 

para separar al solvente (AN) y poder recircularlo. La solución 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 enfría y 

recircula por el domo de una coll.nma de extracción. Uno columna de recuperación de 

solvente reconcentra la mezcla de acetonitrilo/agua, mientras que un regenerador seP2. 

ro a los productos de degradación del solvente para controlar el nivel de materiales de 

alto punto de ebullición en el solvente circulante. 

En la tercera etapa, los hidrocarburos en solución que salen del domo de la co­

lumna de recuperación del solvente, se lavan también con agua para recuperar las can­

tidades de solvente que se hayan amr.;trado. Estos hidrocarburos se separan posteri011T1e_!! 

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 fraccionadoro 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 canten ido de acetonitri lo que puedan 1 levar. 
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PROCESO DE EXTRACQON JAPONES CON DMF (1,31). El proceso tiene algo en c2. 

mdn con la mejor conocida tecnologra del butadieno. En efecto, el proceso del isopre­

no se desarrolld como una prolongacidn de la extracción del butadieno, Se dice que 7-: 

te proceso es accesible a las fracciones C5 no solo de la desintegración al vapor de la 

nafta sino también de las obtenidos por la deshidrogenacidn de isopentanos-isoamilenos. 

Diagrama de Flujo: El proceso emplea dos etapas de des ti loci6n extroctiva, en ambas 

se utilizo a lo DMF. Cada columna de destilacidn extractivo concurre a un fracciono -

dar. 

La alimentaci6n de las fracciones C5 con un contenido del 10 al 20% de isopre­

no entra a la primera coh.mna de destilacidn extractiva de 93 plal'O$ después de sufrir 

uno evoporacidn (no se muestro). Los pentanos y pentenos menos solubles en DMF(este 

se introduce por el domo) que el isopreno, se separan por el domo de lo columna. Par-

te de este flujo se regresa a la columna como reflujo. La coh.mna se opera a una temper~ 

tura de 40 a 5QOC en el domo. 

Separados los dienos C5 y los acetilenos, estos se bombean desde el fondo de la 

coh.mna al fraCCÍOnador I donde 5e Separan del SOivente Y Se envran a Una torre de alta 

ebullicidn. Ahf, los componentes mds pesados que el isopreno se toman como fondos de 

la misma. Entonces, el destilado se alimenta a la segunda y dltima columna de destilo­

ción extracti va, en la cual, las impurezas del dieno, asr como también los acetilenos, 

suben hasta mezclarse con el flujo de isopreno. Se dice que estos compuestos se elimi -

non virtualmente. La segunda columna opera también de 40 a !!IPC en el domo. 

La cantidad de solvente alimentado a la segundo coh.mna es mucho menor que -

el alimentado a la primera. La relación de solvente-hidrocarburos en los respectivas -
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alimentaciones es de 1:6 y 1:8. 

El calor que posee el DMF que ha posado por los froccionodores, se di ce que se 

recupero por un intercombio a bojas temperaturas, de manera que el gasto de vapor dis-

minuye. No se recomienda utilizar agua pués esta acelero la descomposicioo del solve.!:!. 

te de DMF. 

El solvente empobrecido en hidrocarburos se recircula directamente a las coh.rn-

nos de extroccidn con la excepción de una pequeña cantidad que se separa para purifi-

caci6n. El flujo de desperdicio del purificador de solvente contiene materiales de alto 

punto de ebullici6n, principalmente aceite de alquitrán y co-dímeros. También se en -

cuentro un poco de aguo que entro con la alimentaci6n. Finalmente se obtiene un mon~ 

mero con grado de polimerización en la torre de purificación. 

82ºc. 

Las condiciones de operación poro las columnas de desti laci6n extractiva son: 

l.- Domo: T: 50ºC P -
2.- Rehervidor: T: 121°C -

2.03 alm. 
P: 3.01 atm. 

Las fracciones C5 se alimentan a la temperatura de 79 .S°C y el solvente a 

Los condiciones de operación para las columnas de alto y baja ebul lici6n son: 

Alto Ebullición: 
1.- Domo: T: 101.sºc P: 1.19 atm. 
2.- Rehervidor: T= 166ºC P: 1.4 atm. 

Bojo Ebullici6n: 
1.- Domo T: 51.5ºC p. 1.82 olm. 
2.- Rehervidor: T= l320C p:: 2.38 otm. 

Ventajas del Proceso: Unicomente el aguo se utilizo en los unidades de enfriamiento, y 

no se requiere de refrigeración. La temperatura m6ximo a través del proceso es de 

l66°C y la presidn promedio esta cercana a las 7 psi. La velocidad de recuperación del 



isopreno es casi del 95%. Esto hace posible operar las torres de desti lacic:Sn extractiva 

cerca de los 45°C. 
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EXTRACCION DE ISOAMILENOS (METI l.BUTENOS) CON H2S04 (3). Esta materia -

prima se ~epara de las fracciones C5 para someterse a una posterior deshidrogenacic:Sn -

con la finalidad de obtener isopreno en formo directo. 

Los isoamilenos se separan generalmente del flujo de lo desintegrocic:Sn catolrti­

ca de las gasolinas ligeros por extroccic:Sn con H2S04 de acuerdo al proceso ARCO/ 

Strotford. El flujo de esto desintegrocic:Sn contiene cerca del 10% de isoamilenos, pero 

el prefraccionamiento de las fracciones c6 puede elevar su contenido hasta un 30% pe­

sq/peso. Lo extraccic:Sn con H2S04 se opera con la porte prefraccionada (generalmente) 

de isoamilenos, donde estos se absorben selectivamente en una fase cScida utilizando un 

sistema de contacto del tipo Stratford. Después del paso de contacto, la fase de hidro­

carburos y la fase cSci da se separan. La fraccic:Sn de hidrocarburos restante se regresa a 

la refinería. 

La fase cScida enriquecida en isoamilenos, se pone en contacto con un hidrocar­

buro parafi'nico adecuado en la seccic:Sn de extraccic:Sn, de manera que el isoc:rnileno se 

distribuya selectivamente en lo fase porafínica. Estas dos fases, la cScida y la poraffni­

ca, se separan de manero que lo primero se recirculo al paso de extroccic:Sn inicial y lo 

segundo se fracciono para separarle los compuestos indeseables. 

Del contenido total de isoamilenos se puede recuperar hasta un 85%. Un 6% se 

dimeriza durante el proceso y el 9% restante no alcanzo o extraerse. Los metilbutenos 

pueden producirse tambi~n a partir de etileno y propileno en un proceso a dos pasos uti­

lizando tripropi 1 aluminio como catalizador (7). 
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El proceso de extracci6n de la Enjay involucra la extrocci6n de isoomileno con 

dcido sulf1'rico a uno concentroci6n cercano al 65% y lo extrocci6n del isohexeno con 

el mismo dcido pero o la concentroci6n de 70 o 00%. Estos olefinas se dividen en un -

seporodor o dos foses al exterior. El calentamiento se debe realizar a una velocidad 

elevado poro evitar lo polimerización (16). 

PROCESOS DE DESHlDROGENACION 

Cosi cualquier refinería con una unidad de deshidrogenaci6n puede hacer iso -

preno si esta tiene un st.ministro de sus precursores, isoamilenos e isohexeno. El isoam.!_ 

leno (3 metí 1 1 buteno) se convierte o isopreno por deshidrogenaci6n. El isohexeno se 

descompone primero termicomente poro librarse del 6tano de carbono extra y luego d~ 

hidrogenarse o isopreno (16). 

Se ha revisodo un proceso de desmetanizaci6n que involucra la reacci6n catoli, 

ti ca homogenea poro los olefinas. Se determin6 que es posible efe ch.lar simultaneomen­

te la deshidrohologenaci6n y desmetonizaci6n poro producir olefinas a partir de alquil 

hdlidos. Estas operaciones se efectuaron sobre catalizadores de sílico o aldmina fundi­

da o utilizando la oombinaci6n de ombos. Por ejemplo, el 3 cloro metil 3 penteno se 

convierte a isopreno, metano y cloruro de hidr6geno sobre un catalizador de srtica fu!!. 

dido. Lo que generalmente no resulta satisfactorio es el cocimiento que sufre el catali­

zador (6). 

Lo clave de esta oproximaci6n radica, sin embargo, en lo habilidad de extraer 

isoamileno puro de los flujos C5 o isohexeno puro de los flujos C6 • Aunque la conver­

si6n a isopreno se incrementa mds rapidamente con la temperatura poro los isopentanos 

que para los pentonos normales, crnbos se convierten casi a la misma ve locidad a lo tem 
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peratura del proceso (6). 

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

hidrogenaci6n de isoamilenos en fase vapor catalftica se efectOa a la temperatura de -

550°C y a lo presi6n atmosférico. Lo alimentaci6n de hidrocarburos se diluye con 15 -

partes de agua para reducir la presi6n parcial. El producto del reactor se enfría y com­

prime antes de separar los hidrocarburos ligeros finales en el sistema de obsorci6n, El 

producto l(quido de hidrocarburos se lova para separarle los corbonilos formados.., y se 

posa posteriormente a las etapas de separacidn y recuperoci6n. Lo canversi6n por poso 

esto 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 suministTado a las turbinas (vapor exho~ 

tivo). El consumo de combustible es elevado debido a lo necesidad de diluir al vapor. 

Lo selectividad combinada de la extraccidn con dcida sulfdrica (85%), ademds 

de lo deshidrogenaci6n Dow(87 ,5%) combinados por ejemplo con la extraccicSn de ace­

tonitri lo y una purificoci6n final, es del 85.4%. 

Lo Dow ha desarrollado catalizadores de fosfato de calcio y niquel oon buena 

actividad para lo deshidrogenoci6n de isopentano (6). 

PROCESO DE DESHIDROGENACION SHELL (22). Este proceso manufactura isopreno 

o partir de uno alimentocicSn proveniente de la desintegroci6n catolftica de las gasoli­

nas por absorcidn dcido y deshidrogenaci6n de cinilenos terciarios. El isopreno se puri­

fica por el proceso Shell ACN de destiloci6n extrodiva oon acetonitñlo (similar al de 

la ARCO). 
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Descripcidn del Proceso: La fraccidn C5 se extrae con 6cido acuoso en etapas de absor­

cién mdltiple. La fracciiSn improductiva de hidrocarburos procedente del paso de absor­

cidn, se trato con materiales cadsticos y lavados con aguo para separarle el 6cido resi­

dual. Los amilenos terciarios se extraen del 6cido graso con un solvente en un paso re­

versible. Este solvente, despul!s de lavado con materiales cadsticos y agua, se fraccio­

na para recuperar el concentrado de amilenos terciarios. La recuperacién de la alimen­

tacidn de amilenos es casi del 75%. 

La deshidrogenaciiSn de los amilenos recuperados y un flujo C5 recirculado pro­

cedente de la seccién inferior de la unidad de purificacién (Proceso Shell Acetonitrilo), 

se combinan con vapor y se posan o un reactor catalftico, donde los amilenos se deshi­

drogenan o isopreno con la formacidn simultanea de H2, C02 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 C5 se recuperan del efluente del reactor en una se~ 

cidn de absorcidn fraccionamiento, El gas seco procedente del absorbedor, usualmente 

sirve como gas combustible. El producto del domo del fraccionador, se procesa para s! 

pararle los compuestos ligeros finales, Estos compuestos (principalmente e~ se alimen­

tan o un desbutanizador que recupera la fraccidn C4 por el domo, de manera que el p~ 

dueto del fondo se recircula al reactor de deshidrogenacidn. El producto del fondo de 

la columna de los compuestos ligeros finales, es el isopreno crudo procedente de la uni­

dad de deshidrogenocidn. El isopreno se alimento normalmente a la unidad de purifica­

cidn de acetonitTilo del proceso. 

Este proceso,al operar a tTavl!s de una sola base, permite que la unidad de recu­

perocidn este separado de la unidad de deshidrogenaci6n, 
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Si nosotros utilizamos un catalizador zeolftico en lo refinerf a en lugar del cat2_ 

lizodor de aldmina para la reacci6n de desintegracidn, el contenido de C111ilenos terci2. 

rios en las gasolinas C5 puede disminuir del 30% a concentraciones ton bojas del orden 

de 16% en peso. 

PROCESO DE DESHIDROGENAQON HOUDRY (3, 28 ). Resulta posible operar esto 

unidad con varios flujos de olimentaci6n: 

1.- lsopentano 

2.- lsopentenos 

3.- Frocci6n c5 de la desintegracidn catolftico de gasolinas conteniendo isopentanos e 

isopentenos (13). 

DESCRIPCION DEL PROCESG: El isopentono se convierte o isopreno en una operoci6n 

de un solo poso utilizando un catalizador de aano aldmina. Las olefinos producidos -

tienen el mismo ndmero de 6tanos de carbono que la carga saturada, siendo que el hi -

dr6geno se separa con un mfnimo de reacciones latsales. 

El proceso se efectda en varios reactores de lecho fijo que aperan en base cf cli­

ca para peimitir el flujo continuo de las omrlentes del mismo. 

El calor ablori>ido en el peñodo de deshidrogenaci6n endothico, es aproxima­

dCITlente igual al calor emanado por la combustidn del catalizador durante el periodo de 

regeneroci6n del mismo. El control total del balance de calor del reactor se obtiene -

ajustando primerC111ente la temperahlra de entrada del aire y del hidrocarburo. 

El catalizador de cromo-aldmina se presenta en formo de postillas cilfndricas. 

Un material inerte de alto capacidad colorffico, se mezcla junto con el catalizador ac­

tivado en cantidades predeterminadas paro reducir lo voriaci6n de la temperatura duran­

te el tiempo de reacci6n y tanbi~ paro preservcr las condiciones deseados en el reac -
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tor en el periodo de alimentacicSn del flujo reaccionante. Los reactores son recipientes 

de acero al carbcSn y refractarios, caracterizados por la simplicidad de sudisei'lo y cons-

tniccicSn. Todos los flujos del proceso entran por el domo del reactor, pasan a trav~ del 

lecho ñjo catalftico y salen por las vcSlvulas del fondo del reactor. 

El diagrama se aplica a cualquier oleñna en el intervalo C3 a C5. En este caso, 

la carga de isopentano fresco o una alimentaci6n de isopentano-isopenteno, mds el iso-

pentano e isopentenos recirculados de la unidad de recuperacicSn de isopreno, constitu-

yen la alimentacicSn. Este flujo combinado se evapora en un cambiador de calor con una 

alimentacicSn de hidrocarburos ya sofocada en una torre de contacto directo para luego 

calentarse a la temperatura de reacci6n en un calentador a fuego directo antes de car -

garse en un solo flujo al sistema de reaccicSn. El efluente caliente procedente de estos -

reactores, se enfría tambi~ por contacto directo con un flujo de hidrocarburos ya sofo-

cado con anterioridad , se comprime y se pasa a lo seccicSn de recuperacicSn de las frac­

ciones C5• La secci6n de recuperocicSn consiste en la combinacicSn de un absorbedor -

convencional, un fraccionador y un d~z.ador que recupera o las fracciones C5 -

para efectuar la separacicSn subsecuente en la unidad de recuperaci6n de isopreno. 

Se obtiene un isopreno con una pureza mayor del 99%, piperileno e isopentano-

isopenteno que se recirculan. Lo flexibilidad del proceso se ha demostrado en estudios 

de planta piloto. Para todas las operaciones, la pureza del producto es una funci6n pri-

maria del disei'lo de la seccicSn de recuperacicSn de isopreno. 

Condiciones de OperacicSn: La temperatura de operaci6n en la seccicSn de deshidrog~ 

cicSn esta en el intervalo de 1000 a 1150°F con un espacio velocidad del lfquido de 1.5 

a 3.5 Hr-I • La produccicSn de diolefinas se ve favorecida tanto en equilibrio como en 

selectividad por presiones bajas del orden de 22 a 24 pulgadas de Hg al vado. 
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En esta operaci6n, una alimentaci6n del 95% de isopentano se utiliza para pr~ 

ducir un isopreno a una selectividad total estimada en 51.5% en mol. y de 58 .6% cua.!! 

do la alimentacicSn son las fracciones c5 de la desintegracicSn catal(tica de la nafta -

(12). Pequeiias cantidades de n-pentano presentes en la alimentacicSn no son un proble­

ma. Una cantidad substancial de fracciones C4 y oleñnas ligeras tambi~n se producen y 

podrfan ser subproductos completamente valiosos. 

Los datos que se obtuvieron al efectuar un experimento sobre la produccicSn c°'!! 

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 -

cicSn de 25% de isopentano y 75% den-butano. 

El isopreno puede separarse de los pentilenos ramificados que no reaccionaron 

por una destilacicSn extractiva con acetonitrilo (12). La adici6n del vapor reduce la -

presicSn parcial de los hidrocarburos pero no afecto la velocidad de reacción. Esto se 

ha estudiada con compuestos oxidados como catalizadores o la temperatura de 530 a 

580°C. La odicicSn de isopreno o lo alimentocicSn de pentilenos ramificados, reduce el 

grado de conversicSn debido a que el isopreno ocupa selectivamente por su mayor adsor­

cicSn los sitios de reaccicSn en el catalizador (12). 

Nota: Datos sobre los estudios efectuados en planta piloto para determinar la flexibili­

dad del proceso, variables y operocicSn del mismo y rendimientos comerciales estimados 

para las diferentes alimentaciones, pueden consultarse en la referencia 28 de lo Biblio­

groff'a. 

Las nuevas modificaciones del proceso nos dicen que la reaccicSn de deshidroge­

nacicSn se efectdo en un reactor de construccidn especial o lo temperatura de 550°C y a 
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la presido de 2 psia. El efluente del reactor se apago entre 40 y 80°C, se comprime y 

procesa para separarle los compuestos ligeros finales. El producto l(quido de lo torre 

de obsorcidn se fracciona hasta agotamiento de manero que el producto del domo se en­

vfa o uno secci6n de recuperacidn y purificoci6n. La conversi6n por paso esto cercano 

al 30% en peso con uno selectividad paro el isopreno del 50% en peso. Esto do uno se­

lectividad total del 48.2% que desciende o 47 .2% si lo etapa de extrocci6n con acet2 

nitrito se incluye. 

La concentraci6n del isopreno en el flujo de olimentoci6n poro uno planto de -

extrocci6n con acetonitri lo no deber6 ser menor del 12% en peso (3). 

DESHIDROGENACION OXIDATIVA. Esta es una de las rutas que se han estudiado ul­

timamente con mayor probabilidad de ofrecer resultados positivos paro la elaborocidn de 

los mon&neros que utilizo la industrio hulero sinMtica hoy en dfo. Sin embargo, o pe-. 

sor de todas los investigaciones, estos no han canalizado comercialmente, pues no exi!. 

ten plantas activos con esta tecnología por el momento ( 14). 

Generalidades de la Reaccidn (8) : Los productos obtenidos por la reacci6n en fose ga­

seosa entre el oxrgeno y los hidrocarburos porofi'ni CO$ dependen de la temperatura de -

reoccidn • A temperaturas levemente inferiores a los OºC, los productos son compuestos 

predominantemente oxigenados; a temperaturas ligeramente superiores o los 500ºC, los 

productos son porofinos de menor peso molecular, siendo que los hidrocarburos insoturo­

dos se forman por reacciones de desintegraci6n. Dentro del intervalo de temperatura de 

400 o 500°C, existe un marcado cambio en los mecanismos de reacci6n cuando la prim; 

ro reaccidn es la oxideshidrogenaci6n. Los productos ini dales de esta reaccidn son ol~ 

finos de la misma estructura bdsica. Las olefinas en cambio, pueden producir diolefinas 
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El ataque inicial sobre el aleono es por medio de un radical libre que produce 

un radical alquilo~ 

RH+OH. ---------- R·+HzO 
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El radical alquilo se oxido posteriormente con la producción de una olefina; por 

ejemplo: 

El radical H02· se convierte al radical OH• y ox(geno: 

2 H0 2 ° ----------- (HOO - OOH) --- 2 OH•+ o2 

El radical OH• se utilizo poro extraer un hidrógeno de uno molécula de hidro -

carburo poro producir otro radical alquilo. 

Lo posibilidad de utilizar lo oxideshidrogenoción paro lo creación de productos 

petroquímicos, ha ocupado o los investigadores químicos por alg<1n tiempo. Los frutos de 

esta labor est6n apareciendo en los patentes y en lo literatura peri6dico. 

Aplicando estos conocimientos o pentonos y pentenos, Selwitz y Stomiyer, han 

investigado lo oxideshidrogenoción a un intervalo de temperatura de 300 a 500°C. Le 

eficiencia de fonnaci6n del isopenteno disminuye al incrementar lo temperatura desde -

350°C, donde la selectividad es del 43% y la conversión del 15%. La máximo conver -

sión (26%) se obtwo a los 400°C. Le reactividod y conversi6n del n-pentano fue mayor 

que aquella poro el isopentono, pero la selectividad hacia los olefinas fue menor. 

Selwitz y Stal'l'Tlyer concluyeron que las pentonas son tcmbihl reactivos y se convierten 

o pentenos con un buen rendimiento. 

Lo conversión de isopentenos o isopreno por la deshidrogenación Oxidotiva so -
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bre catalizadores de bismuto-tungsteno y molibdato de bi.;muto son entre muchos otros 

los que se han probado y patentado. 

A continuaci6n se mencionan algunos de los principales organismos investigado-

res de la oxideshidrogenaci6n: 

1.- Petro Tex Chemical Co. 
2.- Phillips Petroleum Co. 
3.- Goodrich Gulf Chemical 
4.- Firestone Tire and Rubber Co. 
5.- Sinclair Research lnc. 
6.- Laboratorios de la URRS 

Estas referencias se encuentran con mayor detalle en la clasificaci6n de poten-

tes del Official Gazette (40). 

PROCESOS DE SINTESIS 

FABRICACION DE ISOPRENO A PARTIR DE ISOBUTILENO Y FORMALDEHIDO. 

Se di ce que esta es la ruta para la sfntesis del isopreno m& pranetedora del fu-

turo. De manera que esta estudiandose intensamente en Europa Occidental y Jap6n. Por 

tal motivo, existen diferentes tecnologfas similares en varios paises del mundo que util,!_ 

zan al isobutileno y al fonnaldehido cerno las materias bdsicos iniciadoras del procesa 

de fabricaci6n del isoprena. 

A continuaci6n se hace el andlisis y exposici6n de estos procesos. Cabe hacer 

notar que las tecnologías se complementan unas a otras, asrcomo el de$orrollo 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 poi' desarrollar la srntesiS del proceso en Uf\ S0l0 paso (17) I el proceso del 

IFP se constituye en tres pasos: 
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Primer Paso: Consiste en obtener al fonnaldehido por lo oxidacidn controlado del me-

tonol. Resulto m6s ventajoso prepararlo en el lugar en que se efect6o el proceso, debi-

do o que la dilucidn exigida paro una seguridad normal de embarque es muy grande, -

odem& de que se necesito un gran vollmlen de fonnoldehida para su reaccidn con el is~ 

buti leno ( 12) • 

Segundo Paso: Consiste en mezclar al formoldehido con el isobuti leno segOn la reaccicSn 

de Prins poro oldehidos y olefinas. El s1.ministro de los diferentes productos, se gOn las 

condiciones ele operocidn, dan las estructuras m& simples que son esencialmente los m! 

tadioxanos, que no son otros m6s que los fonnos cfclicos de los 1,3 dioles. La reaccidn 

se esaibe {38): 

CH2 + 2H CHO -----

lsobuti leno Fonnoldehida Dimetil 4,4 Metodioxano {DMD) 

Tercer Paso: Por la eliminocidn simultaneo de aguo y fonnoldehido, el dimetil 4,4 

(DMD) metadioxono osr obtenido I se transformo o isopreno: 

C~ /CH2 

"'--c 
CH/ ~O 

3 

DMD lsopreno 

El formoldehido producido por la reocci6n, se recirculo o lo segundo etapa, por 

lo que desde el punto de vista estequiométrico, lo reacción global se esaibe (38): 



CH3 

""'-c = CHz + 2 H CHO ----- CHz = 
/ 

CH/ 
3 

e - CH = CHz + HzO 
1 
CH3 

El namero de 6tomos de la cadena inicial solamente adiciona uno unidad. Esto 
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es pués la corocter(stica esencial del proceso; el olargcrniento de lo codeno poro formar 

ol isopreno, A partir del 4,4 dimetil metodioxono, existen varios posibi lidades para 11;, 

gor ol isopreno, todos ellas eliminan una molécula de aguo y formoldehido (38), 

Puede considerarse como un Cuarto Paso la recuperación y purificación del iso-

preno a un grado de polimerización adecuado. 

Andlisis de la Alimentoci6n de lsobutileno: El Proceso desarrollado en Francia,. utiliza 

una fracción C4 proveniente de las desintegraciones catalíticas o del reformado térmico 

que contienen al isobutileno en forma diluida y no purificada como material de alimen-

toción (37), Las concentraciones del isobuti leno en estos fracciones depender6 de su -

fuente de procedencia, por lo tonto, su concentroci6n en el flujo de desintegroci6n ca-

talftica ser6 alrededor del 15 al 18% y de 35 a 45% en la fracci6n C4 que resulta de la 

desintegraci6n al vapor de la nafta después de separar al butadieno (2), 

El contenido usual en las fracciones C4 es generalmente de un 30 o 55% en pe-

so (36), El porcentaje dptimo recomendado para la concentraci6n de isobutileno en es·· 

te proceso es de un 20 a 25% (37). 

No se necesita uno alimentaci6n '-oncentrodo en vista de que los hidrocarburos 

presentes en ella tales como: Butenos, propenos, butadieno, etc; aunque suceptibles a 

reaccionar de una manera an6loga al isobutileoo, no lo hacen a la misma velocidad con 

el fom1oldehido. Por esta rozón, se buscar6 tener solanente el tiempo de contacto opro-
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piado para que se realize la reacci<Sn del isobutileno con el formaldehido. Esta situa -

ci6n permite que pueden emplearse directamente las frocciones c4 o las compuestas por 

las fracciones C2 1 ~' C4 sin la previa separación del isobuti leno 0 Los hidrocarburos -

saturados simplemente no reaccionan con el formaldehido (2, 38). 

La velocidad de extracci6n del isobutileno de estas mezclas, depende esencial­

mrnte de las cantidades respectivas de olefinas presentes en la olimentaci<Sn 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 1 y 2 , se puede alcanzar una extracción tan buena como el 

90% del isobuti leno presente en la alimentaci<Sn (2,36). 

Se permite que durante el proceso el buteno 2 reaccione con el fonnaldehido ~ 

•( , fonnar un intermediario, el 4, 5 dimetil metadioxano, pues este se descompone tam­

bién a iscpc"no. La presencia de 1 bvteno puede ocasionar molestias si llegar6 a reac -

cionar. La alimentación sr deber6 estar libre de butadieno; los bvtilenos no son en rea­

lidad significativctnente dañi nos al rendimiento total de la reacción (16,36). 

Resulta factible entonces, la prc iucci6n combinada de butadieno e isopreno a 

partir de una mezcla den-butano e isobutileno. Sin embargo, por el momento no resul­

ta de interés econ&nico. El butodieno se separa de esta mezcla por una simple destila -

ci<Sn extractiva del flujo originado por la desintegración al vapor de las fracciones C4 

(2). 

En base o todas estas consideraciones, el 1 FP puntualiza que su procesa debe ~ 

tar integrado a una planta de producci<Sn de butadieno. El primer paso consiste enton -

ces en separar ol isobutileno de las fracciones C4 que se utilizan en la manufacturo del 

butadieno y viceversa (37). 
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R.accioo de Condensacidn de lsobutileno y Formaldehido: Lo reoccidn principal de es­

to etapa es la reaccidn de Prins. Desde el punto de vista de la tennodincS-nica, estaco.!! 

densacioo se efectda completanente a la presidn atmosférica y a una temperatura del ~ 

den de los 120ºC y adn menores. Sin embargo, la reaccidn resulta favorecido por la ac­

eldn de la presido (38). 

En realidad, el producto de la reaccidn depender6 de las condiciones emplea -

das. Segdn los estudios de laboratorio, los mejores resultados desde el punto de vista -

lndustTiol, se obtienen en fase a<=Yosa en presencio de 6cidos fuertes y con agitoci6n. 

El m~todo consiste en poner a las fracciones C4 en contacto a contracorriente con el 

formaldehido en solucioo acuoso junto con el catalizador de H2S04 a una presioo de 3 

atm&f•as y o una temperatura inferior a los IOOºC (alrededor de 95°Q (14,37 ,38). 

Cuando se utilizaron lechos fijos cotalfti cos en este paso, lo vida del cataliza­

dor fue muy breve, ademds de que las frecuentes regeneraciones produjeron severas con­

ciciones de corrosidn. El reactor de lecho fluidizodo catalítico, dió excelentes resulta­

dos yo que permite que el mezclado se realize adiab6ticcrnente a una velocidad decir­

culacioo y volumen de catalizador mene.res que poro el coso anterior. Estas condiciones 

protegen al catalizador y aumento su vida estimada en varios miles de horas. El disel'lo 

del reactor pennite que se utilizen variadas concentraciones de isobutileoo en las frac--

clones C4 (14 ,37). 

Al ajustar las condiciones de cpe¡.c Jl'l / uno puede en efecto constatar, la crea­

cidn de reacc iones secundarios que originan la formación de alcoholes butflicos tercia­

rios, trioxa~o y algunos productos pesados de la condensocicSn superior referente o uno 

cierta cantidad de 3 metí 1 1,3 butano diel. Lo reacci cSn requiere :le una rectificacidn de 
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los compuestos dificilmente miscibles en la fase acuosa a una concentraciC:Sn factible~ 

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 mcSs amplia infonnaciC:Sn y requiere saber los estudios de labo­

ratorio, detenninaciC:Sn de las constantes cinéticas, mecanismo, selectividad y estudios 

sobre planta piloto, escalamiento y materiales de construcciC:Sn para la reacción de con­

densaciC:Sn, consulte por favor los artfculos 37 y 38 de la bibliografi'a. 

ReaccilSn de DescomposiciC:Sn del O M O : La reacción puede efectuarse de dos mane -

ras: 

1.-iin fase lfquida en presencia de un catalizador homogeneo o heterogeneo 

2.- En fase vapor en presencia de un catalizador de contacto, 

Estas posibilidades son factibles en el laboratorio, pero la experimentaci6n de­

mostrC:S que la reacci6n en fase vapor podre realizarse mcSs comodcmente. 

TellTlodinamicamente, la descomposici6n del DMD es una reacci6n endotéllTlica 

que involucra unas 30 KcaVmol, acompai'lada de un importante aumento de entropia. 

La reacciC:Sn se favorece por el aunento de la temperatura. La experiencia demostrC:S sin 

embargo, que la reacciC:Sn es lenta a condiciones atmosféricas y a temperaturas relativa­

mente bajas. A pesar de que la reacciC:Sn es endotéllTlica, esto ocurre a condiciones mo­

deradas en presencia de un catalizador adecuado (36, 38). 

En relaci6n con la determinaci6n de las condiciones dptimas de reacci6n, los 

problemas importantes sobre la misma, residen en el catalizador. Segdn su naturaleza, 

las reacciones secundarias son mcSs o menos importantes. 

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

a la reacci6n sino también a su naturaleza fisicoquÍmica, sistema cristalino, oncSlisis 
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de su estructura a los rayos X, superficie especffica, propiedades de superficie, granu­

lometrfa, etc; se encontr6 que el 6cido fosfórico 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 regeneraci6n resulte i~ 

necesaria (2, 14, 36, 38). 

En la pr6ctica, se puede evitar el carbonado del catalizador, si se desea, rege­

nerandolo despu~ de cada 10 dras de uso. Las con di dones 6ptimas de reacción son la 

descomposición catalÍtica del DMD a la presión almosférica a una temperatura inferior 

a los 400°C (2,38). 

Nota: Una Mayor información de los estudios de laboratorio para la determinación de 

la ruta de clescomposici6n, catalizadores, rendimientos, conversión, asrcomo la expe­

rimentaci6n de la descomposi ci6n del DMD a escala pi loto, se encuentra en las referE!_!! 

cias 2, 14 y 38. 

Subproductos Obtenidos (2, 12, 37): El hidr6geno activo deber6 evitarse. El cilopenta­

dieno, los compuestos alfa acetilénicos y el 2 buteno deber6n reducirse a un contenido 

inferior a las 50 ppm. El ci clopentadi eno deber6 estar en cifras inferiores a las 100 ppm, 

La alimentación de isobutileno diluido ocasiona la formación de subproductos, 

esencialmente polioles ligeros, que son aceites claros, aparentemente similares al eti­

lenglicol y que contienen una gran cantidad, · ~ grupos OH. Son generalmente alcoholes 

diox6nicos facilmente extraibles que s.: obtienen en ambas reacciones del proceso. Usuc:!, 

mente presentan las siguientes estructuras: 
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CH3 .,....CHz - CHz - OH 
'e,... 

CH/ .........._O 

1 
2 

1 
CHz _,....CHz -o_,.... 

Los intervalos de densidad, viscosidad y punto de ebullicidn de estos subprodu~ 

tos son respedivanente los siguientes: 

o.- Densidad: de 1.107 a 1.135 

b.- Viscosidad: (a .soºq de 13 .5 a 17 .5 centistokes 

c.- Puntos de Ebullicidn: de 150 a 425°C. 

El residol 1 se forma en el paso de la condensaci6n y el resido( 2 en el de descO'!!, 

posicidn. Los polioles {resido( 1) 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. 

Descripci6n del Proceso (2, 14, 36, 37): Una vez que el metano( se ha convertido en 

fonnoldehido, este se adiciona al fonnoldehido proveniente de la recirculacidn de la -

etapa de descomposicidn del DMD y se envro o un ;eactor de lecho fluidizodo junto con 

el Scido sulfdrico cotalftico para pone~e en contacto o contracorriente con las froccio-

nes C4 a una presi6n de 3 atm6sferas y uno temperatura inferior o los I00°C (alrededor 

de 95°0. Después de neutralizar la fase org6nica fonnado, se pasa a través de un se-

parador a dos fases, donde las fracciones c4 que no reaccionaron se evaporan y se rec~ 

perCf'I. 

El DMD producido por la reacci6n, se separo posterionnente por desti laci6n al 
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vado de los subproductos pesados del resido! 1 (este residuo contiene el 25% del isapr!:_ 

no producido) y se lleva a un tanque de almacenamiento. 

En la siguiente etapa, el DMD se descompone cataliticamente a la presión at -

mosMrica y a una temperatura inferior a los 400°C. Despuás de que se ha enfriado el -

producto de la reaccidn, este se separa en dos capas. La capa org6nica gaseosa prece­

dente del separador, se fracciona en un sistema de desti lacicSn para dar isopreno, isabu­

ti leno y DMD que no ha reaccionado y cerca de un 8% de subproductos pesados (resido! 

2). El isabutileno obtenido es de una alta pureza y puede recircularse o darsele otros 

usas. El DMD se recircula junto con una fracción de meti l deshidropirano que da canti­

dades adicionales de isopreno. El isopreno obtenido del sistema de desti loción tiene -

una pureza superior al 99 .S°Ai factible para la polimerización. 

La fase acuosa contiene al formaldehido que se recircula y se pone en contacto 

con la alimentacidn fresca de fracciones c4 para separar al DMD que pueda contener la 

fase antes de pasarla a la sección de destilacidn y purificacicSn que recupera al formal­

dehido que se recircular6 a la reacción de condensación junto con el licor de esta reac­

cidn y el efluente de la oxidacidn del metanol. 

PROCESO BA. YER: Lo Bayer, a través de los compaí'iios licenciodoros Fluor y Lurgi, 

ofrece la sfntesis del isopreno a partir de isabutileno y formaldehido. Esto compaí'ifa, a 

través de lo &drslchemie, pretende adem6s, la instalación de uno planto de extraccicSn 

del isopreno de los flujos de los f8bricos de etileno (5). Este proceso ha tcrnado interés 

en Alemania / en el Reino Unido y .JapcSn (2). 

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

Ludwi gshafen en los afias de 1938-39. Después de la guerra, e 1 investigador Knapsack -
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en Griesheim, continu6 los trabajos hasta que en 1959, lo Boyer instal6 su planta piloto 

en Lov erk usen ( 2) • 

El proceso consiste de uno unidad de formoldehido a partir del metano(, uno unJ. 

dad de sfntesis de DMD y una unidad de desintegroci6n y purificaci6n del DMD (2), La 

diferencia de este proceso con el de l IFP, consiste en el uso de resinas de intercambio 

i6níco que eliminan los problemas de corrosi6n en el manejo de lo recirculación de los 

vapores de cScido sulfdrico di luido, ademcSs de permitir faci lmente lo separación del -

aguo de desperdicio, Sin embargo, estas resinas no tienen efecto sobre el potencial de 

corrosi6n al azor que posee el 6cido f6rmico, por lo que debe seguirse utilizando un -

reactor de acero inoxidable (5), 

Se di ce 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 -

ci6n de desintegraci6n del dioxano (5). 

La desintegraci6n del DMD se realizo en un lecho fluidizado catalttico (cScido 

fosf6ri ca sobre un soporte) con pequei'las cantidades de vapor. Se gastan 6.7 ton de va­

por/ton de producto, contra 10 ton de vapor/ton de producto que requiere el proceso -

fronct1s (5). 

El vapor recuperado resulta de la uti lizaci6n del calor necesario para quemar el 

corb6n impregnado en e l catalizador y podría argumentarse, que stlo reacción de des -

composición fuero m6s eficiente, menor cantidad de carb6n se formarfa, por lo que se 

necesitorfa entonces uno mena cantidad de calor paro removerlo (5). 

La Bayer nos dice que adem6s su proceso tiene las sigu ientes ventajas (2): 

1.- El DMD crudo puede utilizarse en el proceso sin previa purifi cación. 

2 , - Los resi duos del agua de lavado pueden reíntroducirse e l sistema. 



3 .- El color de reacción se aprovecha para regenerar por combustión al catalizador, -

de manera que provee un excelente balance de calor. 

4,- Lo pureza alcanzada por el isopreno es superior al 99,5% . 

Los condiciones de reacción y rendimientos son las siguientes (2): 

1.- Temperatura de Descomposición 200 a 300°C 

2.- Temperatura de Regeneración (catalizador) • • .. .. 000 a 700°C 

3,- Conversión de DMD 

4.- Selectividad hacia el lsopreno 

93 a 96% 

80 a 90% 

5.- Terbutanol convertido en lsobutileno • • • • • • • • • • • Alrededor del 95% 
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PROCESO RUSO ( POWER GAS Y UCENSINTORG). La sfntesis del isobutileno se cons 

tituye en dos pasos: 

1.- La reacción de lsobutileno y Formaldehido en presencia de 6cido sulf6rico diluido 

paro formar el 4,4 dimetil 1,3 metadioxano (DMD) y, 

2.- Lo transformaci6n del DMD a lsopreno, Formaldehido y Agua en presencia de 6cido 

fosf6rico. 

El proceso utilizado en la URRS, emplea la reacción del isobutileno purificado 

y el formaldehiclo, en una soluci6n de 1 a 1. 5% de 6ddo sulf6rico c.on un rendimiento 

del 75 al 80% de DMD. Este se descompone a ic: temperatura de 300 a 400°C sobre un 

catalizador b6sico de fosfato de calci o (_· :1. ;i lecho fijo catalfti co que se regenera cado 

2 a 4 horas a causa de la severa desactivaci6n. Se convierte del 80 al 85% de DMD a 

isopreno (debido a la pérdida en los primeros ciclos); el formoldehido da alrededor del 

90% de producto convertido (2'). 

El proceso utili za de 4 a 5 reactores de lecho fij o , por lo que pero monte ne:· la 
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actividad y selectividad del catalizador de fosfato de calcio, se impregna este con pe­

quei'las dosis de vapores de 6cido fosf6rico alimentados al reactor junto con el vapor de 

servicio (14). 

La materia primo preferida es: 

a.- El flujo refinado procedente de lo seccidn extroccidn del butadieno o de la desin­

tegrocidn de lo nafta. 

b.- La fraccidn C4 producida por lo deshidrogenoción del lsobutono. El flujo t(pico CO.!:!_ 

tiene de 40 o 45% peso/peso de lsobuteno. 

En Rusia se producen casi 100 ,000 ton anuales de isopreno. Los especificaciones 

de pureza poro el producto ruso es mayor del 99.6% peso/peso, 0.04% peso/peso de m~ 

no-olefinos y al menos 1 ppm de ciclopentodieno (17). 

Descripcidn del Proceso en Tres Etapas: Puede considerarse o lo recuperación y purific~ 

ción del isopreno como lo tercero etapa del proceso (30). 

Primero Etapa: El formoldehido recirculado se adiciono al formoldehido fresco y al 6ci­

do sulfdrico catolftico. Esto fose acuoso se pone en contacto o contracorriente con lo -

frocci<Sn C4 en un reactor tubular donde lo reacción de Prins ocurre o lo temperatura de 

90 o 95°C y o lo presión de 17 o 20 atmósferas. El DMD y los subproductos (incluyendo 

pñncipalmente alcohol butnico terciario, TBA) posan o lo seccidn de desti locidn donde 

los fracciones C4 que no han reaccionado, se separan de manero que la fracción crudo 

de DMD pose o su correspondiente sección de rectificación poro separarle los materia -

les de alto punto de ebullición conocidos como resido! 1 (mezcla de diales, asr como di~ 

xano, alcoholes, etc.). La fase acuoso que sole de los reactores de formación del DMD, 

se ponen en contacto con una alimentacidn fresca de fracciones 4 paro separarle el 



DMD que mutenga, antes de pasarla a la seccidn de destilacidn, rec:uperacidn y recon­

centracidn del fonnaldehido que smd recirculado al flujo de alimentacidn del reactor t~ 

bular. 

Segunda &apa: 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 desccmposi­

cidn que consiste de un lecho fijo catalftico de fosfato de calcio activado por pequef'las 

c:csrtidades de 6cido fosfdrico, junto con una olimentacidn de vapor sobrecalentado y el 

6cido fosfdrico, a 1.na temperatura de 35> a «>O°C y a la presidn de 2 atm6sferas. Dos 

reactores operan cidicanente en esta etapa, mientras uno desccmpone, el otro regene­

ra al producto para quitarle ICll ~ cantidades de materiales carbonosos deposita­

dos dunstte el ciclo de clescanpasici& del DMD. 

Tercero &opa: Las vapores procedentes de 105 reactores de descamposicidn de lo segun­

da etapa, consist.. en isapwlo, isobutileno, fonnaldehido, vapor de agua y ccmpues -

t05 de alto punto de ebullicidn con pequd'ias cantidades de gases. Las vapores se en -

frf"an y condensan en varias etapas y se pasan a un separador a dos fases pes-a eliminar la 

fase acuoso de fonnaldehido que se recircular6 a la primera etapa después de recuperar­

lo y reconcentTarlo. Las gases se queman por un respiradero, mientnJs que la fase drgan_!. 

ca se pasa a lo seccidn de destilacidn pes-a separar los materiales de alto punto de ebul~ 

ddn y al isobutileno. El i~buteno recuperado, posee una elevada pureza (99.5% peso/ 

peso) y puede recircula~e o uti lizaBe para otras sfntesis. El isopreno crudo de la fase -

org&nica, se sanete a una destilacidn po5twiar que le procurar6 una pureza del 99.6% 

pesq'peso viable para la polimerizocidn estereoespecffica. Los materiales separados de 

alto punto de ebullicidn, se destilan para recupero: el DMD que no reacciond paro re -
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circularlo junto con una fracci6n de metil deshidropirano (MDHP), la cual al descom~ 

nerse produce una cantidad adicional de isopreno (30). 

Modificaciones de lo Licensintorg (29): Este proceso se empezd a estudiar en uno planto 

con capacidad de 100 toneladas anuales de isopreno en el año de 1954. 

El isobutono (con oigo mc5s de 3.5% de n-butono) se deshidrogeno o uno conver­

si6n cercano al 50%. El producto gaseoso, sin ninguno seporocidn de materiales y con 

la dnico restricción de que este libre de butodieno (15), es lo olimentocidn de isobutil;, 

no. 

El formoldehido contendrá un máximo del 2% de metano!. La selectividad hacia 

el DMD es superior al 93% y lo conversi6n es del 85%. El gas remanente consiste de -

n-butono e isobutano. El n-butano se separo para regresar al isobutano al procesa de -

desh idrogenacidn. 

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

ebullicidn. 

PROCESO MARATHON (EUA). El isopreno producido se mejora con respecto o otros -

procesos, al convertir primeranente al formoldehido en éter metil cloro metil (CME) por 

la reocci6n del cloruro de hidr6geno y metano(. El CME se ogrogo al isobutileno para 

producir el éter 3 cloro 3 metil butil metil (CMBME). Este intermediario se descompone 

por uno pircSlisis de alta eficiencia o isopreno, metonol y cloruro de hidrdgeno. Estos dos 

dltimos materiales se recirculan poro tener una cantidad adicional de CME. El rendimie!! 

to alcanzado por el isopreno en base al fonnaldehido es superior al 80% cuando se uti!.!, 

za isobuti leno puro. 

El mejoraniento del proceso tiene como primero meta lo conversidn del formald.!:_ 
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hido a un producto que reoccione con menor intensidad para tener un intermediario m6s 

selectivo y formado adem& por la reaccidn de Prins. En segundo término, se desea ob -

tener un producto de adici6n del isobutileno que no origine formoldehido durante la f~ 

moci6n del isopreno. Todas estas modificaciones retrasan o impiden la creacidn de todos 

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

HCl+CH30H+CH20 -------- CH3 - O - CH2 - CI+ H20 (Q 

1
CH3 CME (2) 

CH3 - o - CH2 - Cl+CH2 = e - e~ --------- CHr C- CHr CHr o - CH3 
I Haluros Me- I 
CH tólicos CI 

3 CMBME 

% ~ 
1 

CH3- e - CH2- CH2 - o - CHJ ------ CH30H+HCl+CH2 = e - CH = CH2 
1 Color 1 
CI CH3 

lsopreno 

El CME se produce por la reaccidn (Q con altos rendimientos aplicando los mét2_ 

dos conocidos. En lo reaccidn 2, el CME se adiciona al isobutileno en presencia de un 

catalizador de haluro metálico para dar el CMBME. Este compuesto se pirolizo finalme.!! 

te paro dar isapreno, metano! y cloruro de hidrdgeno. El rendimiento final del isopreno 

(máximo rendimiento posible obtenido por lo recirculaci6n de intermediarios) basado en 

el formaldehido, deberá estar en un exceso del 90% cuando se utiliza isobutileno puro 

cerno olimentaci6n y a las condiciones de operoci6n preferidas. Cuando se opero con -

uno mezcla debutenos, procedentes de los flujos de una refiner(o, los rendimientos fi~ 

les podrfan estor en el intervalo del 70 ol 80%. 
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Reoccidn con lsobutileno Puro: Aunque varios catalizadores fueron m6s efectivos en -

cuanto o lo cantidad exigido, costo por unidad de peso y velocidad de reoccidn, se re-

portd que los resultados obtenidos con el tetrocloruro de titanio (TiCl4) son los mejores. 

En lo escalo comercial tiene uno gran ventaja con respecto a los primeros catalizadores 

probados. 

El cloruro de terbuti lo se formo posiblemente en todos estas reacciones de adi -

ci6n debido a que lo reocci6n del isobutileno con el cloruro de hidrdgeno se desvfa o -

partir del CMBME producido aunque esto posibilidad no este debidamente establecido. 

e~ e~ 
1 1 

CH3 - e - CH2 - CH2 - o - CH3 ----- HCl+CH2 =e - CH2 - CH2 - o - CH3 
1 
CI 

CMBME 3 metil 3 butenil metil &ter 

CH3 
1 

+ CH3 - C = CH - CH2 - O - CH3 ( 4) 

3 meti 1 2 buteni 1 meti 1 éter 

Los ~teres insoturados demostrados en la reaccidn 4, se convirtieron a isapreno -

por el ix-o 3 del proceso. El subproducto de cloruro de terbuti lo puede convertirse a iso-

buti leno y HCI para recirculaci6n, si se deseo, en el paso 4. 

Las corridas experimentales adem6s de indicamos el tiempo necesario para una -

conversidn al 100% de CME, nos dice que existe una disminucidn en la selectividad hacia 

el CMBME asr como incrementos en el rendimiento del cloruro de terbutilo (subproductos) 

con el tiempo. El producto es estable en la presencia de un catalizador e isobuti leno al 

menos a temperatura ambiente. 



Los grandes eJ<Cesos de isobuti leno (5 a 1 molar) empleados en la reaccidn, no 

son un pre-requisito para obtener elevados rendimientos. Se obtienen resultados simila -

re5 con proporciones mucho m6s bajas de isobutileno puro. 

Reacciones Utilizando Fuentes de lsobutileno Diluido: Las corridas experimentales efe~ 

tuados con mezclas de flujos C4 de refiner(as, se efectuaron a las mismas condiciones -

que las corridas paro el isobutileno puro. Los velocidades de reacci6n a temperatura am_ 

biente para niveles catalfticos comparables, disminuyeron al emplear al isobutileno di-

luido. Esto se debe, par supuesto, a que la cinéica de segundo orden esperada para la 

reaccicSn, se desvfo o los resultados que arroja uno reaccidn de seudoprimer orden. 

Los siguientes reacciones pueden ocurrir en la reaccidn del CME con el isobuti-

leno procedente de una mezcla C4: 

CI Ctia (5) 
1 1 

CHa - CH : CH- CH:J+cl- CH2 - O - CH:l---- CH:3-CH-CH-CH2 - O - CH3 
buteno 2 CME éter 3 cloro 2 metil butil metil 

CHrCH2-CH = CH2+Cl-CHrO-CH3 ----- CH3-CHrCH-CHrCH2-0-CH3 
1 

1 buteno CME CI 

éter 3 cloropenti 1 meti 1 

(6) 

La pirdlisis del prod>cto de lo reaccidn de CME con 2 buteno (reaccidn 5) torn -

bién do isopreno. Pero se necesitan condiciones m6s vigorosas para pirolizar este com -

puesto que I~ requeridas para el CMBME. El produc.ta de la pirdlisis a partir de 1 buteno 

puede permitir la fonnacidn de piperileno. Esto nos dice que la bajo selectividad del -

producto a partir de 1 buteno es muy importante poro la pureza del isopreno. Este oducto 
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de buteno 1 es tombién mds diffcil de pirolizar que el CMBME. 

La selectividad combinada de los tres aductos posibles, es mucho menor que la 

selectividad cuando se utilizo isobutileno puro. Esto explica porque los rendimientos ob-

tenidos paro el CMBME al utilizar los flujos c4 se deben al fendmeno de diluci<Sn mds -

que o la reaccidn de CME con los butenos 1 y 2 presentes en lo mezcla C 4 • Paro compr~ 

bar este fendmeno, se detennin6 el efecto de utilizar isobutileno diluido con un solvente 

inerte. 

La di lucidn no solo causo uno disminucidn en la velocidad de reaccidn, sino que 

tcrnbién disminuye la selectividad hacia el CMBME y aumenta en un 30% la fonnocidn -

de subproductos de cloruro de terbutilo. Esto razdn explica también que la cantidad de -

4!1-eres insaturados intermediarios presentes en la mezcla original de reaccidn, este asad~ 

da con la formación de subproductos pesados como resultado del fendmeno de dilucidn que 

los intermediarios ocasionan en lo reaccidn. 

En sumo, desde el punto de visto de lo velocidad de reoccidn, selectividad hacia 

el CMBME y rendimiento del cloruro de terbutilo, hocen que lo diferencio sea poca sf uno 

utilizo un flujo de refinerfo C4 conteniendo butenos 1 y 2, asr como diluyentes inertes, o 

sf no utilizo isobutileno con diluyentes inertes. Los resultados. experimentales confirman 

que lo dilucido tiene un efecto negativo sobre la selectividad y que lo pérdida de ella se 

debe o la formacidn de subproductos pesados. 

El an61isis de los subproductos pesados sugiere que estos se derivan de la reaccidn 

del CME con uno o posiblemente ambos intermediarios, los éteres insaturados 3 metil 3 -

butenil metil y 3 metil 2 butenil metil. CH3 
1 

(7) 

CH2 = e - CHrCH2-0-CH3+Cl-CH2-0-CHr---- CH3-0-CHrCHr~-CHrCH21 

CI CH3 



Lo espectrogrof'Ío demostrd que solo lo reaccicSn 7 se efectOo con isobutileno di-

luido. Puesto que cualquier reaccidn significativo del CME con los éteres insaturados i~ 

termediorios ocunird bajo condiciones trpicos poro lo srntesis del CMBME y siendo que 

el isobuti leno se encuentra en mucho mayor proporcicSn que los éteres insaturodos interm~ 

diarios, los subproductos deben originarse por alguna ruta poco comdn y no simple por la 

reaccidn del CME con los éteres insaturodos intermediarios formados por la descomposi -

cidn espontaneo del CMBME. El metonol y el HCI también producidos, se recuperan po-

ro recircularlos al proceso. 

Pirdlisis del CMBME o lsopreno: Dos m&todos se estudiaron poro la conversidn del - - -

CMBME a isopreno: 

1.- Lo descomposicidn en solventes seleccionados y, 

2.- Lo pirdlisis sobre catalizadores sdlidos del tipo alU'llinosi licotos cristalinos. 

Los solventes m6s efectivos paro lo reoccidn de pirdlisis fueron: 

o.- Lo dimetil Formomido DMF y, 

b.- Lo N-metil 2 pirrolidona NMP. 

Se escogid o lo NMP por su mayor resistencia o la hidrdlisis dcida catolizodo,que 

lo conparada con las aninas de cadena abierta. En suma, lo NMP puede recuperarse fa-

cilrnente a partir de su producto hidrolizodo, el 6cido gcrnmo metilominobutfrico, yo que 

este dltimo se separa en agua y NMP cuando se le calienta. Cualquier otro producto fo_!: 
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modo por la hidrdlisis del NMP no puede recircularse. 

El CMBME obtenido en las co1Tidas experimentales utilizando este solvente, tu­

vo una pureza no menor del 96%. Las dnicas impurezas fueron pequei'las cantidades de 

éteres insaturados intennediarios. 

Los estudios de la pirdlisis con solventes, incluyen los efectos que adicionan los 

catalizadores de met61es h61idos como son incrementar la velocidad de reaccidn y cato­

lizar la eliminaci6n del cloruro de hidrdgeno,a partir de compuestos de cloroalcano en 

solventes aprot6nicos dipolares. El tiempo de reacci6n m6s bajo puede deberse a la na­

turaleza y cantidad del catalizador adicionado, asr como el uso de una temperatura de 

control principal m6s elevada. Cuando no se adicionaron estos met6les h61idos, la NMP 

necesit6 generalmente de 3 horas para alcanzar el 100% de conversi6n del CMBME,cuO!!_ 

do lo temperatura de control principal se mantuvo cerca de los 60°C. 

En uno operaci6n 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 pir61isis sin una -

previo separoci6n y purificaci6n. La mezcla crudo se mezcl6 completamente con NMP. 

Los compuestos voldtiles tales como el exceso de isobuti leno y uno porci6n de cloruro de 

terbuti lo, se separaron por un fraccionado parcial a temperatura ambiente y a presi6n r! 

ducido. La temperatura se aunent6 y el CMBME se piroliz6 directamente sin previo pu­

rifi caci6n. El rendimiento final paro el 1sopreno es superior al 90% y adem6s confirmo 

la alto eficiencia de los pasos 2 y 3 de lo sf ntesis del proceso. 

Los datos experimentales demuestran que al menos el 90% del metanol en la ca_! 

ga de CME al principio del paso 2,puede recuperarse como metanol y cloruro de metilo 

después del paso 3. Bajo condiciones de pirdlisis, casi las dos terceras portes del meta­

no! fueron convertidas o cloruro de metilo, debido a los largos tiempos de residencio -



del metano! en la mezclo de reaccidn. La cantidod de metonol convertida a cloruro de 

metilo puede reducirse a un 20% o menos cuando una mcSs elevada temperatura de can -

ITol principal se emplea en el paso de la pir61isis. 

El CMBME crudo, procedente de las corridas experimentales con isobutileno di­

luido, se piroliz6 en NMP a las condiciones típicas de reaccidn. El rendimiento del is~ 

preno fue de 64.l°k y el rendimiento de los éteres insaturados intermediarios fue de -

3.2%. La conversidn del CMBME fue mayor del 90% y la conversi6n al aducto de 2 ~ 

teno con CME fue cercana al 80%. Dentro de los límites de la precisidn experimental, 

todo el aducto de 1 buteno se recuperd sin cambio alguno en el residuo de NMP. La di:! 

tilaci6n del isopreno crudo did una fracci6n superior al 99.5% de pureza. El piperileno 

no se detectd en esta muestra de isopreno. 

El camino para la descomposicidn del CMBME en NMP para dar isopreno, se -

aee que este vinculado con la pérdida de cloruro de hidrdgeno, seguido por la ruptura 

del intennediario, el éter ollico insaturado a causa del hidrocloruro de NMP. Los éte­

res no activados par un enlace altlico, se descomponen muy lentamente y solamente por 

el hidrocloruro de NMP. La descomposicidn del éter alflico intermediario, do en suma, 

adem& del metano!, 1cloro3 metil 3 buteno y posiblemente is&neros alflicos. Pequeí'las 

cantidades de 1 cloro 3 metil 3 buteno se detectan en todos los experimentos de pir61isis. 

El cloruro de hidrdgeno se forma rapidamente a partir de este compuesto para regenerar 

al hidrocloruro de NMP y dar isopreno. El metanol reocciona con el hidrocloruro de -

NMP para dar cloruro de metilo y agua a una rapidez compatible con las proporciones 

de cloruro de metilo y metCl'lol presentes. Por lo tanto, el CMBME puede convertirse a 

isopreno con muy alta eficiencia al calentarlo en NMP, con pequel'las 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 conversidn de CMBME cer­

cana al 100% en todas las corridas experimentales que las usaron. El mdximo rendimien­

to del isopreno crudo fue cercano al 85% a la temperatura de 250°C. Estos catolizado -

res se utilizaron durante 48 horas sin la m& visible indicacidn de destruccidn o pdrdida 

de actividad. 

Nata: Una completa infonnacidn sobre la purificaci<Sn de materiales empleados, inves­

tigaciones de laboratorio, catalizadores estudiados, resultados y m~odos para efectuar 

las corridas experimentales de los diferentes casos presentados, ejemplos de comproba -

cidn experimental, bolances de materiales, adem6s de como se efectud el an<Slisis y ex­

perimentacicSn de los reactivos e intermediarios, asr 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

bliograffa. 

DescripcicSn del Proceso (24): El formaldehida, el metanol y el cloruro de hidrdgeno m­

hidro, reaccionan a condiciones ambientales para formar el ~ter clorometflieo CME. Se 

obtienen altos rendimientos de CME en base a la conversi<Sn de formaldehido. El CME 

reacciona con un exceso de isobutileno a temperatura crnbiente con un catalizador hom~ 

geneo como los meMles h61idos para formar el 3 cloro 3 metil butil metil &ter CMBME. 

La conversidn del CMBME es del 100% y la selectividad hacia el CMBME es casi del -

100%, adem6s de que el catalizador de TiCl4 puede recuperarse. 

El CMBME se separa del exceso de isobutileno que se recirculard. El CMBME p~ 

rificado, se descompone a isapreno, metanol y cloruro de hidrdgeno en un solvente no -

vel de NMP para la operaci<Sn de descomposicidn a 250°F. El isopreno se purifica por 
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destilacicSn y se seca. El solvente ya usado, el metanol y el cloruro de hidrcSgeno ser.! 

cuperan y recirculan. 

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

Se sabe que este proceso desarrollado en Japdn, hace reaccionar al isobutileno 

oon el l!ter etilen glicol en fase gaseosa y en uno proporcicSn molar que vario de 1 a 1 y 

de 15 a 1 respectivcrnente, en lo presencio de un diluyente inerte (N2CDi y o IRla tem­

peratura de 200 a SOOºC sobre un catalizador. El subproducto, el dxido de eti lena, -

reoccionar6 con el fonnaldehido para obtener m6s l!ter etilen glicol que se recirculor6 

a la reaccidn (2). 

FABRICAOON DE ISOPRENO A PARTIR DE PROPILENO: 

PROCESO GOODYEA!VSOENTIFIC DESIGN. Este proceso se desorrolld en fonna ma.!!. 

oomunodo 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 si~ 

cidn, se unieron poro oomplementar las bases del proceso que ahora se conoce como -

Goodyear/S.D •• Lo Planta instalado par la Goodyear ubicado en Beo1..1nont, Texas ha 

sufrido ya tres expansiones desde su creacidn (13). 

Los investigadores establecieron que este proceso es capaz de adoptarse direct~ 

mente a una planta de tamai"io industrial a partir de una planto simulado en el laborato­

rio (12). 

El proceso esta relacionado integrcrnente a los dem6s procesos que manufacturan 

isapreno, ya que los reacciones que lo producen son similares en su desarrollo excepto 

por el poso de la pirdlisis. Las reacciones pirolíticos se c:cnocen como algo ineficient~ 

pues no solanente resultan en un desperdicio de materias primas sino que conducen o -



problemas odicionoles de purificación (19). 

Lo fuente del propileno se hallo disponible en grandes cantidades como subpro­

ductos de las refinerías, por la deshidrogenocicSn del propano o como subproducto de lo 

monufocturo del etileno (19'). 

Lo tecnología desarrollada para este proceso consiste de tres etopos (2): 

1.- Lo dimerizaci6n del propileno a 2 metil 1 pentono 

2.- Lo isomerizaci6n del 2 metil 1 penteno a 2 metil 2 penteno 

3.- Lo descomposición pirolítica del 2 metil 2 penteno a isopreno. 
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En el primer paso, 2 mol~culasde propi leno se combinan poro producir el 2meti1 

1 penteno con 5 Stomos de carbono en una cadena lineol y el sexto carbono se ramifica 

del segundo carbono tenninol. El catalizador utilizado por la ruta es el tri-n-propil al~ 

minio (2), escogido entre otros varios. Este catalizador es del tipo Ziegler-Notta. Lo 

extrema actividad del catalizador hace que seo imperativo que el propileno este libre de 

impurezas tales como compuestos polares y oxígeno antes de enviarlo a lo unidad de di -

merizoci6n, de lo contrario se consi.miría uno cantidad excesivo de catalizador (39). 

Este paso del proceso requiere de un equipo semejante a un cambiador de color de tubos 

y coraza, cuyo fin es controlar la temperatura de la reocci6n exothmico. El propileno 

poso por los tubos y un congelante por la coroza, el cual absorbe el color de reacci6n -

(21). 

Los condiciones del proceso se reportan o uno presi6n de 200 atm6sferos y o una 

temperatura de 150 a 250°C con niveles de conversi6n de 95% o mayores. Esto nos mues­

tro que lo dimerizocidn es completamente selectivo hocio la formaci~ de 2 metil 1 pen­

teno utilizando este catalizador (2). 
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Los metil pentenos, predominantemente el 2 metil 1 penteno se forman en proce-

sos de alta eficiencia en las refinerfas a partir de propono-propeno (7). 

El no poder controlar la manufactura y manejo del tri-n-propil ah.minio puede 

ser un obst6culo para escoger este proceso (21). 

La secuencia de la dimerizacidn del propileno con tri-n-propil aluminio es la 

siguiente: 

Cli:J - CH2CH2 - CH - CH~I CSH7)2 
1 
CH3 

CH3 CH3 1 1 
C~-CH2CH2 - CH-CHiAICSH1>2 --- c~-CHrC~- e= CH2+CSH7):zAIH 

El calor de descomposicidn rompe la cadena lineal de 5 CCl"bonos del 2 metil 1 

penteno en uno de cuatro. Sin embargo, el 1 penteno tiende a romperse en la posicidn 

equivocada. Esta dificultad se superd canbiCl'ldo el doble enlace; el dimero 2 metil 1 

penteno se convierte a 2 metí 1 2 penteno por uno reaccidn de isamerizaci6n (19). 

En el segundo paso, la isamerizaci6n del 2 metil 1 penteno a 2 metil 2 penteno 

se realiza con un catalizador del tipo 6cido s6lido, en este caso de dcido fosf6ri co (2). 

La reaccidn se efectóa entre 150 y 300ºC con un espacio velocidad del lfquido de o.5 

a 20 Hr-I. El equilibrio tennodil'IÓ'l1ico a '127°C es del orden de 30,60% poro el 2 me-

ti 1 1 penteno y de 69 .4% paro el 2 meti 1 2 penteno (2). 

Desde 1960 la Goodyear a probado al cScido fosf6rico como catalizador entre -

o 
las temperaturas de 150 a 700 C con un tiempo de contacto de 0.001 a 2 segundos, 
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Los productos de la isamerizacidn son superiores al 60%. Lo Scientific Design utiliz6 

zeolitas y resinas sulfdnicas de intercanbia idnico corno soportes a bajas temperaturas y 

a la presidn atmosMrica (2). 

Sin embargo, el mejor soporte es la aldmina activada en sulfato de aluminio,~ 

te permite· el equilibrio y reduce las reacciones laterales. Lo isomerizacidn se obstruye 

por alguna reacción de polimerizacidn pero pueden obtenerse conversiones del 99% (2). 

CH3 1 
CH - C-CH -CH2-CH3 2- 2 

2 meti 1 1 penteno 2 meti 1 2 penteno 

Los pasos anteriores conjuntan una limitacidn ideol para lo Ineficiencia de la~ 

r<Slisis o reaccidn de descomposici6n, adem6s de que el descubrimiento de un nuevo ca-

talizocior, el bromuro de hidrdgeno en fose vapor eleva el rendimiento de la pirdlisis -

(2Q. 

La descornposici6n del 2 metil 2 penteno corresponde a una dmetanacidn del -

metí 1 hexeno. Lo descomposi cidn entre 50 y 70ºC de una froccidn del d(mero de hexano 

efectuada a una temperatura de 750°C con un tiempo de contacto de 0.25 segundos sin 

utilizar el HBr, da una fraccidn gaseosa que contiene de 30 a 40% de metano, de 10 o 

15% de etileno y de 5 a 8% de propilena y 0.4% de benceno, y un condensado que 00!!. 

tiene ciclopentadieno, isopreno y piperileno. Lo fracción de 32 a 34°C contiene de 80 

o 85% de isopreno con un producto total cercano al 15%. El vapor permite la fonnacidn 

de Coque (2) • 

Al utilizar el bromuro de hidrdgena se mejoran los productos con isopreno; nor-

malmente se utilizan de 4 a 6 moles parciento de bromuro de hidrdgena para una oonv~ 
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sidn de 55% y un producto del 65% de isopreno. Las bajas concentraciones mejoran gro!! 

demente la eficiencia de la reaccidn descomposicidn (19). Esto lleva a todos los produc­

tm dentro de los lfmites econdmicos a pesar de que la aeacidn de metano durante la i:!_ 

nSlisis resulta en una p&dida del 19% tetSrica, no hace que se pierda la efectividad eC!?. 

ndmica de la ruta (21), adem& de que los subproductos tienen valor como combustible 

(15). La pñncipal caractert'stica del paso pirolftico es la eliminacidn de los subproduc­

tos acetillnicos o compuestos de triple enlace resultantes de la severa descomposicidn y 

san extremadanente venenosos a los catalizadores polimeñzantes del hule, razdn por la 

cual deber6n separarse a solo un contenido de pocas portes por milldn (21). Disminuyen­

do la temperatura de entrada al fraccionador se elimind la formacidn de materiales ace­

tilfnicos al adicionar el vqxir generado en la seccidn de conveccidn del horno con el 

flu¡o reaccionante y para ayudar tcrnbiln al control del tiempo de residencia en los tu­

bas de reaccidn, este vOria de 0.5 a 0.03 segundos. Este efecto tcrnbién disniinuyt'Í la -

fonnacidn de otras reacciones laterales. los productos acetil&icos son diffciles des~ 

rar por lo que deberdn destilarse extractivcrnente del isopreno por m&todos convenciona­

les (21) • El isopreno debe sometel'Se a una desti lacidn extractiva ya que forma azedtropos 

con los subprocllctos (39). La reaccidn pirolftica se realiza en presencia de HCl(2). Es­

ta es IA"'1 de las razones m& importantes del porquf la ruta de la pinSlisis de la dirneriz~ 

cidn del propileno es de bajo costo. los consunos de catalizador son esencialmente ba­

jos debido a que puede recuperarse y reutilizarse. 

los especuladores ven un problema en la baja produccidn obtenida en la pinSli -

sis (W}. 



CH3 Cfia 
1 HBr gas+ HCI 1 

CHrC-CH-CH2-CH ------------ CH -C-CH - CH +CH 
3 Pirdlisis 2 - 2 4 

2 metil 2 penteno lsopreno Metano 

Descñpci6n del Proceso {12, 20, 2~: El propileno fresco se mezcJa en la entrada del 

proceso con el catalizador de Trl-n-propil aluninio reclrculado de un separador a dos 

fases y con el propileno que no reacciond procedente de la destilaciéSn del dfmero de -

propileno. El flujo combinado se bombea a una presido de 200 atmdsferas y se calienta 

a la temperatura de 150 a 250°C antes de pasar al reactor. El efluente del reactor se 
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pasa directC'Tlente a un separador a dos fases donde se separa el catalizador y los hidro-

carburos pesados como fondos para recirculacidn. Del domo de este separador, el 2 me­

til 1 penteno, propilwio e hidrocariuos ligeros se envfan a la seccidn de destilacidn; el 

2 metil 1 penteno se recupera como producto del dooio de lo dltimo de las torres del sis-

temo de destiloc:idn contiguo al separador. El 2 metil 1 pwiteno se calienta entre 13> a 

250°C y se paso a travds de un reactor de lecho fijo catalrtioo, siendo el catalizador 

del tipo 6cido sdlido (H3FO,Y. El efluente de esta reaccldn 58 pasa a uno colmina de -

destilacidn donde el producto, el 2 metil 2 penteno (PE-67°Q se separa del 2 metil 1 

penteno (PE: 61.s°q que no isamerizd como producto del fondo de la destilacidn. Pos-

teriormente el 2 metil 2 penteno se mezcla en un tanque agitado con el catalizador de 

bromuro de hidrdgeno. La mezcla se bombea a un hamo pirolftico que esta entre los (JO() 

a aooºc, siendo esta la temperatura a la cual se efectda la reaccidn. El efluente del -

horno se pasa a travds de un sistema que ccmprende un enfriador en donde se recupera el 

HBr que se recircula al horno pirolftlco, un desmetcnizcdor, un froccionodor de hidro -



carburos ligeros y finalmente el isopreno obtenido se purifico en una torre de destila -

cidn extractiva. Se obtiene un isopreno con grado de polimerizacidn con un contenido 

de 98% de estruc:tvra cis 1,4 (32) • 

FABRICACION DE ISOPRENO A PARTIR DE ACETONA Y ACETILENO. 

5li 

PROCESO SNAM PROGETII: Algunos estudios iniciales de las reacciones del proceso 

fueron realizados durante la Segunda Guerra Mundial en Inglaterra bajo la direccidn de 

Weizmann. Este proceso tiene aplicacidn comercial en aquellos paises donde los deriva­

dos del petrdleo y los precursores de otros procesos que fabrican isopreno no son abunda~ 

tes (12), 

lo SNAM incluye en sus infonnaciones el know how tanto del mon&nero como 

del polfmero del isopreno. La compcll(a ho desarrollado un sistema catal(tico en coordi­

nacidn para hacer el poli-isopreno y otros poliolefinos no tan solo basadas en alquil alu­

minio sino tcinbi&i en hidruros de aluminio (16), 

En los laboratorios de la Societa Nazionale Metanodotti (SNAM) se ha desarrol 12. 

do un proceso para la produccidn de isopreno a partir de acetona y acetileno de acuerdo 

a las tres siguientes etapas (27): 

1.- Etinilacidn: lo acetona y el aceti lena reocciono:i para formar el metil butinol 

(MBI). 

2.- Hldrogenacidn Selectiva: Un azedtropo de MBl-Agua se obtiene después de des!.!, 

lar el producto de la primera reaccidn. Este se hidrogena selectiva -

mente para formar el metil butenol(MBE), 

3.- Deshidrogenacidn: El aze6trapo de MBE-Agua de la segunda reaccidn se deshidr2. 

ta para formar el isopreno. 



Especificaciones de las Materias Primas (2, 27): 

Acetona: 

Acetileno: 

Pureza Mfnima •••••• , • • 99% en peso 

Acidos (ac&tico) • •••• ••• 0.002% en peso mcSximo 

Materias na Vol6tiles .... 0.001 % en peso m6ximo 

Agua •••••••••••••••••• 0.1% en peso mcSximo 

Pureza Mlhima • • • • • • • • 99 ,7% en peso 

Alenos y metí 1 acetilenos •• O .3% en peso m6ximo 

Propileno •••. •••• ••• .. 0.1% en peso mcSximo 
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Puede aceptarse cierta variación en la pureza del acetileno. El anonfoco es or­

dinariamente puro para la sfntesis, aunque el amonfaco anhidro de fertilizantes puede -

utilizarse para este caso. El hidrdgeno se produce por el fraccionamiento de hidrocar~ 

ros o por electrdlisis; no deber6 contener m6s de 1°'"8 ·• azufre o de ars&nico y tan s~ 

lo cerca de 100 ppm de co2' puede permitirse que contenga nitrdgeno aunque pudiera 

significar un cambio en las condiciones de operación siendo que verdaderamente la vel~ 

cidad de hidrogenacidn depender6 de la presido parcial del hidrdgeno, 

El contenido de agua en la acetona no resulta crttico, puede existir en un 2 a 

3% pero, sin embargo, esto ocasionarfa un gran consumo de KOH catalftico y detener 

asr la reaccidn de etini lacidn. 

Oufmica del Proceso: 

El paso de la etinilacidn toma lugar en el intervalo de temperatura de IO a 40°C 

y a una presidn de 20 kg/ cm 2 utilizando crnonfaco lfquido que es un excelente solvente 

del acetileno asr como de los reactivos que intervienen en la reaccidn. Este es un sol -

vente econdmico de f6cil recuperacidn, ya que se separa facilmente del producto de la 
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reacci<Sn debido a su alta presi<Sn de vapor, siendo adem6s un solvente polar igual al 

agua, es altamente ionizable y favorece la reaccidn idnica. La alta presi<Sn de vopor -

del amonfaco permite que se empleen altas concentraciones de acetileno a baja presi<Sn 

parcial (27). 

Para prevenir la fonnacidn de subproductos de la acetona, se utiliza un exceso 

de acetileno en cantidades ligeramente mayores para proteger la estequiometrfa y mejo­

rar lo cinética de la reacci<Sn (25,27). 

La reaccidn se catoliza con hidrdxido de potasio (KOH) en solucidn acuosa. Esta 

no requiere de un medio completamente anhidro. La cinética es de primer orden depen -

diendo de la concentracidn del acetileno. La relaci<Sn entre la velocidad de reaccidn y 

la ·concentraci<Sn del catalizador es m6s complicada y es de un orden cercano a la uni -

dad. La reacci<Sn es irreversible, cuantitativa y de rendimiento excepcional. La reac -

ci<Sn puede efectuarse en un periodo que puede variar de pocos minutos a varias horas de 

acuerdo a las condiciones de operacidn, las condiciones de operaci<Sn hacen inadmisible 

que se excedan la presidn y temperatura ya especificadas (14,27). 

De 50 a lJJ moles de MBI por mol de catalizador en fase lfquido se producen en 

la reacci<Sn, ambos, el MBI y el aguo producidos tienen un efecto retordonte en la reac­

cidn. El MBI crudo se refina por destilacidn convencional y se extrae en forma de un 

oze<Stropo con aguo (74% en peso de MBI). Si se desea,se puede obtener un producto an­

hidro desti londo con benceno; después de esto desti laci<Sn tiene uno pureza mayor del -

95% en peso (27). 

La reaccidn se termino por la adici<Sn de un neutralizador que descompone al ca­

talizador. La presi<Sn se desciende a lo atmosférico en un tanque separador adecuado. 
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El segundo poso de la destilaci6n toma al MBI del domo en fonna de azedtropo, 

lo que pennite lo desactivaci<Sn de las sales catalfticas y lo separaci&l de los subprodu~ 

tos pesados (12) • 

Reacci6n de Etinilaci6n. 

Hidrogenacidn Selectiva: Resulta conveniente utilizar el ozedtropo MBl-Aguo, paro la 

hidrogenacidn selectivo en fase l(quida a una presi6n de 5 o 10 kg/ cm2 y a una temper2. 

tura de 30 a aoºc. 

Los catalizadores trotados en este poso han sido: Cobre, Acero impuro con Alum.l 

nio, Paladio con Carbonato de Calcio, Cobre con Plomo en presencia de Nitrdgeno, Pl2. 

tino activado con Sulfato de Bario y Cesio y Plotino activado con Rad&l y Sulfato de 82. 

rio (2). Finalmente se encontrd que el mejor catalizador selectivo es el Paladio Coloidal 

con un soporte apropiado en presencia de un inhibidor, que evito la fonnaci&l de 2 me­

til 2 butano (MBA). Lo conversidn es ~otal de MBI o MBE, conteniendo menos del 1% de 

productos saturados como el MBA (26,27). 

Lo cinéica de la reacci6n tiene una correlacidn de primer orden confonne o la 

concentrocidn del catalizador y o la presi&l del hidrdgeno, mientras que lo velocidad de 

lo misma no depende de la concentracioo de MBI. Paro que la selectividad seo adecuada, 

la temperatura de reaccidn necesita estar cuidodosanente controlado dentro de un inter­

valo limitado o pocos grados, lo que significa que se deber& extraer el calor de la reoc -

cidn (27). 

Siguiendo adecuadamente las condiciones del proceso, se reduce el consumo de 
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catalizador al alargarse la vida del mismo. Adem6s de que su gran selectividad elimino 

la necesidad de separar al MBE del MBA ya que el punto de ebullición de sus aze6tro -

po5 y alcoholes son similar~, lo que hace que su seporaci6n seo costosa (27). 

Después de separar el catalizador por centrifugación, este se recircula y el pr2. 

dueto hidrogenado do origen o un aze6tropo de MB E con Agua (67% de MBE peso) (27). 

Reacci6n de Hidrogenación Selectiva. 

(CH3)2 COHC ! CH+H2 -------- (CH~2 COHC-:. CH2 (MBE) 

Deshidrogenaci6n: La deshidrogenaci6n se efectda pasando el v~r de azedtropo de 

MBE-Agua sobre aldmina comercial de alta pureza en un reactor que esta a la tempera­

tura de 250 a 300°C y a presido atmosf~rica. El vapor generado en este reactor se lavo 

con agua en uno torre de obsorci6n poro recuperar pequeí'los cantidades de MBE que no 

reaccionaron y poro separar otros subproductos. El resultado es un isopreno crudo que se 

somete o una destilación final para separar los productos pesados y ligeros finales. El c~ 

talizodor de la deshidrogenacicSn tiene uno vida activo de m6s de 100 horas y puede reg! 

nerorse focilmente por combusti6n del producto carbonizado que esto depo5itodo en lo -

superficie. Uno cargo de catalizador puede regenerarse varias docenas de veces (27). 

Reacción de DeshidrogenacicSn. 

(CH~2 COHCH: CH2 ------------- H2o+CH2 = C (CHJ) CH: CH2 

isopreno 

Descripción del proceso {26,27): La mezcla de amonroco acetileno se elevo o lo presión 

de 20 k!Y' 011
2 y a la temperatura de 10 a 40°C. La alimentación l(quida junto con le -
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acetona y el catalizador de hidrdxido de potasio, se bombean al reactor. Se aconseja 

trabajar con un exceso de acetileno para evitar la fonnaci6n de subproductos de la ace­

tona. El producto de la reacci6n se pasa a un segundo reactor en el que se adicionan -

los productos qufmicos para la descomposicicSn del catalizador. El efluente de este se -

gundo reactor se pasa a un separador a dos fases en donde la reduccicSn de la presi6n a 

la atm6sfera provoca la evaporaci6n del amonfaco y el exceso de acetileno, esta fase 

gaseosa se recircula posterionnente al reactor. El l(quido separado se destila en dos co­

lunnas, la primera recupera pequeñas cantidades de acetona que no han reaccionado y 

la segunda elimina la fase acuosa de subproductos pesados y sales remanentes de la des­

composicicSn del catalizador de KOH. 

El aze6tropo de MBl-Agua se hidrogena selectivamente junto con el catalizador 

con hidr6geno en exceso a una presión de 5 a 10 kg/ cm2y a una temperatura de 30 a -

00°C. El catalizador selectivo es paladio coloidal soportado en presencia de un inhibi­

dor que evita la fonnación de MBA. El hidr6geno que no reacciona se recircula, mien­

tras que el producto hidrogenado se despresuriza a la atmt>sfera y se centrifuga para se­

parar al catalizador que se recircula. La mezcla de MBE-Agua resultante, se pasa a un 

reactor de deshidrogenaci6n que contiene aldmina comercialmente pura a una ternperat!!_ 

ra de 250 a 300°C y a la presido atmosférica. El v~or generado en este reactor se lava 

en una torre de absorcicSn con agua para recuperar pequeflas cantidades de MBE que no 

han reaccionado y algunos otros subproductos solubles en aguo. El isopreno producido se 

somete a una destilación extractiw final para separar los productos pesados y ligeros fi­

nales y tenerlo en alta pureza con grado de polimerizacicSn. El isopreno rechazado de la 

planta de polimerización puede alimentarse a la seccicSn de destilacicSn extractiva. 
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lnstn.mentacidn: Los instn.mentos requeridos poro las lineas de lo planto son modestos y 

convencionales. La instrumentacidn de los reactores no son especiales ni complicadas, 

de manera que no es necesario regular el tiempo del ciclo de operación. En las columnas 

de desti loción, los indicadores de temperatura, presión y flujo son estondares. 

TABIA DE PUREZA DEL ISOPRENO (27) 

lsopreno 
Olefinas 
Hidrocel"buros Saturados • • • • • • • • • • • • • • • • • 
Oxfgeno • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 
DÍm ero de i sopreno • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 
lsopropil Acetileno y Compuestos Ace-
ti 141nicos • • • • • • • • • • • • •. • • • • • • •. • • • • • • • • 
Compuestos orgcSni cos conteniendo 02 1 

S y N2 •••••••••••••••••••••••.••••••• 
a cl<>J>entadi eno •••••••••••••••••••••• 
Piperileno •••••••••••••••.••••••••.••• 

98.5% en peso m1mmo 
1.5% en peso M6ximo 
100 ppm m6ximo 
100 ppm mdximo 
100 ppm m6ximo 

50 ppm m6ximo 

100 ppm m6ximo 
No contiene 
No contiene 

El isopreno de esta composición puede polimerizar.>e con alquil aluminios y clo-

ruro de titanio (TiCl.ii). El pol(mero resultante contiene 96% de cis 1,4 isopreno. 

PURIFICACION FINAL DEL ISOPRENO (6, 8, 34) 

El oislaniento y deteccidn de mc5s 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, alfo acetilenos, 2 butino y sulfuros org6-

nicos. 

Destilación: Con 45 platos te6ricos y un cociente de reflujo de 45:1, con un periodo de 

estabilizacidn inicial de 4 horas, se produce un isopreno con una pureza final de 99.2 a 

99.7%. 

Detalles sobre la comparación de diferentes poli-isoprenos que tienen o no previa 

destilación, grado de pureza de las distintas fracciones de destilacidn, descripci6n del 
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equipo empleado, platos teóricos necesarios, equipo de control, presi6n de trabajo, con 

diciones de operacidn, etc., se localizan en la referencia 34 de la bibliografi'a. 

Gclopentadieno: Se puede eliminar por: 

1.- Filtraci6n a 25 - 30°C sobre anh(drido maléico o en una soluci6n de benceno-an­

hfdrido maléico, de manera que su concentraci6n puedo reducirse a 1 ppm o; 

2.- Poniendolo en contacto con benzoldehido en presencia de etdxido de sodio y tra­

tamiento con NaHS04 • 

Acetileno: Puede separarse por: 

1.- Hidrogenacidn selectiva sobre un catalizador de niquel o molibdeno tal y cerno se 

realizo en la URRS y AlemCl'lia. 

2.- Por tratcrniento a 440ªC sobre un catalizador de Fe
2
o

3
, Cr2o4 sobre KOH en pre­

sencia de vapor. 

3 .- Tratamiento oon sodio met61ico. 

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

menes de isopreno por voli.nen de tamiz molecular. 

Compuestos de Azufre y Nitrógeno: Se separa a cantidades inferiores a las 2 a 20 ppm 

al tratar al isopreno con carbdn activado (8). 

Se ha investigado el U$O del C0
2 

como un agente oxidante poro sepcrar el car -

bdn del catalizador y de los a Iconos deshidrogenados. Lo oxidaci6n directa del carbdn 

y los a Iconos produce un producto muy dti 1, el C.O. Este método ofrece la posi bi lidod de 

generar mezclas de mondxidos especfficos carbo-oleffnicos dtiles a los procesos de car­

bonilacidn (reacciones Oxol. Lo desventaja del proceso es que tonto la axidocidn del 

carbono a C.O como de la olefino son endotérmi cas y requieren que el equilibrio se con-
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trole. Sin embargo, se cree que estos problemas se pueden evitor olternondo una alime~ 

tocioo de o Icono y C02. 
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CAP 1 TUL O IV 65 

ANALISIS DE MERCADO EN MEXICO 

ti ~11Jd'i o ~e orienta principalmente a la determinacidn del consl.ITlo nacional 

oporente rle hu le •wtural. Se presenta tambi& una relacidn de la produccidn, importa-

ción y exportoc: í&: de las resinas sinMticas, adern6s de sei'lalar la capacidad instalada 

de p<o0l1c d t>n J <:> e ll as en México. 

Lo razón df• que se determine el consl.ITlo nacional aparente del hule natural se 

debn e qui~ e l po!i-i sopreno, materia en cuesticSn, es el dnico compuesto que puede -

sub~rituido de uno manera mejor por la similitud de sus propiedades fl'sicas y qurmicas. 

l e f1; (~'' '" de informacicSn la constituyen los Anuarios Estadfsticos de Comercio 

Exteric r t unto da lo !iecretart'a de Industria y Comercio como del Banco Nacional de Co-

mercio hterim-, ad•··m6s de otras publicaciones y cierta informacidn directa. 

IMPORTACIONES 

rilJU: NJ.'. TURA L ~ fs+e mateñal requiere previo permiso de importacidn, la cual se efec 

tuo por io fr ,.,(ción orancelaria: 

40.01.A.003 
40.05.A.002 

El i m p UE;!;iO de import'lcidn es del 10% por kg. sobre precio oficial o de facturacidn. El 

precio r>fi ó c l poru e l ci'o de 1973 fué de $6.50/kg. 

í::n le 1ob!o Á se presentan las cantidades y costos de las importaciones desde el 

c.rño de· i'/ ói" hr:; ' ( • !'/;' ; ~ . Los Paises de donde se importaron estas cantidades fueron: 

Estados Unidos (principalmente) 
Italia 
Jap6n 

Alemania Federal 
Reino Unido 
Brosi 1. 



A partir de 1968 se empezd a importarlo de paises africanos como: 

De paises latinocrnericanos como: 

De paises orientales como: 

Y de paises Europeos como: 

Federacidn Malaya (Mayor parte) 
Ceyl6n 
Liberia 

Pancin6 
Guatemala 

Singapur 
Indonesia 

B~lgica 
Luxemburgo 
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HULES SINTETICOS: &i la Tabla B se incluyen varios tipas de hules sinMticos., ademds 

de las CCl'lticlades importadas de pali-isopreno, las cuales no ascienden a mds de 1,000 

ton anuales en sus dos variedades. Los principales paises que exportan a M~xico son: 

Estados Unidos 
Alemania Federal 
Japdn 
Canad6 
Suiza 
B!Slgica 
Reino Unido 
Y otros m6s 

PRODUCCION NACIONAL 

HULE NATURAL: Las valores correspondientes est6n referidos en la Tabla C. 

El Programa Nacional de Produccidn de Hule Natural es la carta org6nica en -

cargada de su procluccidn. No ha funcionado por el mal encausamiento de su polftica y 

por causas econdm i ett.. 
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El Instituto Mexicano del Café y el Instituto Nacional de Investigaciones Agrf­

colas, son organismos coordinadores y ejecutores del programa nacional de produccidn 

del hule natural. 

Desafortunadamente el impuesto a las importaciones que a congelado el gobierno 

federal, no se destino a la exponsidn de este cultivo. La inversidn privado solo tendda 

una rentabilidad del 6% y ademds a largo plazo. No debe olvidarse también la pre -

sidn 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 po(s procede generalmente por importaciones. 

La t'cnica del cultivo de la Heveo Brasiliensis (hule naturan es en México una 

de las m6s avanzadas del mundo, y fue desarrollada por el Instituto Nacional de lnves!!_ 

gaciones Agr(colas 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 produccidn en México se inicid propiamente en el afio de 1967 

por los empresas Negromex, S. A. y Hules Mexicanos. 

En las T oblas D y E se dan los datos de la produccidn basados en la oferta y en la 

demanda e importaciones respectivcrnente. La diferencio entre los cifras de un mismo oi'lo 

se deben o que existen excedentes de hules producidos en el país, los cuales na son soli­

citados para su consumo. 

En la Tabla F se especifica la demCl'ldo de poli-isapreno en México. Las dos va -

riedades de poli-isopreno entran al pafs conforme a la siguiente fraccidn arancelaria: 



a.- Oleoextendido: 40.02.B.007 
b.- No Oleoextendido: 40.02.B.008 
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La demanda de poli-isopreno crecerc~ confonne disminuya su costo de produc -

ci6n en relacidn con el precio del hule natural, de manera que su precio de venta niv; 

le o supere las diferencias (aunque no muy grandes). Entre sus propiedades qu(micas -

mds aOn que las f(sicas. 

Capacidad Instalado para Producir Hules SinMticos en M~xico. 

Hules Mexicanos: 

a. - Esti reno-Butadi eno 
b.- Polibutadieno-Acrilonitrilo : 

44500 Tonelodas 
1500 

Negramex, S. A. : 30000 Toneladas 

a.- Polibutadieno Estireno 
b.- Poli-isopreno (no se produce) 
c.- Copol(meros de Butadieno-Estireno 

Industrias Resisto!, S. A. 

a.- Estireno-Butadieno: 4000 Toneladas 

La inversidn total de la industria hulero mexicano esta calculada en 289 millo-

nes de pe5os y no existen perpectivas futuras de inversidn por el momento. 

En México se fabrican 5 tipos diferentes de hules sintéticos: 

1.- Estireno-Butadieno (30 variedades) para llantas 
2.- Polibutadieno (2 variedades) 
3.- Polibutadieno-Acrilonitrilo (5 variedades) 
4.- Latex de Estireno-Butodieno (14 variedades) 
5.- Latex de Polibutadieno (6 variedades) 

En 1973 se inicid la produccidn de latex base sdlida a partir de Polibutodieno-

Acri lonitri lo. 



EXPORTACIONES 

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

ciertas cantidades como muestra de calidad. 

HULES SINTETICOS: Los datos correspondientes se localizan en la Tabla G. 

HULE NATURAL: 

Afio 

1960 
1961 
1962 
1963 
1964 
1965 
1966 
1967 
1968 

* 1969 
* 1970 
* 1971 
* 1972 

CONSUMO NACIONAL 
APARENTE 

Consumo Nal. Aparente 

23385 Toneladas 
23671 
23802 
21615 
32794 
20805 
20348 
22349 
25066 
29629 
31719 11 

35500 11 

38100 

* Estos valores pueden ser un poco elevados. 
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Lo deterrninacidn del ConstXllo Nacional Aparente se explica en detalle en la -

Tabla H. 

HULES SINTETICOS: 

Mo 

* 1967 
* 1968 
* 1969 
* 1970 

Conswno Nal. Aparente 

2-4031 
25893 
24359 
27575 

Toneladas 

11 

11 



Mo 

* 1971 
* 1972 
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Consumo Nal. Aparente 

29134 T onelodos 
33187 " 

* Se basa en datos de lo demando requerido por el po(s, no en la oferto. 

Lo detenninocic!n del Consumo Nacionol Aparente se explico en detalle en lo -

Tabla 1. En lo Tabla J se presento el Corm.mo de Hule Natural versidn Negranex, 

S. A., que incluye daros de los importaciones de distribuidores, llanteras e importado -

res directos. No obstcwlte que estos datos son menores o los anteriores, nos ofrecen un 

panorama interesante y descriptivo de lo situocidn de la Industrio Hulero Mexicana. 

Principoles Consumidores de Hule Natural y SinMtico en México, 

1.- Sector UCl'\tero: 

1.- Goodyeor Oxo, S. A. 
2.- Goodrich Euzkodi, S. A. 
3.- General Pepo , S. A. 
4.- Firestone, S. A. 
S.- Uniroyal , S. A. 
6. - Hulero Tomel, S. A. 

11.- Sector no llantero: 

1.- Industrias de Hule Galgo. S. A. 

2.- Monvfacturera Le&, S. A. 
3.- Eterno Ute, s. A. de c. v. 
-4.- Lo Corono, S. A. 
S.- Lo Universal, s. A. 
6.- Gates Rubber de México, S. A. 
7 .- Citla, S. A. 
8.- Aeroquip Mexicano , S. A. 
9 .- Hulero San Luis, S. A. 

IO.-Albany Nordiska, s. A. 
11.- Hulva, S, A. 
12.- Industrias Orizabo, s. A. 
13.- Productos y Artfculos Industriales, S. A. 

14 . - Canpol'lfa Hulero El Faro, S. A. 
IS.- Hulero Industrial Leonesa, S. A. de C. V. 

16.- Elast&neros y Pl6sti cos. S . A. 



17 .- Euskolo, S. A. 
18.- Hulero Excelsior, S. A. 
19.- Guro, S, A. 
20.- Clevite de México. S. A. 
21.- Crumex , S. A. 
22.- Hulero del Bosque, S. A. 
23.-HuleraEIAguilo S. A. 
24.- Industrial Atlas, S. A. 
25.- Industrial del Calzado , S. A. 
26.- Hulero Hércules, S. A. 
27.- Hulero Tepeyac, S. A. de C. V. 
28.- Hulero La Indio, S. A. 
29 .- Elastdmeros Falcdn, S. A. 
30.- Hules, s. A. 
31.- Industrial Hulero del Oeste, S. A. 
32.- Industrias Tuck, S. A. 
33.- Yin y Hui, S, A. 
34. - West Rubber de México y otros m& • 

S.A. 
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Las industrias llanteras cons1.111en el 65% del hule natural y sintético en M&xico. 

PROYECCIONES 

A continuaci6n se presentan los pron&ticos del ConSU\'lo Nacional Aparente t<J!! 

to poro el hule natural como para el sint&tico durante los pr6ximos 5 dios. Lo técnica 

de pron&tico empleada fué la de los Promedios Ponderados, utilizada por ser la que mds 

se apego o los datos reales cuando estos presentan homogeneidad. Es un proncSstico opti-

mista. 

Para el pron&tico del hule natural se emplearon 10 datos correspondientes o los 

ol'los de 1962 o 1972 , excluyendo al de 1964 por tener una fluctuacidn especial. Para el 

pron6stico del hule sintético solo se emplearon 6 datos por ser los dnicos disponibles -

(1967 a 1972). 

Incremento Medio Ponderado: 

o.- Hule Natural : 6% anual 

b.- Hule Sintético= 6,5% anual. 
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CONSUMO NACIONAL APARENTE 

Af'lo HULE NATURAL HULE SINTETICO 

1973 -40386 Toneladas 35344 Toneladas 
1974 42809 37641 " 
1975 45378 40008 " 
1976 48101 " 42694 " 
1977 ~987 " 45529 " 

Estos prooosticos no incluyen situaciones imprevistas ocasionadas por los cambios 

socioldgicos y tecnoldgicos. Solo son optimistas. 

Proyecci6n del Poli-isopreno: 

1.- No Oleoextendido: Tiene una excelente proyecci6n ya que se utiliza para la fa-

bricaci6n de llantas, bandas, zapatos, csnento para calzado, cdmaras, balones, ligas, 

tenis, hule piso, etc. 

2.- 01-xtendido: Su proyecci6n es nula a causa de que su uso es muy limitado. 

Cabe considerar la denaida del hule butilo como una fuente que abastecer6 la 

producci6n del isopreno, Este producto ofrece grandes perspectivas, pu& posee un am-

plio mercado para la elaboraci6n de c&naras para llantas, impermeables, recubrimien -

toll de cables, diafragmas, en calafateo, etc. 

PRECIO DEL HULE NATURAL E~ EL MERCADO NACIONAL: 

Por lnformac16n directa de los distribuidores, entre ellos las com 

pa~ías Crumex, S. A. y Hulera Torne!, 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, 



72-A 

TABLA A 

AÑO TONELADAS MI LES 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 111112 
1969 26229 167862 
1970 28219 160600 
1971 31200 152312 
1972 33500 * 167500 

* Valor sin comprobacidn oficial. 
los datos corresponden a las estadi'sticas anuales del Banco Nacional de Comercio Exte-
rior. 

TABLA 8 

AÑO TONELADAS MI LES DE PESOS 

1960 18912 113518 
1961 22698 134989 
1962 24008 136862 
1963 25370 149133 
1964 31941 181342 
1965 29466 167263 
1966 35473 195568 
1967 21458 127990 
1968 11255 84737 
1969 8348 69112 
1970 9608 79862 
1971 I0264 81312 
1972 7316 60000 

Estos datos corresponden a los emitidos por los anuarios estodtsticos de Comercio 

Exterior de la Secretarra de Industria y Comercio. 



At'lo 

1960 
1961 
1962 
1963 
1964 
1965 
1966 
1967 
1968 

* 1969 
* 1970 
* 1971 
* 1972 

TABLA C 

TONELADAS 

400 
400 
400 
400 
400 

1026 
1063 
2150 
2400 
3400. 
3500 
4300 
4600 

* Valores Estimados. Es muy factible que sean algo menores. (10) 

TABLA D (Oferta) 

At'IO TONELADAS 

1967 10305 
1968 30425 
1969 38566 
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1970 Estas cantidades mantienen un estandar de es 
1971 tancaniento con aproximadamente el 31% de 
1972 la capacidad instalada ociosa. 

TABU.. E (Demanda e Importaciones) 

At'IO TONELADAS 

1967 2793 
1968 1698) 
1969 19899 
1970 19199 
1971 20991 
1972 27184 

Estos datos corresponden a los anuarios estadísticos de la Secretaría de Industria 

y Comercio. 



Af:io 

1964 
1965 
1966 
1967 
1968 
1969 
1970 
1971 
1972 

TABLA F 

POU-ISOPRENO 
OLEOEXTENDIDO 
(Edo. Sdlido) 

127 .065 Ton. 
214.152 
289.601 
71.061 

177.358 
68.620 
69.000 
70.500 
72.028 

POLl-ISOPRENO 
NO OLEOEXTENDIDO 

229.499 Ton. 
476.253 11 

639.223 11 

570.255 11 

438.932 11 

721.084 11 

872.511 11 

970.000 11 

1095.102 

Estos dotos concuerdan con aquellos de los anuarios estad(sticos de la Secretaría 
de Industria y Comercio (10). 

Af'¡o 

1967 
1968 
1969 
1970 
1971 
1972 

TABLA G 

TONELADAS 

219.5 
2342.I 
3888.0 
1232.0 
2121.0 
1313.0 

Anuarios estadi'sti cos de la Secretarfa de Industria y Comercio. 

TABLA H 
Af'¡o: IMPORTACIONES + PRODUCCION NAL. = c;oNSUMO NAL. APA-

RENTE 

1960 22985 Ton. 400 Ton. 23385 Ton. 
1961 23271 400 11 23671 
1962 23402 400 11 23802 
1963 21215 400 11 21615 
1964 32394 400 11 32794 
1965 19779 1026 11 20805 
1966 19285 1063 11 20348 
1967 20199 2150 11 22349 
1968 22626 " 2420 25066 

* 1969 26229 3400 " 29629 
* 1970 28219 11 3500 11 31719 
* 1971 31200 4300 11 35500 
* 1972 33500 4600 38100 

* Estos valores pueden ser un poco elevados. 
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TABLA 1 

~o IMPORTACIONES PRODUCCION NAL. EXPORTACIONES C. N. A. 

*1967 21458 Ton. 2793 Ton. 219.5 Ton. 24031 Ton, 
*1968 11255 11 16~ 11 2342.I 11 25893 11 

.,969 8348 " 19899 3888.0 11 24359 
* 1970 9608 11 19199 11 1232.0 275'!5 " 
* 1971 10264 11 20991 11 2121.0 " 29134 11 

*1972 7316 " 27184 1313.0 11 33187 11 

* Se baso en datos de lo demando requerido por el pofs, no en lo oferto. 

TABLA J 

IMPORTACIONES A DISTRIBUIDORES IMPORTACIONES DE LLANTERAS 
~O CANTIDAD ~O CANTIDAD 

1967 2276 Ton. 1967 14193 Ton. 
1968 2926 11 1968 14848 
1969 2458 11 1969 17281 
1970 2517 11 1970 18053 
1971 3125 11 1971 20021 11 

IMPORTADORES DIRECTOS 

Af'IO CANTIDAD 

1967 2565 Ton. 
1968 1997 " 
1969 2706 
1970 2790 
1971 3127 11 

Datos proporcionados por Negromex, S.A. 



CAPITULO V 73 

ASPECTOS ECONOMICOS DE LOS PROCESOS EXISTENTES 

Los aspectos econ&nicos que involucran al isopreno, mondmero del hule sinMtJ. 

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 indicor6 el valor ñnal por tonelada de pr~ 

dueto a valor presente ni el valor que tendr(an en nuestro pa(s debido a que solanente 

se presentar6 la base econ&nica de comparacidn entre los procesos a nivel internado -

nal. Esta base no se afecta en el escalaniento si consideremos los factores anteriores. 

La base de los costos de los servicios auxiliares es la sig.iiente: 

Vapor 
Electricidad 
Agua 
Combustible (metano o equivalente) 

1.6 Dls./Ton. 
10 Dls./ MWH (m1116n Watt/hr) 
6 Dls. / 1000 m3 
1 Í /Nm3 o 25 ,i /mill<Sn de Btu. 

Los cargos representan el retomo a la inversidn (ROi) y se fijan normalmente de 

la siguiente manera: 

1 = lnversidn de Capital 

1.- 12.5% de (1) para depreciaci<Sn 
2.- 2% de (1) para los costos de planta en general 
3.- 3.5% de (1) para intereses de ñnancianiento 
4.- 4% de (1) para mantenimjento 
5.- 1% de (1) para impuestos y seguros 

Esto totaliza un 23% de (1) por tonelada de producto, pero se considerar6 un -

25% de (1) que incluye la omisi<Sn en los costos variables de los cargos por licenciami~ 

to (3). 

Algunos conceptos se han simplificado por no contar con dotas precisos genera -

les del valor de coproductos y subproductos tal y como sucede pOf'a los procesos de la 

Goodyear y del IFP. Resulta muy difi'cil asignar un valor real a estos compuestos. 



Al final de cada proceso se indicara' el ai'o en que se hizo la evaluación. 

PROCESO SNAM 

Materias Primas Precio Unitario Cantidad por 
por Ton. Ton. 

Acetona 110 Dls. 0.97 Ton 
Acetileno 80 Dls. 

3 
0.43 Ton 

Hidrdgeno 11/Nm 400 m3 

Amonfaco iJJ Dls. 0.005 Ton 
Prod, Qu(micos 

Servicios 

Vapor 1. 6 Dls. 5 Ton 
Electricidad 10 Dls/MWH 600 K~/H 
Agua Enf. 6 _Dls/1000 m3 350 m 
Combustible 0.25 Dls/milldn Btu -40 m3 

(1 l/Nm3> 
Recargos 

25% de la lnversidn de Capital 

Costo T ota 1 en O ls/T on de Producto : 261.4 

Base 1972 (3). 

PROCESO GOODYEAF/SD 

Materias Primas Precio Unitario Cantidad por 
Por Ton Ton 

Propileno 44 Dls. 1.52 Ton 
Prod. Oufmicos 

Servicios 

Vapor 1.6 Dls 27 Ton 
Electri cidod 10 Dls/MWH 300 KWH 
Agua Enf. 6 Dls/1000 m3 1000 m3 
Canbustlble 0.25 Dls/mllldn Btu 3 mi llones Btu 

Rec:orgos 
25% de lo Inversión de Capital 

Costo en Odiares 
por Ton. 

106.6 
34.4 
4.0 
o .3 
12.0 

8.0 
6 .o 
2.1 
0.4 

87.5 
261.4 

Costo en Odiares 
por Ton 

66.9 
30.0 

43.7 
3.0 
6.0 
0.75 

100.0 
250.35 
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Costo total en Dl!/Ton de Producto= 250.35 

Materias Primas 

lsobutileno 
Metano! 
Prod. Qufmicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 
Combustible 

Recargos 

Base 1972 (3) 

PROCESO DEL 1 F P 

Precio Unitario 
por Ton 

50 Dls 
88 Dls 

1.6 Dls 
10 Dl!{'MWH 
6 Dl!/1000 m3 

0.25 Dl!/milldn Btu 

Cantidad por 
Ton 

1.04 Ton 
0.99 Ton 

10 Ton 
320 KWH 
"10 m3 
28 Millones Btu 

25% de la lnversidn de Capital 

Costo Total en Dl!/Ton de Producto= 299.3 

Materias Primas 

lsobutileno 
Metanol 
Prod. Ou(micos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 
Combustible 

Recargos 

Base 1972 (3) 

PROCESO BA YER 

Precio Unitario 
por Ton 

50 Dls 
88 Dls 

1.6 Dls 
10 Dlv'MWH 
6 Dlv'IOOO m3 

0.25 Dl!{'MM Btu 

Cantidad por 
Ton 

1.2 Ton 
1.0 Ton 

6.7 Ton 
720 KWH 
350 m3 

28 millones Btu 

Costo en Dol6res 
por Ton 

54.5 
87.5 
5.7 

16.0 
3.2 
0.8 
7.0 

125.0 
~ 

Costo en Dólares 
por Ton 

60.0 
88.0 
5.7 

10.7 
7.2 

2.1 
7.0 
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25% de la lnversidn de Capital 

Costo Total en Dio/Ton de Producto: 305.7 

Materias Primas 

lsobutileno 
Metanol 
Prod. Qufmicos 

Servicios 

Base 1972 (3) 

PROCESO RUSO 

Precio Unitario 
por Ton 

50 Dls 
88 Dls 

1.6 Dls 
10 Dlo/MWH 
6 Dlo/1000 m3 

Cantidad por 
Ton 

1.19 Ton 
1.05 Ton 

20.1 Ton 
130 KWH 
862 m3 

125.0 
305.7 

Costo en Odiares 
por Ton 

59.50 
92.40 
13.00 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 
Combustible 
Refrigeracidn 

O .25 Dio/MM Btu 
o.17 Dio/Ton 

9 millones Btu 
150 Ton 

32.16 
1.30 
4.98 
2.25 
2.54 

Recargos 

25% de la lnversidn de Capital 

Costo Total en Dio/Ton de Producto= 258.13 

Materias Primas 

lsobut i 1 eno 
Metano! 
Prod. Qufmicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 

Base 1971 (30) 

PROCESO MARATHON 

Precio Unitario 
por Ton 

50 Dls 
88 Dls 

1.6 Dls 
10 Dlo/MWH 
6 Dlo/1000 m3 

Cantidad 
por Ton 

0.95 Ton 
0.70 Ton 

4.6 Ton 
704 KWH 
356 m3 

50.00 
258.13 

Costo en Odiares 
por Ton 

47.50 
61.60 
22.00 

7.36 
7.04 
2.13 
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Combustible 0.25 DlvMM Btu 

Recargos 

25% de la lnversidn de Capital 

Costo Total en Dlv'Ton de Producto: 257 .6 

Base 1972 {24) 

-o-

110.00 
257.6 

PROCESO HOUDRY 

La pureza alcanzado por el isopreno mediante este proceso es de 47 .5% raz<Sn 

por la que requiere una unidad de purificaci<Sn cuyo costo no se incluye ahora. 

Materios Primas 

lsopentano 
Prod. Oufmicos 

Servicios 

Vapor 
Agua Enf. 
Electricidad 
Combustible 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

50 Dls 

1.6 Dls 
6 Dls/1000 m3 

10 DlvMWH 
0.25 DlvMM Btu 

25% de la lnversidn de Capital 

Cantidad por Costo en Odiares 
Ton por Ton 

2.09 Ton 104.5 

4.35 Ton 
520m3 

1740 KWH 
16 MM Btu 

10. 7 

6.96 
3.12 

17.40 
4.00 

46.20 
192.88 

Costo Total en Dlv'Ton de Producto: 192.88 

Base 1972 (3) 
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PROCESO DOW 

La pureza alcanzado por el isopreno aplicando solcinente lo deshidrogenocicSn 

del isoamileno es de 87 .5%. No se consideran los costos de los unidades de purifico-

cidn del isopreno y extraccicSn del isoamileno. 

Materias Primas 

lsocrnileno 
Prod. Outmicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 
Combustible 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

50 Dls 

1.6 Dls/Ton 
10 Dls/MWH 
6 Dls/1000 m3 

0.25 Dl;/MM Btu 

25% de la InversicSn de Capital 

Cantidad por 
Ton 

1.5 Ton 

13.6 Ton 
8.3 KWH 

730 m3 
30 MM Btu 

Costo Total en 01;/Ton de Producto: 141.33 

Base 1972 (3) 

Costos del Proceso ARCO de Extraccidn de lsocrnilenos con H2S04 • 

Costo en 061ares 
por Ton 

75.0 
6.4 

22.0 
o.os 
7.3 
7.5 

23.75 
141. 33 

La cantidad de isoamilenos extroido del flujo de la desintegracidn catalftica de 

las gasolinas es tal que los valores de los servicios corresponden o la producci6n de uno 

tonelada de isopreno. 

Materias Primas Precio Unitario Cantidad por Costo en DcSlares 
por Ton Ton por Ton 

H2S04 30 Dls 0.027Ton 0.81 

Servicios 

Vapor 1.6 Dls 6.0 Ton 9.6 
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Electri ciclad 
Agua Enf. 

Recargos 

10 DlvMWH 
6 DlvlOOO m3 

25% de la lnversi6n de Capital 

Costo Total en Dlvton de lsopreno : 35.00 

Base 1972 (3) 

250 KWH 
210 m3 

2.5 
1.26 

20.83 
35":M" 

Costos del Proceso ARCO de puriflcoci6n de bopreno por Destilocidn Extroctivo con 

Acetonitri lo: 

Para lo evoluoci6n de este proceso de purifi coci6n por extroccidn del isopreno, 

consideraremos que lo p'rdida diario de solvente corresponde al 10% del utilizado en la 
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extracci6n del isopreno, odem6s el costo total del solvente inicial se corgord coma por-

te de lo inversi6n inicial. Este 10% corresponde a un valor repartido por Tonelada de i~ 

preno producida. Lo base es 60 ,000 Tory' afio. 

Caso 1 

Lo fuente del isopreno la constituye el flujo de deshidrogenaci6n del Proceso 

Houdry con un contenido del 12% de lsopreno. 

Cantidad utilizada de salvente/dfa : 2.73 Ton 

Gasto anual de solvente = 98 Ton 

Materias Primas 

Acetronitrilo 

Servicios 

Vapor 

Precio Unitar io 
par Ton 

1000 Dls 

1.6 Dls 

Cantidad por 
Ton 

0.0016 Ton 

21 Ton 

Costo en Odiares 
por Ton 

1.64 

33.50 



Electricidad 
Agua Enf. 

Recargos 

IO Dls/MWH 
6 Dls/1000 m3 

25'% de la lnversi6n de Capital 

Costo total en Dls/Ton de Producto Extraido: 82.44 

Base 1972 (1,3) 

Caso 2 

8.60 
5.05 

33.65 
82.44 

lo fuente corresponde a una mezcla de los flujos de los procesos Houdry y Dow, 

19 ,000 Ton son aportadas por la Dow y los 41,000 restante por la Houdry. La concentrE_ 

ci6n del isopreno en los flujos de deshidrogenaci6n de ambos procesos es de 23%. 

Cantidad Utilizada de Solventt;ID(a = 2.14 Tan 

Gasto Anual de Solvente : n Ton 

Materias Primas 

Acetonitrilo 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 

Recargo-. 

Precio Unitario 
por Ton 

1000 Dls 

1.6 Dls 
10 Dls/MWH 
6 Dls/1000 m3 

25'l~ de la lnversi6n de Capital 

Cantidad por 
Tan 

0.00128 Tan 

17 Tan 
690 KWH 
610 m3 

Costo total en Dls/Ton de Producto Extraldo: 72.43 

Be.e 1972 ( 1,3) 

Coso 1 

Costo en Odiares 
por Ton 

1.28 

27.30 
6.90 
3.65 

33.30 
72.43 
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La fuente es tC111bi.1n una mezcla de 38,000 Ton de isoprena del Proceso Dow 

por 22,000 del Proceso Houdry. La concentraci6n del isopreno en la mezcla de C111bos 

flujos de deshidrogenaci6n es de 28%, 

Cantidad Uti fizada de Solvento/O fa : 1.59 Ton 

Gasto Anual de Solvente= 57 .2 Ton 

Materias Primas 

Acetonitrilo 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 

Recargos 

Precio Unitario 
por Ton 

1000 Dls 

1.6 Dls 
10 Dl\"MWH 
6 Dl\"1000 m3 

Cantidad por 
Ton 

O .000954 Ton 

13.I Ton 
525 KWH 
461 m3 

25% de la lnvenidn de Capital 

Costo Total en Dll/Ton de Producto Extraída: 60.44 

Base 1972 (1 ,3) 

Casa 4 

Costo en Odiares 
por Ton 

0.954 

21.00 
5.25 
2.77 

30.47 
60.444 
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La fuente consiste en el flujo de deshidrogenacidn del Proceso Dow cuya conc9!?. 

tracidn de isopreno corre$flonde al 30%. 

Cantidad Utilizada de Solvento/Dfa = 0.9IO Ton 

Gasto Anual de Solvente• 32,8 Ton 



Materias Primas 

Acetonitrilo 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 

Recargos 

Precio Unitario 
por Ton 

1000 Dls 

1.6 Dls 
IO Dls/MWH 
6 Dls/1000 m3 

Cantidad por Costo en Odiares 
Ton por Ton 

O .000546 Ton O .546 

15.700 
3.400 
1.900 

25% de la lnversidn de Capital 27.700 
49.326 

Costo Total en Dls/Ton de Producto Extraído= 49.35 

Base 1972 (1,3) 

PROCESO COMBINADO DOW-ARCO 
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Se incluyen ya los oostc5 de las unidades de purificacidn de isopreno y de extra~ 

cidn de isoamilenos, 

Materias Primos 

lsoamileno 
Prod. Qufmicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 
Combustible 

Recargos 

Precio Unitario 
por Ton 

50 Dls 

1.6 Dls 
10 Dls/MWH 
6 Dls/1000 m3 

0,25 Dls/MM Btu 

25% de la Inversión de Capital 

Cantidad por 
Ton 

l.5Ton 

24.5 Ton 
598 KWH 
976m3 
30 MM Btu 

Costo Total en Dl!(Ton de Producto: 213.5 
Base 1972 (3) 

Costo en Odiares 
por Ton 

75 
6 

39.2 
6.0 
5.8 
7.5 

70.0 
m:r 



PROCESO COMBINADO HOUDRY-ARCO 

Se incluye ya los cost.os de la unidad de purificacidn de i$0preno. 

· Materias Primas 

· 1sopentano 
Prod. Qufmicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 
Combustible 

Recargos 

Precio Unitario 
por Ton 

50 Dls 

1.6 Dls 
10 Dls/KWH 
6 Dls/1000 m3 

0.25 Dls/MM Btu 

25% de la lnversidn de Capital 

Cantidad por 
Ton 

2.2Ton 

14.8 Ton 
2600KWH 

612m3 
l6MM Btu 

Casto Total en Dls/Ton de Producto : 250.4 

Base 1972 (3) 

PROCESO DE EXTRACCION NIPPON ZEON 

Costo en Odiares 
por Ton 

110.00 
3.00 

23.7 
26.0 
3.7 
4.0 

so.o 
~ 
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La evaluacidn precisa de este proceso esta en funcidn del porcentaje de materia 

prima recuperada asr como del precio del agente extractor~ Dependiendo de la concen-

tracidn de isopreno en las fracciones catalfticas., asrserc5 la cantidad de solvente reque-
/ 

rida para lograr una bUena extraccidn. Se estima que el porcentaje medio corresponde a 

un 15% de isopreno en las fracciones de desintegracidn. Se estima ademcSs la p&dida de 

un 10% al dia del solvente de DMF que pasarc5 como gastos de produccidn. La cantidad 

inicial de solvente requerida por el proceso se incluye en la inversidn de capital. Los 

datos siguientes se ajustan a la produccidn de 45,000 Ton anuales de produ,cto. Por c°'.!!. 

paracidn con los datos de extraccidn con acetonitri lo, se deduce la cantidad de 2 tonel2. 



das de uso diario poro el funcion~iento del proceso. 

Siendo el costo de 50 dcSlares aproximado de las fracciones de desintegracidn C5, 

se estima que el costo bruto del isopreno paro una concentracidn del 15% sea de 7 .50 ~ 

lares y que las fracciones restantes conservan su valor para otros usos. La eficiencia de 

lo extraccidn es del 95% • 

Cantidad Utilizada de Solvent'V'Dfa = 2.0 Ton de DMF 

Gasto Anual de Solvente: 72 Toneladas de DMF 

Materias Primas Costo Unitario Cantidad por 
por Ton Ton 

Fracciones Desinte-
gradas C5 con un c::on 
tenido del 10 al 20% 50 Dls(0.15): 
de isopreno 7.50 Dls 7 Ton 
Dimetil Fonnanida 
(DMF) IOOO Dls 0.00156 Ton 

Servicios 

Vapor 1.6 Dls IO Ton 
Electricidad 10 Dlv'MWH 487.5 m3 
Agua Enf. 6 Dlv'IOOO m3 150 KWH 

Recargos 

25% de la lnversidn de Capital 

Costo Total en Dlv'Ton de lsopreno Extraido: 110.16 

Base 1972 (l,3,31) 

Costo en Odiares 
por Ton 

52.50 

1.56 

16.00 
3.00 
1.50 

35.60 

"º. 16 

La c:ompafl(a licenciadora Power Gas estima que el proceso de extraccidn ARCO 

puede producir isopreno de las fracciones C5 de la nafta al precia de 170 ddlarev'tone-

lados (9). 
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El proc:eso BA.SF utiliza a la n-metil pirTolidona, NMP, como solvente de ex -

traccidn en sus instalaciones en Alemania. Aunque no se tienen datos econ&nicos y t~~ 

nicos referentes a su costo y produccidn, podemos considerarlo similar al proceso de ex-

traccidn japon& por adaptacidn de la temologfa del butadieno. Combina la extrae -

cidn l(quido-lfquido con la destilacidn extractiva (14,31). 

En situacidn semejante se encuentra el proceso Shell-Goodrich Gulf que no ti! 

ne publicad05 sus cost05 de operaci6n, pero podernos considerarlo similar al proceso de 

deshidrogenacidn de la Dow, aunque existen ciertas diferencias en las t4!cnicas de puñ-

ficaci6n. En 1965 la Shell vendfa isopreno a 462 ddáres la tonelada y la Enjay, peque-

i'la compdlfa en 105 Estad05 Unidos, con dos plantas de 5000 T<lf\l'anuales, lo hac(a a -

517 d<Slares la tonelada (16). 

A continuacidn se dan los costos de lo inversidn de capital paro algunos plantas 

con capacidad de producir «J ,000 toneladas anuales de isopreno: 

PROCESO 

1.- SNAM 

2.- s.o,/Goodyear 

3.- l. F. P. 

4.- 8 A Y E R 

5.- MARATHON 

6.- DOW 4.5 
a.- Extroecidn 5.7 
b.- Puñficacidn 6.52 

1'6.11" 

COSTO EN MILLONES 
DE OCIARES 

21 (~ 1972) (3) 

24 (Base 1972) (3) 

30 (Base 1972) (3) 

30 (Base 1972) (3) 

26.4 (Base 1972) (3 ,24) 

16.72 (Base 1972) (3) 



7.- HOUDRY 11.1 

a. Purificaci6n 8.07 
19.Tí 

8.- U R R S (P.G) 

19.17 (Base 1972) (3) 

11.75 (Base 1971) (30) 
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Las costos que se tienen del proceso rusa salo se aplican a su pafs. El procesa de 

la Nippon Zeon Co. da costos por 6.4 millones de ddlares para una planta de 45,000 -

Toneladas anuales de isopreno en base al al"io de 1972 (31). 

En relaci6n a todas las evaluaciones y considerando el precio internacional del 

hule natura~se estima que el precio competitivo del isopreno es de 220 ddlares por ton_! 

lada para el dio de 1972. 
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CAPITULO VI 

ANALISIS DE LOS PROCESOS 

El presente capftulo enfoca el análisis de los procesos consideran 

do los siguientes puntos: 

1.- Ventajas del Proceso 

2.- Desventajas del Proceso 

J.- Flexibilidad del Proceso 

4.- Instalaciones Comerciales Existentes 

5.- Disponibilidad de Materias Primas en México (Industrial) 

6.- Instalaciones Necesarias para Producir las Materias Primas en MExico. 

La presentacl6n de los incisos 5 y 6 se hará a manera de fndice general; 

los restantes se especlf icarán para cada proceso. 

7.- Costo del Proceso en HExico (J,43) 

Para efectuar la evaluaci6n en nuestro pafs se considerarán las siguien-

tes premisas: 

a.- El precio nacional si se produce en cantidades considerables (*) 

b.- El precio de importaci6n si no se produce en ~ico (**) 

c.- El precio nacional aproximado si se produjera a costos menores que 
los de importaci6n (* '~ '~) 

d.- El precio industrial del dólar equivalente a $15.00 (1972) para cos­
to de planta, el cual representa un factor de conversión del 2D% su­
mado a los costos que se tendrfan en el pafs donde se construyen los 
equipos de proceso, la conslderaci6n de este factor u otros de valor 
similar es muy Importante para obtener evaluaciones preclsas.(factor 
recomendado). 

e.- Los costos de los servicios corresponden a los de la zona centro de 

Petr61eos Mexicanos y son los siguientes: 



I o o 
Vapor de 275/,520 F (271 q ...... 19 pe50V'Ton 
Vapor de 600 /750ºF(397°q •••••• 21 pe50V'Ton 

3 Agua de Enfriamiento •••••••••• ••• 0.05 Pe505/m 
Agua Trotada •.•••••••••••••••••• O. t:IJ Pesos/' m3 
Electricidad •• ••••••••••••••••••• 0.18 Pes~KWH 
Combustible (Gas Natural) • •• ••••• 0.12 P9S01V'Nm3 

Como podemos apreciar, algunos de estos par&netros han aumentado su valor en 

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

PROCESO SNAM 

Ventajas del Proceso: 

1.- Las reacciones Ou(micas del proceso don un producto de excepcional pureza. 

2.- Las condiciones de Operacidn son moderadas. 

3.- Los subproductos pueden separarse facllmente del producto final 

4.- La planta puede tener cualquier punto de localizacidn. 

5.- Los costos de mantenimiento son bajos. 

6.- El equipo de instrumentacidn de toda la planta es estandar. 

7 .- La inversidn de capital es la m6s baja para un proceso de sfntesis. 
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8.- Como no existen problemas de corrosidn, la planta esta construido con acero al 

carbdn ( 27) • 

Desventajas del Proceso: 

El costo de lo materia prima es elevado, de manera que la disponibilidad econdmica 

del acetileno resulta diff ci 1 de producir. Algunas compdlias estdn obtando por cortar la 

produccidn. Una planta de aceti lena solo puede sostenerse,s( hace otros productos deri-

vados del acetileno con la finalidad de reducir los costos de produccidn. Por esta razdn, 

se esta tratando de modificar el proceso por uno s(ntesis basado en el vinil cloral,en su~ 
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titucidn del acetileno (15). 

Flexibilidad del Proceso: 

Es nula debido a que las materias primas requeridas son de elevado pureza. El dis! 

no de lo planto es especifico paro las condiciones de operacidn requeridas poro este ti-

pode olimentoci6n (27). 

Instalaciones Canerciales: 

En Ravemo, Italia, existe uno planta para producir 30,000 ton. anuales de isopre-

no y la misma cantidad de poli-isopreno. Las instalaciones comenzaron a funcionar a!!, 

nes de 1971 (27) • 

Costo del Proceso en Mdxico: 

Materias Primas 

Acetona 
Acetileno 
Hidrdgeno 
Amoníaco 
Prod. Qufmicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 
Canbustible 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

1400 pes~ton ** 
2100 pes~ton ** 
0.125 f>e50f/Nm3 * 
900 pes~ton * 

19 pes~ton 
O .18 JMISOVKWH 
0.05 pesoo/m3 

3 0.12pes~~ 

Cantidad por 
Ton 

O .'TI Ton 
0.43 Ton 

-400 m3 
0.005 Ton 

5 Ton 
tDJ KWH 
350 m3 

40 m3 

25% de la lnversidn de Cq>ital en M&xico 

Costo Total en Pesos por Ton. de lsopreno: 4064 
338 Dólares 

Costo en Pescs por 
Ton 

1360.0 
905.0 

50.0 
4.5 

IEK> .o 

95.0 
108.0 
17.50 
4.EK> 

1320.0 
4064.11> 

Base 1972 (3) 
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Considerando un fndice en inflación 1973/72 : 10% el costo es de : 

Ventajas del Proceso: 

4471 Pesov'T on 
358 Ddlarev'T on 

PROCESO GOODYEAR/ S. D. 

1.- la disponibilidad de materia prima (prcpileno) a un precio razonable con las 

condiciones del proceso, puede constituir una ventaja. 
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2.- Subproductos tales como el piperileno, al convertirse en ciclopentadieno1 se -

utiliza en la fabricoc:ldn del ciclopenteno que sirve para elaborar pentenbneros 

(fC111ilia de elast6meros) para la indumia del hule. El ciclopentadieno se usa 

en resinas e insecticidas, aunque su demCllda no es muy grande por el momento 

(6). 

3.- El proceso requiere de 2.2 ton. de propileno por ton de isopreno y los subpro -

duetos contienen un 52% de prcpileno que se recirculan (ventaja relativa). 

Desventajas del Proceso: 

1.- Gran formacidn de subprocllctos (metano, etCl'lo, etileno, propileno, piperile-

no, acetilenos, etc.) 

2.- Bajos rendimientos en el paso de la pirdlisis. 

3.- Dift'cil control y manufactura del tri-n-propil aluminio. 

4.- El precio del prcpileno ha °""entado a m6s del doble desde que se inicid el ~ 

ceso. 

flexibllldad del Proceso: 

Nula, el propileno debe tener una alta pureza, pués de lo contrario oumentarfa la 
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cantidad de subproductos. La S.D. y el CentTal lnstitute for lndustTial Research 

de Oslo, estcSn investigando e5te proceso a partir de etileno. El proceso rela-

dona la producci6n selectiva de 3 metil 2 pentano, ya sea por la trimeriza -

ci6n del etileno o por la c:odimerizaci6n del etileno con el n-buteno (15). 

Instalaciones Comerciales: 

Existe una planta en Beai.rnont, Texas que ha sufrido ya tTes expansiones. En 

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

Costo del Proceso en M~ico: 

Materias Primas 

Propileno 
Prod. Qufmicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Aguo Enf. 
Combustible 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

6flJ Pesos * 

19 Pesos/Ton 
O .18 Pe50\"'KWH 
0.05 Pe50V'm3 
O .12 Pe50\"'Nm3 

Cantidad por 
Ton 

1.52 Ton 

V Ton 
300 KWH 

1000 m3 
75 m3 

25% de la lnversi6n de Capital en tMxico 

Costo Total en PesoV'Ton de lsopreno: 3579 
286 Odiares 

Costo en Pesos por 
Ton 

1003.20 
450.00 

513.00 
54.0 
50.0 
9.0 

1500.00 
3579.20 

Base 1972 (3) 

Considerando un fndice en inflaci6n 1973/72: 10% 

3937 Pesos/Ton 

el costo es de : 

315 DdlareVTon 
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PROCESO 1 F P 

Ventajas del Proceso: 

1.- Los subproductos del Residol 1 tienen aplicaci6n en la elaboraci6n de resinas, 

plastificantes, solventes y aditivos. 

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

, 
pais. 

3.- S: se obtiene un buen a-Mito por los subproductos, descender~ satisfactoriane_!! 

te el costo de produccidn, pu& constituyen el 33% del producto de la planta. 

4.- Las conversiones y selectividades son elevadas. 

5.- El producto final es de elevada pureza. 

6.- El proceso es tecnicanente factible para la elabaraci6n combinada de isopreno 

y butaclieno. 

7 .- Las condiciones de operaci6n san regularmente moderadas. 

Desventajas del Proceso: 

1.- Formaci6n de gran cantidad de subproductos. 

2.- El proceso debe estar integrado a una planto de produccidn de butodieno. 

3.- Deben evitarse los gastos de transportaci6n. 

4.- Problemas en lo disponibilidad de materias primas elevan grandemente sus cos-

tos (como sucede en el caso de nuestro pofs). 

S.- Como existen problemas de corrosi6n, se requiere de un reactor de acero inoxi-

dable. 

6.- Sus instalaciones son los 111& castasas de los procesos que utilizan este tipo de 

alimentaci6n. 
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Flexibilidad del Proceso: 

El disefto del reactor de la planta permite una variaci6n en la concentracidn del i~ 

butileno en las fracciones C4. El contenido no deberc5 ser menor del 15% en peso. Si~ 

pre serc5 el isobutileno el primero en reaccionar con el fonnaldehido. 

Instalaciones Canerciales: 

Hay una planta que produce una tonelada diaria en Lacq, Francia (36). El lnstiMo 

Petroqufmico de Venezuela y la Ashland Chemical Co. de EUA, tienen negociaciones 

con el IFP para la instalaci6n de una planta de isopreno de 95,000 ton anuales en el -

complejo petroqufmico de El Tablazo en el lago Maracaibo. La principal causa de la -

selec:cidn del proceso es la gran disponibilidad de Venezuela de las fracciones C4. No 

existe publicacidn reciente que confinne adn la decisi6n final (14). 

Costo del Proceso en México: 

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

lsobuti leno 2530 Pesos ** 1.04 Ton 2631.00 
(800 pesos) *** (832) *** 

Metano! 1800 Pesos * 0.99 Ton 1782.00 
Prod. Qufmicos 85.3> 

Servicios 

Vapor 19 Pesos IO Ton 190.00 
Electricidad O .18 Pe50o/'KWH 320 K:fH 57 .flJ 
Agua Enf. 0.05 Pesos/m3 140 m 7.00 
Canbustible O .12 Pesos/Nm3 700 m3 84.00 

Recargos 

2.5% de la lnversidn de Capital en M&xico 1880.00 
66.17 .r ** 

( 4838.I) *** 



Costo Total en Pesos/Ton de lsopreno = 6637.I (4838.I) 
531.0 D61ares ( 387 ) D61ares 

Base 1972 (3) 

Considerando un Índice en inflaci6n 1973/72 : 10% el costo es de : 

7300 Pesov'ton 
584 D61areVton 

(5322) 
( 425) Odiares 

Se estima que el precio mcSximo que tendrfa el isobutileno puro si se produjera 
en Mfxico serfa de 1000 Pesos por tonelada y no extraído de 000 Pesos/tonelada (estos 
precios son fluctuantes). Esto representarfa una notable disrninuci6n en el costo de ma­
nufactura del isopreno. 

PROCESO BA YER 

Ventajas del Proceso: 

1.- Los subproductos pueden tener valor comercial 

2.- Se tienen altas selectividades y rendimientos 

'14 

3 .- Utiliza resinas de intercambio i6nico que disminuyen los problemas de corrosi6n 

4.- Requiere menor cantidad en la secci6n de desintegraci6n del DMD el cual pue-

de utilizarse sin previa purificaci6n 

5.- Se aprovecha el calor desprendido durante la regeneraci6n por combusti6n del 

catalizador para servicios. 

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

Desventajas del Proceso: 

1.- Gran formaci6n de subproductos 

2.- Los problemas de corrosi6n hacen necesario el uso de un reactor de acero inoxi-

dable. 

3.- Requiere una mayor cantidad de servicios que el proceso IFP 

4.- Sus instalaciones son costosas al igual que 105 del proceso francés 
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5.- El precio elevado del isobutileno anula la economfa competitiva del procesa 

Flexibilidad del Proceso: 

Nula¡. el diseilo de la planta esta hecho para una alimentacidn de isobutileno puro. 

Instalaciones Comerciales: 

Ninguna. El proceso se ofrece en licencianiento por las compal'lias Fluor y Lurgi. 

Costo de 1 Proceso en Mdxi ca: 

Materias Primas 

lsabuti lena 

Metano! 
Prod. Qufmicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 
Combustible 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

2530 Pesos ** 
(800) Pesos *** 
1800 Pesos * 

19 Pesos 
0.18 PesciVKWH 
0.05 Pesm{'m3 
0.12 PesoV'Nm3 

2S°lo de la lnversidn de Capital en México 

Costo Total en Pesc>Vton de lsopreno: 7155 

Cantidad por 
Ton 

1.2 Ton 

1.0 Tan 

6.7 Ton 
TlOKWH 
350 m3 
700m3 

Base 1972 (3) 572.4 Odiares 

Ce.to en Pesos 
por Ton 

3036.00 
(960) *** 
1000.00 

85.50 

127.30 
129.60 
17.50 
84.00 

1875.00 
7154.90 ** 

(5078.90) *** 

(5078.9) 
( 406.3) Odiares 

Considerando un (ndice en inflacidn 1973/72: IO% el costo es de: 

7870 Pesar/ton (5586.8) 
629 .6 Odiares/ton ( 447) Odiares 

Mismas consideraciones econdmicas en cuanto a mateñas primas que para el proceso 
lf P. 



PROCESO DE LA URRS 

Ventajas del Proceso: 

1.- El producto final es de alta pureza 

2.- Sus costos de instalacidn san menores que los de los procesos francés y alemdn 

3.- Se tienen altos rendimientos y selectividad 

4.- Los subproductos pueden tener valar canercial y estdn en menor cantidad que 

en el procesa del IFP 

Desventajas del Procesa: 

1.- Hay formacidn de subproductos 

2.- Problemas en los costos de las materias primas, a1.mentan grandemente los cos-

tos de produccidn 

3.- El costo de los servicios es elevado 

4.- Existen problemas de corrosidn. Equipo de acero inoxidable 

5.- La vida del cotolizodor es corto a causa de la severa desactivacidn por el uso 

de reactores de lecho fijo cotalftico. 

Flexibilidad del Proceso: 

Nula; el diseflo se estoblecid pora uno alimentacidn de isabutileno puro. 

Instalaciones Comerciales: 
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Existen dos plantas de 50 ,000 ton. anuales coda una en Togliotti y Volvogrodo (30). 

Costo del Proceso en M4xi co: 



Milteri•s Prim¡¡s 

1sobuti1 eno 

Metilno 1 
Prod. Quimlcos 

Servicios 

V•por 
E lectr 1 c id¡¡d 
Aguil Enf. 
Combustible 
Refrigeraci6n 

Rec¡¡rgos 

Costo Unitilrio 
por Ton 

2530 Pesos ** 
(800)Pesos *** 
1800 Pesos * 

19 Pesos 
O. 18 Pesos/KWH 
0.05 Pesos/m3 
0.12 Pesos/Nm3 
2.55 Pesos/HHBtu 
a OOC 

25% de lil lnversl6n de Cilpital en México 
(con respecto il los costos de planta en 
Rusia) 

Cantidad por 
ton 

1.19 Ton 

1.05 Ton 

20.1 Ton 
130 KWH 
862 m3 
225 m3 

150 MM Btu 

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

BilSe 1971 (30) 

Costo en Pesos 
por Ton 

3000.70 
(952) *** 
1890. 00 

195.00 

382.00 
23.40 
43.10 
21.00 

382.50 

750.00 
6813.70 

(4845) 

( 4845) 
(387. 6) 

** 
*** 

Dls. 

Considerando un fndice en inflac16n 1973/71• 15% el costo es de: 

7927.8 Pesos/ton 
632.5 D61ares/ton 

(5571.8) 
(445.7) D61ares 

Mismas consideraciones econ6micas en cuanto a materias primas que paril 
el proceso IFP. 

PROCESO MARATHON 

Ventiljils del Proceso: 

1.- Costo de inversi6n menor que los de los procesos IFP y Bayer 

2.- Altos rendimientos y selectividad haciil el isopreno 

3.- Poca form¡¡ci6n de subproductos. 

97 



98 

4.- No origina formaldehido durante el proceso 

5.- La eficiencia de la pirólisis es muy elevada 

6. - Si la alimentaci6n es de isobutileno puro no hay casi formaci6n de -

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

Desventajas del Proceso: 

1.- Costo de las materias primas (lsobutileno y HCI gaseoso anhidro) 

2.- Costo del solvente empleado en la plr611sis 

Flexibilidad del Proceso: 

Se pueden emplear tanto fracciones c4 como lsobutileno puro. El proceso 

se desarrolló preferentemente para una alimentaci6n pura. 

Instalaciones Comerciales: 

No hay. Lo ofrece en licenciamiento la Vu l can Clncinnatl, 

Costo del Proceso en México: 

Materias Primas 

1 sobut i Jeno 

Metano! 
Prod. Qu fm i cos 

Servicios 

Vapor 
E lec tri el dad 
Agua Enf. 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

2530 Pesos ** 
(800)Pesos *** 
1800 Pesos * 

19 Pesos 
0 . 18 Pesos/KWH 
o.os Pesos/m3 

Cant 1 dad por 
ton 

0. 95 Ton 

0.70 Ton 

4.6 Ton 
704 KWH 
330 m3 

25% de la lnversl6n de Capital en México 

Costo en Pesos 
por Ton 

2403.50 
(760) *** 
1260.00 
330.00 

87.40 
126.70 
16.50 

1650.00 
5874.10 ** 

(5374.10) *** 
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Costo Total en Pesos/ton de lsopreno = 5874. 10 (5374. 10) 
470 Dólares ( 430 ) Dólares 

Base 1972 (24) 

Considerando un fndlce en inflaci6n 1973/72 • 10% el costo es de: 

6462 Pesos/ton 
517 D61ares/ton 

(5911.5) 
( 473) Dls. 

Mismas consideraciones econ6micas en cuanto a materias primas que para 
el proceso IFP. 

PROCESO OE DESHIDROGENACION HOUDRY 

Ventajas del Proceso: 

1.- la planta esta construida con acero al carbón 

2.- El diseño permite que el isopreno obtenido al final de la etapa de 

purificación sea de grado de pollmerizaci6n. 

3.- Los subproductos c4 y olefinas ligeras son valiosos subproductos 

Desventajas del Proceso: 

1.- Las selectividades y rendimientos son regulares 

2.- El equipo es costoso comparado con el de otros procesos de deshldro-

genación. 

3.- los gastos se incrementan por la transformaci6n del n-pentano a pip~ 

rileno. 

4.- Casi toda la energfa eléctrica se utiliza en los compresores y no se 

pueden utilizar turbinas, pués los costos de inversión subirfan igual_ 

mente que el consumo de combustible, por lo que no tendrTa caso hacer 

lo. 

5.- La concentraci6n del isopreno producido es muy baja (12%), por lo que 

se aumenta el costo de extracción y purificación. 

6.- El isopentano solo esta diponible de los flujos c
5 

de refinería y es­
tos tienen un alto avaluo como gasolinas de alto octano. 
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7 .- Solcrnente la mitad del isopentano se convierte a isopreno y el remanente solo 

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

isopreno (11) 

Flexibilidad del Proceso: 

Es muy crnplia. La planta tiene la posibilidad de modificar sus operaciones sin per-

der selectividad o productividad. Puede utilizar una alimentacidn de isopentano-isope..!! 

tena para elaborar isopreno. Esta planta puede tcrnbién usarse para producir butadieno o 

combinadcrnente isopreno y butadieno y otras olefinas y mono-olefi nas. La selectividad 

hacia el isopreno se aumenta CQrl la producción combinada de isopreno-butadieno. 

Instalaciones Comerciales: No existen 

Costo del Proceso en México: 

Para la primera evaluación, no se consideror6 el costo de la planta de purificación 

por extraccidn. La pureza del isopreno ofrecida solo por el proceso de deshidrogenacidn 

es de 47.5%. 

Materias Primas 

lsopentano 
Prod. Químicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 
Combustible 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

750 Pesos *** 

19 Pesos 
O .18 Pesos/KWH 
0.05 Peso!/m3 

3 0.12 Pesos/Nm 

Cantidad por 
Ton 

2.09 Ton 

4.35 Ton 
1740 KrH 
520 m 
400 m3 

25% de lo Inversión de Capital en México 

Costo en Pesos por 
Ton 

1560.50 
1(:() .50 

82,(:() 
313.20 
26.00 
48.00 

693.00 
2835.80 



Costo Total en PesoifTon de lsopreno: 2836 
227 Odiares 

Base 1972 (3) 

Considerando un fndice en inflacidn 1973/72 • 10% el costo es de: 

3119 Pesoo/'ton 
259 Ddlareo/'ton 

PROCESO DE DESHIDROGENACION DOW-SHELL 

Ventajas del Proceso: 

1.- Lo unidad esta construida con acero al carb<Sn 

2.- El costo de la unidad de deshidrogenacidn es menor que la del proceso Houdry 

3.- Los temperaturas de operacidn no son muy elevados 

4.- Las materias Primas no son caros 

5. - Los metí 1 butenos (isoan i lenos) como carga de al imentacidn no ofrecen un pro-

dueto plagado en compuestos indeseables 

6.- Lo selectividad hacia el isopreno es elevada 

7 .- El producto final es de elevada pureza 

Desventajas del Proceso: 

1.- El cons1..mo de combustible es graide debido a la necesidad de diluir el vapor 

2.- Hay formacidn de subproductos 

Flexibilidad del Proceso: 

La unidad puede extraer isoamileoos desde un 10% de concentracidn. 

Instalaciones Comerciales: 

Por conducto de la Dow ninguna. Por conducto de la Shell existen: Una planta en 
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Holanda (Shell Nederlond Chemie, Pernis), otra en Estados Unidos, en Port Neches Texas 
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(B.F. Goodrich Chemical Co.), Estdn en construcci6n otras plantas también en Holan-

da y en los Estados Unidos (47). 

Costo del Proceso en M4!xico: 

La primera evaluaci6n no involucra o las unidades de extracción con 6cido sulfOri-

co ni de purificación por extracción con acetonitrilo, La pureza del isopreno por el so-

lo proceso de deshidrogenación alcanza la pureza de 87 ,5%, 

Materias Primas 

lsocrni leno 
Prod. Qufmicos 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf, 
Combustible 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

750 Pesos *** 

19 Pesos 
o .18 Pesos/KWH 
0.05 Pesos/m3 

3 O .12 Pesos/Nm 

Cantidad por 
Ton 

1.5 Ton 

13.6 Ton 
8,3 KWH 
730 m3 
750 m

3 

25% de la Inversión de Capital en M4!xico 

Costo Total en Pesov'ton de lsopreno: 1963 
157 .5 Dólares 

Base 1972 (3) 

Costo en Pesos por 
Ton 

1125.00 
96.00 

258.40 
1.50 

36.50 
90.00 

356.25 
1963.65 

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

2159 .5 Pesos/ton 
173.25 Ddlarev'ton 

Proceso ARCO- Stratford de Extracción de lsoanilenos con H2S04 • 

Ventajas del Proceso: 

1.- Se extrae un ele'(ado contenido de isoamilenos (85~é). 
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2.- Los costos de instalacidn no son altos 

3 .- El porcentaje de isoamilenos pérdido por la polimerizacidn puede recuperarse 

pasando al polfmero sobre un catalizador para fraccionamiento del tipo sflica-

aMmina. Cerca del 31% del polfmero se convierte en isobutileno factible para 

otras aplicaciones • 

Desventajas del Proceso: 

1.- Lo formaci6n de polfmeros ocasiona una pérdida considerable de isoamilenos en 

la alimentacidn 

2.- La extracci6n no es completa 

3 .- Existen problemas de corrosi6n 

Flexibilidad del Proceso: 

Puede extraer isoamilenos desde un 10% de concentracidn como mfnimo en las frac 

dones c5 • 

Instalaciones Comerciales: 

Se utiliza en la integraci6n de los procesos de deshidrogenacidn Shell y Dow. 

Costo del Proceso en Mbi co: 

Materias Primas 

Acido Sulfarico 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 

Recargos 

Costo Unitario 
par Ton 

240 Pesos * 

19 Pesos 
O .18 Pesos/Kf H 
0.05 Pesos/m 

Cantidad por 
Ton 

0.027 Ton 

6 Ton 
250 "3WH 
210m 

Costo en Pesos por 
Ton 

6.48 

114.00 
45.00 
10.50 



25% de la lnversidn de Capital en México 

Costo Total en Pesov'ton de lsopreno: 488.43 
39 .02 Odiares 

Base 1972 (3) 

Considerando un fndice en inflaci6n 1973/72 : IO% el costo es de: 

537 .27 Pesovton 
· 43 .O Ddlare\l'ton 

Proceso ARCO de Purificacidn por Extraccidn con Acetonitrilo. 

Ventajas del Proceso: 

312.45 
488.43 

1.- Lo cantidad extraida es elevada, dependiendo de la concentracidn del isopreno 

2.- Los condiciones de operacidn son moderadas 

3.- El costo de la inveni6n no es muy elevado 

4.- Algunos subproductos son valiosos, y facilmente separables 

Desventajas del Proceso: 
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1.- Se requiere Cl'ltes separar al ciclopentadieno y a las fracciones c6 de la aliment2. 

ci6n para evitar incrustaciones en los equipos de colentamiento. 

2.- Formacidn de polfmeros 

3 .- Costo del Solvente 

Flexibi lidod del Proceso: 

Puede extraer hidrocorburos y fracciones de Hidrocorburos de diferentes concentra -

clones. 

Instalaciones Comerciales: 

Constituyen la unidad integrado de purificacidn de los procesos de deshidrogenaci6n. 

Se utilizan también en 105 refinerías paro extraer los fracciones de hidrocarburos como -
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olefinas, diolefinas y acetilenos, adem6s de separar o las diolefinas de sf mismas. 

Costo del Proceso en México: 

Caso 1 

La fuente del isopreno es el flujo del proceso de deshidrogenaci&i Houdry. (Conc~ 

tracidn del l2o/o). 

Materias Primas Costo Unitario 
por Ton 

Cantidad por 
Ton 

Costo en Pesos por 
Ton 

Acetonitri lo 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
Agua Enf. 

Recargos 

16,000 Pesos ** 

19 Pesos 
O .18 Pesos/KWH 
0.05 Pesos/m3 

0.0016 Ton 

21 Ton 
860 KWH 
842m3 

25% de la lnversi6n de Capital en México 

Costo Total en Pesos por tonelada de lsopreno: 1128.25 
90.3 Odiares 

Base 1972 (3) 

Considerando un fndice en inflaci6n 1973/72: 10% el costo es de: 

1241 Pesos/ton 

Caso 2 : 

99.5 06lares/ton 

Cantidad utilizada de solventEV'd:a = 2.73 Ton 

Gasto anual de solvente= 98 Ton 

25.éO 

399.éO 
156.~ 
42.10 

504.75 
1128.25 

La fuente del proceso la constituye uno alimentaci&i que contiene 23% de isopreno. 



Materias Primas 

Aceton itri lo 

Servicios 

Vapor 
Electricidad 
At¡Jua Enf. 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

16 ,000 Pesos 

19 Pesos 
O .18 Peso;/KWH 
0.05 Peso\l'm3 

25% de la lnversidn de Capital en M«Sxico 

Costo Total en Pesos/ton de lsopreno : 1005 

Cantidad por 
Ton 

0.00128 Ton 

17 Ton 
690 KWH 
610 m3 

81 Odiares 

Base 1972 (3) 

Costo en Pesos 
por Ton 

20.5 

323.0 
132.2 
30.5 

499.5 
1005.6s 

Considerando un fndice en inflacidn 1973/72: 10% el costo es de: 
1106 Pesos/ton 

89 Odiares/ton 

Cantidad utilizado de solvente/dfa: 2.14 Ton 

Gasto anual de solvente: n Ton 

Caso 3 

Lo concentrocidn de isopreno constituye el 28% de lo alimentacidn. 

Materias Primas 

Acetonitrilo 

Servicios 

Vap« 
ElectTi cid ad 
Aguo Enf. 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

16 ,000 Pesos 

19 Pesos 
0.18 Peso\l'KWH 
0.05 Peso\l'm3 

25% de la lnversidn de Capital en México 

Cantidad por 
Ton 

0.000954 Ton 

13.I Ton 
525 KWH 
461 m3 

Costo en Pesos por 
Ton 

15.26 

248.90 
94.50 
23.05 

457.05 
838.76 

106 



Costo Totol en Pesos/ton de lsopreno • 838.7 
67 .O DcSlores 

Base 1972 (3) 

Considerondo un Índice en inflacidn 1973/72: 10% el costo es de: 

922.6 Pesos/ton 

Caso 4 

74.0 DcSlares/ton 

Cantidad utilizada de solvente/ dta = 1.59 Ton 
Gasto anual de solvente : 57. 2 Ton 

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

Materias Primas 

A ce ton i trile 

Servicios 

Vapor 
Electri cidod 
Agua Enf. 

Recargos 

Casto Unitario 
por Ton 

16 ,000 Pesos 

19 Pesos 
o.IS Pesos/KWH 
0.05 Pesos/m3 

Cantidad por 
Ton 

Costo en Pesas por 
Ton 

0.000546 Ton 

9.8 Ton 
340 KWH 
329 m3 

8.73 

186.20 
61.20 
16.45 

25% de la lnversidn de Cq:iital en Mt!xico 415.50 
688.08 

Costo Total en Pesos/Ton de lsopreno: 688 
55 D<Slares 

Base 1972 (3) 

Considerondo un Índice en inflacicSn 1973/72 • 10% el costo es de : 

757 Pesos/ton 
60.5 Ddlares/ton 

Cantidad utilizada de solvente/dfa: 0.910 Ton 

Gasto anual de solvente= 32.8 Tan 
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La cantidad que se presenta estipulada para el acetcnitrilo, es aquella que no se re 
cupera en la elaboracidn de cada tonelada de isopreno, -



PROCESO COMBINADO HOUDRY-ARCO 

Ccmbinondo o los Procesos de DeshidrogenocicSn Houdry y al de extraccicSn Arco, 
se tienen los siguientes resultados: 

Materias Primas 

lsopent(l'IO 
Prod. Ou(micos 

Servicios 

Vapor 
Electri cidod 
Aguo Enf, 
Combustible 

Recargos 

Costo Unitario 
por Ton 

750 Pesos *** 

19 Pesos 
0.18 Pe50o/'KWH 
0,05 Pesos/m3 
0.12 Pe50o/'Nm3 

Cantidad por 
Ton 

2,2 Ton 

14.8 Ton 
2600 KWH 

612 m3 
400 m3 

25% de lo lnversicSn de Capital en México 

Costo Total en Pe50o/'ton de lsopreno = 3753 
300 Odiares 

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 inflocicSn 1973/72 = 10% el costo es de: 

4128 peso!/ton 
330 dcSlares/ton 

PROCESO COMBINADO DOW-SHELL-ARCO 
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CcmbinCl'ldo los procesos de deshidrogenacidn Dow, el de extroccicSn de isoc:rnilenos 
y el de purificocidn por extroccidn, se tienen los siguientes resultados: 

Materias Primos 

lsoanileno 
Prod. Ou(micos 

Servicios 

Vapor 

Costo Unitario 
por Ton 

750 Pesos *** 

19 Pesos 

Cantidad por 
Ton 

1.5 Ton 

24.5 Ton 

Costo en Pesos por 
Ton 

1125.00 
90.00 

515.00 



Electri ciclad 
Agua Enf. 
Combustible 

Recargos 

O .18 Pes<>VKWH 
0.05 Pesoo/m3 
O .12 Pes<>VNm3 

598KWH 
976m3 
750 m3 

25% de lo lnversitSn de Capital en ~xica 

Costo Total en Pesoo/ton de lsopreno = 3026 
243 Odiares 

Base 1972 (3) 

Considerando un fndice de inflocidn 1973/72 • 10% el costo es de: 

3328.(í) Pes<>Vton 
266.0 DtSloreo/ton 

107.00 
49.00 
90.00 

1050.00 
3026.oo 

PROCESO NIPPON ZEON DE EXTRACCION DE ISOPRENO 
CON D M F 

Ventajas del Proceso: 

1.- No se requiere de ningdn pretrotaniento paro eliminar compuestos acetilénicos 

o ciclopentadieno con anhfdrido moléico. 

2.- Unicanente el agua se utiliza en las unidades de enfriamiento. No se requiere 

refrigerocidn. 

3 .- Las temperaturas de operocidn son bastante moderadas 

4,- El producto de isopreno es de elevada pureza 

5.- Se utiliza acero al corbcSn en todo el equipo 

6.- Lo presitSn de trabajo es baja 

7 .- Existen nuevos instalaciones que dorcSn aprovechamiento a los subproductos del 

proceso. 

Desventajas del Proceso: 

1.- Existe la formación de subproductos, polfmeros y drmeros del propio isopreno. 
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2.- El control de lo temperatura es hennético por lo que resulto crítico 

3 .- Pueden existir problemas de corrosidn si no se controlan correctamente los con­

diciones de operocidn causados por el DMF. 

4.- El DMF se descompone focilmente por excesos de aguo. 

Flexibilidad del Proceso: 

Puede extraer diferentes concentraciones de isopreno en los fracciones C5 de hidro­

carburos. Lo concentroci6n no deber6 ser menor del 10%. 

Instalaciones Comerciales: 

Existe una planto de 45,000 Ton. anuales que empezd o trabajar en 1972 en Mizus­

hima, Jap6n. Este proceso esto adquiriendo un gran auge en Jq>dn y Europa donde divi:i:: 

sos firmas est6n instalando yo varios plantas para extraer isopreno de los fracciones c5 y 

de los efluentes de las plantos de eti leno. Poro uno mayor informoci6n, consulte lo ref~ 

rencia 14 de la bibliogroffa. 

Costo del Proceso en México: 

El gasto de DMF por tonelada represento lo conti dad que no se recupero. Se consi d.!:_ 

ro en lo evaluaci6n que lo concentroci6n medio del isopreno en estas fracciones es del 

15%. Se consider6 adem6s que el resto de las fracciones C5 conservan su valor paro otros 

usos, por esto raz6n, se considero solcrnente el precio del isopreno en la olimentaci6n -

por tonelada. 

Cantidad Utilizado de Solvente,/dfa: 2 Ton 

Gasto Anual de Solvente • n Ton 



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

Fracciones C5 conte 
niendo del 10 al 20'8k ($750x0.15) 
de isopreno 112.5 Pesos *** 7 Ton 
Dimetil Formamida 

DMF 16 ,000 Pesos 0.00156 Ton 

Servicios 

Vapor 19 Pesos 10 Ton 
Electricidad 0.18 Pesov'KWH 150 KWH 
Agua Enf. 0.05 Pesov'm3 487.5 m3 

Recargos 

25% de la lnversi<Sn de Capital en M4Sxico 

Costo Total en Pesov'ton~ de lsopreno = 1585 
127 Odiares 

Base 1972 (3X 1,31) 

Considerando un f ndice en inflacidn 1973/72 = IO% el costo es de: 

1745.5 Pesov'ton 
139 .7 Odiares/ton 

DISPONIBILIDAD DE MATERIAS PRIMAS EN MEXICO: 

Acetileno: 

Ton 

787.50 

25.00 

190.00 
27.00 
23.37 

534.00 
1585.3 
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Su produccidn solo se limita poro usos combustibles de muy alta temperatura. Su~ 

duccidn en el pafs no es petroqufmica (inorg6nica). Algunos productores nacionales son: 

Acetileno Nacionol S.A., Argdn S.A., Liquid Carbonic de México S.A., etc. 

Se importaron 40 toneladas en 1972 (42,43). 

Acetona: 

Producido por Celonese Mexicano o partir de alcohol isoproptlico (este se manufoct~ 

ro por la hidrataci6n del propileno) paro su consumo particular. La capacidad instalada 
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corresponde a 10 ,000 ton anuales. En 1972 se importaron 425 ton (42 ,43). 

Hidrógeno: 

Las refinerfas de Salananca y Madero generan 10 millones de pies cdbicas diarias 

de hidrdgeno y una planta de 30 ,000 tan anuales de isoprena solo requiere de 1000 ton 

anuales. 

Amonfaco: 

Petrdleas Mexicanos posee una capacidad de produccidn de 730 ,000 ton anuales y 

el proceso solo requiere de 150 ton anuales para 30 ,000 ton anuales de isopreno (42). 

Propi leno: 

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

lsobuti len o: 

No se produce en Mlxi co. En 1972 se importaron 360 .3 ton ( 43). 

Metano!: 

Producido por Petrc'Sleos Mexicanos, posee una capacidad de 21,500 ton anuales y 

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

Formaldehido: 

No se produce industrialmente. Se obtiene a partir del metonol en la planta que elE_ 

bortl'd al isopreno. En 1972 se importaron 15.836 tan (43). 

Cloruro de Hidrógeno: 

Petrdleos Mexicanas fabrica 16,000 ton anuales de HCI. La industria qufmica del 

lhmo produce 9 ,000 ton anuales. Para poder uti !izarlo en el proceso se requiere que ~ 

se por etapas de purificacidn y evaporocidn. En 1972 se importaron 43 ton (42,43). 

Acido Sulf6rico: 

Existe uno produccic'Sn suficiente, de manero que en 1972 se exportaron 4,571.817 ton 
(43). 



Fosfato de Calcio: 

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

Acido Fosfdrico: 

Hay suficiente produccidn. En 1972 se exportaron 184,372 ton. Los principales fa­

bricantes son: Productos Qufmicos Monterrey y Curtin de Mt1xico, S. A. (42,43). 

Solventes: 

NMP, DMF y AN no se producen en Mt1xico, En 1972 se importaron 826 Kg de AN 

y 2.672 Ton de NMP (43). 

Hidrdxido de Potasio: 

La industria qufmica del ltsmo S.A. tiene una capacidad de producción superior a 

las 4,000 ton anuales (42) 

T etracloruro de Titanio: 

No se produce en M~ico (43) 

Hidróxido de Sodio: 

Existe suficiente produccidn. 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: 
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Paladio, CromoAh1mina, Tripropilaluminio, HBr, Zeolitas, Platino Activado, Re­

sinas de Intercambio 16nico, se pueden conseguir por importacidn con los siguientes dis -

tribuidores: Equipar, S.A., Materias Primas S.A., Metalo Qufmica Mexicana, Almex, 

S. A., Diamantex, entre otros m&. 

Preservadores: 

Buticctecol Pcrcterciario: No se produce en el pofs, se importo por conducto,sf se 
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deseo,de los distribuidores anteriores. 

lsoam i len os: 

No se extraen para proceso. Esta contenido en las fracciones c5 de desintegraci6n 

de los hidrocarburos en general. 

lsopentanos: 

No se extrae para proceso. Contenido en las fracciones C5 de las desintegraciones 

de los hidrocarburos paraft'nicos y naftfnicos. 

lscpreno: 

No se extrae. Esta contenido en I°' fracciones c5 de la desintegraci6n de los hid~ 

carburos y en los efluentes de las plantas de etileno. 

INSTALACIONES NECESARIAS PARA PRODUCIR LAS 
MATERIAS PRIMAS EN MEXICO 

Acetona: Puede obtenerse: 

1.- Como subproducto de la ruta de los cumenos para producir fenal. 

Esta fuente es la m6s barata, de manera que el exceso de un material como sub-

producto, di6 origen al proceso en Italia. Sin embargo, resulta m6s factible y econ6mico 

producirla en nuestro pafs por los mftodos de oxidaci6n directa,debido a que la instala -

ci6n de una planta de cumenos penigue otra finalidad, adem6s de que lo disponibi lidod 

de este tipo de aromcSticos no es una cualidad natural del petr6leo mexicano. 

2 .- Por la v:a del isopropanol. 

La preparacicSn por la vfa del isopropanol es la m6s cara a causa de que la mat.! 

ria prima en sf,cuesta m6s que el producto elaborado por otras rutas. 

3.- Por la oxidaci6n directa ele la propilen cetona o del etileno en presencio de aire 

u ox(geno (27 ,46). 



El precio de la acetona producida en Mi!xica par medio de la oxidacidn directa 

del eti leno serfa aproximadamente de 1.00 pesos par kg. para una capacidad mínima de 

30 ,000 ton anuales ( 1973) • La ruta del isapropanol lo ofrece al precio de $3. 90/kg para 

el mismo dio. 

En 1975 se iniciar6 la construccidn de una planta de etileno de 182,000 ton anu!!. 

les y pasterionnente otra de 500,000 ton anuales, que se unir6n a las 54,000 ton anua­

les ya existentes (27 ,43 ,44 ,47). 

Acetileno: Las vias m6s econdmicas son: 

1.- La reaccidn entre la Nafta y el Oxígeno con rendimientos del 23% y, 

2.- La reaccidn del Gas Natural y el Oxt'geno con rendimientos del 31%. 
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La primera ruta es la que se empleo en Italia, Su precio de fobricacidn en México 

para 1973 serfa de 2,55 pesos/kg para una capacidad de 20 ,000 ton anuales para oxige­

no de precio accesible(no mayor de 1,50 pesoo/kg en cantidades industriales). Depen -­

diendo de la fuente de obtencidn del oxígeno, el costo podr(a elevarse hasta 3 pesos/kg 

o m6s. El uso del aire como medio oxidante aumentarfa los costos de las instalaciones y 

producción, odem6s de que bajorf o notablemente la pureza del acetileno, asr como lo 

cantidad producido, de tal manera que no se lograrfa equilibrar estos costos con el precio 

del oxfgeno. Estos procesos son también una fuente excelente para obtener hidrdgeno y 

bióxido de carbono en grandes cantidades, La seguida ruta resulta la m6s adecuada para 

el pofs por la disponibilidad que se tiene del gas natural (45). 

Prapileno: Las fuentes del Propileno son: 

1.- Obtenido como subproducto de las refin«Ías en los procesos de desintegracidn. 

Los flujos de desintegracidn contienen alrededor de un 9% de propileno y un 3% 

de propano, Esto represento uno capad dad de producción de: 



Actual: 1754.5 m3/dfa de propileno en los flujos de desintegroci6n catalítico en 

M&xico. (fase líquido) 
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En construcci6n: 1666.8 m3/dfa de propileno en los flujos de desintegraci6n cat!! 

lítica en M4Sxico (48,44) (fase líquido) 

La separacidn del propileno puede efectuarse por destiloci6n simple o extractivo 

segdn la pureza que se desee obtener. 

2.- Por la deshidrogenaci6n del propano obtenido por la destilaci6n del petr61eo -

crudo, 

La cantidad de propano obtenido de la destilaci6n del petr6leo crudo es variable. 

El contenido del propano en el gas natural es del 7% y esta fracci6n gaseosa al des­

hiclrogenorse constituye una fuente m& paro lo producci6n de propileno. Se separo por 

licuefacci6n y absorci6n bajo presi6n. Se puede qilicar primero lo deshidrogenaci6n o 

toda la fracci6n gaseosa y hacer po5teriormente la separaci6n. No existe una planta de 

este tipo. Est6 en construcci6n una planta deshidrogenadora poro la producci6n de but~ 

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, lo cual puede separarse por 

un proceso de extracci6n. 

3.- Como subproducto en la manufactura del etileno. 

Dependiendo de lo olimentaci6n que se utilize paro la producci6n de eti leno, s.! 

r6 la cantidad producida de propileno como subproducto principal. Generalmente const.!_ 

tuye del 90 al 95% de las fracciones~ del efluente de la planta de etileno, 

Si lo alimentaci6n esto constituida por fracciones gaseosas cano etaio a butaio 

el porcentaje de propileno vado de 1.9 o 4.5%. En combio1sf lo olimentoci6n del proce-



so lo constituyen las naftas ligeras hasta los destilados cerosos, el porcentaje se eleva 

desde 12.4% hasta 16.3% de propileno. 

Lo capacidad actual de produccidn del etileno es de 54,000 ton anuales lo que 

constituye aproximadCJTlente una C01tidad de propileno que varía 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 alimentacidn ofrece los m6s altos rendimientos para el 

etileno. 

El propileno que sale de la planta de etileno posee una pureza mayor del 99".k y 

no requiere de etapas posteriores de purificacidn (44,48). 

4.- Por la desintegracidn del isopentano. 

117 

Esta dltima ruta se esta utilizando para tratar de satisfacer la demanda que tiene 

en la elaboracidn de productos químicos , tales como heptonos, nonanos, dodecenos y en 

grandes cantidades para la fabricacidn de alquilatos, adem6s de utilizarse como materia 

prima para la polimerizacicSn a gasolinas (18). Como se espera una fuente demanda de'=. 

tos productos, y en vista de las circunstancias deber6 incrementarse la capacidad de pr~ 

duccidn en el pa(s para tener tCJTlbién propileno disponible para la fabricacicSn del isopr:! 

no u otros polfmeros, 

Esta en planeacidn la construccidn de una planta de 140,000 ton anuales de propi­

leno en Poza Rica, Veracruz (47). 

lsobutileno: Las fuentes del isobutileno son: 

1.- Las fracciones c4 provenientes de la desintegracicSn catalftica de las parafinas y 

de la desintegrocidn de las naftas. 

Las fracciones c4 constituyen el 20% del efluente total de las ooidodes de desint_! 

groci6n cotalfti ca tonto de las parafinas como de las naftas. 



El contenido de isobutileno representa entre el 15 y 18% de las fracciones C4 cuando se 

tratan las parafinas y del 35 al 45% de estas fracciones si la alimentacidn se establece 

a partir de las naftas. 

Considerando una CClltidad promedio del 25% de isobutileno en las fracciones 

C4, representa una cantidad: 

Actual de 974.717 m3/ día (fase líquida) 
(44,48) 

En construccidn de 926 m3/di'a (fase líquida) 
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3.- La deshidrogenacidn del isobutano obtenido por la isanerizacidn del n-butano. 

El n-butano constituye el 7% del gas natural. Este puede isaneri zarse por un 

proceso econ&nico o isobutileno en presencia de platino e hidrdgeno. No existe este!.!_ 

pode planta ni la deshidrogenadora, sin embargo, existe la conveniencia de la constru.=, 

cidn de una planta que deshidrogene al propano e isobutano sin que interfiera con la pr2. 

duccidn de butadieno. 

4.- El reformado catalítico de naftas y parafinas. 

Las fracciones C4 del refonnado catolfti co fonnan el 8% del efluente total de la 

unidad. Este porcentaje representa una cantidad de 19.46 m3/dfa de isobutileno, consi­

derando las capacidades actuales y en construcci<'.Sn •hasta el momento reportadas. 

Por infOflTlacidn directo sobemos que la praducci<'.Sn actual de fracciones c4 esto 

comprometido para otros usos. El isobutileno no se separa de estas fracciones. Se utiliza 

integra la carga de fracciones C4 (44,48). 

En el proceso Franc'5 se utilizan directanente los fracciones c4 sin la previa -

seporacidn del isobutileno. En la alimeotacidn se incluyen tanbién o las fracciones C2 

y~· Las fracciones c4 se separan del efluente de los unidades desintegrodoras por d~ 



tilacidn fraccionada y extractiva con solventes aprotdnicos,si se desea una separacidn 

total. El isobutileno se separa de igual manera. 

lsocrnilenos: La fuente se constituye por(44,48'): 

1.- Las fracciones c5 de la desintegracidn de la Nafta. 

Las fracciones C5 constituyen el 70% del efluente de la desintegracidn catalfti 

ca de la nafta. El isocrnileno constituye un 10% de esta fraccidn, y tiene una capad -

dad en nuestro pafs de: 

Actual de 1364.6 m3/dfa (fase l(quicla) y 

En construccidn de 1296.4 m3/dfa (fase lfquida) presentes en las gasolinas. 

2.- Las fracciones C5 de la desintegracidn catalftica de las parafinas. 
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Se constituye tanbidn aproximadamente por un 70% de gasolinas, pero es cont.! 

nido de isaanilenos es del 14%. Las capacidades san: 

Actual: 1910.44 m3/dfa (fase l(quida) y 

Construccidn: 1815 m3/día (fase lfquicla) de isaanilenos. 

Estas dos dltimas cantidades engloban a las del inciso anterior. 

3.- El reformado catalrtico de la gasolina natural y de llJ' naftas. 

Las fracciones C5 y mayores constituyen el Ir>% del efluente de estas plantas, 

siendo que el contenida de isoanilenos es del 10%. La capoc:idad actual y en construc -

cidn hacen un total de 1081 m3/dfa de isoanilenos. 

l.<>$ isoanilenos se extraen de estas fraccionm con H2S04 can 1r1a eficiencia del 

85%, pero antes deben separarse par destilacidn fraccionada las fracciones c6 para que 

la concentracidn de isocrnilenos subo hasta un 30% y hago asi m6s eficiente la operacldn 

de extroccidn. Considerando las pdrdidas par el proceso de extraccidn, la capacidad 



actual y en construccidn de isoanilenos en las alimentaciones antes mencionadas es de 

-4085.I m3/ dfa. 

Por cada 250 ,000 ton de estos flujos, se obtienen 19 ,000 ton de isopreno por la 

vra de la deshidrogenacidn de los procesos Dow y Shell (3). 

lsopentano: Se obtiene a partir de: 

1.- Del flujo de extraccidn de las parafinas nonnales preferentemente C5 y c6 con 

la aplicacidn de tcinices moleculares de la mezcla de gasolinas, kerosinas y aceites, 

2,- El refonnado catalftico y desintegracidn catalítica de las fracciones nafténicos 

y paroffnicas del petrdleo. 

En la primera fuente el porcentaje de estos hidrocarburos es (48): 

lsopentano • • • • • • • • • • 25o/o 

n-pentano •••••••••• 27'*' 

Fracciones C6 • • • • • • • 40% (paraft'nicas) 

El contenido de estas fracciones en la desintegracidn y en el refonnaclo catalt-

tico es menor, Sometiendo estas fracciones a un proceso de isomerizacidn, se aumenta 

la cantidad de isopentono utilizando platino activado en presencia de hidrdgeno en un 

medio 6cido. Lo separacidn del isop entono de alta pureza se obtiene por una extrae -

cidn en tcinices moleculares, uno destilacidn simple y 1md recirculacidn a la secddn de 

extroccidn (48). 

Se estima que las Cdttidades de isopentano presentes en las capacidades actual 

y en construccidn en los efluentes antes mencionados es de: 

lsopentano y n-pentono en los efluentes de fraccionacidn es: 6593.2 m3/dra. 
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lsopentano y n-pentano en el refonnado catalftico es: 4729.3 m3/dia. 

lsopentano y n-pentano en el efluente de la desintegracidn catalftica de las para 
finas es= 13,000 m3/dfa. . -

Todas estas cantidades estan referidas en fase lfquida. 

El isopentano constituye un componente de alto octano para la elaboroci6n de las 

gasolinas nacionales. 

lsopreno: Se encuentra en: 

1.- El flujo de la desintegracicSn al vapor de las naftas y desintegraci6n cotolftica 

de las naftas y parafinas. 

La capacidad en construcci6n para la desintegraci6n de las naftas no incluye el 

tratamiento con vapor,en vista de que los otros productos asi obtenidos no tienen adn una 

~licaci6n espedfica y con demanda, adem6s de que el tratamiento que se da a las nof-

tas tiene la finalidad de aumentar la cantidad de gasolinas. Sin embargo, constituye -

~roximadamente el 10% de las fracciones C5 de la desintegroci6n de las naftas y requi.! 

re primeromente someterlas a una destilaci6n paro aumentar el contenido de isopreno en 

las fracciones C5 y poder asi efectuar la extracci6n, la cual con el porcentaje original 

no podrro realizarse. 

Se estimo que la conticlod de isopreno en la capacidad actual y en construccidn 

presente en las fracciones de la desintegracidn catolftico de las naftas y parafinas seda 

de: 1318.653 m3/dfa (3,44,48). 

2.- Como subproducto en lo monufoctura del etileno. 

El isopreno constituye del 1 al 3% de la cantidad de etileno producida de man_! 

ro que en el pofs esta fuente no resulto por el momento lo suficientemente grande como 

paro producir uno cantidad aceptable. Sin embargo, considerando lo c~acidod actual 
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futura y en construccidn que ser6 de 736,000 ton anuales, la cantidad de isopreno pre­

sente en el efluente de las plantas de etileno serfa de 22,000 ton anuales, que al extra~ 

se se reducirfan en un 5 a 10%. Esta fuente constituye la base principal que abastecer6 

de isopreno a Europa (1,44). 

Hidrdgeno: Se obtiene principalmente por el fraccionamiento de hidrocarburos y no ex~ 

te por lo tanto dificultad en nuestro pa(s de aunentor su produccidn. Esta actualmente 

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

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

tiene uno demanda tal que la construcción de las plantas productoras resulte econc:Smico 

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

Ccpocidodes Acruales y en Constrvccic$n de las Fuentes de Fracciones C4 y C5. 

Ach.Jal 

19434.34 m3/dío 

C4: 3898.8 in3/d1o 

C5 • 13646.04 m3/dío 

Actual 

6199.83 m3/día 

C4 = 495.98 m3/día 

C5 = 4959.8 m3/dfo 

De5integroci6n Catalftico 

(fase líquido) 

Reformado Catalfti co 

(fose líquido) 

En Construcci6n 

18520,005 m3/dfa 

C4: 3704 m3/dta 

C5 = 12946 m3/día 

En Construccidn 

7312.62 m3/dÍa 

C4 = 585 m3/dfa 

C5: 5850 m3/dfa 



Fraccionadores de Gasolina Natural 

El contenido principal de estas flujos se constituye par fracciones paraft'nicas C5 

a Clo con mayor proparcidn de las primeras. 

Actual 

4133.22 m3/dta 
(fase lfquido) 

En Canstruccidn 

Fraccionadores de Li'quidos de Absorcion Actual 

Consiste en la separacidn de todas las fracciones ligeras del petrdleo. Se separa 

aqui la cantidad correspondiente a las gasolinas naturales, las que constituyen la mayor 

parte. 

Capacidad Actual= 9558.715 m3/dfa 

Todos estos datos corresponden a los publicados en las diferentes revistas naciona 

les y extranjeras de dltima emisidn. 

Conforme a la base paraft'nica y naftdnica de nuestro petr61eo resulta obvio que 

el pafs necesito aumentar sus plantos de desintegracidn para poder satisfacer las deman -

das actuales y futuras de materia prima. Estas construcciones se ver6n canplementadas 
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con plantas de extraccidn ya sea par destilacidn, absorcidn, etc., o por tamices mole~ 

lares y unidades de purificacidn entre otras m6s. 

1 
pa1s. 

La existencia de e;tas plantas incrementar6 el desarrollo de la petroqufmica en el 



124 

CAPITULO VI 1 

e o N e L u s 1 o N E s 

1, 11.- El lsopreno es el mon6mero del hule natural, que obtenido en forma 

slntltica es el Onico que al polimerizarse puede substituirlo de una forma 

adecuada, gracias a la existencia de los sistemas de polimerizaci6n estereo-

especfficos que nos dan la estructura del Cis 1,4 poli-isopreno, igual a la 

del hule natural. 

111.-

Procesos Seleccionados: En base al precio en el mercado nacional, 

podrfamos seleccionar cualquiera de los procesos, aOn con la importaci6n de 

materias primas, pero como el objetivo es cerrar el rengl6n de importaciones 

y no aumentar el precio al consumidor, encontramos que los procesos que utilJ.. 

~•n. las fracciones es como material de alimentaci6n constituyen la fuente 

.Ss econ&nlca para producir lsopreno en el país. 

Analizando el costo del proceso y disponibilidad de las materias 

pri11111s encontramos que los siguientes procesos son los mSs adecuados: 

Proceso Oow-ARCO (Shell) ••••••••• 6657 Pesos/Ton (Deshidrogenaci6n de 
lsoamilenos) 

Proceso Nippon-Zeon (BASF) ••••• 3492 Pesos/Ton (Extracci6n de lsopr~ 
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 desperdl. 

cio posible de materias primas tal y como sucede con el proceso Houdry-ARCO 

que solamente aprovecha el 50% de la alimentaci6n de isopentanos-isopentenos, 
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material estimado para gasolinas de alto octano. Por esta raz6n se eliminó 

el proceso, aunque la disponibilidad futura de materia prima y el uso acre-

dltado de los subproductos podrían darle oportunidad. 

Queda abierta la posibilidad en un futuro no lejano para aquellos 

procesos que se alimentan de las fracciones c
3 

y c4• dependiendo del costo y 

disponibilidad que llegaran a tener en México en años subsecuentes. 

IV.- Por conducto del anSlisls de Hercado se ha encontrado que: 

El consumo nacional aparente de hule natural fue de 38,100 ton pa­

ra el año de 1972 y que, en vista de la creciente demanda con una tasa anual 

de crecimiento del 6% encontrada por el mEtodo 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 próximos 5 años serS: 

1973 ................ 40,386 Toneladas 

1974 42,809 11 ................ 
1975 45,378 11 ................ 
1976 48,101 11 ................ 
1977 50,987 11 ................ 

Resulta evidente que la producci6n del poli-isopreno como substit.!:!_ 

to del hule natural tiene un amplio panorama de desarrollo en nuestro país. 

La dificultad se presenta cuando nos preguntamos sí es mejor aumentar la ca-

pacldad de los cultivos o buscar la tecnologia adecuada para fabricarlo. 

La respuesta la encontramos por un lado, con abundantes cultivos -

de la Hevea Brasiliensis que reduzcan los costos de producción, y por el otro, 

disponiendo de las materias primas básicas 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 producci6n sintética del hule puede complementar con exactitud a la 

produccl6n natural que exija la demanda nacional en el presente y en un fu-

turo a la extranjera. En ambos casos, la finalidad es la llmitaci6n o elimi-

nacl6n de las Importaciones y contamos con los elementos naturales y sinté-

tices para lograrlo. 

Precios: 

El precio de facturacl6n promedio del hule natural en 1972 fue de 

5,000 pesos/ton (sin cargos adicionales). Ahora bién, considerando el 1ndice 

de inflaci6n para 1973 (10%), asr como los diferentes impuestos y cargos adi 

clonales, tenemos que: 

Precio de facturaci6n promedio del hule 
natural (1973) por tonelada 

Costo de transportaci6n lllilrftima (desde 
el Oriente) por tonelada 

Impuestos, comisiones, trSmites y trans 
portaci6n terrestre hacen un costo por­
tonelada de: 

T o t a 1 

$ 5,500.00 

1,000.00 

1,500.00 

8,000.00 

Esta cantidad representa el costo por tonelada de hule natural que 

esta a la entera dlsposlci6n del fabricante. 

El precio de facturaci6n promedio para el poli-isopreno fué de 

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

El precio del hule natural en el mercado nacional tiene un valor 

promedio de 22.00 pesos/Kg aproximadamente 20,000 pesos/ton (dato de distri-

huidores). 



Se sabe por referencias bibliogr¡ficas (3) que el precio interna­

cional de manufactura del isopreno, deberá ser de 220 d6lares (1972) para 

poder competir en el mercado. Considerando la inflaci6n correspondiente al 

a~o de 1973, el precio por tonelada de isopreno asciende a 250 d6lares equ.!_ 

valentes a 3,125 pesos. 

V.- VI.-

Materias Primas: Las Materias Primas id6neas las constituyen por 
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el momento las olefinas y diolefinas presentes en las fracciones es de los 

flujos de las plantas de desintegraci6n térmica y catalítica de las parafi­

nas y naftas, asr como el isopreno presente en el efluente de las plantas de 

etileno. Para separar estas materias primas se hacen necesaria la instalaci6n 

de plantas de extraccl6n y purificaci6n que pueden tener apllcaci6n en otros 

procesos de refinerra. 

Localización de la Planta: En base a la capacidad actual, futura y 

en construcci6n de las plantas que suministran las materias primas precurso­

ras del isopreno, las instalaciones del proceso deber¡n situarse en la zona 

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

El pars cuenta con plantas de polimerizaci6n adecuadas para prod~ 

cir el poli-isopreno (Negromex, S. A. y Hules Mexicanos, S. A.}. 

Costos: La experiencia ha demostrado que el costo de polimeriza -

ct6n, dependiendo del mEtodo empleado, tiene un costo del 65 al 100% del cos 

to de manufactura del mon6mero. Para estar dentro de amplios ""rgenes de se­

guridad, hemos considerado un 100% m¡s como el costo de polimerizaci6n. A 

continuaci6n se enl istan los costos del mon6mero y del polímero de los proc~ 
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sos estu41ados; los precios est&n referidos al año de 1973 : 

PROCESO COSTO DEL HONOHERO COSTO DEL POLIHERO 

SNAH 4471 Pesos/Ton 8942 Pesos/Ton 

GOODYEAR/S.D. 3937 11 7874 11 

1 F P (7300) 5322 11 (14600) 10644 11 

B A Y E R (7870) 5587 11 ( 15740) 11174 11 

u R R s (7583) 5329 11 ( 15166) 10659 11 

H A R A T H O N (6709) 4901 11 (13418) 9802 11 

DOW-ARCO (She 11) 3328 11 6657 11 

Houdry- ARCO 4128 11 8256 11 

Nlppon-Zeon (BASF) 1764 11 3492 11 

Las cantidades entre paréntesis representan el costo de producci6n 

con materiales • precio de lmportaci6n. 

Capacidad de la Planta: Dependiendo de la disponibilidad de mate -

rlas primas, los estudios econ6micos de la producci6n de isopreno, revelaron 

que la capacidad mfnima permisible es de 30,000 ton anuales para tener un re 

torno a la inversi6n aceptable. 

Ahora bién, en base a la futura demanda de hule natural y a las p~ 

sibles exigencias del hule butilo y debido a que la producci6n natural del 

mismo requiere de un largo periodo de cultivo, la capacidad de producci6n e~ 

tl11111da que cubre los pr6ximos 5 años es de 60,000 ton anuales con opci6n a 

subsecuentes expansiones que permitan cubrir aumentos en la demanda. 

Esta capacidad estimada no considera la influencia de factores téc 



nicos y humanos que pudieran afectarla. 

lnversi6n de Planta estimada de los Procesos Seleccionados para 

1973: 

Proceso de deshidrogenación Dow-ARCO (Shell) 

Proceso de extracción Nippon-Zeon (BASF) 

276 millones de pesos 

141 millones de pesos 
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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 lsopreno, hacen que la inmediata realiza 

ci6n del proceso no sea factible; sin embargo, los elementos bisicos para su 

desarrollo han quedado establecidos 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 fndlce de inflaci6n 

de los costos de plantas para 1974 seri de 15.7%. 
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OMF 

Ex t raccl 6n de 
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NMP 
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CUADRO SINOPTICO 

CAPITULO 111 

MATERIAS PRIMAS 

Fracciones C de la 
desintegracián cata 
lftica de naftas y­
p;ir;if inas y de las 
pl;intas de etileno 

Fracciones C de la 
desintegracián cata 
lftica de naft~s y­
p;irafinas y de las 
plantas de etileno 

Fracciones C de la 
desintegracián cata 
lític;i de naftas y­
p;irafinas liger;is 

Efluentes de los 
proce>os de deshl -
drogenac16n que fa­
bric;in lsopreno. 

lsopentano-lsopent~ 

no. 

1 ;oam i 1 e nos 

PUREZA DEL PRODUCTO 

99.7% de lsopreno 

99.7t de lsopreno 

99,5i de lso;imilenos 

99.8% de lsopreno 

47.5% de lsopreno 

87.5% de lsopreno 

SUBPRODUCTOS 

Pal fnieros y dfmeros 
de lsopreno 

Polfmeros y dfmeros 
de lsopreno 

Dímeros de las 
fr;icciones es 

No origina m¡s Sub 
productos. 

Met;ino, Et;ino Pro­
pano, piperileno, 
etc. 

Met;ino, E taina, 
Prop;ino, etc. 

RENO 1 MIENTO 

95% es la rapidez 
de recuperaci6n 

95% de recupera­
c i6n. 

Se extraie y recupe 
ra un 85% -

-- o --

51.5% y 58.6% 

85% 

... .. 
~ 



CUADRO SINOPTICO 

( CONT.) 

PROCESO TIPO DEL PRO CESO MATERIAS PRIMAS PUREZA DEL PRODUCTO SUBPRODUCTOS RENDIMIENTO 

lsobutlleno en las 

Instituto Fran fracciones e de la Variable según -

c ~s del Petr6:" Sfntesis de lso- desintegraclgn cat!_ 99.5% de lsopreno Polioles de alto y las impurezas pre 

leo ( 1 FP). pre no. lftlca de naftas y bajo punto de ebu- sentes en la ali:" 
parafinas. 11 ic i6n. (gran ca!!_ mentaci6n(mfnimo 
Metano 1. tidad) 70%) 

8 A Y E R Sfntesls de lso- 1 sobut i lene Polioles (en menor 
preno. Metano! 99.5% de lsopreno cantidad que para 80 a 90% 

el proceso IFP). 

URSS (Power Sfntesls de lso- 1sobut1 leno Pollo les (en menor 
Gas-Licensln- Metano! 99.6% de lsopreno cantidad que para 80 a 85% 
torg), preno. e 1 proceso 1 FP) 

Se regeneran a ma-
Marathon Oi l Sfntesls de lso- lsobuti lene 99.5% de lsopreno terias primas que 80 a 90% Co, preno Metano! se vuelven a apro-

vech;ir 

Goodyear/S.D. Sfntesis de lso-
Met;ino, Etano, Pr~ 

Propileno 99.5% de lsopreno pano, Piperlleno, 65% preno. Ciclopentadleno,etc. 

SNAl'I P roget t 1 Sfntesis de lso- Acetona 99.5% de lsopreno Casi Nulos Mayor 95% preno Acet i lene 

;::; 
'"' )> 

1 
N 



CUADRO SINOPTICO 

CAPITULO V 
(Valor en 061ares por tonelada de 

ECONOM IA A NIVEL INTERNACIONAL lsopreno) 
Ref. Bibl iogr~fica (3) 

PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD. COSTO DE LOS RECARGOS 25% de Costo Total Costo de Planta 
PROCESO PRIMAS QU IM 1 COS SERVICIOS la lnversi6n 1972 60,000 ton/allo 

1972 
(mi 1 lones) 

~ NAM- Sfntesls de lso 
i ' roge t t 1 pre no s 145.30 $ 12.00 $ 16.50 $ 87 . 50 $ 261. 4 s 21 

r.oodyeu/ Sfntesls de lso 

'.. .o. preno 66.90 30.00 53.45 100.00 250.35 24 

1 F P STntesls de l~o 
preno 142.00 5.70 27.00 125.00 299 . 30 30 

B f, YER Sfntes is de lso 
preno 148.00 5. 70 27.00 125.00 305 . 70 30 

URSS (Po-
wc r G•s Sfntes is de lso 258. 13 11. 75 * 
Co .) - 151. 90 13.00 43.23 50 . 00 ( 197 1) ( 1971) preno 

M,uathon Sfntesls de lso 
Oil Corp. - 109. 10 22. 00 16.53 110 . 00 257.6 26.4 pre no ;::; 

"' ... 
1 



CAP 1 TULO V 

CONT. 

PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD. COSTO DE LOS RECARGOS 25% de Costo To ta 1 Costo de Pl<1nt<1 
PROCESO PRIMAS QUI MICOS SERVICIOS lil lnversi6n 1972 60,000 ton/<1ño 

(millones) 

Houdry Desh 1 drog en<1- $ 192.88 
Cor p. cl6n. $ 104.50 $ 10.70 $ 31.48 $ 46.20 (47.5% purez¡¡) s 11. 1 

Oow Chemi Deshldrogcn<1-
Cil 1 c 16n. 75.00 6.40 36.88 23,75 141. 33 

(87.5% pureza) 4.5 

ARCO/ Extracción de 
5tratford l soam i 1 e nos 

con H2so4 -o- 0.81 13. 36 20.83 35.00 5,7 

Purlflc•ción 
Atl•ntlc de lsopreno 
Richfleld por Extn1c -
Co. (ARCO) cl6n con ACN 

¡¡)Houdry -o- 1.64 47. 15 33,65 82.44 8,07 

b)Dow Chem -o- 0.55 21.08 27.70 49,35 6.52 

Combin;ido Desh 1 d rogen;i-
Houdry/ el 6n y Pur i f i 
ARCO c:•ci6n - 110.00 3.00 57.40 80.00 250.40 19. 17 

;::; 
\D 
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CAPITULO V 

CONT. 

PROCESO TI PO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD. COSTO DE LOS RECARGOS 25% de 
PROCESO PRIMAS QUIMICOS SERVICIOS LA INVERSIOH 

Combinado Deshldrogena-
Dow-ARCO el 6n y Pu r 1f1 

cac16n - $ 75.00 $ 6. oo $ 58.50 $ 70.00 

Nippon- Ex trace l 6n de 
Zeon lsopreno con 

OMF 52.50 1.56 20.50 35.60 

NOTAS : * Estos costos de planta solo se aplican para URSS. 

La base de estas evaluaciones se encuentra en la p'glna 73 

COSTO TOTAL 
1972 

$ 213.50 

110.16 

COSTO DE PLANTA 
60,000 ton/año 

(mi 1 lones) 

$ 16. 72 

6.4 
(45,000 ton) 

"' \J) 
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CUADRO SINOPTICO 

CAPITULO VI 
Ref. Blbl logrlflc• (3,43) (Valor en Pesos por Tonelad• de 

ECONOMIA A NIVEL NACIONAL lsopreno) 

PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROD. COSTO DE LOS RECARGOS 25% de COSTO TOTAL COSTO OE PLANTA 
PROCESO PRIMAS QUIMICOS SERVICIOS LA IHVERSION 1973 60,000 ton/•ño 

(mill ones) 

SNAM- Sfntesls de tso 
Progettl - $ 2319.50 $ 180.00 $ 225.30 $ 1320.00 $ 4471.00 $ 348.48 pre no 

Goodye•r/ Sfntesls de Is~ 

s.o. preno 1003.20 450.00 626.oa 1500.00 3937.00 396.00 

1 F P STntesls de Is~ 

preno 4413.00 65.50 336.60 1680.00 7300.00 496 . 32 

B A Y E R S fntes 1 s de lso - 4836.00 65.50 358.40 1875.00 7870.00 495 . 00 preno 

URSS (Po-
wt:rG ill ':> STntesls de Is~ 
Co .) preno 4891.00 195.00 858.oo 750.00 7927. 80 * * 207. 00 (30) 

M,or.,thon STntesls de Is~ 
Oíl Corp. preno 3663.so 330.00 230.60 1650.00 6462.00 435.60 (24) 

Houdry Oeshldrogen• -
Cu rp . cl6n 1560. 50 160.50 469.80 693 .oo 3119 .00 182 . 93 

;::; 
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CAPITULO VI 

CONT. 

PROCESO TIPO DE COSTO DE MATERIAS COSTO PROO. COSTO DE LOS RECARGOS 25% de COSTO TOTAL COSTO DE PLANTA 
PROCESO PRIMAS QUIMICOS SERVICIOS LA INVERSI ON 1973 60,000 ton/ailo 

(mi 1 lones) 

Uow Chem. 
Co.-Shel 1 Deshidrogen!. 
Dev. Co. cl6n $ 1125.00 $ 96.00 $ 386.40 $ 356.25 $ 2159.50 $ 94.05 

ARCO/ Extr•cc16n de 
Stratford 1soam1 1 e nos 

con H2so4 -o- 6.48 169.50 312.45 537.30 82.50 

At lant le Purlflc•cl6n 
Rlchf ield de lsopreno 
Co. (ARCO) por Extrae-

cl6n con ACN 

.¡)Houdry -o- 25.60 598.50 504.75 1241.00 133.25 

b)Dow-Shell -o- 8. 73 263.85 415.50 757.00 109.70 

Combinado Deshldrogena 
Houdry/ ci 6n y Pur r::-
ARCO flcacl6n 1650.00 45.00 858.40 1200.00 4128.00 316.80 

Combinado Deshldrogena 
Dow-She 11 ci6n y Purl7 
ARCO fic•ci6n 1125.00 90.00 761.00 1050.00 3328.60 276.00 

;::; 
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PROCESO T 1 PO DE 
PROCESO 

Nippon- Extraccl6n de 
Zeon (BASF) lsopreno con 

DHF (NHP) 

CAPITULO VI 
CONT, 

COSTO DE MATERIAS COSTO PROD. COSTO DE LOS RECARGOS 25% de COSTO TOTAL 
PRIMAS Q.UIHICOS SERVICIOS LA INVERSION 1973 

$ 787.50 $ 25.00 $ 240.37 $ 534.00 $ 17li5.50 

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

La base de estas evaluaciones se encuentra en las p¡ginas 
87 y 88 

$ 

COSTO DE PLANTA 
60,000 ton/•llo 

(mi 1 lones) 

141.00 

N 
l.J) 

n 
• ..... 
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