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1. - CARACTERISTICAS DEL PROYECTO 

1. 1 INTRODUCC!ON 

Es un hecho reconocido oue desde hace varios decenios el sector 

químico industrial ha venido siendo el má.s dinámico de la eco

mfa mexicana. De 1975 a 1985 tuvo un crecimiento medio 

anual del 6. 5 'le mientras que el producto interno bruto del 

pafs creció a una tasa media anual del 4. 2 %, de aqu( que 

estimaciones autorizadas señalen qlle alrededor del 39. Z "/r 

del crecimiento de dicho producto puede ser atribu(do al cr.s. 

ciente desarrollo industrial (!), (3), 

No menos cierto es también que en ese gran cs!ucrzo por i!!, 

dustrializar el para, muchas industrias nacieron y murieron 

dejando sólo experiencia y sin haber contribuido significat!v~ 

mente a la ce onom!a del país puesto que no se cumplieron 

los objetivos básicos de una empresa : nacer, sobrevivir, 

crecer y contribuir, lo anterior debido a que existieron se-

rias deficiencias en la selección de las industrias que deb!an 

instalarse y en la planeaci6n, diseño t6cnico y empresarial 

de las mismas, 

El Gobierno Federal conciente del papel que representa el se.s, 

lar industrial, promulgó en 1979 el Plan Nacional de Dcsnrro-

z 



llo Industrial el cual exhorta a los inversionistas mexicanos a 

fomentar el crecimiento del sector industrial, debido a los irr 

centivos fiscales que serán obtenidos por aquellas industrias 

que se localicen en zonas prioritarias, y conjuntamente permJ. 

te acrecentar las exportaciones de México hacia el mercado 

internacional, ayudando as( a la balanza comercial del pa(s. 

Esta preocupación por introducir eficiencia en el crecimiento 

industrial parece merecer la mayor atención del plan, si se 

toma en cuenta que la lnversi6n de la Industria qu(mica, ya 

alcanza niveles muy elevados, llegando a la cifra de l '880, 000 

millones de pesos en i984 (1), 

La necesidad de Introducir eficiencia a las empresas lndustrl!!_ 

les se hace patente, no s6lo una vez que estas ya se encucE_ 

tran en aperaclbn sino desde su concepcibn y formulacibn, ya 

que la correcclbn posterior de ciertas deficiencias de origen 

habrá.n de requerir de fuertes erogaciones en algunos caeos 

y en un momento dado, ser incostcablcs, por lo que la cm-

presa que se encuentre en este caso tendrá que afrontar las 

consecuencias que se deriven de ellas a lo largo de su existe!!. 

cla. 

Conviene enfatizar que por pequei'\o que parezca un proyecto, 

3 



y por reducida que pudiera parecer la inversi6n necesaria P.!!. 

ra su realización, es de fundamental importancia el analizar 

con la profundidad que el caso lo amerite todos y cada uno 

de los renglones que comprenden el proyecto, mismos que 

habrán de conducirlo hacia su éxito o su fracaso. 

4 



1. Z JUSTIFICAC!ON 

La elaboración de un proyecto tiene por finalidad generar bi.!:. 

ncs o servicios que puedan satisfacer necesidades primarias, 

secundarlas o adquiridas. 

Un proyecto puede tener su origen en cualquier situacibn que 

lo justifique; una de ellas e~ la necesidad de substituir impar. 

taciones, y ésta da origen al presente estudio, ya que el 1, 4 

Butllenglicol (1,4 BC) no se produce en México y hasta la f.!: 

cha no se tiene conocimiento de que exista algún proyecto P!!. 

ra producirlo. 

5 



1.3 ANALISIS DE LA PROBLEMATICA 

El mercado del 1, 4 Butllenglico! en Méxlco no ha alcanzado 

el desarrollo que tiene en otros paf ses, prueba de ello es que 

su consumo en 1981 alcanz6 la cifra de 868 Tons., campa-

rado con el de los Estados Unidos que en 1979 fue de 101,000 

toneladas ( Z l ) . 

6 

Aunque en los últimos aólos ha tenido un crecimiento peque!lo 

pero constante (12.9% A.A. de 1975 a 1980) ( 21) v tomando en 

cuenta que el tiempo de duraci6n que lleva un proyecto, des

de que nace la idea hasta el arranque de la planta, ca de V:!; 

rlos afias, se puede concluir que al término del mismo, el 

mercado será de mayor tamailo y justifique haber Instalado la 

planta. 

El 1, 4 Butilengl!col se Importa por la fracd6n arancelaria 

29.04.A.028 la cual Incluye todos los tipos de Butllengllcol, 

debido a esto, los porcentajes para el 1,4 Butilengllcol del 

total, son aproximados, ya que no se cuenta con lnformacl6n 

exacta del desglose de las Importaciones. 

A.A. Acumulado anual. 



1.4 lDENTIFJCAClON 

El Butanodiol es empleado principalmente en los Estados Uni

dos de América en la producci6n de Tetrahidrofurano, el cual 

a su vez es usado como solvente y como intermediario qufmJ. 

co. Otros usos Incluyen la producci6n de ll'· Butirolactona, r.!:_ 

slnas de Polibutllentere!talato y sistemas de Polluretanos, 

En México encuentra su principal aplicacl6n en la fabrlcaci6n 

de sistemas de Polluretanos {Elast6meroa tipo termoplástlco, 

plástico, termolljos y recubrimientos), los cuales se utilizan 

en recubrimientos elast6n1cros microcclulares y sblidos, adh,E_ 

si vos, fibras elastoméricas y termopl~sticos textiles, 

Los principales consumidores de este producto se encuentran 

en el mercado de los polluretanos, slmdo el principal segme12 

to el de suelas, como es el caso de Pom, S.A., que acaba 

de Introducir recientemente sus suelas a este mercado. 

Otro segmento es el de la construcci6n, en el cual los poliu

retanos son utilizados como recubrimientos, y por último el 

segmento automotriz, en el cual los sistemas de polluretano 

son utilizados en partes automotrices. 

7 
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2. ! !DENTIF!CACION DEL PRODUCTO 

El 1, 4 Butilenglicol es un líquido estable, higrosc6pico e in· 

coloro. También se le conoce como 1, 4 Butanodiol, Te trame-

tilenglicol, y 1, 4 Dihidroxibutano. 

CHz - CHz - CHz CHz 
1. 1 
OH OH 

Sus cuatro grupos metilenos, entre los grupos hldr6xido lm-· 

parten flexibilidad y tenacidad cuando es incorporado a resi-

nas, tales como poliéstercs o poliuretanos. 

Es usado también como un intermediario químico en la produc-

ci6n de numerosos productos, incluyendo fibras sintéticas y 

cuero artificial, plastiflcantes, agentes suavizantes, plásticos 

y hule sintético, resinas para moldeados y iamlnaci6n, ade--

más de varios usoa farmaceúticos, 

La elaboraci6n de poliuretanos represent.a la más Importante 

aplicaci6n del 1, 4 Butanodiol, el cual es usado en varias far-

mas en la fabrlcacl6n de estos versátiles polímeros : en far-

ma de extendedor de cadena debido a los radicales hidr6xldo 

colocados en cada extremo, y también como agente de curado, 

conjuntamente con diaminas para darle un balance deseable de 



propiedades en la vulcanizaci6n. 

El Dio! puede también ser incorporado en el prepolfmero ce.!! 

tral por reacci6n con Diisocianatos monoméricos por lo cual 

los productos resultantes presentan alta fuerza tensil, flexibJ. 

lldad y baja absorci6n de agua. 

10 

En México son producidos sistemas de polluretano en los ti-

pos termoplástico, plástico, hule, para curado de molde y rE_ 

cubrimientos, los cuales a su vez se utilizan en la fabrica-

ci6n de elast6meros microcelulares y s61idos, adhesivos, fi-

bras elastoméricas, termoplásticos textiles y recubrimientos. 

Los principales productos que se obtienen a partir del 1, 4 BG 

son el Tetrahidrofurano (THF)
1 

)'-Butirolactona, resinas de 

Polibutilentereftalato (PBT) y Polivinilpirrolidona (PVP). 



11 

2.2 PROPIEDADES Y REACCIONES 

PRIJPIEDADES F!SICAS ,. 

El 1,4 Butanodiol es infinitamente miscible en agua, metano!, 

etanol y acetona, es ligeramente soluble en dietlleter, cloro-

benceno, tetracloruro de carbono y benceno. Algunas de sus 

propiedades se indican en la siguiente tabla : 

PROPIEDADES DEL 1,4 BUTANOD!IJL (24) 

PROPIEDAD 

Punto de Solidificación, ( ºC) { ºK) 

Indice de Refracción, yt D25 

Gravedad Específica d¡s 

Punto de lnflarnaci6n, ASTM ( • F) 

Viscosidad, 25 'C { 298 ºK ) {c P) 

Punto de ebu!llci6n 

(mmHgl {Pa) 

760 1 ºº. 663. 4 

200 26,490.4 

100 13,245.2 

20 2,649.0 

10 1,324.5 

TIPICO 
COMERCIAL 

(19.2) (292.2) -
(19.6) (292.6) 

1 .4435 - 1.4445 

i.012 - J.016 

(>250) (> 121 'C) (>394 'K) 

65 - 70 

{ºC) ( 'K) 

221-231 494-504 

PURO 

(20.1) (293. 1) 

1.4446 

J. o 154 

71.S 

{ºC) { 'K) 

228 SO! 

187 460 

170 443 

133 406 

118 391 



El producto es obtenido en un grado técnico y en un grado 

anhidro, el cual ha sido altamente purificado y con bajo con

tenido de agua. 

Es moderadamente tóxico y no es sensible al contacto con la 

piel, no presenta problemas de manejo y puede ser almacen! 

do en recipicn~es de acero,. vidrio o acero inoxidable. 

REACCIONES (24), 

IZ 

El 1, 4 Bu tan odio! lleva a cabo la reacción típica de un alcohol 

dih!drlco primario para formar derivados de cadena abierta t! 

les como Dlhaluros, Di o Poiiésteres, Di o Polluretanos, y 

compuestos cíclicos estables. 

El I,4 Butanodiol forma diésleres por medio de reacciones de 

esteriflcacil>n con ácido• monobásicos o sus equivalentes fun

cionales, por ejemplo, la esterificacl6n del 1,4 BG con áci-

dos orgánicos puede ser efectuada por calentamiento de las 

cantidades apropiadas del Dio! y el Acido, ya sea con o sin 

catalizador, y destilando el agua que se forme posteriormente. 

Los Poliésteres son formados por reacción con ácidos dibási

cos o sus derivados sustituibles, por ejemplo, cuando el 1,4 

BG es adicionado al cloruro tereítálico, la reacci6n es cxoté!, 
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mica y similarmente, los poliésteres pueden ser formados con 

diácidos alifáticos tales como el Acido Adfpico. 

Algunas precauciones deben ser tomadas para prevenir pérdi-

das del rendimiento durante la poliesterificación debidas a la 

formación del tetrahidrofurano por eterificaci&n Interna del 

1,4 BG. El B'!tanodiol es f~cilmente esterificado con ácidos 

orgánicos en ausencia de catalizadores de ácidos minerales, 

Por otra parte, la conversión del 1,4 Butanodio\ a Tetrahi-

drofurano es promovida por ácidos minerales a altas temper.!!. 

turas y calentamiento prolongado. 

Los Po\luretanos pueden ser preparados por la reacción del 

1,4 Butanodlol con Diisocianatos. 

HO-CHz- CHz-CHz.-CHz-OH +o= e= N - (CHzl6 -N =e= o -

t-(cH,J,- o -n- NH - (CH,l&-NH-n l l O O Jn 

Este es el tipo de reacción que sirve como base para el uso 

del J, 4 Butanodlo\ como agente de curado en uretanos, pero 

en ese caso el Dlol reacciona con los grupos lsoclanatos ter-

minales de un poliéster o resina similar. 
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El 1, 4 Butanodiol reacciona con í6sgeno, en un intervalo bajo 

de temperatura (278 'K abajo de la temperatura ambiente). para 

formar Butanodiol biscloroformato. El Biscloroformato a su 

vez puede ser convertido fácilmente a el Dluretano con amo-

níaco o al Poliuretano con diaminas apropiadas, 

Cl-C-0-CHz-CHz-CHz-CHz-0-C-Cl + HzNRNHz-
n · · n 
o o 

t-(CHz)4- O - C- NHRNH - CJ 
11 11 
O O n 

Cuando el l, 4 Butanodiol es adicionado al Cloruro de Tlonilo 

(S') CL 2 ) , y calentando a 353 'K, se obtiene el l, 4 Diclorob_!! 

tano con buenos rendimientos. El Bromuro de Hldr6geno pue-

de reaccionar con el l, 4 Butanodiol, usando Nitr6geno como 

diluyente, para formar el l, 4 Dlbromobutano. 

HBr 
HO-CHz-CHz-CHz-CHz-OH --to Br-CHz-CHz-CHz-CHz-Br 

El ácido Sucdnico es obtenido cuando el l, 4 Butanodiol es 

oxidado con ácido nítrico concentrado. 

HN03 
HO-CHz -CHz -CHz-CHz-OH ~ HO-C-CHz-CHz-C-OH 

u 11 
o o 
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La formaci6n de r .. Butirolactona tiene lugar, con excelentes 

rendimientos, cuando el 1, 4 Butanodiol diluido con hidrógeno es 

sometido con un catalizador de cobre a 473 - 323 'K. 

o 
11 

HO-CHz-CHz-CHz-CHz-OH - CHz-CHz-CHz- e - o 

El Butanodiol es fácilmente convertido a Tetrahidrofurano en 

rendimientos cuantitativamente prácticos, por calcntam[ento 

en presencia de ácido ortofosfórico al 80 % a 438 - 458 'K 

Las soluciones acuosas del 1, 4 Butanodiol pueden ser ·convcr 

tidas casi totalmente a Tctrahidrofurano por calentamiento b!!_ 

jo presión en un Intervalo de 553 - 583 'K en preeencia de C!!_ 

talizadores tales corno foddo de aluminio o ácido fosfórico. 

HO-CHz-CHz-CHz-CHz-OH - o - CHz-CHz-CHz-CHz 

Un alto rendimiento de loe 7 miembros del aceta! cíclico, 

1, 3 Díoxlpano, es formado por tratamiento del 1, 4 Butanodlol 

y Formaldehido con un catallzador ácido. 

H+ 
HO-CH2-CH2-CH2-CHz-OH + ~Hz- O-CHz-0-CHz-CHz-CHz-CHz 

o 

La Plrrolidona ce obtenida cuando el l, 4 Butanodiol ce calen!!!_ 

do con amoníaco a 473 - 673 'K sobre un catalizador deehldratador, 

tal como alúmina. Por calentamiento cm presencia de aminas, 
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bajo condiciones similares, es fácil obtener la N-Alqull Pirro-

lidona. 

RNH~ 
HO-CHz-CHz-CHz-CHz-OH-R N - CHz-CH2-CH2-CH2 

Similar tratamiento del 1, 4 Butanodlol y Sulfuro de Hidr6geno 

es empleado para producir Tetrahldrotlofeno. 

H2S 
HO-CH2-CH2-CH2-CH2-0H~ S-CH2-CH2 -CH2-CH2 

1, 'Í- Bis (2-Cianoetoxi) Butano es formado con un rendimiento 

de aproximadamente 80 % por una adici6n 1, 4 bilateral del 

acrllonltrilo a el 1, 4 Butanodiol a 293 - 373 'K en preeencla de 

un catalizador alcalino tal como el cianuro de sodio, 

HO-CH 2-CH 2-CH2-CHz -OH+CH2 cCH-C!!N-

N!!C-CH2-CH2-0-(CH2)4-0-CH2-CH2-C•N 

Por último, la vinllacl6n del 1, 4 Butanodlol por medio de ace!! 

lene (diluido con Nitr6geno) a 443-453 ºK y una presi6n de 

1.7-2.0 MPa en presencia de Hidr6xido de Potasio es llevada 

a cabo para producir los éteres monovinil y dlvlnil. Debido a 

que los éteres anteriormente mencionados pollmerizan rápida .. 

mente, es conveniente utilizar un inhlbldor de pol!merizacl6n, 

tal como el fenil - p - naftllamina, en la mezcla de reaccl6n 

HO-CHz-CH2-CH2-CH2-0H HCRC~ H2C=CHO-(CH2)4-0CH=CH z+ 

+HzC=CHO-(CHz )4 _(')H 



\, 4 BUTtLtNOUCOL 
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i.1 USOS Y Al'UCAC10l'IC5 
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2.3.1. USO PRINCIPAL EN MEXICO 

Al no existir producción nacional de l, 4 Butilcnglicol, su 

consumo se ha dirigido básicamente como extendedor de C.'!_ 

dena y agente de curado en la producción de poliuretanos. 

18 

En los últimos aílas, la demanda de las poliuretanos ha mo_! 

trado un gran Crecimiento, ya que dla " dfa, se han desa-

rrollado nuevas aplicaciones de este tipo de productos. En 

1979, la producción nacional de poliuretanos alcanzó l• clfra 

de 15, 617 T~n•., mientras que en 1982, disminuyó notable-

mente a 8, 300 Tons., (-46. 'i'*l, {l) debido a que la importa-

ci6n del l, 4 Butilengllcol dieminuyó tambl~n por la falta de 

divisas, como consecuencia de la crisis econó1nic~ q1N suírc 

actualmente el pals. 

Se eepcra que en 1985, la producción de poliuretanos se re

cupere y alcance el crecimiento que tuvo en el periodo 

1975 - 1981, que fue del 7.3 % A.A., (1) lo que lógicamente r.!: 

percutirfa en un aumento del consum~ del 1, 4 Butilengl!col. 

A.A. Acumulado anual. 
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Dlhoclanato .... 
.... 

Gtlcol de bajo peto mo 
lecula.r (Heunodlol, Eti~ 
lenglicol, But.anodlol) 
Pollf!ter o Pollhter Une atl 

e) SOLUBLES 

Dlhoclanato 

Polléter o Pollé1ter 

Solvente 

_... 

-

C) ELASTOMEROS 

Mezclado Molino 

Adltlvoa 

Alto número 
de enlace1 

i--cruzados 
Granulado ¡___. EJCten•lbn 

Adhe1lvo1 
Mudado Recubrlmlenioa 

de lela 

Productos 

---... Producto 
lnyrctado 

"' o 



d) TIPO PLAST!CO 

Oll1oclanato 

011co1 (Hexanodlol o ---+ 
Buta.nodlol) 

e) PARA CURADO EN MOLDE 

DH1oclana..to 

Mezclado 

PrepolCmero 

Granulado 

Cura.do 
en 

Mold1 

A¡ente extendedor de cadena (Ollcol o Dlamlna) 

Extru1l6n 
lnyec:clOn Producto• 

Producto 
Moldudo 



o) RECU BR!MlE:NTOS 
Ú) 

ltoclanato1 - Metctada I3arnke1 
(l'l"~pntrmeto) r- Curado ,__ y 

Pfnturu 
PollolH o Agua 

Agua da ta r 
Atm6afera 
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Z.3.Z. QUIMICA DE LOS POLIURETANOS (16). 

Los Poliuretanos son producidos por reacciones de condens! 

ci6n, pero no son considerados polímeros condensados puesto 

que una pequefia molécula no es eliminada durante Blt forma-

ci6n. Los uretanos son los producidos de la reacci6n efectua-

da entre alcoholes e isocianatos, 

o 
ll 

R-OH + R' - N =e= o -RO - e - NH - R' 

Alcohol Is aciana to Uretano 

Los Potiuretanos son for~ados por la rcacci6n entre Diiso--

cianatos y un compuesto conteniendo más de dos Hldr6genos 

activos tales como el Glicerol y los Po!igllcoles. 

/N 
R 

' 
e 

N = C 

o 
(Dlisoclanato) 

o 

Los compuestos generalmente usados para proveer el Hidr6¡zeno 

activo son Poligllcoles y Poligllcoles Polléter. Cuando un gli-

col y-un is0<..ianato con más de dos grupos funcionales son 

usados, se forma un poHme ro termofij o. 

Las propiedades físicas y mecánicas de los poliuretanos puc-

den variar en !uncl6n de la relacl6n que exista entre el polio! 

y el isocianato utilizado. 



El mercada de los poliurelanas es muy amplio encontrando 

sus principales usos en : muebles, colchones, construccibn. 

transportes, cncuadcrnacl6n, reforzamiento de alfombras, l.!!. 

minados textiles, recubrimientos, calzado, empaques, jugue

tes, fibras y aplicaciones domésticas. 

Los Poliuretan?• se dividen. de la siguiente forma 

A Espumas Flexibles 

B Espumas Rfgidas 

e l Elast6meros 

a). - Tipo Hule 

b). - Termoplást!co 

e). - Solubles 

d) •• Tipo Plástico 

el.· Prepolfmero para cu>ado en molde 

D) Recubrimientos 

A ) ESPUMAS FLEXIBLES (24). 

Z4 

Existen das grandes grupos de espumas flexibles: uno basarlo en 

polléstercs oue a su vez se basan en el dlct!lenglicol y el ácido 

adfpico y son parcialmente ramificados por la incorporaci6n de 

9eouefias cantidades de un trio!, y otro basado en pollétercs oue 

prlnclpalmcnle son aductos del 6xldo de propileno de alcoholes 

pollhldrlcos de bajo peso molecular. 
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Una secuencia típica de reacci6n en la formaci6n de espumas 

flexibles es mas trada en la siguiente tabla : 

SECUENCIA DE REACCION EN LA FORMACION DE ESPUMAS (24) 

Termlnaci6n 
Hidroxil {

Poliéster+ Diisocianato +Catalizador +Agua+ Surfactante 
Poli éter . 

l 
Reacci6n inicial del 

0

Poliéter o Poliéster con el Dilsocianato 

' Prepol!mero terminado en Isocianato de bajo peao molecular mezclado 
probablemente con Polio! sin reaccionar, etc. 

Reacci6n isocianato-agua; principios ele la formaci6n de espuma 

l 
Formaci6n uretano-urea + evolucl6n del di6xido de carb ano; exot6rm!co 

' Espuma Flexible 

B ) ESPUMAS RIGIDAS 

La qu!mlca básica de la formaci6n de espumas r[gidas es muy 

similar a la de espumas flexibles, las diferencias principales 

radican en la naturaleza y requerimientos físicos de la espu-

ma deseada, as( como en las diferentes materias primas es-

pecíflcamente seleccionadas para alcanzar el resultado final 

deseado. 

En las espumas rígidas, como su nombre lo indica, su prin-
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cipal propiedad radica en eliminar la flexibilidad del pol!me

ro, de manera que la rigidez se imparta de una manera total 

en la espuma. 

Todas las resinas de poliétcr utilizadas en la fabricacibn de 

estas espumas están compuestas por adici6n de bxido de pr~ 

pileno a iniciadores polifunc.iona\es, los cuales son grupos que 

contienen hidr6geno activo, tal como alcoholes y aminas. En 

el caso que el iniciador contenga nitr6geno es posible introd.!! 

clr un catalizador de seguridad en la reaccl6n de formación 

del uretano con isocianatos y as( eliminar la necesidad de a<U 

cionar catalizadores cxtra'\os a la mezcla de rcacci6n. 

Para la produccibn de estas espumas, es necesario la adición 

de agentes químicos awciliares tales como el fluorotricloro-

metano o cloruro de metlleno. Estos compuestos auxlllares 

pueden tener la funcibn de agente de soplado, asente sur/actante 

o ca tallzador ( 24 ) . 

C ) ELASTOMEROS 

al. - Tipo Hule 

El desarrollo inicial de los elast6meros se concentrb en 

la fabricacibn de productos que se procesaran en !orma 

similar al hule natural por extensi6n de la cadena de po

llésteres lineales o Hgeramente ramificados. 
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Las propiedades de estos productos son establecidas pri.!! 

cípalmente por la estructura del enlace del poliéster o 

poliéter utilizado, el cual generalmente predomina sobre 

la cadena del Diisocia.nato extendedor, ademfts de rcqu~ 

rirsc de un agente de curado como lo es el 1, 4 Butíle.!! 

glicol. 

b), - Termoplhstico 

Los segmentos de políuretanos de glícoles de bajo peso 

molecular (Etilenglicol, Butílenglicol, Hexanodiol), mue! 

tran una elevada concentracibn de enlaces Hidrbgcno que 

proporcionan las caracter[sticae propias de estos elast~ 

meros. Dichos enlaces son capaces de disociarse a altas 

temperaturas y regermrarse a bajas temperaturas. Esta 

propiedad se ha utilizado en la formaclbn de Elastóme·· 

ros Termoplhticos, para Inyección de moldeo principal

mente. 

e), - Solubles 

Los Elastómeros solubles utilizados en adhesivos y rec~ 

brimicntos, son producidos de manera similar a los an

teriores utilizando también poliésteres o poliéteres e i_!! 

termedtaríos de Diisocíanatos. La solubilidad •e obtiene 



controlando el Diisocianato utilizado y añadiendo solve.!2 

tes como Etil Acetato o Metil Etil Ce tona. 

d), - Tipo Plástico 

Son los Elast6meros de Polluretanos más resistentes y 

sus propiedades var{an entre las de los convencionales 

28 

y las de lipo plástico estructural, tales como pollami-

das. Las altas temperaturas de nexlbn, la buena reslst~ 

cla a la compresibn y la buena resistencia al impacto 

hacen de estos productos particularmente útiles para 

aplicaciones mec5.nicas. 

Los Polímeros lineales de alto peso molecular se obti~ 

nen haciendo reaccionar Diisocianatos tal como el Diis~ 

cianato de Hexametileno con glicole• como el Butanodiol 

o Hexanodiol. Estos productos se caracterizan por su 

gran fuerza mccflnica, su alta resistencia a loe solven

tes y su buena resistencia al calor. 

e), - Prepolfmero para Curado en Molde 

El Diisocianato en fase liquida al hacerse reaccionar 

con un poliéter o poliéster, produce un prepoUmero, en 

donde la extenslbn de la cadena se logra por medio de 

gllcoles o diaminas ( 24 ) . 
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D ) RECUBRIMIENTOS 

La alta rcactividad de los Poliisocianatos a temperatura am .. 

biente aunada a su capacidad de controlar su combinación con 

substancias que contienen átomos de Hidrógeno, enfatiza su 

utilidad en la industria de los recubrimientos superficiales, 

Junto con los Isocianatos es necesario la adici6n de polioles 

o agua para que se lleve a cabo la formación del prcpoHme

ro y posteriormente la fase de curado, es realizada por me

dio del agua que se encuentra en el medio ambiente ( 24 ) , 



2.4 ST/f\PllOOUCTOS 'I S"llCF['IM/[05 IUI 

ACIDO OICAR80XJLICO---------~----nBMAS l'OU[STl:R tU..STICAS 

1 

r.r:u::-;c;ucot. 

ACIOO 
AO!PICO 

ANlf.ORIPO \IAl.tlCO --¡ 
1,4 lWTMIOOJO;.. TtTRAll!OROn:RANO 

í'OL1Tl:TRAH1DROTURAND O 
ro LI Tl:TRA \ttTI!.tt;oucOL 

f'Ol.IAfllPATO l)f" 

L-l:::::==:n ,,- ETILl:~GLICOL 1.• 
IHJTlLf'"<GLlCOL 

P0LIAOIPA10 Pf: 
L-l=:;:=::=:q- r:nt..f.NG1 :cot 

POUOLES or. CADrnA 
LARGA 

Poll6U•tU 

' Pc\lttu"' 

J P0t.1Al'Jl'A10 ro1; 
'.'.'t'OPL-...TILCLICOL r--1--t--.-~- l.!> lff)'.A·.on:ü1.. 

1 :;roPr:ITILGLICOL d 
CAf'ROLACTAi.tA 

•.!O! 
WI 
OTl•Ol 

J POL!CARDO~;Aro 
r-!--t--t-'-- 01: \, ~ llD'A~IOOiOL 

1--!--+-l--- f>OLICAPRDLACTAMA 

1-+-1-11----------------io11soc1ANATOS ~ 

ISOft'RO'\'O:AMINA 

u:o11co1:1~0'.'4A 

01.n 1r.m10. 
x;r.·•nL r.n::111 

_J tLONCADOlltS OC 1 ._ __ _...,_,~,.,~.'°""''°""""''"""-'-----··---¡I CAD&NA Í 

1 l\UTIROLACTONA 

2-PIRRJU[)O?IA 

1 
1'111' 

IP0\hit1ll PlrrolldlW'l1) 

rl POl.IURl:TANOS / 

N·Mf:TIL l PIRRO. 
LIDONA 

"' o 



3. - CARACTERJSTICAS DEL MERCADO 

3 .1 MERCADO MUNDIAL 

3. !. !. PRODUCTORES 

3. 1. 2. CONSUMO DE PAISES PRODUCTORES 

3.2 IMPORTACIONES NACIONALES (CONSUMO NACIONAL 

APARENTE) 

3 .3 PRECIO NACIONAL E INTERNACIONAL DEL PRODUC

TO, SUBPRODUCTO Y SUCEDANEOS. 

31 



32 

3.1 MERCADO MUNDIAL 

3. l. 1 PRODUCTORES ( 23 ) 

1,. ESTADOS UNIDOS 

Capacidad Anual 
Compañía {Miles de Tons.) Comentarios 

BASF Wyandotte Corporation 
Industrial Chemical Group 
lntermediate Chemical Divj 
si6n Geismar, L.A. 

25 Surte me'rcado y pro
ducci6n de tetrahidro
furano. 

E.l. Du Pont de Ncmours & Co. !ne. 95 
Chemical D1•es And Pigmenta 
Dcpilrlament 
La Porte, Tx. 

GAF Corporation 52 
Chemicals Products 
Calvert City, K ~ & 
Texas City, Tx. 

Total 172 

Surte mercado y pro· 
duccl6n de tctrahidro· 
furano y éter politetr;i, 
metilcnglicol. 

Consumo cautivo para 
la producci6n de J·Bu
tirolactona, derivadas 
1é· pirrolidona y THF, 
además de surtir mer
cado. 
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11 •. - OESTE DE EUROPA 

Compañía 

BASF AG 
Ludwigshafcn Federal 
Ropublic oí Gcrmany 

GAF -Huels Chemic GMl3H 
(A J oint V enture oí Chcmischc 
Werice Huela Ag RFA y 
GAF Corporatlon U.S.A.) 
Marl,Federal Republic oí 
Germany 

Capacidad Anual 
(Miles de Tons. l Comentarios 

70 Consumo cautivo para 
la producci6n de )'·Bu
tirolactona y derivados 
de pirrolidona. Tam-
bién para surtir incrcf!. 
do. 

30 Consumo cautivo para 
la producci6n de tetra
hidrofurano. Tambi6n 
para surtir el mercado. 

T o t a l 100 

III. - JAPON 

Compañía 

The Toyo Soda Manttfacturing 
Company, LTD 
Shennango, Yamaguchy 

Mitsubishi Chcmical 
Industries LT:J 
Yokkalchi 

Capacidad Anual 
Miles de Tons. Comentarios 

7. 2 Surte el mercado 

15.0 Planta en inicio de ops_ 
raciones 

T o t a l 22. 2 



3.1.2. CONSUMO DE PAISES PRODUCTORES ( 23) 

l.. CONSUMO EN LOS ESTADOS UNIDOS 
Crecimiento Anual 

1979 1984 Promedio 

~ {Miles de Tons.) 1979-1984 

Tetrahidrofurano 57 72 4.5 'le 
't- Butirolactona w 28 7,0 
Resinas de PBT 13 21 9,0 
Poliurotanos 9 17 13,5 
Otros 2 2 o.o 

T o ta 101 130 ~o¡, 

II,. CONSUMO 8N EL OESTE DE EUROPA 

Tetrahidrofurano 
"f· Butirolactona 
Rnsínas de PBT 
Poliurctanoe 
Otros 

T o ta 

Y.§2. 

Tctrahidrofurano 
't· Butir<llactana 
R~sinas de PBT 
Po!iurctanos 
Otros 

T o t a 

1979 
{Miles de Tona,) 

21 
7 . 8 

13 - 14 
2 

46 • 48 

lll. • CONSUMO EN JAPON 

1979 
(Miles de Tons.) 

0.7 

l. 9 
2.8 
0,3 

5.7 

% del Total 

46 % 
15 • 18 % 

7 % 
28 • 30 % 

4 '* 

'le del total 

IZ.O 'le 

33.6 'le 
48.8 'le 

5.6 'le 

34 



3.Z IMPORTACIONES NACIONALES 

En la siguiente tabla, se mu1~stran los principales pafscs que 

surlcn el mercado nacional en lo que a Butilcnglicolcs se re

fiere, slendo el de mayor cantidad el 1,4 bulilengllcol. 

Estas importaciones se vienen realizando desde 1975, bajo ia 

Fracci6n arancelaria Z9, 04 .A. OZB con una tasa advalorem 

del 53, y se convierten en el conswno nacional aparente al 

no existir producción nacional y mucho menos exportaciones. 

35 



IMPORTACIONES NACIONALES ( 21 

VOLUMEN 

( TONS. 
~ 

1974 1915 1976 1971 1978 1919 

tlep6bltc& Federal Alemana 81.5 110.4 490.5 ª" 6 
zz.s ll.9' 

E1tado1 Ur.ido1 154.1 14.6 185.9 64Z,l 786. l llOO. J 

Dratll • o - - o • J.Z 

Bt!l. .. t.wc. 14.9 D.5 

Jtalla • o - o.s o.z 

Per(metro• Llbru 5.6 s.s Z4,Z 15.8 0.4 

TOTAL 1 Z41.8 190,5 100.6 756,6 a1z,9 lllZ. 9 

1980 1981 

Zl.l • o • 

IOZ4, 1 1065. 7 

0,) 

1047.1 1066.0 

198Z 

640.9 

- o • 

0.) 

641.Z 

1983 

4Jl.6 

4JZ,6 

.., 
Ol 



CO:\St:MO NAC!O!'ML A.PAkf:-,ít 1 %11 

1')74 19H l'l1b 1917 \'}11 l'll'l tq~(I. l'IU 'º~l JT/8"l 

IMPOR;!lc;O:->t.S {\\ ?41.7 ¡qo,,,, 100.b Hb.~ &H.~ \, ))2, ~ 1,on.2 1,of.(,.o 641.Z nz.¡:, 

1,4 m:rn.r.~cucot JH.O 11•.o $4LG e.44,0 676.Q J,08S.2. 8H.6 8f.7,7 'í21. ~ \S!.I 

.- DCl. TOTAL .U.l 1.1.'J 77.4 0.1 111.7 61.4 "' i\.'4 U) U.4 "' 81.4 \!) 81,,(.!I 

CP.t:Cl~~:E:"\TO A~l'AI.. 1'l.1 "' H'J.1 u.a ... t.tu lu . .ai ... ()'l.'l) 1 u..~ 1 

l~OlCt MH· ~ l,!lOO 0,li O.Zl7 ¡,01)1) l.l&i 1.Hl 2.0IJZ 1.sn 1.6.IJI O.'J6l o-."~º 



( P) 

( SP) 

( SP) 

( SP) 

(sel 

(sel 

(sel 

(sel 

(se) 
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3.3· PRECIO NACIONAL E !NTERNAC!ONAL DEL 
PRODUCTO, S\IBPRODUCTOS Y SUCEDANOS. ( * ) 

( 5 ) 

NACIONAL INTERNACIONAL 

1,4 But!lengllcol 465. 00 $/Kg. 0.88 Us Dll./lb 

Tetrahidrofur.ano 565. 00 $/Kg. l. 02 Us Dll./lb 

Pol\vinll pirr olidona (Piró~ena) 626. 59 $/Kg. 1.26 Us Dll./lb 

V· Butirolactona 606.86 $/Kg. l. 20 us DI!. /lb 

TDI (Toluendiisocianato) 529.00 $/Kg. l. 06 us DI!. /lb 

MDI (Metildiisocianato) 452. 53 $/Kg. 0.91 US Dll./lb 

Mono Etilenglicol 149. 50 $/Kg. O. 24 Us D!la./lb 

Prop!lenglicoi 325.00 $/Kg. 0.45 Us Dlla ./lb 

1, 6 Hexanodiol 549. 40 $/Kg. l. 10 Us Dlls./lb 

( * ) El precio varía dependiendo del volumen que se adquiera 

Notas : ( P ) Producto 

( SP ) Subproducto 

( SC ) Suced~neo 

Precios a Octubre de 1984. 



4. - ESTUDIO DE MERCADO 

4.1 CARACTERISTICAS DE LOS CONSUMIDORES 

4. Z PRODUCTOS COMPETITIVOS Y SUBSTITUTOS 

4.3 PROYECCION DE LA DEMANDA. 

39 
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4.1 CARACTERISTICAS DE LOS CONSUMIDORES. 

Una de las empresas que más comercializan el l, 4 ButilengU 

col a nivel mundial es GAF Corporation, !ne. en Estados Un.!_ 

dos, y de ahf, su gran diversificación para exportarlo a los 

diferentes paf ses conswnidores. 

GAF Corporation de México; S.A., ha mantenido en los últi

mos afl.os un nivel de importación 1 o suficientemente alto para 

distribuir el 1,4 Butilenglicol a las empresas nacionales que 

lo utilizan en sus procesos productivos. Otro gran apoyo en 

la distribución de este compuesto ha sido la empresa HASF 

Mexicana, S.A. 1 y conjuntamente con GAF Corp., han cubierto 

la necesidad nacional, tal como se muestra en la tabla siguiente (21), 

También se muestran otras empresas que han importado el ·1, 4 

But!lengllcol aunque en porcentajes muy pequeflos que lo han 

utilizado en sus propios procesos o en investigación prlncipa.!_ 

mente. 

Cabe mencionar que durante el año de 198~, cuyos datos de 

importación no han sido publicados hasta la fecha de la rea

lización del presente estudio, el 1,4 Butilengllcol no se salvó 

del programa general federal de disminución de importado- -

neo y la falta de divisas originó un descenso en el consumo 



nacional total, mermando en muchos casos a las empresas 

que solían comercializar con este producto. 

Todos los consumidores del l, 4 Buti\englicol conHan en que 

para los pr6ximos meses, la situaci6n se normalice para it!! 

portarlo nuevamente, mientras que nazca la idea formal de 

realizar el proyecto que sustituya definitivamente las imporl!!_ 

clones y se inicie la producci6n nacional. 
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1~P0RTAC10:-.'J::S POR E!l.!PRE:SA 

( PORCENTAJES DEL TOTAL IMPORTADO l 

~ ill2 lill .ill1 ill.B lill ~ 
BASf' ~hxlcar;;,, 35.60 ~. l2..S3 ~. 9.07 ~' 16.99 ~ io,.¡1 ~' 7.H 1\ 
GAf Corpor;,,tlon H.5? 2 7. l3 )9. 72 43.43 H.90 o.os 
Jnd. Ouímica.s Synrc• 3.ZS l. qs l.56 0.96 t.7l z.oo 
Simbn l.tt o. 7l l.69 0.40 0.41 0.60 
Acabados :-.:e\\·ark S1ah\ l'.L4.; O.S;? O.·H 0.40 0.48 O.ll 
Ad;llbu10 M.irtínet Betna.l t. 76 0. )l 0.03 
f'orrr:1Jlabs O.'?Sr 1.34 0.90 o.so 0.48 o.so 
lnd. O;cOGu1mk~s 0.17 0.15 l.55 0.60 
Por.'l 26,11 zs.ss Zl.l? 
A\.'.;:-i Cosmétk:n1 o. 19 o. 75 0.15 
t.h.st6:ncroJ 1."na o.u o. 19 o. JO 0.12 
Eu~c Laud~r Cosmético• 0.01 o.oz 
lnd. de t.lretana1 1.0? 
Inocente MoHn4 V. 0,0} 
K. J, Ouinn Me:xic:a.niil. o.67 LB 0.46 0.07 
Nil, S.A. 0.11 
Pmturu Pitl:sbur,;h 0.17 o.o7 0.24 
Pollútrrcs Bayer 4.16 Z.51 Z.81 
PoHurcqt.:im~~ 1.51 
Pdio.rt"t11inoa Mexkano.11 27.81 l. 71 
Polyforma 0.06 o. 10 0.2:?; 0,40 
Sa.yer L.aclc: o. 7l l.48 
Soc. Mex. Qufmk1. Ir.d, 0.2') 0.36 
We!Jh ~o. u 0.12 o.i. 0.04 o.za 
C:.sbcl 0.01 
Ho·J¡:h•on Ou(mlu O.JI O. JZ Q, 19 
Mexicana de Z..a.yalo• 0.12 4.6< 7.80 
Producto• PU.at\c:c• %nt. 16.74 
Co\orqulm o.so O.SS 
Pi.ntuua y Buntcu Calete 0.21 
Otros no Etpcdtlcado• ¡¡, 74 Zl.l8 zo.9s o.so s.Zl 
Cu[mic.~ Hocc:hat 0.12 ... Mu Factor o.oz N 
Sotumu 7.26 

ToU.1 i 100.C0 ~f 100:00 'il 100:00 'il 100:00 ,. i'QQ.00. 'il 1'0'0':'00,r 



4.2 PRODUCTOS COMPETITIVOS Y SUBSTITUTOS 

Loe principales productos competitivos del 1,4 Butllenglicol 

son dloles de bajo peso molecular como el Eti!engllcol y el 

Propilenglicol que se caracterizan también por tener un gru

po hidroxilo en cada extremo de la cadena. 

43 

Otros productoS competitivo; que se consumen en menor es

cala son Diamina.s o Eteres. A continuación se cnllstan los 

principales productos competitivos, o que en determinado m_2 

mento se convierten en substitutos del 1,4 Butllenglicol, de

pendiendo de la oferta rxistente en el mercado : 

- Etilenglic o! 

- Propilenglicol 

- 1, 6 Hexanodiol 

- Hldroqulnona - Dl • /!' - Hldroxletll Eter 

- Is ofur ondiamlna 
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4.3 PROYECCION DE LA DEMANDA 

a) 1, 4 Butilenglicol 

A fin de estimar la demanda futura del l, 4 Butilenglicol se 

investigó la producción del tipo de Poliuretanos que utilizan 

el 1,4 Butilenglicol como materia prima ( 1 ), ( 21), 

Ton 1 4 BG 
Afta Poliurctanos l. 4 BG Ton. Poliurctanos 
(X) (Tons.) (Tons .) (y)' 

1976 9,661 542 o .0561 
1977 12,078 644 0.0533 
1978 11, 937 676 0,0566 
1979 15,617 1' 085 0,0695 
1980 13, 411 852 0.0635 
1981 12, 775 868 o. 0679 
1982 12,700 522 0,041 l 
1983 12,900 352 0.0273 

Promedio 0.0583 

Analizando la columna de las toneladas de 1, 4 BG consumi-

das por tonelada de Poliuretano, podemos observar el pequ_!O 

flo crecimiento que esta reiaci6n va desarrollando a través 

del tiempo, a excepción de los afias de 1982 y 1983, en donde SE 

fre un decrecimiento debido a la escasez de divisas y al desliz!!_ 

miento de nuestra moneda con respecto al Dólar Americano, 

as[ que, para ésta proyección no lo tomaremr>s en cuenta. 

El método que se ha utilizado es el de los mínimos cuadra-

dos : 
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Y A 0 + A¡ X 

Donde : 

!lXl !;EXY\ 

A¡ Nl:XY - 1lx) <lv l 
N:l:x 2

- 1J:x ¡2 

y TON, 1,4 BG X AflO 
TON. Polturetano 

Sustituyendo 

A 0 0,0509 

A¡ 2.9286 X 10-3 

R 2 0.93 

La proyecci6n de los Pol!uretanos se hizo de la misma for-

ma obteniendo : 

A 0 10, 2549 

A 1 O. 66426 

R 2 0.93 

Ecuaci6n de una recta : y = mx + b 

Ao b = Intersecci6n con el eje de las ordenadas 

A 1 m = Pendiente 

R 2 Coeficiente de correlaci6n. 
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TON. 1.4 BG Poliuretanos l,4 BG 
A i'i o Ton. Poliuretanos (TONS.) (TONS.) 

82 0.0714 14. 905 1, 064 
83 0.0743 15,569 1, 157 
84 0.0773 16, 233 1, 255 
85 0.0802 16,898 1,355 
86 0.0831 17,562 l' 459 
87 0.0860 18, 226 l, 567 
88 0,0890 18,890 l, 681 
89 0.0919 19,554 1, 797 
90 0.0948 20,219 1, 917 
91 0.0978 20,883 2,042 
92 0.1007 21, 547 2, 170 
93 0, 1036 22,212 2,301 
94 0,1065 22,876 2,436 
95 0.1095 23,540 Z, 578 
96 0.1124 24,204 2, 721 
97 o. 1153 24,869 Z,867 
98 o. 1183 25,533 3,021 

Crecimiento Proyectado 84 - 98 PU 3.3 % A.A. 

1,4 BG 6,5 o/r A.A. 

A.A. = Acumulado Anual 

Tetrahldrofurano. -

Considerando que el consumo de este producto está muy llgndo 

a la producci6n de PVC, se analizó la relacl6n que existe entre 

ambos ( 1), (21). 

THF P,V,C, TON THF 
A i'i o (TONS} (TONS.) M TON P.V.C, 

76 492 67, 730 7. 264 
77 337 59, 892 5.627 
78 319 79,754 4.000 
79 598 103,715 5.766 
80 622 127,431 4.881 
81 674 137, 157 4.914 
82 l, l 76 128,815 9. 129 
83 416 132,986 3. 128 

Promedio 5.589 
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PROYECCION DE LA DEMANDA DE POLIURETANOS 
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Al tratar de hacer Jo mismo con el THF sin considerar 

J 982 notamos que Ja rclaci6n consumo de THF con respecto 

al P. V, C. es muy irregular, por lo que tomaremos el prom_!:. 

dio 76-83 como factor. (5.540 TON THF / M TON P. V.C.) 

Para el caso del P. V. C. se obtuvo 

Ao 38.5752 

AJ 16.3918 

R2 O. 98 

P.V.C. T H F 
A ñ o M TONS. TONS. 1 

82 153.318 857 
83 169.7JO 949 
84 J86. JO! l, 040 
85 202.493 J, 132 
86 2J8.885 l, 223 
87 235.277 J, 3J5 
88 251.669 J, 407 
89 268.060 J, 498 
90 284.452 J, 590 
9J 300.844 J,679 
92 317.236 J, 773 
93 333.628 J, 863 
94 350.049 J, 956 
95 366.4 J J 2,048 
96 382.803 2, 139 
97 399.195 2,231 
98 4J5.587 2,323 

Crecimiento Proyectado 84 - 98 P.V.C. 5.9 % A.A. 

T H F 5.9 %A.A. 

En Ja siguiente hoja se puede observar Ja demanda hist6rica y 

proyectada para el i,4 BG y THF. 
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IUG 
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DEMANDA HISTORICA Y PROYECTADA 
-MERCADO NACIONAL-

TON, DE THF 

A ll o TON. 1,4 BO TON, THF COMO 1,4 na. • TOTAL 

74 114 337 Hl 535 

75 464 Z05 Z56 no 
76 54? 49Z 615 1, 157 

77 644 337 4Zt 1, 065 

78 676 319 399 1, 075 

19 1, 085 598 141 1, 832 

80 B5Z 6ZZ 177 l, 6Z9 

81 868 674 BH 1, 711 

ez 5ZZ l, 176 1, 470 1, 99Z 

Bl l5Z 416 5ZO 81Z 

84 1, Z55 1, 040 1, 300 Z,555 

es 1, 355 1, 13Z 1,415 z, 770 

86 1,45? l,ZZ3 l, 52.9 z. 988 

87 1, 567 1, 315 l, 644 3, Zl 1 

ea 1, 681 1,407 l, 759 3,440 

89 1, 797 1,498 1, 873 3, 670 

90 1, 917 1,590 1, 988 3, 905 

91 Z,042. 1, 679 Z,099 4, 141 

9Z Z, 170 1, 173 Z, 2.16 4, l86 

93 z, 301 1,863 Z, 3Z9 4, 630 

94 z, ·"16 1,956 Z,445 4, 881 

95 z, 578 Z,048 Z, 560 s, ne 
96 Z,72.1 z, 139 z. 674 5, 395 

97 Z,867 Z, Z31 Z, 189 5,656 

98 3,0ZI z, 323 2.,904 5, 9Z5 

1,4 BO THF TOTAL 

CRECIMIENTO HISTORICO 74 - 81 n.6 o¡, 10.4 "' 18. l % A.A. 

CRECIMII:NTO PROYECTADO 84 - 98 6. 5 % 5,9 ,, 6.Z ,, A.A. . FACTOR DE CONVERSION • 1.Z5 TON 1,4 ea 
TON THF 

"' ... 
A.A, . ACUMULADO ANUAL 



.MEZCLA DE PRODUCTOS Y MERCADOS 
I TONELADAS ) 

NACIONAL EXPORTAC!ON TO TA L THF TOTAL 

:ULg !r..!..1!9 !!!!: 1,4 BG !fil ~ .!!!!: fl...9: 1.) 

1987 l, 567 2, o:u 3, 600 • o - 3, 600 

1988 1, 681 • o • z, 519 4, zoo • o. - o • 4, zoo 

1989 1, 797 l,498 800 504 z, 597 z, ooz Z, 503 s, 100 

1990 1, 917 l,590 800 77Z Z, 717 Z, 36Z Z, 953 s, 670 

1991 2, 04Z 1, 679 780 6Z4 Z, 822 2, 303 2, 878 5, 700 

199Z z, 170 l, 773 657 SZ6 Z,8Z7 Z, Z99 Z, 873 5, 700 

1993 2, 301 1,863 535 4Z8 z, 83~ Z, Z9l 2, 864 5, 700 

1994 z, 436 1, 956 410 na 2, 846 Z, ZB4 2, 854 5, 700 

1995 z, 578 Z, 048 ZBI ZZI 2, 859 z,zn Z, 841 5, 700 

1996 2,1Zl Z, 139 153 IZZ Z, 874 2,261 Z, BZ6 5, 700 

1997 Z,867 2,231 BZ 66 z, 949 Z, Z97 Z,871 5,820 
1998 3,0Zl Z, 3Z3 3, 021 z,nl Z, 904 1, 9Z5 

1.) 1.z5 TON 1,4 ne 
TON THF 

~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~-' 
"' "' 



56 

5.- MATERIAS PRIMAS 

5. l CONSUMO UNITARIO 

5.2 ORIGEN 

5.3 PRECIO NACIONAL E INTERNACIONAL 

5. 4 DISPONIBILIDAD 
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5. 1 CONSUMO UNITARIO 

De acuerdo a los cuatro procesos descritos en el capítulo 6 

la producción del 1, 4 Butilenglicol depende de diferentes mat~ 

rias primas, cuyos datos de consumo en kilogramos por kilo~ 

gramo de producto terminado ( P. T. ) se detalla a continuación : 

Proceso Materia Prima Kg M. P. /Kg P.T. 

(A) Acetileno o. 34 
Formaldehido 0.78 

(B) Anhídrido Maleico 1.;N 
(C) Propileno 0.61 
(D) Butadieno 0.70 

Acldo Acético 0.02 
Hidrógeno 0.30m3 

5,2 ORIGEN 

Actualmente, se cuenta con producción nacional de todas las 

materias primas ".)UC intervienen en la producción del 1,4 BG, 

por cualquiera de los diferentes procesos conocidos. 

5,3 PRECIOS NACIONALES E INTERNACIONALES (5) 

~acional * Internacional • 
Materia Prima ($ I Kg) (Dlls / lb) 

Acetileno ( 1) 0.96 
Forma!dehido 69.00 J. 025 
Anh(drido Maleico 298. 50 0,47 
Proplleno ( 2 ) 0.24 
Butadieno 117. JO o .34 
Acldo Acético 100.50 o. 27 
Hidrógeno o. 338($/m3) O. 002 (Dll/m3) 



( 1 l Hay necesidad de instalar una planta productora anexa 

a la planta de 1,4 BG, 

( Z ) La venta del Propileno está restringida por Pemex ya 

que lo utili1a como materia prima para la fabrlcacl6n 

del tetrámero de propileno. 

* Precios a Octubre de 1984. 
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5,4 •• msPO'\IBILIDAD DE MATERIAS PRIMAS ( 1 1 

FORMALD!:HlOO l1 ~ 
ITONS.) 

1973 1974 1975 19"6 1977 1978 1979 1980 1981 198Z 

PRODUCOON 27,434 l0,414 lZ,580 )9,600 H,400 43,86~ 56,ll.4 74,l.60 75,l.ZZ Sl,066 

™PORTAC10S '·º 1,686 156.0 Zl.O Z7.0 

EXPOR.TACION 

CONSUMO APARENTE 17,441 lZ, 100 ll, 580 )9, 600 42,400 0,868 56,lZ4 74,416 75,ZO 8),09) 

CRECIMIENTO ANUAL ~ (7.0) 11.0 1.4 U.5 '·º ~ '5 28.4 lZ.I 1.1 10.4 

CAPACIDAD L"l'STAU.DA 0,500 46,850 SI, 700 61, 700 68,600 7l, 600 1),600 U,565 88,565 88,565 

ANJODRIDO MALEICO 
(TO'lS.) 

1973 1974 1975 1976 1977 1978 1979 1980 1981 198Z 

PRODUCCION Z,500 5,4B7 Z,807 4,ll7 5,Z97 4,811 4,69) 5, 170 5,899 5,480 

IMPORTACION 15 

EX POR TACION 1,841 407 1,788 Z,ZH "' u.o 10 

CONSUMO APARENTE Z,51S l,644 Z,400 z, 549 l,OáS 4,Hl <,661 5, 160 5,899 5,480 

CRECJMIENTO ANUAL ,;. 59.Z •H,7 ()4' l} 6.Z zo.z )7,8 10.4 11 H.l (7.1) 

CAPACIDAD INSTALADA 6,000 6,000 6,000 6,000 6,000 6,000 6,000 6,000 7,500 7,500 

u• 

"' 



M 1 L E S 

O E 90 
T O N S. 

70 

50 

30 

10 

73 

FORMALDEHIDO 

- CONSUMO APARENTE 

•••• P R o o u c e 1 o N 

CAP. INSTALADA 

75 77 79 81 

AÑO S "' o 



ANH. MALEICO 

8 CONSUMO APARENTE -
7 --J P R O D U e C 1 O N 

M 1 L E S 

D E 6 
CAP. INSTALADA 

T O N S. 

5 

4 

3 

2 

1 

73 75 77 79 8'1 

A Ñ O S ~ 



PROPILDIO 
ITO!iS,I 

un tn• 1•1s 1•16 1'11 1'11 nn 1980 IHI 1•112 

PROOUCCIO~ ,5,4-tl ,1,lU o¡J,0'1' IU,US U6,U4 111,409 !59,9U º"·'u 156,UI Ul,6H1 

IMVOntACION' 1,so1 ... rn 10,0)) 14,ZU U,IU 

EXrQRTACI~ 

COr.'SUMO APARCNTt 95,441 91,UI 91,099 111,615 119,911 lll,911 160,1n IS",149 110,no ll'l,l14 

CRECIMIENTO ANUAL 'l u.u º·' " U.1 (1,1) 15.l '" 11 (0.4} 

CAPACIDAD INSTALADA n.d. n.cl. D,4, 154,000 154,000 154,000 ll0,000 )U,000 '14,000 150,900 

DUTADIENO 
ITOi'fS.) 

nn 1'14 1'15 1'116 191'1 1911 1'19 1910 1911 l'llZ 

Pl\OUUCCION zz,ou 11,UO U,Ul 11,lll ll,lU 11,041 U,UI U,fill 

IMPORTACION n,1n U,07 n,Ul Zl,09 11,514 n,u1 H,U4 H,UO 54,'11" 4,,H4 

tXPORTACIO'I l,•19 

CONSUMO APARaiTI: 51,Ul n,n1 0,015 46,09' 41,HS Sl,'61 51,697 ll,l&l lil,zn h,IU 

CREClMltNTO ANUAL l s.o '·' 1n.11 '·' 111 u.1 110.11 n.o (li.41 14,f,) 

CAPACILIAD INSTALADA 55,000 55,000 ss,ooo 55,000 55,000 55,000 55,000 u,ooo 
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73 
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PROPILENO 
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PROOUCCION 
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75 77 79 81 

AÑOS 
Nl)TA : La capacidad instalada a partir de 1qso se incrementa a 32.4, 000 toneladas 
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6. - ASPECTOS TECN!COS 

6.1 !DENTIF!CACI0"1 DE PROCESOS 

6.2 DIAGRAMAS DE BLOQUE 



6. l !DENTIFICACION DE PROCESOS 

Actualmente, se dispone de 4 tecnologías para la produccibn 

comercial del 1, 4 Butilenglicol. El proceso más explotado 

hasta la fecha es a partir de Acetileno y Formaldehido tam-· 

bién conocido como Química de la reaccibn de REPPE, y se 

debe a la alta ,producci6n, l.a más alta a nivel mundial, de 

BASF lnc. y GAF Corporation. 

A contlnuac!6n, se desglosa el requerimiento de materias prJ. 

maa para cada tecnología y sus licencladorcs respectivo• (4) : 

PROCESO A PARTIR DE : LICENCIADOR 
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A, - Acetileno y Formaldehido 

B. - Anhídrido Maleíco 

C. - Propileno 

D. - Butadieno 

BASF & GAF Corporation 

M!teubishí Chemical lndu$trles 

General Electrlc & Du Pont 

Mítsublshi Chemical Industries 

Las reacciones generales de los 4 procesos estudiados se 

muestran en el diagrama slguient~ 



o 
11 

( 
c,o 
e" 
11 
o 

ANHIDRIDO MALEJCO 

Mlltu.blthl Chemlcal lnd. 

PROCESOS DE PRODUCCtON DEL J, .fi BUTILENGUCOL 

DASF, GAF Coro. 

ACETILENO HC:CH 
• t 

FORMA1.DEH1DO 2HCHO 

~ 

CH2-CH2-CH2-cH2 1 1 
OH OH 

1,4 ButanodioJ 

.o. 
1) ºi 
Z) CO/Hz 

PROPILENO 

General Electrlc: 
E. l. Duponl de Ncmours 

CHz "' CH .. CH l¡!; CHz 

BUTADIENO 

Mltsubhhl Chtmlca.I tnd. 



l"ROCtSO Dt FANl.ICAC!OS OtL 1,4 DUTANOPIOL !41 

1:.':>\.'Sl'1!lA 
Q\JlU!f.'A \S0l'.GA.-.1CA : 

' ' 

rrnooun.Ur:A u:ct•NoARlA : ISO GtNtRAI. Ol\5ER\'ACl0Nl"S 

' 
NCl Rl'.OUIF.Rt Pl:IU.l.lSO: ror •lmll\t .. d COft 

f't'fP.OOUIMlCO 1 
1 11tu\1"011 b• 

:

:,'C.AS HAnlRAt.1 METANO!.---~- íOilMALDt:ICDO : 

-..1,.t. l\UTANOOIOl.-t"POUURtTAl'IOS 

' 
: ACU1LOl0 PÍRMlSQ rr:nm 1 

¡PtT110LEO C>UOOJ 
10tiAM'AS 

' ' '""º"] ' CAll.llURO orl 
OXIDOOJ: CALlCIO ¡ 
CALCIO : 

' ' ACl:T1L.t:."l.O : ACtlJU:NO f'IO Pr.¡p.f9UlMJCO ~;O RFQt!lT:!.!...... J 
VtlHU:IO f'tTROJ, 

BUTAOIPl•""'-------'--'""''l!...'-llSQ prnoo•·•yrr· 

PkOPlt.EN" nr· >.""" '·----,,····--

H·BUT,t.SO ... Pt!l:H'S(? f'!:UOO 1 

~001UOO__......)·BUT1P.OV.CT~A 
1 WLCICO NO U::QUICRC PCllMISO 
; / PtT1l<XlUIMICO 

ll~CDCO~ 
1 

' 

' l l'OUETtllU 

' 1 
: rouurt11.u 

' 

coloodo al At1tl• 

hno tn potroq .. !. 

mlu bh\u. 5l11 

1ul'<iu untld•·• 

\0111•11AtlDldt 

AoUltno u 1•.! 

l& rt.nl• d• 

Pl:WCX 



PROCESO DE FABR!CACION Y DERIVADOS (4 l 

{BASF Y CAF Corp.) 

Forma.\dehldo 

Acetileno 

--t 

----
1 Buttno .. 
t,4 Oto? 

r 
Tetr&htdro .. 

fura na 

~ 
1,4 

8ut.J.r.odlol 

1 
l 

Pollp\no-
1tdon~ 

( 1 ) BASF Mvdcana importa ute producto 

( Z. l Se importa. por la tracclbn 390?BOl3 

~ 
>-auttro\ac. ~ tona ( l l 

PV P 
PoHvlnll· 

ptrloHdona -{ 2 l 

2.-'Plrrotl-
dona. 

1 Acet lleno 

Monómero 
de 

Vlnllplrrou .. 
dona 



Acetileno 

Formaldehldo 

6. 2 DIAGRAMAS DE BLOQUE 

A ) • • ACETILENO Y FORMALDEHJDO (41 

=6-"""""- Hidrugenac!On t--. 1,4' Butllen¡llcol 

( 2 ) 

lHldr6geno 

( 1) ( 2 ) 

Pretl6n 1 0,5 • 1.5 MPa 0,5 • 2.1 MPa 
Temperatura 1 363 .. 'TJ •K 313 • 393 '!( 
Catalh:ador 1 Sale. CG.prlcu NCquel-Raney 
Conver1lbn 1 95 '; 85-90 'i\ 

... 
o 



Ar..h!drldo 
Maldc:o 

8 ) • • ANH!ORIOO MALE!CO ( 4 ) 

Hldrogenactem 
--¡ 1 ) 

Cataliudor 1 

Convt'rtl6n: 
Temperatura : 
Pre1!6n 1 

Tl(!mpo : 

Hidrogen.acl6n 

( 1) 

)'•Butiro!:ietona Hidrogrnad6n 

( 2 ) 

Hidt61Jt'nO HldrOgeno 

Slttema. !'lll·Rt' ( 1 ); Nf.co .. ThOz ( z ) 
SS ~ 
513 • 553 
5.8 .. 11.7 MfJa 
6 Horu a 5Z3 •K y 10.l MPa 

1,-4; ButH"nglkol 



PropHeno Oxtgenect6n 

Oxf¡ieno 

C } , • l'ROPILOIO ( 4 j 

Aci<fu1aci6n 

Actdo 

Catalludar : 
Converaltm 1 

Tempc!:r.atur• i 

PuttOn: 

Rh 
77 '11 
383 'K 

HldrlX'arbo
lli:acl6n 

Hz/CO 

O. 7 MPa 

Hldrogenad6n 

llz/Pd-C 



Acetoxl111cl6n 
Ac. Adtlco 

D ) • • BUTADIENO ( 4) 

Hldro¡¡enaclbn Hldr6lltl1 

Catalhador : 
Conver116n : 
Tiempo 1 

Temperatura 1 

Preslbn 1 

Hldr6geno Agua 

Pd~ i'e Soportado en Carb6n 
89 ~ 
qo Minuto• 
343 'K 
6.8 MPa 

l, 4 Butllengllco1 

\. 
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7. - EVALUACI0:-1 DE TECNOLOGIAS 

7. 1 SELECClON DEL PROCESO 

7 .1.1. DESCRIPC!ON DE LA TECNOLOGIA DISPONIBLE 

7.1.2. COMPARAC!ON Y SELECCION 

7. 2 DESCRIPCION DEL PROCESO SELECCIO:-IADO 

7. 2. l. DIAGRAMA DE BLOQUES 
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7. 1 SELECCION DEL PROCESO 

7. l. 1. DESClUPClON OE LA TECNOLOGIA DISPONIBLE 

A) ACETILENO Y FORMALDEHlOO 

Esta tecnología también conocida como Reacci6n de Reppe, se b!!_ 

sa en la conden~aci6n del Ac.etilcno con Formaldehfdo bajo la 

acci6n de un catalizador de Acetlluro Cúprico para producir 

1,4 Butilcnglicol a un buen rendimiento {4). 

{ ¡) H-CaC-H + 2 H-C-H CuC~HO-CH2-CiiC-CH2-0H 
ll 
o 

( 2) HO-CHz -C:C-CH2 -OH .....!:!l... HO-CH2-CH2-CH2-CHz-OH 
Ni/R• 

En la primera etapa, el Formalhehfdo acuoso se ponc en con• 

tacto con Acetileno, bajo la influencia de varias salea cúpri· 

cae que favorecen el medio reacclonante, tales como el Hidr,2 

x!do de amonio cuproso o el Acetiluro C(lprico a una preaión 

de 0.5 a J.5 MPa y una temperatura de 363 a 373 'K produ-

ciendo el Butinodiol a un rendimiento del 95 o/e. 

En la segunda etapa, el Butinodiol es hidrogenizado bajo la 

acción de un cntali:<ador de Niqucl-Raney a una pre9ión de 

0.5 a 2.0 MPa y una temperatura de 313 a 393 ºK para prod!:! 

cir 1,4 Butanodíol a un rendimlento del 85 - 90 %. 
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B) ANHIDRIDO MALEICO 

Mitsubishi Chemical Ind. ha comercializado este proceso en 

fase lfquida para producir THF a partir de Anhldrido Maleico. 

Esta tecnologfa puede ser adapteda fácilmente para producir a 

su vez, 1,4 Butanodlol ( 4), 

o o o 
11 11 u 
e e e 

(> Hz - (> Hz (;o~ cH2-cH2 -cH2-cH2 
-- 1 1 e e 

11 11 
o o 

Anh.Maleico 

~Hz -CHz -Cl-lz-~Hz 
01-l OH 

OH OH 
r-Butlrolactona 

• 1-!zO - CJ Tl-IF 

o 

1,4 Ilutanodiol 

El proceso emplea un catalizador de Ni - Re que facilita 

la hidrogenación con un 90% de selectividad al 100% de co!!_ 

versi6n:. Con ciertas variaciones en las condiciones de opcr! 

cl6n, es posible obtener la l·Butlrolactona como se mues-

tra en la reacci6n anterior. 

El anhídrido malelco es hldrogenado a 513 - 553 'K bajo 

una presi6n de 5. 8 a 11. 7 MPa del O .1 porciento en peso en 

talizador ea aproximadamente del O. 1 porciento en peso en 

base al Anhídrido Malelco. El paso inicial de la reacción 

es la reducción del Anhídrido Malelco al Anhldrido Succfnico, 
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procede rápidamente v[a cinética de primer orden. La pro

ducción del THF a partir de la l· Butirolactona es el pa

so determinante para todo el proceso y cinéticamente, esta 

reacci6n es de orden cero. 

La hidrogenación de la 'I'· Butirolactona para producir l, 4 

Butanodiol, pr\)cede también. rápidamente y su rendimiento 

se ve altament.e favorecido por el uso del catalizador Nl-Co 

ThOz; esta reacción se lleva a cabo a 523 ºK de temperatura 

y 10. 1 MPa de presión con un tiempo de duración de 6 horas 

y una selectividad del 98% al 100% de conversión. Se han 

obtenido similares resultados con catalizadores de bxido de 

cromo o cobre promovidos con sodio o potasio (Z3). 

C) PROPJLENO 

La tecnología basada en el Propileno también ha sido de 

gran interés para la sfntesis del 1, 4 Butanodiot. 

General Electrlc Co. ha descubierto un proceso que com-

orende la hidrocarbon\lacibn del Acetato de Alllo para pro

ducir el 4 Acetoxi-Butanol seguido por una hldrblisls y ob

tener el 1, 4 Butanodíol (23). 
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Coz(C0)5 
CHz=CH-CHzOAC + COIHz HOCHzCHzCHzCHzOAC 

Alil - Acetato 4 Acetoxi - Butano! 

HOCHzCHzCHzCHzOAC + Hz O Acido HO-CHz CHzCHzCHz-OH - 1, 4 Butanodlol 

La hidrocarbonilación procede vfa catalizador Coz (C0)5 en 

soluci6n de Benceno, a 398 'K de temperatura y 20, 5 MPa 

de prcsibn. La reacci6n es exotérmica l453 ºK aproxitnadamc.!l 

le) con una selectividad del 65% de 4 acetoxibutanol al 100% 

de conversl6n del Acetato d~ Alilo. 

El Acetato de Alilo se obtiene por Acetoxilación Alnica con 

Propilcno en fase gaseoSa <le acuerdo con una variaci6n de 

las 1écnicas utilizadas comercialmente por Bayer para la 

producci6n de vinilacetato a partir del Etileno. 

Du Pont también ha investigado un sistema basado en el PrB 

pilcno. En este caso, Acrolcina producida vía oxidación del 

Propilcno es empleada como un intermt--diario. Aunque la A-

crolcina es producida como un producto primario en cantid!: 

des rclativamPntc pequeñas, también se utiliza como t.tn in-

termediario en un proceso de dos pasos para la manuíaclu-

ra del Acrilato. 

CHz = CHCH3 ~ CHz 

Propileno 

o 
11 

CHCH~CHz 

o 
11 

CHCOH 



ESTA 
s.ua 

En el sistema de DuPont, lil Acrolcína se convierte inicial--

mPnte a un Acctal y después por hidrocarbonilaci6n succsi-

va e hidr61isis, a el 11 4 Butanodiol. 

o 
u 

CHz= CH-CH3 -º4 CHz=CH-CH 
Propi\cno Acrolcfna 

o o 
11 . . I \ 

CHz=CH-CH + H0-R-OH--1:l.±.. CHz=CH-CH R + 
Aceta! \ / Acrolefna Dial 

o o 
11 ,.o, 

+CO/Hz~ 
O. 7 MPa 

HC-CHz-CHz-HC R + 
'o' 

383 'K 

373 'K 9H3 

6.8 MPa \lo 
CHz-CHz-CHz -CHz CH2- CH-CH2 

Hz / Pd - 1 1 1 1 
Acido Ac. OH OH OH OH 

( 87 

1, 4 Butanod!ol 2 Meti\, 1, 3 Propanodiol 

El subproducto 7. metil, 1-3 propanodiol es recuperable y se 

utiliza como el alcohol intermediario del aceta!. 

Consecuentemente el compuesto que es hidrocarbonalizado es 

el 2 vlnil, 5 metil, l, 3 di6xido ( VMD ) • E•ta técnica evi-

ta la necesidad de comprar un alcohol para la formación del 

aceta!. 

La formación del aceta! es directa y procede vfa catalizador 

ácido para producir el producto VMD en 87% en mol 

92 o¡, 

92 % 

97 % 

98 % 
: 13) 
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de rendimiento. El paso importante de ta secuencia, es el 

de la hidrocarbonilación con un catalizador de Rhodio bajo 

O. 7 MPa de prcsibn y 383 ºK de temperatura, El gas de SÍ,!! 

tesis ( Hz / CO) y el VMD tienen cerca del 97'lé de conve.!'.. 

sión en una hora para producir aldehídos lineales y ramlfi-

cados en selectividades del 80% y 1Z% respectivamente. 

D. - BUTADIENO 

Mitsubishi Chemical Industries ha desarrollado un proceso 

de tres pasos para la obtención del l, 4 Butanodiol a partir 

de Butadieno. La secuencia comprende la acetoxilaci6n en 

fase lfquida del butadieno para producir 1,4 Diacetoxí, 

Buten o ( 1,4 DA2B) seguida de sucesivas hidrogenaciones e 

hidrólisis ( 4 ) • 

CHz=CH-CH=CHz+ 2 CH3-C-OH ~ CH3-CO-CHz-CH 

" 343 ºl< 11 
CH-CHz-O-C-CH3 

u 
o o 

Butadleno Acido Acético 
1,4 DA2B O 

+ 
Hz icat. 

Cl-13-C-O-CHz-CHz-CHz 

- ll 1 
2 Cl-13-C - OH+ OH-CHz-CHz-CHz-CHz-01-1 

11 
o O CHz 

Acido Acético 1, 4 Butanodi~l l, 4 Dlacetoxibutano 1 
o 
1 

CH3 - C =O 



La clave del slstema es el paso inicial de acetoxi1aci6n, el 

cual procede vra. catalizador de Pd-Te soportado en carb6n 

activado. La selectividad al 1,4 DAZB es cons!derab\cme!!_ 
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te alta (90.9%) con solamente 8.2 o/c de acctoxibutenos iso

mér!cos. La conversión al butadieno no está reportada muy 

claramente pero en ciertas investigaciones se ha podido cal 

cular aproximadamente del 99<;, a una temperatura de 343 'K ( 4 ) , 

La hidrogenación del 1,4 Diacetoxi- 2 Buteno al 1,4 D!ace

toxibutano, se lleva a cabo en 90 minutos a una tempcratu .. 

ra de b43 'K y 1.8 MPa de prcsibn con una selectividad 

del 97.6 o/e al !00 % de conversión. El catalizador de este 

sistema es un metal de Paladio. La hldrblisis, C.ltimo paso 

de este proceso, cuyo obietivo es la obtenci6n del 1, 4 But~ 

nodiol ha demostrado tener un rendimiento del 84. 3 "le (con 

5% de merma el (4). 
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7. l. z. COMPARAC!ON Y SELECCION 

La presente comparaci6n está basada en estudios econ6micos 

elaborados en los Estados Unidos para cada uno de los cu! 

tro procesos de fabricaci6n del 1, 4 Butilenglicol, la cual se 

presenta en la tabla 7. Z y en la que se puede observar que 

el proceso basado en el propileno fue enfocado al empleo de 

acrolcfna ( 4 ) • 

Asimisrno, en la tabla 7. 1 se pueden apreciar los rendimic!! 

tos finales para las diferentes rutas y en la que se observa 

que éstos son substanciahnente los mismos, a excepción del 

bajo rendimiento del proceso que utiliza acrolcína debido en 

parte a la gran selectividad ( 87 ",',) del aldehido lfneal en el 

paso de carbonilaci6n, por el contrario, el proceso con más 

alto rendimiento es el del butadieno ( 89 % ) • 

Tabla 7 .1 

Rendimiento final al 100% de conversión para los procesos 

de producción del l, 4 Butilenglicol 

Reppe 
Anhídrido Maleico· 
Proplleno 
Butadieno 

% en Mol 

85 
88 
77 
89 



En la tabla 7 .2, se puede observar que el costo de produc

é:ión como el precio de venta más bajo, son posibles con el 

proceso basado en el Butadieno, esto debido principalmente 

al costo más bajo de las materias primas. 
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TABl..A 7,2 (4) 

ANAL!SIS l:CONO~llCO COMPARATIVO DE LOS PROCESOS Dl:L l,4 BO 
(CAPACIDAD 60 MM lb (27,2SO TONS.) ler. TP.lMl:STRI: 19H 

E:N LOS ESTADOS UNIDOS DE AMER!CAl 

CENTAVOS DLL./KO 

REPPF: (a) PROPILENO (bl ANH. MALElCO (<) BUTADlENO (d) 

MATERIAS PRIMAS 209.4 136.2 173.S 82.0 
SERVICIOS AUXILIARES 12.6 10.1 11.9 15.0 
COSTOS DE OPERACION 7.l 6.6 6. 6 7.2 
CASTOS OENl:P.ALES ZZ.9 20.5 23.4 22. 7 

TOTAL 252,Z 173.4 Z15.4 126.9 
SUBPRODUCTOS • o • ( l,5 l ( Z5.8) • o • 

COSTO NETO 2H.2 110.0 189.6 126.9 
Rot (is ~> )0,2 26.2 29.S 31.5 

PRECIO DE VE:NTA 30.9 196.2 219.4 158.4 

CAPITAL nJO 7Z,) 62.6 10.9 75.6 
(MM Dl.LS,) 

(. 1 AcctUeno 209, 4 / / Kg 1 Formaldehldo l 7 1\ 214.9 {/K1. 
.( b 1 Acrolelna. !32.J / / Kg 1 (Proplleno ss.11 / K1 ¡ 
(e ) Arlh. Mahlco 105.8 11 \<~. 
( d l Buladleno 8&.2 {! Ks 

"' .... 



85 

Por otra parte la inversi6n de capital para los 4 procesos es 

substancialmente ta misma, siendo el del Propileno el que r.!:_ 

quiere de una menor inversi6n fija y el de Butadieno la más 

alta. Estas diferencias en la inversi6n no son muy altas y 

caen dentro de los lfmites de comparaci6n ccon6mica, La alta 

invcrsi6n en el proceso basado en el Butadicno se debe a la 

corrosiviclad d~l proceso en general, lo cual incrementa los 

costos de inversi6n. 

Sin embargo, el costo en las materias primas es un factor 

predominante en la elección del proceso. 

El costo de las materias primas para el proceso del IlutadlE_ 

no es aproximadamente el 65 % del costo de producción, sien

do el Butadieno el 80 % del total de las materias primas, por 

lo tanto, este es el factor clave en el bajo costo de produc-

cl6n. En el proceso REPPE las materias primas son el 83 % 

del costo de producci6n, por lo que desde un punto de vista 

comparativo, un incremento en los precios de las materias 

primas, redundará en un mayor aumento de los costos de 

producci6n para este proceso. 

El precio de venta del proceso REPPE con respecto al del 

Butadieno es 78% más elevado y el costo de producclf>n 98. 6% 
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El proceso a partir del Anh!drido Maleico en México no es 

atractivo ya que el precio de éste, es considerablemente más 

elevado que el del Butadieno. Para este proceso las materias 

primas representan el B 1 % del costo de producci6n. 

El proceso que utiliza el Propileno como materia prima, y 

dado que su productor nacional (PEMEX) lo autoconsume to- -

talmente en la producción del tetrámero de Propileno, no e_!) 

cuenlra desarrollo en el país a un mediano plazo. 

En base a lo anterior el proceso a partir del Butadieno es el 

mt.s atractivo, debido al bajo costo y la disponibilidad que se 

tendrá de éste con la realización de un proyecto de PEMEX, 

que consiste en la instalación de una nueva planta productora 

ele Butadícno en el estado de Vcracruz, con una capacidad 

proyectada de 100, 000 TPA. 

En la tabla 7. 3 se observa la relación que guardan los dife

rentes procesos en cuanto al costo e invQrsión, tomando co· 

mo referencia el proceso REPPE ( 4 ) • 



TABLA 7.3 

COMPARAC!ON DE LOS PROCESOS 

( CAPAC!DAD 27,250 TPA ) 

a) Reppe (acetileno y Formaldeh!do 
Baaf 
Ga! Corporation 

b) Prop!leno 
General Etectrlc 
E. l. Du Pont 

e) Anh!dr!do Male!co 
M!tsub!sh! Chem!cal lnd. 

d) Butadieno 
M!tsub!sh! Chemical lnd. 
Basf (en estudio) 

Condiciones de Operaci6n 

T = 373 ºK 
T = 373 'K 

T = 398 ºK 
T=373°K 

T = 523 ºK 

T=353°K 
T = 373 ºK 

P=2.0MPa 
P=2.0MPa 

P=Z0.1 MPa 
P= 0.7 MPa 

P=IO, l MPa 

P= 6,0 MPa 
P=· 6, O MPa 

Costo Relativo 
por Kg. 

(Reppe = l. 00) 

l. 00 

o. 69 

o.as 

o. 50 

lnvcrsl6n 
Relativa 

(Reppe= 1. 00) 

l. 00 

o. 87 

º· 98 

l. 05 

"' ..¡ 
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7.2 DESCRIPCION DEL PROCESO SELECCIONADO. 

Se han realizado numerosos estudios a través del tiempo P!!. 

ra la producción comercial del 1, 4 Butilenglicol a partir del 

Etlleno, Propileno o Butadleno, por grandes compaíl!as alr.!'_ 

dedor del mundo. 

Como primer paso, se pensó en la Acetoxilaci6n del Butadl.!'_ 

no vía catalizador de Paladio, ya que existía un proceso si

milar can magn((ícos resultados en muchos países que con

sistía en la acetoi<ilación del Etileno para obtener vinll-ace

tato, 

Inicialmente, la acetoxilac!ón del Butadieno se realizó en f!!_ 

se líquida obteniéndose así el 1,4 Diacetoxi- 2, Buteno, sin 

embargo, este proyecto no pudo consumarse, principalmente 

por dos razones : 

a) El bajo rendimiento del producto de reacción 1,4 Di!!_ 

cetoxi-Z, Buteno, ya que también se producía el isó

mero 3,4 Diacetoxi- 1, Buteno, La proporción de ª'!'. 

bos compuestos era aproidmadamente l:J. 

b) El catalizador utilizado se disolvía en el medio de 

reacción y el proceso de separación del paladio en 

los diacetoxibutenos no era fácil y nada econ6m!co. 
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Se intentó después, llevar la reacción en fase gaseosa y con 

un catalizador de paladio metálico. Se presentó para este 

caso, el problema de la corla vida útil del catalizador de

bido a la formación de un rccubrirnicnlo pegajoso sobre su 

superficie producida por la polimerización del Butadicno. 

Aprovechando estas experiencias, se concluyó que la reac

ción de acctoxilaci6n no se efectuaba con un catalizador sil'!! 

ple de paladio metálico y que este catalizador tenía una vi

da útil muy corta, por lo que se intentó llevar el medio de 

reacción con varios clctncntos utilizados como promotores, 

resultando con esta experiencia, una muy buena conversión 

al l, 4 Diacetoxi 2, Buteno con una alta selectividad a partir 

de Butadieno, ácido acético y oxígeno molecular en presen .. 

cia de u~ catalizador sólldo que consist(a principalmente de 

paladio elemental y al menos un elemento promotor tal co

mo antimonio, bismuto, telurio o selenio. Se descubrió laf!! 

bién que la adici6n de inhibidores de polimcrizaci6n a esta 

reacción, prevenía la dlsminuci6n de la actividad del catali

zador y por lo tanto, aume:ltaba considerablemente su vida 

útil ( 49 ) . 

Una vez obtenido el 1,4 Diacetoxi-Z, Buteno, se iniciaron los 

estudios para su conversión a 1, 4 Butanodlol. Primeramente 



90 

se hldrogenó el 1,4 Dlacetoxi - 2, Buteno a 1,4 Dlacetoxi

butano con una alta conversión debido a sus similares pu:l-

tos de ebullición, e incluso, se encontró la manera de au

mentar la eficiencia de la rcacci6n, al efectuarse en dos 

reactores adiabáticos separados, dotados de sistemas de e!! 

friamiento externo. 

La conversión del 1, 4 Diacetoxibutano al 1, 4 Dihidroxibuta

no podía \levarse a cabo con 2 distintas alternativas : Alcoh,2 

lisis o Hidrólisis. Al inicio, se creyó que la alcohollsls era 

la más sencilla y económica pero no fue as{, ya que la re

cuperación del alcohol utilizado requería de un alto costo de 

energía. Se continuó con la segunda alternatlva y se encon

trb que fue necesario adicionar agua en exceso al reactor 

de hidrólisis para que las constantes de equilibrio favore-

cleran la formación del 1, 4 Butanodiol. Mientras mh agua 

se utilizara, se gastada mlls energfa en la destilación de 

los productos, sin embargo, se descubrió que una multlop.!:_ 

ración de hidrólisis y destilación disminuía de una· forma 

considerable la adición de agua y simultáneamente, ahorra

ba energ[a, 

Una alternativa adicional, es la utilización del producto no 

totalmente hidrolizado de la zona de hidro\izacl6n, sometido 



a una reacción de ciclización para producir tetrahidrofura

no con un ahorro de energía. 
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En general, el proceso consiste en hacer reaccionar en fase 

liquida, Butadicno, Acido Acético y aire en un reactor de 

flujo continuo de lecho fijo con un catalizador de paladio s~ 

portado en carbón acti\'ado y telurio como elemento promotor. 

Estas tres matcrins primas se alimentan al reactor para obtener 

el 1,4 Diacctoxi - 2, Butcno separando el gasto de oxidacibn 

mt>diantc un compresor. La actividad del catalizador dismi

nuye gradual1nenlc hasta llegar a su m(nimo nivel requerido 

por el proceso en el pedodo de un afio. Entonces, es rege

nerado por agentes reductores y oxidantes para ser utilizado 

nucvaml~ntc. 

El Diacctoxibutcno as[ obtenido, se alimenta a una torre de 

dcsti1aci6n para eliminar el ácido acético que lo acompa~a 

y posteriormenle enviarlo a los reactores de hidrogenación, 

los cuales contienen catalizadores convencionales para este 

tip'J de operación, de donde se obtiene el diacctoxibutano con 

un rendimiento del 9B% o m~s. 

El Diacetoxibutano más agua en exceso se alim<~ntan al pri 

mer reactor de hidrólisis para obtener el 1 Acetoxi, 4 Hi

droxi, Butano. El exceso de agua y el ácido acético forma-



do en la reacción, son separados en una torre de destila-

ción. 

Posteriormente, estos productos son conducidos a una scgu!!. 

da zona de hidr61isis para obtener el 1, 4 Butanodiol y nue

vamente el agua y el tí.ciclo acético sobrantes se remueven 

en otra torre. de. destilaci6~, El rendimiento del 1, 4 Butano

diol obtenido, se ve aumentado si en una columna de dcatil!!_ 

ción más, se remueven impurezas de alto punto de cbullici6n. 

Al final del proceso, este rendimiento puede llegar a ser de! 

99% o mis, basado en la al!mentac!6n del diacetoxibutano, 

El ácido ac6tico removido durante todo el proceso se alime!!. 

ta a una torre de purificación para recuperarse y ser utili

zado en la alimentación original al reactor de acetoxilaci6n. 

Lo mismo ocurre con el agua alimentada, así que, se puede 

considerar que el proceso está diseñado para ser un siste

ma cerrado respecto a este compuesto disminuvcndo el costo 

total de operacibn. 
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Tf!F THF 
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8.- LOCA'tIZAC!ON DE LA PLANTA 

8.1 LOCALIZACION DEL MERCADO 

8. 2 LOCA L!ZAC!0:-1 MATERIAS PRIMAS 

8.3 LOCALIZAC!ON DE LA PLANTA 
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8. J LOCALIZAC!ON DEL MERCADO 

El mercado del 1, 4 Butileng!icol se encuentra principalme~ 

te en el Valle de México, a excepción de algunas e1npresas 

fuera de esta zona, como es el caso de Pom, S.A., que se 

encuentra en Guadalajara, Jal. 

Debido a la praximidad de fa mayoría de los consumidores, 

sería conveniente la instalación de una oficina distribuidora 

en el Valle de México, para así obtener una mayor eficien

cia en los embarques a los clientes. 

En la siguiente tabla se puede observar la localización de 

cada uno de estos posibles clientes ( 2 ), ( 14). (15), (47), 



LOCAL!ZAC!ON DS CLIENTES PRINCIPALES 

CO!lS'JMIDOR;;;S 

Acabados Newark Sthal 
Ada\berto Martfnez Berna\ 
Basf ?-.texicana 

Elastómeros Taza 
Formulabs 
Gaf Corp.oration 
lnd. Oleoqufmicas 
lnd. Química Synres 
lnd. de Ur etanos 
Inocente Malina Valcnzuela 
K .J. Quinn Mexicana. 
Ni!, S.A. 
Poliésteres Baycr 
Poliurcquimia 
Poliuretanos Mex. 
Poly Froma 
Sayer Lñck 
Simón 
Soc. Mcx. Química Ind. 
Wc!sh 
Houghs<:>n Química 
Mexicana de Zapatos 
Productos Plásticos lnt. 
Pom, S.A. 

LOCALIZACION 

Distrito Federal 
Persona Ffsica 
Sta. Clara Edo. de Mex. y Cuautla 
Mor. 
Tlalnepantla, Edo. de México 
Naucalpan de Juárez, Edo. de Méx. 
Distrito Federal 
Naucalpan de Juárez, Edo. de Móx. 
Toluca, Edo. de México 
Atzcapotzalco, D. F. 
Persona Física 
Tlalnepantla, Edo. de México 
Tlalnepantla, Edo. de México 
Santa Clara, Edo. de México 
Ocoyoacac, Edo. de México 
To\uca, Edo. de Mbxico 
Naucalpan de Julirez, Edo. de Méx, 
Tlalnepantla, Edo. de Méx, 
Atzcapotzalco, D. F. 
Sta. Clara, Edo. de México 
Tlalnepantla, Edo. de México 
Distrito Federal 
Zapopan, Ja!. 
Distrito Federal 
Guadalajara, Jal. 
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8.Z LOCALIZAC!ON DE MATERIAS PRIMAS 

Las principales materias primas requeridas para el proceso 

seleccionado son las siguientes : 

BUTADIENO 
- AC!DO ACET!CO 
- 1-llDRCJGENO 

BUTADIENO (3Z) 

Productores 

Pctr6lcos Mexicanos 

Capacidad 
Instalada 

(TPA) 

55,000 
100,000 

( * ) En fase de Ingeniería 

AC!DO AGETlCO (47) 

Capacidad 
Instalada 

Productores (TPA) 

Gelaneae Mexicana S, A, 63, 000 
108,000 

Qufmlca Simex, S.A. 6,000 

HIDROGENO (4 7) 

Productores 

Aga de México, S. A. 
Arg6n, S.A. 

Capacidad 
Instalada 

(Mta3 /Dfa) 

Electrodos Monterrey S.A. 

10,000 
7,000 
5,000 

Llquid Garbonlc de Méx. 15,000 

Pennwalt, S, A. de C. V, 3,000 

Locallzaci6n 

Cd. Madero, Tampa. 
Morelos, Ver. ( *) 

Localizaci6n 

Celaya, Gto. 
C os olcacaq ue, Ver , 
Naucalpan, Edo, de Méx, 

Localizaci6n 

D.F. 
Naucalpan de Méx. 
Sta. Cruz Zacatenco, 
Edo. de Méx. 
Ecatcpec de Morelos, 
Edo. de Méx. 
El Salto, Ja\. 
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8, 3 LOCALIZACION DE LA PLANTA 

Debido a la situación actual por la que atraviesa el pafs, es 

importante aprovcch'ir todos los recursos disponibles que 

permitan obtener el máximo ahQrro posible. 

Asf, se p'.lcde observar el auge que la instalación de compl~ 

jos pctroqufmicos ha producido, ya que con una infraestruc

tura bien creada y bien planeada a largo plazo, permite el 

crecimiento de cualquier planta instalada o la realizaci6n de 

nuevos proyectos con objetivos y productos afines a los ya 

existentes. 

Tal es el caso de la instalación de la planta de 1, 4 BG pr2 

puesta en este estudio, Se cuenta con la infraestructura ne .. 

cesarla para su construcci6n, en una planta situada en Alt_! 

mira, Tamps., cuyas operaciones se iniciaron en el año de 

1982, en donde se puede disponer de un amplio terreno para 

su construcción y. de mur.hns de los recursos creados o ya 

instalados, como ?Dr ejemplo, tcrraceria, red de agua po

table, lfneas de aire, esfera de nu~adieno, red ferroviaria 

y accesos y caminos en buenas condiciones, entre otras 

cosas. 

Esto, necesariamente involucra u:ia considerable disminu--



ci6n en los costos fijos que se requerirft.n en la in.versión, 

permitiendo que el desarrollo de este proyecto se convierta 

más atractivo de lo que era originalmente, 

Se debe considerar al mismo tiempo, que la disponibilidad 

de las materias primas requeridas en la planta, se facilita 

por la contribu.cibn y el apoyo que el Gobierno Federal ha 

destinado al declarar el municipio de Altamira, Tamps., C.!?, 

mo 'Zona prioritaria !A. El Butadieno, materia prima pri!!. 

cipal en la producci6n del 1,4 Butanodiol, se obtiene de una 

manera accesible de los complejos petroqu(mlcos que Petr,2 

leos Mexicanos ha instalado en lugares cercanos a Altami.ra, 

como es la planta en Cd. Madero, Tampe., que actualmente 

opera con una capacidad de 55, 000 TPA y otro complejo en 

fase de Ingeniería, que se instalará en Moreloe, Ver. en· 

1989, con una capacidad proyectada de 100, 000 TPA (32), 
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9. - TA!v!AÑO DE LA PLANTA 

9.1 TAMAÑO DEL MERCADO 

En 1963 la demanda nacional total del 1,4 Butanodiol fue 

de 352 Tons. (l 1) que en realidad, se puede considerar pequ~ 

ña, sin embargo, la tasa de crecimiento que ha mostrado 

en los últimos i'..lños este producto ha aumentado constante

mente; de 1974 a 1981, su crecimiento fue del 33.6 3 A,A,(21) 

alcanzando su mayor demanda (l,065 Tons.) en 1979, y se esp~ 

raque en los próximos años recupere su crecimiento que fue d.!:, 

tenido por la crisis económica que sufrió \léxico en 1982. 

La producción total de la planta del 1,4 Butanodiol será de 

ú, 000 Tons., capacidad mucho mayor de lo que el mercado 

nacional requiere actualmente pero una disminuci6n en esta 

capacidad de producción equivaldr!a a desechar el proyecto, 

pues no se justificaría el alto costo de la inversi6n, as{ 

que, se ha pensado en construir la planta con una capacidad 

instalada mucho mayor n la demanda nacional y el excedente 

utilizarlo para exportación, cumpliendo as{, con uno de los 

requisitos que el Gobierno Federal solicita a las empresas 

que instalan sus plantas pctroqufmicas en las zonas priorit!_ 

rias l A . Además, s• sabe que ningún país de Am~rica L~ 

tina produce el 1,4 Butanodiol y todo su consumo lo están 



importando principalmente de Estados Unidos, por lo que a 

un precio y a una calidad competitivos, existe la posbilidad 

de introducirse en ese mercado. 
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Adicionalmente, el proceso está diseftado para que en un fu .. 

turo se pueda implementar una ampltaci6n a la planta para 

producir tetrahidrolurano (THF) con una lnversibn adicional. 

El mercado del THF es muy similar al del 1, 4 Butanodiol 

y su potencial de venta. es también muy atractivo. La dema.!! 

da nacional del THF, también sufri6 una contracc16n ·en 1983, 

pues sblo alcanz6 la cifra de 416 Tona. y su crecimiento en 

el período 1974-J98i fue del 10.4%, alcanzando la máxima 

cifra en 1982 con l, 176 Tona (21). 

En el inicio, s61o se producirá 1,4 Butanodiol, que es lo que 

abarca este estudio y posteriormente se puede diseílar la am

pllaci6n para producir conjuntamente THF utilizando parte de 

la capacidad instalada de la planta, de hecho, Milsubishi Ch.!: 

mica! Industries, propietaria de esta tecnología, produce am

bos productos desde 1982, en una planta instalada en Japbn (49). 
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9. 2 TECNOLOGJA 

En funcl6n de la tecnologfa seleccionada para la fabricación 

del 1,4 Butilenglicol. se considera a ésta, a pesar de lo P!. 

queño del mercado en México, que llevarfa a pensar en la ncc!:_ , 

sidad de .instalar una planta de baja capacidad de producci6n 

comparada con las capacidades Instaladas de los producto-

res mundiales, como la tecnología apropiada, dado su alto 

rendimiento, disponibilidad y costo de materias primas y 

principalmente su relativa fácil adecuación a las condiciones 

y necesidades de nuC'stro país. Por otra partl', en la actua

lidad, Mitsublshi Chemical Industries tiene completamente 

desarrollada la tecnolog[a para la producción y adaptacl6n 

del proceso de fabricación de tetrahidrofurano al proceso del 

1,4 Butilcng\icol, lo cual permitir[a en un momento dado la 

diversificación de nuestra planta, 

Por otro lado, como ejctnplo a lo anteriormente expuesto, 

cabe n1encionar que actualmente Teyo Soda Manufacturing 

Ca. LTD tiene una capacidad instalada para la producción 

del 1,4 BG de 7, 200 TPA contra 95, 000 TPA de Du Pont 

Co. !ne., (23) lo cual evidencia la instalaclbn de una planta de 

cualquier capacidad y tipo de tecnología, desde el punto de 

vista económico, dependiendo de un adecuado análisis de las 

variables que afectan esta dccisi,ón. 
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10. l DESCR!PC!ON DEL DIAGRAMA DE FLUJO 

El proceso desarrollado por Mitsubishi Chemical Industries 

para la obtenci6n de 1,4 Butilenglicol (1,4 BG) utiliza como 

principales materias primas butadieno, ~ciclo acético, aire, 

agua e hidrógeno (49). 

Dichas materias primas, s·erá.n almacenadas en sus respec

tivas tanques de almacenamiento, desde loa cuales serán 

alimentadas al proceso según sea requerido. 

A excepción del ácido acHico, todas las materias primas 

son alimentadas directamente a la fase del proceso dentro 

de la cual toman parte, ya que aquél, antes de ser aHment~ 

do al proceso, es utilizado como absorbedor del butadleno 

que no reaccion6 en la etapa de acetoxilación con el fin de 

recuperarlo y de esta forma abatir los costo• de producción. 

El ~cldo adtico, conteniendo el butadieno absorbido, el bu

tadleno fresco y el aire son alimentados dentro del reactor 

de acetoxllación ( 101-R ), no sin antes ser enfriados en 

el enfriador de alimentacl6n del reactor de acetoxllaclón 

( 101-EX) hasta una temperatura de 323 ºK. El reactor 

de acetoxilación 1 es un reactor del tipo lecho fluídizado, 

conteniendo un catallzador sólido de paladio. 
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La reacción de acetoxilaci6n se lleva a cabo a una tempcr! 

tura de 343 ºK y una presión de 6.8 MPa. La mezcla 

de reacción es sometida a una separación gas .. lfquido en el 

separador 101-0. Una parte del gas separado es recircul~ 

do a la zona de acetoxilaci6n y la parte restante es alln1e.!! 

tada en la torre de absorción de butadleno, la cual es oper~ 

da bajo una presión de 7, 1 MPa y una temperatura de 

392 ºK. 

El líquido remanente, contenido en el s<!parador gas-líquido 

es destilado en \a columna rcmovedora de acetatos l (101-C.°l 

después de reducirle la presión a l. 9 MPa. 

La corriente de alimentación a la columna 101-CO está co'E 

puesta por Acido Acético, Agua y l, 4 Diacetoxi Z Bu tena. 

La torre de destilación es operada a una presión de .. 

1.8 MPa y una temperatura de domos de 512 ºKv una 

temperatura de fondos de 605 • K El producto obtenido por 

los domos, que contiene flcido acético, agua y algo de 1,4 

diacetoxl Z butcno, es enviado a la columna de purificaci6n 

de ácido acético. Los fondos, conteniendo 1,4 Diacctoxi 

2 butcna,agua y ácido acético, son sometidos a una reaccibn 

de hidrogenación. La columna 101-CO es una columna de 

destilación con un diámetro de O. 50 m. y una altura de 
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1. O m-. tangente a tangente conteniendo 10 platos tipo cach.!:! 

cha con un espaciamiento entre platos de O. 60 m. 

El hidr6geno proveniente del área de almacenamiento, es a!!_ 

mentado al reactor de hidrogenaci6n ( 102-R ), utilizando la 

misma línea que suministra el 1, 4 Diacctoxi Z Butcno, el 

Agua y el Acid,o Acético a <\icho equipo. El firea de hldrog! 

naci6n consiste de un reactor que contiene un catalizador 

sólido de metal de paladio; tiene un diámetro de 0.66 m. 

y una altura de ?.5 m. tangente a tangente. 

La corriente de alimentaci6n entra al reactor a una tempe

ratura de 594 ºl< y el producto obtenido tiene una tempera

tura de 750 ºK por lo cual, la reacción de hidrogenaci6n 

es una reacci6n del tipo ex6tcrmico. 

Por medio de la hidrogenaci6n del l, 4 Díacetoxi 2 Buteno, 

éste se convierte en l, 4 Diacetoxibutano principalmente, ya 

que también se obtiene como subproducto el 1, Z Diacetoxlb_!! 

tano y algo de productos que no reaccionaron. Dicha mez

cla es sometida nuevamente a una separación gas-\fquido de 

donde es liberado el hidrógeno que no Intervino en la reac

d6n. El resto de la mezcla Hquida contenida en el separa

dor de fases 102-D es alimentada a la etapa de hidrólisis. 
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La etapa de hidrblisis consta de 2 reactores y entre ambos, 

(reactor de hidr6Hsls l y reactor de hidr61isis lI, 103-R 

y 104 .. R respectivamente), se efectúa una rccuperaci6n del 

ácido acético obtenido durante la primera reacci6n de hidr,2 

lisis. 

Ambos reactores son del tipo de mezcla de flujo continuo 

con un diámetro de l.66 m., para el 103-R y l.63 m. pa

ra el 104-R con una altura de 10 rn. para ambos equipos. 

Dentro del reactor 103-R, son alimentados 1,4 Dlacetoidbu

tano, Agua, Acido Acético, } , 2 Dlacctoxibutano, l, 4 Dlncct~ 

xl 2 Buteno y algo de Hldrbgeno contenido en la me?.cla. 

F.l agua y el flcido acético alimentados provienen de Z fue!! 

tes. La primera obtenida como una corriente lateral de la 

segunda columna recuperadora de ácido acético (103-CO) y 

la segunda obtenida también corno una corriente lateral pe

ro en este caso de Ja columna de destllaclbn de ácido ac! 

tlco (108-CO). 

La temperatura de alimentaclbn y descarga del reactor 

103-R son 570 'K y 474 'K respectivamente, a una pres!6n 

de 1.0 y 0.8 Mºa, 

El cílucntc del reactor, contiene agua, ácido acético, 1,2 y 
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1, 4 Diacetoxibutano, 1, 4 Hidroxiacetoxibutano, 1, 2 y l, 4 

Butilenglicol y Butil acetato, y como se mencion6 anterior 

mente, es sometido a destilaci6n con el fin de eliminar el 

agua, ácido acético y Butilacetato de los demás compues-

tos, los cuales son alimentados a la segunda etapa de hi

dr6llsis, 

Dicha des tllaci6n se lleva a cabo en la denominada columna 

removedora de ácido acético 1 (IOZ-CO). obteniéndose por 

los domos el ácido acético, agua y butll acetato principal

mente, los cuales son enviados a la columna purificadora 

de acido acético 106-CO. 

El 1, 4 hidroxiacetoxibutano, 1, Z y 1, 4 Diacetoxibutano y el 

1, Z y 1, 4 Butilenglicol obtenidos por los fondos son allme.!:! 

ta dos junto con el i, 4 y i, 2 Diacetoxibutano, 1, 4 Hidroxi!!_ 

cctoxibutano y 1, 4 y 1, 2 Butilenglicol recirculados de la 

columna removedora de acetatos lI (104-CO) y el agua y 

ácido acético obtenidos principalmente como otra corriente 

lateral de la columna purificadora de ácido acético, al reas. 

tor de hidr6l!sis 11 (104-R). La columna 102-CO cuyas di

mensiones son O.SO m. de diámetro por 5.0 m. de altura 

tangente a tangente, contiene 10 platos tipo cachucha con 

un espaciamiento de O, 46 m., opera en el domo a una tern 



pera tura de 446 ºl< y una presi6n de O, 7 MPa y en el fo_!l 

do a 547°!< y 0.7 l\·!Pa. 

El l, 4 Hidroxiacctoxibutano, l, 2 y l, 4 Diacetoxibutano, el 

1,2 y !,4 Butilenglicol, el agua, el ácido acético, el 1,4 

Diacetoxi 2 Buteno y el Butilacetato son alimentados al 

reactor a una temperatura y presl6n de 544 ºl< y O. 7 MPa 

respectivamente, y el producto obtenido, el cual contiene 

1, 4 Hldroxiacetoxibutano l. 4 y 1, 2 Butilcngllcol, Agua, 1, 4 

y l, 2 Diacetoxibutano, ácido acético 1, 4 Diacetoxi But!:_ 

no y Butilacetato sale a una temperatura de 469 ºK y una 

presl6n de 0.5 MP.1. 
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Se ha previsto una columna removcdora de ácido acético 

(!03-CO) de O.SO m. de diámetro por 5.0 m. de altura ta!! 

gente a tangente conteniendo !O platos tipo cachucha espac!~ 

dos 0.46 m. entre sf, la cual opera, en el domo a una te'!! 

peratura de 418 ºl< y una presi6n de 0.3 MPa y en los fon

dos a una temperatura de 549 'l< y 0.5 MPa de presl6n, 

Como se mcncion6 anteriormente, el agua y ácido acético 

removidos por el domo son enviados al reactor de hldr61i

sls 1 (103-R). El producto remanente de los fondos de la 

103-CO es enviado a la columna removedora de 1, 2 Butile!l 

glicol (104-CO) en donde es extraldo por el domo. 
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Dicha columna de destilacl6n tiene un diámetro de O. 5 m. y 

una altura de 25 m. tangente a tangente conteniendo 60 pla

tos tipo cachucha espaciados 0.40 m. entre sf, Ja cual ºP.!! 

ra a una temperatura y preslbn en los domos de 448 "K y 

O. 3 MPa respectivamente y en los fondos a una temperatura 

de 555 "I< y 0.4 MPa de presl6n. 

Esta columna cuenta con una extracc!6n lateral a la altura 

del plato número 39, por donde es extraído 1,4 Hldrox!ac_!! 

tox!butano, 1, 4 y 1, 2 D!acetox!butano y 1, 4 y 1, 2 Butllen-

glicol los cuales son realimentados al reactor 104-R. 

El producto remanente obtenido por el fondo, el cual conti~ 

ne 1,4 But!lengl!col e Impurezas, es alimentado a la colu'!! 

na de purlflcacl6n de l, 4 Butllengl!col ( l 05-CO) en donde se 

obtiene este último por el domo de la columna. 

Para este fin se prevee Instalar una columna de destilación 

de O. 305 m. de diámetro por 17 ,m. de altura tangente a 

tangente conteniendo 21 platos tipo cachucha con un espacl! 

mento entre sí de O. 75 m. la cual opera a una temperatura 

y una preaibn de domos de 544 "K y 0.4 MPa. 

La columna de puriHcaci6n de ácldo acHlco, a la cual se 

alimentan el agua, ácido acético, butllacetato y residuos de 



1, 4 y 1, 2 Diacetoxibutano, l, 4 Hidroxlacetoxibutano, l, 4 

y 1, 2 Butilenglicol y l, 4 Diacctoxi 2 Buteno, provenientes 

de las columnas 101-CO y 102-CO, contiene 64 platos tipo 

cachucha espaciados 0.51 m. entre s{, con un diámetro de 

O. 50 m., y una altura de 34 m. tangente a tangente. 

El ácido acétic? obtenido Pº!' los fondos de la columna es 

alimentado a la columna abeorbcdora de butadicno y por el 

domo es recuperado el Butil-acctato. Dicha columna cuenta 

con una corriente lateral por medio de la cual es cxtra{da 

el agua conteniendo algo de ácido acético y otros productos, 

que se alimenta al segundo reactor de hidrblisis (104-R). 
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Esta columna opera en el domo a una temperatura y preei6n 

de 481 'K y l. 7 MPa y en los fondea a 523 ºK y l.8 MPa, 

respectivamente. 
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10,Z METODOLOG!A DE CALCULO 

La principal fuente de información para el des.arrollo del cll_l 

culo que comprende la ingeniería bllsica del proyecto, fue a 

trav6s de patentes registradas, que des'criben el proceso en 

forma general y también como subsistemas, dividiendo las 

etapas de acet9xi\ación, hidrogenación e hidrólisis. Se real.!, 

z6 un estudio preliminar con los datos reporta dos en dichas 

patentes, para después adaptarlas a las necesidades requer.!, 

das para el proyecto motivo de esta tésis (261, (44). 

De esta forma, se obtuvieron los balances de m.aleria y ene!. 

g(a y el dimensionamiento del equipo principal. Por métodos 

tradicionales, se diseñaron los rehervidores, condensadores 

y las bombas de proceso, para as{ llegar a un arreglo de 

equipo (lay outl adecuado, y conocer las dimensiones del tE_ 

rreno requerido, incluyendo las áreas de almacenamiento de 

materia prima y de producto terminado. 

Un punto principal dentro del balance de energía y el diseño 

del equipo menor {bombas y cambiadores de calor), es el 

conocimiento de las propiedades f!slcas de todos los compue.!!. 

tos que intervienen en el proceso, en sus diferentes estados 

y a diversas condiciones de presión y temperatura. Después de 

consultar una amplia bibliografía y algunos bancos de datos --
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compularizados, tanto nacionales como internacionales, no 

se logró llegar a conformar una tabla de propiedades, ya que 

a la fecha, no se han reportado muchas de ellas, debido a 

que el proceso aún es muy j6ven, 

Con el fin de proseguir el desarrollo del proyecto, se tuvo 

la necesidad de calcular las propiedades lrsicas de los co'!l 

puestos por métodos etnp{ricos, y esto, constituyó todo un 

trabajo extra dentro del contexto general del diseño de la 

planta. Lbgicamente, el dlculo empírico de las propieda-

dcs ffsicas, en determinado momento, podrfa incrementar el 

porcentaje <le error en el resultado final reportado. Si se 

hubiera querido llegar a un proceso flnamcnte detallado con 

una alta exactitud, el ca1nino más viable> serfo. ir directa-

mente a la cxpcrimentacibn con la instalaci6n de una planta 

piloto, y la consiguiente inversión de tiempo y dinero. Sin 

embargo, el motivo principal de este proyecto, no fue ela

borar un estudio de ingcnierfa con todas sus implicaciones, 

ya que para llegar a tal profundización, existen firmas co

n1crciales de ingenicrfa con toda una infraestructura cstabl~ 

cida y lograda a través de muchos ª"ºª de experiencia, si

no mostrar la mctodologfa principal para la realizaci6n de 

un estudio de ingenierfa bftsica, Muy probablemente, 

existan consideraciones no tomadas en cuenta, pero creemos 
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en la .confiabilidad de los datos obtenidos y en haber curnp!,!; 

do con la finalidad original que motivó la realización de es

ta tés is. 



BALANCE DE MATERIA 

Como se mcncion6 anteriormente, los datos para realizar 

el balance de materia del proceso, se obtuvieron de las 

patentes reportadas por Mitsubishi Chemlcal lnd., los cua

les se adaptaron a las necesidades del estudio de mercado, 

que consiste bá.sicamente en. la producci6n de 6,000 tonela

das por año de l, 4 Butilenglicol. 

Por medio de Üeraciones continuas se lleg6 al equilibrio de 

masa de todas las corrientes y equipos del proceso. En es

te reng16n, fue de gran ayuda la utilizacl6n de un programa 

diseñado exclusivamente para el diagrama de flujo especifi

cado y los requerimientos establecidos. El número total de 

iteraciones para llegar al equilibrio final fue de 78 con el 

programa 11 BAL 11
, desarrollado en una calcula.dora portát\l 

Hewlett Packard 41 CV que conslst\6 de 343 lfneas y cuyo 

listado se muestra a continuaci6n : 
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Ol+L&L "8HL 43 1280 
44 + 

02•L8L 1 1 45 ~:TO 04 
03 RDV 46 1962 
04 RDV 47 + 
05 ADV ~:3 F;CL 02 
(16 l 49 + 
07 ST+ 01 50 STO 05 
08 SF 12 51 .70745 
09 "BALAllC.E 52 :t; 

53 STO üt. 
10 PRA 54 CH~; 

l 1 RCL (q 55 RC.L ü5 
12 PRX 56 + 
13 CF 12 57 STO 10 
14 ~IDV 58 .0413 
15 RDV 59 * 
16 "COI': ~:.;::;. " 60 STO 11 
17 F:CL .:::.. '~· 61 RCL o:?. 
18: STO o.:: 62 + 
19 RRCL 63 101 · 
20 PRR b4 -
21 "COR •'.=." 65 STO 13 
22 F:CL "' 66 F:CL 06 
23 STO o·. b7 171 1 
24 RF:CL E·::':: -
25 Pf.:R 6-:> :=-ro 02 
26 "COR ~·= .. 7(1 (1 

27 RCL (12 71 STCI e•:; 
28 STO üé. 7:0.•LBL ü2 
29 ARCL " 

73 1 
3(1 PRR 7•1 ::;T+ üO 
31 "COR 25= 

~~ 

' -· RCL 1··· 
76 F:CL 07' 

32 PROMF'T 77 + 
33· STO G3 78 STO 19 
34 RRCL ~--: 79 128(1 
35 PF:R :3(1 + 
36 BEEP 81 ~:TO 14 
37 ADV 82 1962 
38+LBL 01 83 + 
39 RCL 03 84 F:CL (12 

40 F:CL 07 s;:s + 
4 1 + 86 STO 15 
42 STO (19 87 . 70745 
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88 * 133 RCL 16 
89 STO 16 134 RMD 
9(1 CHS 135 ;.:=V? 
91 RCL 15 136 GTO (l¿, 

92 + 137 GTCI 11 
93 STO 20 138•L8L 06 
<:<4 • 0413 139 RCL 1 o 
)5 * 14ü RHD 
9¿. STO 21 141 RCL 2(1 
97 RCL 08 1'"12 RHD 
98 + H3 X=Y? 
99 l 0 1 144 GTO 07 

1 00 - 145 GTO 11 
!01 STO 13 146+LBL 07 
1ü2 RCL 06 147 RCL 11 
103 1711 14 :3 RtlD 
10'"1 - 149 RCL 21 
105 STO 12 15(1 RHD 
106 F I;{ 2 1~d X=Y? 
107 RCL o·~ 152 GTO 0!3 
1 (1::: RND 153 GTO 11 
1 (1'3 RCL 19 154+L8L 08 
110 RtlD 155 F:CL 03 
111 ;~=Y? 1 !:16 F:IW 
112 GTO 03 157 F:CL 13 
113 GTO 1 1 158 FUW 
1 H • LBL ~33 1 ~,·;. X=Y? 
115 F:CL ~)4 16ü GTO os 
116 RtHI 161 GTO 11 
117 RCL 14 162+LBL 09 
118 RMD 163 RCL 132 
11 ·? X=V? 164 RND 
12ü GTO 04 165 RCL 12 
121 GTO 1 j 166 P.ND 
122•LBL (:4 167 :..-:=~1'? 

123 RCL (\5 168 GTO 1e 
124 RllD 169•LBL 11 
125 RCL 15 1 70 RCL 1 '? 
126 F:tHI 171 STO o·~ 

127 X=Y? 172 F:CL 14 
128 GTO 05 173 Siü O·I 
129 GTO 1 1 17'"1 F:CL 1':· 
13(aLBL 05 1-~ 

'~ :3TO º~' 131 F:CI. or::. 176 F:CL ¡ ~. 
132 F·l Hl 1 77 :3TC1 e.;. 
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17!3 F:CL 20 219 "COR 15= 
179 STO 1 (1 

180 •<CL 21 220 ARCL ~~ 

181 STO 11 221 PF'A 
182 RCL 13 222 F:CL 00 

183 STO 03 223 "ITER. =" 
184 RCL 12 224 ARCL )-; 

1:=:5 STO 02 225 PRR 
186 GTO 02 226 ADV 
187•LBL 10 22~; AD\.' 

188 FIX o 228 XEQ "SAL 
189 BEEP RH" 
190 RCL 1 ·? 229 GTO 11 
191 "COR 5=" 2313•LBL "BAL 
192 ARCL X RH" 
193 PRR 231 RCL 20 
194 RCL 14 232 .9587 
195 "COR (;;;" 233 * 
196 ARCL X 234 STO 22 

197 PRR 235 "COR 2f:. 

198 RCL 15 
199 "COR ·~=" 236 AF:CL V 

200 RRCL " 237 PRR ,, 
201 PRA 238 "COR A ..¡ 

202 RCL 11; ·~""t" 

203 "COR 14= ,~39 PROMPT 
'.2413 .. 

204 ARCL ;-: 241 "COR A 2 

205 PRA 7?" 

206 RCL 20 242 PROMPT 
207 "COR 26= 243 / 

2•{4 STO 23 
;~(18 RRCL ;-; 245 "COR 49~ 

209 PRA 
21,?J RCL 21 246 fiRCL ,. ,, 
211 "COF: 57= 247 PF:i:t 

248 CHS 
212 ARCL ¡~ 2'\'? RCL 22 
213 PRA 250 + 

214 RCL 13 2~; 1 STO 24 
215 "COR 25= 252 "COR 28== 

216 AP.CL >~ 253 ¡:,;;·cL ., 

217 PF:R 254 PF~R 

218 RCL 1.::· 255 "COF'. R 2 
9?" 
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297 "COR 5(1= 
256 PROMPT 
257 *' 298 i=IRCL X 
258 "COR R 2 299 PRR 
8=" 3(10 RCL 23 
259 PROMPT 301 + 
260 / 302 "COR 51= 
261 "COF: 29= 

303 i=IRCL ¡.: 
262 HRCL " 304 PRi=I 
263 PF:H 305 "COR R $ 
264 RCL 24 3?" 
265 + 306 PROMPT 
266 "COR 30= 307 *' 

308 "COR R 5 
267 RRCL >:: 1=" 
268 PRi=I 309 PROMPT 
269 5 310 / 

270 - 311 ··COR 53= 
271 STO 25 
272 "COR 34= 312 RRCL ~: 

313 PRR 
273 RRCL >-·: 314 1674 
274 PRR 315 + 
275 "COR ;:, 4 316 STO H: 
1 ?" 31? "COR 24= 
276 PROMPT 
277 "' 31 ·~ RRCL " 278 "COR H 2: 31 '3 PRR 
4?" 320 80 
279 PROMPT 321 + 
280 / 322 STO 17 
281 "COR 41= 323 • 904 

324 * 282 RRCL :~~ 325 STO 2E. 
283 PRR 326 "COR 3=" 
284 RCL 25 327 RRCL X 
235 + 328 PRR 
286 355 329 RCL 17 
237 + 33l3 .1)96 
288 "COR ::.t.= 331 :t:. 

332 "COR 2=" 
289 Rl~CL ·.· ?:33 RRCL :v: 
290 PRA 334 PRR 
291 "COF: ;:, "; :ns 1? 11 
0?" 32 . .;. + 
292 PF:01·1PT 337 lr:.83 
~;,:93 ·•: 3;.:~ -
294 "CüF: ;:, 3 33'? STO 2 
b?" 3·10 "COF: -
295 PF:OMPT 341 AF:CL 
296 , 342 PRR 

343 • EMB. 
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BALANCE DE ENERGIA.-

Para la rcalizaci6n del balance de energía, fue necesario h!_ 

cer uso de métodos empfricos para conocer primero las pr~ 

piedades Hsicas de los compuestos y después las condicio-

nes de presi6n y tcnipera.tura de cada corriente. 

La determinación o cfi.lculo de las presiones de cada una de 

las corrientes está basada en la utilización de datos de pr.!:_ 

sienes de operaci6n de equipos recomendados, que han sido 

reportados en patentes, a partir de los cuales y conforme al 

arreglo de equipo seleccionado, se estimaron cafdas de pre· 

sión para cada una de las líneas de proceso, dando como r! 

sultado los valores reportados, los cuales a su vez sirvie-

ron de base para la realización del cálculo de las tempera-

turas (26), (44). 

Se lomó como suposici6n que las corrientes de las materias 

primas, como son el 5.cido ac6tico, el buladieno, el aire, 

el agua y el hidrógeno, tienen una temperatura de entrada de 

25 ºC. Con esto quedan fijas las temperaturas de las corrle!)_ 

tes !, 5, 7, 18 y 30. 

En todas las corrientes donde no intervienen sistemas 



de reaccibn para el c&lculo de las temperaturas, se emplcb 

el método publicado por Riedel-Plank-Miller (48), basado en 

el conocimicn to de la presibn de vapor a cierta temperatu

ra supuesta de cada componente, que multiplicada por su 

fraccibn mol es igual a la presión total de la mezcla. 

Pt .P'¡ ; 1 + Pz. x 2 + • • • • + ¡;~ ~ 

Como la presibn de cada corriente es conocida, en el mo-

mento en que ésta sea igual a Ja presibn calculada (P!), Ja 

temperatura supuesta será la correspondiente a esa corrie~ 

te. 
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Para conocer la presión de vapor de loe componentes, es 

necesario calcular eus temperaturae críticae y de ebulllcibn, 

así como sus presiones críticas. En cate caso, se utiliz6 el 

método de Lydersen - Thodoe y Kleln - Fiehtlne (48), como 

ee describe a continuación : 

a) Para cada grupo funcional exieten datos establecldoe 

de Jae variables AT, b. a2/3, A b3/4, q, k, s,t, 

b) El número de carbonos total de cada componente se 

representa por n. 

e) El número de veces que se repite un grupo funcional 

en un mismo componente, se representa por m. 
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d) A a2/3 --'L + k 
n Para grupos funcionales cu-

e) Ab3/4 
yos datos de Aa y A b no -·- + cstan reportados, pero se 

n conoce q. k, s, t 

f) J:AaZ/3 :t m¡ Aar/3 

:IA b3/4 :X m¡ Ab1/4 

g) a <l~aZ/3¡3/2 

b i:tAb3/4 i4/3 

h) Te 8 a R es la constante de los g!!_ 
2'i'"bR see ideales, en este caso, 

82.06 atm cm3/gmol ºK 
Te es la temperatura crrt!ca 
( 'K) 

!) J:A T = :J: m1 A,Ti 

j) e 0.567 t :::tAT - < :J:A Tl2 

k) 'lb e Te Tb es la temperatura de 
ebulllc16n ( 'K ) 

l) Pe a Pe es la presl6n crrt!ca 
27i7 (atm) 

A partir de c•tos datos, ec Inicia el mHodo de Riedel-Planck-

Millcr, (48) como se indica a continuaci6n : 

a) Tr __!_ 
Te 

Tr es la temperatura redu
cida 
T es una temperatura su- .. 
puesta ( 'K) 



e) h 

d) G 

e) k 

~ 
Te 

Tbr ~ 
1 - Tbr 

o. 4835 + 0.4605 h 

h / G - ( 1 + Tb ) 
r 

Tbr es la temperatura de 
ebullición reducida 

( 3 + Tbr l ( 1 - Tbr ¡2 
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f) ln p' -_Q_ [ 1 T2 + k ( 3 + T rl ( 1 ~ T rl 3] 
Pr r 

Tr 

g) p' inv ( In ¡fp ) ( Pe) 
r 

h) P T = p
0

¡ xi + Pi x z + , , • , , + p~ x n 

flr es la presión total calen 
lada a la temperatura T y 
está dada en (atm). 

Cuando PT calculada = PT conocida, la temperatura T 

supuesta es la correcta para la corriente que se está cale!!_ 

\ando. 

Facilita el d.lculo la utilización de otro programa llamado 

" PV " de 97 líneas cuyo listado aparece a continuación : 
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4 ·:;. PCL 06 
01 +L8L, "P\o'' 5Ct + 
02 "TC ?" 51 -
(13 PROf'lt'T 52 3 
04 STO 01 53 F:CL 06 
05 PF~>~ 5.¡ + 
06 "TE: ?" 55 1 
07 PROMPT 56 RCL 06 
(i:3 STO 02 57 -
ü9 PR:O: 58 X·t-2 
10 "PC ?" 59 .. 
11 PROMF'T 60 
12 STO Ct3 61 STO 1 (1 

13 PRX 62 1 
14 "T ?" 63 RCL ü? 
15 PROMPT 64 -
16 STO 04 65 3 
17 PRX 66 Y1·>: 
18 "X ?º' 67 RCL 87 
19 PROMPT 68 3 
20 STO 05 69 + 
21 PRX 70 * 22 RCL 02 71 RCL 10 
23 RCL ül 72 * 
24 / 73 RCL 0? 
25 STO 06 74 X1'2 
26 F:CL 04 75 -
27 RCL 01 76 
28 / 77 + 
29 STO 07 78 RCL 09 
30 RCL üt. 79 .. 
31 RCL 03 80 RCL 07 
32 LI~ 81 / 

33 1 82 CHS 
34 RCL ot. 83 STO 11 
35 - 84 E·tX 
36 / 85 STO 12 
37 RCL Ob :::6 RCL 03 
38 * :::7 * 39 STO (1:3 88 STO 13 
40 .4605 8·~ RCL (15 

4 1 * 90 .. 
42 .4835 91 STO 14 
43 + 92 PRX 
44 STO 09 93 ST+ 20 
45 RCL o::: ·;<.¡ RCL 20 
46 RCL 0·~ '?5 PF;:-: 
47 / ·?¿. ílDV 
48 ·;.7 EtHi 
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Con éste método, se logró conocer la temperatura de las 

corrientes 24, 25, 28, 29, 38, 41, 42, 43, 44, 45, 46, 

47, 48, 49, 50, 51 V 54. 

Para las corrientes donde intervienen los sistemas de reac-

ción, el ciílculo de sus temperaturas se realizó mediante los 

calores de formación y de reacción de los diferentes compo-

ncntes, según el método de Benson y colaboradores (48), PE. 

ro antes hubo necesidad de estimar las capacidades calor(f!_ 

cas ( Cp) de acuerdo al método de Rihanl-Doraiswamy (48). 

En este método, se encuentran reportados los valores de las 

variables a, b x 102, c x 104, d x 105 para cada grupo 

funcional, debiéndose multiplicar por el número de veces 

que se repiten en cada componente y sumarse para conocer 

la aportación total de a, b, e, d, y con una temperatura 

deseada en ºK, conocer la capacidad calorffica mediante la 

ecuación 

,...J 

e· 
p 

a + bT + cT 2 + dT3 (cal / gmol. ºK) 

Bcnson y colaboradores (48) reportaron también para diver-

sos grupos funcionales valores de calores de formación 

(AH ºf) a la temperatura de referencia de 25 ºC ( 298 ºK). 

Con esto, se puede calcular el calor de reacci6n standard 

(AH• r) mediante Ja ecuación : 



bH{ 
298 

Prod. 

t:H. 
f298 

React. 

(K cal) 

Para los reactores 101-R, 102-R y 104-R, se conocen las 

temperaturas de entrada, corrientes 9, 31 (uni6n de 29 y 

30) y 39 (uni6n de 38, 46 y 54), por lo que se puede cal-

cular el calor de reacción _(KiiR) a ésta temperatura por 

la siguiente ecuación 

n¡ Cpi (Tent. • Tref. l ( cal J · 

Donde 

n es el número de moles de cada rea e tivo ( g mol) 
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Cp es la capacidad calorffica molar de los reactivos (cal/g mol'!<) 

TenL es la temperatura de entrada al reactor ( 'K ) 

Tref. es la temperatura de referencia 298 'K 

Para conocer el calor de reacción de los productos (AHp), 

se utiliza la ecuación : 

bHp &°'HR lltt'r ( !000) (ca\ l 
298 

Por otro lado, 

,0ip n¡ Cp¡ ( Tsal. - Tref.) (cal ) 
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Donde 

n es el número de moles de cada producto (gmoll 

Cp es la capacidad calor!fica molar de los productos (cal/gmol ºK) 

Tsal. es la temperatura de salida del reactor ( 'K ) 

Tref. es la temperatura de referencia 298 'K 

La temperatura de salida (Tsal.) es supuesta y cuando el 

valor de AÍ-Ip para las 2 ecuaciones sea el mismo, se 

habrá. encontrado la temperatura deseada para las corrle,!! 

tes de salida de los reactores (corrientes 10, 32 y 40). 

Las temperaturas de las corrientes 20, ll, 22 y 23 fueron 

obtenidas como resultado del diseño de la columna 108-CO, 

y aquellas de las corrientes 52, 53, 54 y 55 por el dlsei'lo 

de la columna 106-CO. 

Para esto, fue necesario calcular el diagrama de .equilibrio 

agua, lic!do acético a una prcsibn de J .9 MPa, en base 

a las presiones de vapor, Las del agua, se obtuvieron ID!! 

diante un programa de calculadora, mientras que las del 

ácido acético por la ecuaci6n de Antaine (48) 



In p' 

Donde A 

B 

e 

T 

Con estos datos 

PT 

X 

y 

A --L 
T+C 

16.808 

3405.57 

56. 34 

Tempera tura en •K 

x P8zo + ( 1 - x) 

PT - p'A.A. 

P'mo - P A.A. 

(mm Hg l 

p' A.A. 

19~ 
cmZ 

13959. IS mm Hg = l. 9 MPa 

Con el diagrama de equilibrio y considerando 

Yo =_!!L 
Ro+ 1 

Ro z Ro 

se obtuvo el número de platos de la torre y las temperatu--

ras de las corrientes de alimentación 20 y 5Z, las de los domos 

ZI y 53, las de los fondos 23 y 55 y las de las extracciones latP-

rales Z2 y 54. 
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LISTADOS DEL PROGRAMA PARA CALCULAR 
CAPACIDADES CALOR!FlCAS ( Cp} 

Ol•LBL "CP" 
02 "T ?" 
03 PROMPT 
04 STO 1:10 
(15 "A ? " 
06 PROMPT 
(17 STO 01 
08 "B ?'' 
09 PROMPT 
10 STO 02 
11 "C ?" 
12 PROMPT 
13 STO 133 
14 "D ?" 
15 PF:OMPT 
16 STO 04 
17 F:CL 01 
18 RCL 02 
19 RCL 00 
20 ,, 
21 + 
22 RCL 03 
23 RCL (1(1 

24 X·l'2 
25 * 26 + 
27 RCL 04 
28 RCL 00 
29 3 
30 Y1·X 
31 * ·32 + 
33 V IE:., ;~ 

34 EtHI 
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Para el reactor 103-R, la temperatura de entrada (corrí•.!:! 

te 36) es la mezcla de las temperaturas de las corrientes 

22, 35 y 42 ahora ya conocidas y siguiendo nuevamente el 

método donde intervienen sistemas de reacci6n, se puede 

conocer la temperatura de salida (corriente 37), 

Para el cUculo. de la tempe~atura de sallda del compresor 

101-K (corriente 12) se utilizb la siguiente ecuación (19) : 

Pb 
Pa 

1-11r 

Donde 

Ta Temperatura de entrada ( 'K l 

Tb Temperatura de salida ( 'K) 

Pa Presibn de entrada (Pal. 

Pb Preslbn de salida (Pa). 

't Cp/ Cv 1.403 

El resto de las corrientes se pueden conocer por balances 

de energía en los diferentes equipos o por uniones de 

otras corrientes, cuyas temperaturas ya se conocen : 

Corrientes 2 y llnibn de 1 y 25 

Corrientes 11, 12, 13, 14 y 26 Diseilo de 101-D y 101-K 
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Corrientes 4 y J 5 Balance de energía en 107-CO 



Corriente 6 Uní6n de 4 y 5 

Corriente 8 Uni6n de 6, 7 y 13 

Corriente 16 Díseílo de 116-EX 

Corrientes 17 y 19 Balance de energía en 101-L 

BOMBAS .-

El cálculo de las bombas está basado en la realizaci6n del 

BernoulH correspondiente para cada una de ellas, Como 

un paso anterior '11 cálculo de la bomba en sf, fue neces!'_ 

rio calcular la viscosidad y densidad de las corrientes !_!! 

volucradas, 

El método empírico empicado para el cálculo de las· visc.2 

sidades y densidades fueron los publicados por Morrls (48) 

y Gunn-Yamada (48) respcc!ivament<>. 

Asf mismo, y como otro aspecto previo, fueron calculados 

los diámetros de las tuberías de succi6n y descarga, 

La secuencia de cálculo es la siguiente 

Diámetro de tubería 

l) d 0.408 " Q 
6 

!3Z 



Donde d dlámetr o ( in l 

O Gas to (lb/hr) 

- Cálculo de la bomba 

Donde : 

p 
h 

Re 

d 

1) Pg fh 

2) Re 123.9 !LY._f 
p. 

3) (De la Tabla A-24. Grane (JO) 

4) P¡oo 0.0216 ~ 
5) LT L recta + L equlv. 

6) ,ÓP LTAP100 

?) Po h.P + Z a vencer 

8) H Po - Ps 

9) HPHYDR. .9.J:!.e. 
39601 

densidad ( lb/ft3) 

columna (ft) 

No. de Reynolds 

diámetro ( in l 

+ P tanque 
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V : Velocidad de flujo ( ft/seg] 

'( viscosidad ( centipoises) 

factor de fricción 

Q Gasto ( GPM) 

LT Longitud total de la tubeda ( ft ) 

P Caída de p~esi6n (lb/inZ 6 ft) 

P S Presi6n de succión {lb/inZ 6 ft) 

Pn Presión de descarga (lb/inZ b ft) 

H Cabeza de la bomba (lb/inZ 6 !t) 

HP Potencia de la bomba ( HP ) 

'! Eficiencia [supuesta 60%) 

De esta manera se obtienen las caracter!sticas de las bombas 

utilizadas en el proceso que se menciont1n a continuacibn : 

P5 Po H Potencia 
No. TAG. (Kg/cmZ) (MPa) (Kg/cmZ) [MPa) (Kg/cm2) (MPa) (HP) (J/ s I 

101-P 
JOZ-P 
103-P 
104-P 

7.S 
4.0 
3. 1 

18.0 

o. 7 18.0 
0.4 10,0 
o. 3 7 .o 
1.8 73.0 

1.8 
0.8 
0.7 
7.1 

10.s 
6.0 
3.9 

SS.O 

J.0 2 1,492 
o. 6 746 
0.4 1 746 
S.4 15 11, 190 
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CAMBIADORES DE CALOR 

a) Condensadores 

Utilizando el método de Lydersen - Thodos para el cál-

culo de las propiedades criticas y la temperatura de 

ebullición de cada compuesto, descrito al inicio de este 

capítulo, y por medio de la siguiente ecuaci6n, fué po-

slble conocer el calor latente de vaporizaci6n para cada 

una de las corrientes, (48). 

). _ [ R Tb Te Kv l n Pe] 
- Te - Tb [ 

l - l ]l/Z 
Pe Tb 3 

r 

Donde : 

). = calor latente de vaporización (cal/gmol) 

R constante de los gases ideales = l. 987 cal/gmol 'K 

Tb temperatura de ebullición ('K) 

Te temperatura crítica ('K) 

Kv constante para cada compuesto (48) 

Pe Presión crítica (atm) 

Tbr Temperatura de ebullicl6n reducida Tb /Te 



136 

El siguiente paso consistió en el cálculo de Ja carga térmica 

de los condensadores mediante la siguiente ecuación : 

Qc n1 

Donde : 

Qc Carga térmica ( K cal) 

n moles ( Kg mol) 

1 calor latente de vaporización de cada corriente 

(K cal / Kg mol), 

x¡ fracción mol (Kg mol) 

A1 calor latente de vaporización de cada compuesta 

( K cal / Kg mol) 

As!, se obtienen los datos de las cargas térmicas de los co.!!. 

densadores reportados a continuación 

Qc 
No. TAG. (K cal/ hr) (BTU / hrl ( J ! hrl 

103-EX 834. 221 3,310 3,489,898 
106-EX 633. 528 2, 514 2,650,636 
108-EX 625.523 2,482 2,616,897 
110-EX 9.685 38 40,065 
112-EX 133. 082 528 556,697 
113-EX 177. 791 706 744, 371 
118-EX 17 .188 68 71,696 



137 

b) Hervidores 

Como un paso previo al cálculo de los hervidores, es necea~ 

rio conocer las entalpías de vaporización de las corrientes 

relacionadas con dichos equipos a sus temperaturas de dise-

ño, por lo cual fue necesario calcularlas empíricamente con-

forme al método que a continuación se describe : 

Entalpia - Método de Fish y Lielmezs (48) 

Donde : 

" 

q 

p 

Tr 

constante para lfquidos orglinlcos 0.35298 

constante para líquidos orgánicos 0.13856 

Entalpía de vaporizaclbn a temperatura de 
ebullici6n (cal ! gmol) 

Temperatura reducida 

Temperatura de ebullici6n reducida 

Entalpía de vaporización a una temperatura 
dada para cada compuesto (cal/gmol) 

La cntalpfa por corriente se calcula mediante 

4Hy = ± [(l\Hy )¡(Xi )1 
T i = 1 T j 
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Con los valores obtenidos y mediante la realización del bala!l 

ce de encrgfa de las torres de destilación es posible conocer 

la carga térmica de los hervidores que intervienen en el pr.2 

ceso. De esta forma tenemos : 

,.-- ---- ---- -- ---- ---- ------ --- ------., 
1 
1 
1 
1 
1 

n= 1 

1 
1 

1 
1 
1 
1 
1 
l. 
1 
1 
1 

Oc 

Alimentación _ _,_ __ _ 

A, hA 

1 
1 

' 

Columna 

Hervidor 

t __ .,. ____ - - -- --- .. - - ----------------- .... 

Despejando OH tenemos 

OH = Dho + FhF + 0e - AhA 
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Donde 

OH Carga térmica del hervidor ( K cal) 

D Gasto másico de la corriente de los destilados 
(Kgmollhr) 

hn Entalpía de los destilados(K cal/Kg mol) 

F Gasto másico de la corriente de los fondos 
(Kg mol/hr) 

hF, = Entalpía de los fondos (K cal IKg mol) 

A = Gasto másico de la corriC'nte de alimentaci6n 
. (Kg mol/hr) 

hA Entalpía de la alimentación (K cal/Kg mol) 

Oc Carga térmica del condensador (K cal). 

Bajo este procedimiento, se obtienen los datos de los hervid~ 

res expresados a continuación : 

OH 

No. TAO, (K cal/ hr ) (BTU / hr) ( J / hr l 

104-EX 950.046 3, 770 3 '974, 899. 
107-EX 1'265.941 5,024 5 '297, 054. 
109-EX 571.863 2,269 2'392, 320. 
111-EX 26.183 104 109,652. 
114-EX 156.589 621 654,751. 
119-EX 16.658 66 69, 587. 
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El resto de los cambiadores de calor se calcularon por el 

método tradicional de O = m Cpd T arrojando los siguieE_ 

tes resultados : 

o 
No. TAO. (K cal / hr) (BTU / hr) ( J / hr ) 

101-EX - 210.703 - 836 881,437 
102-EX 652.075 2, 588 2'728, 658 
i05-EX - 122.694 - 487 513,468 
115-EX 5. 745 23 24,250 
116-EX 403.615 1, 602 1'689,069 
117-EX 3.018 12 .[2, 652 



LISTADO DEL PROGRAMA PARA CALCULAR 
ENTALP!AS DE VAPOR!ZAC!ON ( Hv ) 

7(:.1 l 

(11-4·LBL "HV" "3 l RCL 06 
ü~~.-LBL 02 32 -
03 RCL 01 33 / 

04 "TB ?" 34 RCL 06 

05 PF:OMPT 35 í<CL 05 

06 STO 01 36 / 

07 RCL 02 37 * 
08 "TC '?" 38 STO 07 
(19 PROl·1PT 39 RCL 07 

l\?. STO (12 40 .35298 

1 l RCL (13 4 1 v·n: 
12 "T "f'" 42 + 
13 P~:OMPT 43 1 
14 STO ü3 44 RCL 07' 

l5 F:CL (h.; ~15 1385E. 

16 "HVB ~" 46 'y''f ¡{ 

17 PF:CtMF'T 47 + 
: :::: STO .:,. .. 4 :3 / 

1·::i RCL 03 49 RCL 05 

2(1 RCL o::.· 50 RCL üb 
¿ 1 / 51 / 

2-2 ~:Tü 05 52 * 
2 ~.!: RCL (11 53 RCL 04 

24 RCL 82 54 * 
2~ / 55 PSE 
26 STO 06 56 PSE 
27 1 57 STO 19 

28 RCL 05 58 GTO 02 

~? - 5'3 EMD 
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LISTADO DEL PROORAMA PARA CALCULAR 
DENSIDADES DE GASES 

OH-L8L "DEI/ 39 + 
\/" 40 :O;TO (15 
º., o 41 F:CL oi:. f '.... 

03 :::TO 12 -12 273 80 

04<-LBL ¡j 1 43 - 81 
(15 F:CL 01 "TC ·:-·" 82 

06 273 45 PROMPT 83 

07 - 46 273 84 

08 "T ?'' 47 + 85 

09 PROMPT 48 STO 06 86 
1(3 273 49 FIX 2 t'-" 
11 + ~0 RCL 01 88 

12 STO 01 51 RCL üb 89 
13 RCL 02 ~.2 / 90 

14 .9667 53 STOP 91 

15 / 54 RCL 02 92 

16 ··p ?" 55 RCL 04 93 

17 PROMPT 56 / 94 

I''.' .9667 57 STOP 95 
l': 58 FIX 4 96 
2 ~· :::ro 02 59 RCL O? 97 
;::·· F:CL 03 60 ··Z< o> .-?., 98 

;,,::..:: "Pf-1 .-) .. ,;.1 PROMPT 99 
z~. PROf'íPT 62 STO 09 1 (11) 

24 STO 03 63 RCL 1(1 101 
25 RCL 04 .;..¡ "Z< 1) 1'l2 
26 .9667 65 PROl'IFT 103 

27 / b6 STO 10 104 

28 "PC ?" 67 RCL 13 105 

29 PROMPT 68 100 106 

:::o . ·:•667 6"3 ,. 107 
_, ,_ 

'º ··;:MOL ? " H'.18 

·::TO 04 71 PF:OMPT 1(19 

P:::L 05 72 H'.10 110 
273 73 / 1 l 1 

:. - 74 STO 13 112 
.;. ··TB ?" 75 RCL 05 113 
7 PF:OMPT 7b RCL 06 114 

8 273 77 115 

142 

•'~o 07 
RCL 04 
LOG 
RCL 07 
1 
El-ITER-t 
RCL 07 
-
/ 

:~ 

3 

* 7 
/ 

1 
-
STO 08 
RCL 10 .. 
RC'... ü? 
+ 
STO 11 
RCL 02 
RCL 03 .. 
RCL 11 
El-IT EF:-1 
82.0567 

"' RCL 01 

* 
/ 

RCL 13 

"' ST+ 12 
STOP 
GTO 01 
• Et-ID. 
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LISTADO DEL PROGRAMA PARA CALCULAR 
DENSIDADES DE LIQU!DOS 

01•LBL "Dnl 42 1 84 RCL 14 
43 RCL 06 85 3 

02 RCL 01 44 - 86 Y1'X 
03 ··T ?" 45 / 87 * (4 PROMPT 4€> 3 88 -
º~ 273 47 .. 89 1.11422 
06 + 48 7 90 RCL 14 
07 STO 01 49 / 91 4 
08 RCL 02 50 RCL 05 92 YtX 
09 "TB ?" 51 LOG 93 • 
10 PROMPT 52 .. 94 + 
11 273 53 1 95 !¡TO 09 
12 + 54 - 96 82.0567 
13 STO 02 55 STO 07 97 RCL 03 
14 RCL 03 56 RCL 01 98 ., 
15 "TC ?·· 57 RCL 03 99 "CL 05 
16 PROMPT 58 / 100 
17 273 59 STO 14 101 .0967 
18 + 60 Xt2 102 1·rHERt 
19 STO 03 61 .04842 103 RCL 07 
20 RCL 04 6:: .. 104 .. 
21 "P ?" 63 CHS 105 CHS ·. 
22 PROMPT 64 RCL 14 106 .2920 
23 .9662 65 .09045 107 + 
24 .. 66 • 108 • 
25 STO 04 67 - 109 STO 11 
26 RCL 05 68 .29607 110 RCL 07 
27 "PC ?" 69 + 111 RCL 08 
28 PROMPT 70 STO 08 112 * 29 .9667 71 .33593 113 CHS 
30 • 72 ENTER1· 114 1 
31 STO 05 73 .33953 115 + 
32 RCL 10 74 ENTERt 116 RCL 11 
33 "% MOL? .. 75 RCL 14 117 * 
34 PRCtllf'T 76 * 118 RCL 09 
35 100 77 - 119 * 36 / 78 1.51941 120 STO 12 
37 STO 10 79 RCL 14 121 l/X 
38 RCL 02 80 Xt2 122 RCL 10 
39 RCL 03 81 .. 123 .. 
40 / }32 + 124 ST+ 15 
41 STO 06 +:.3 2.02512 125 .END. 
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10.3 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO 
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10.4 DIAGRAMA DE ARREGLO DE EQUIPO 
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11. - ESTIMADO DE INVERSJON 
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11. 1 ESTIMADO DE JNVERSION 

En base a la literatura consultada, el costo de una planta en 

Septiembre de 1981, con una capacidad Instalada de IS, 000 

TPA de 1,4 Butilenglicol y Tetrahidrofurano, es de 21 mili,!! 

nes de d6larcs ( *). Esta capacidad considera la producci6n 

conjunta de am.bos productos_, convirtiendo las toneladas de 

THF a su equivalente en toneladas de 1, 4 BG por mo!aridad 

y conociendo que la relaci6n molar del 1, 4 BG - THF es 

aproximadamente 1 : 1, el factor resultante es igual a J.ZS 

Kg l,4 BG/Kg THF, (49) 

Para estimar la invcrsi6n de nuestra planta, se consult6 el 

factor de esca!aci6n a la fecha del presente estudio, que pa

ra este caso, es de O.SS en un rango de producci6n de 6, 000 

TPA ( 9 ) • As( mismo, se aplicaron los fndices de costo de 

planta (9 ) con la misma finalidad de actualizaci6n (Diciem

bre de 1984) y se tom6 en cuenta la paridad de nuestra mo

neda con respecto al d6lar americano al tipo de cambio con

tratado a la misma fecha citada anteriormente. 

No se aplic6 la relac16n de costo de plantas entre México y 

los Estados Unidos de Am6rica, ya que el efecto de este faE_ 

( *) Incluyendo el costo Inicial del catalizador. 
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tor se anula con la consideración de localización de nuestra 

planta citada en el capítulo 8, esta es, que se cuenta des-

de el inicio con el terreno, la infraestructura básica y los 

servicios au."<iliares necesarios. Esta considcract6n, de no 

tomar en cuenta la relación de costo para la instalación de 

plantas entre ambos pafscs, se puede tomar como válida, de! 

de el punto de vista de obtener un primer estimado de inve.!'.. 

si6n. 

La inversión se divide en 2 partes, una que abarca la sec--

ción del l, 4 BG y los servicios auxiliares que es el 80 % 

del total, y la segunda, que considera la secci6n del THF 

que es el 20 % restante. En un lapso de 2 a~os en su apU, 

cacibn, tenemos : 

Datos 

C¡ $ 21 MM Dlls. 

Factor 0.55 

CAP¡ 15,000 Tons. 

CAP2 6,000 Tons. 

Indice I 981 297.0 

Indice Die .34 325.81, ( *) 

(*)Indice de Junio de 1984 (322.5) proyectado a Diciembre de 1984, 
consid\!ra.ndo el promedio mensual entre Junio de J983 a Junio 
de 1984 (9). 
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Cálculo 

21 MM Dlls X ( 6,ooo\º· 55 
X 325.86 = 13.92 MM Dlls 

1s,0001 291.0 

Costo al 31 de Diciembre de 1984. 

Paridad controlada=$ 191,?6 /Dll. 

C2 13.92MMD1lsx~= $2,666.52 MMPesos 
l Dll. 

Como se mencionó, el 80% corresponde a la Sección del 

1,4 BG y el 20% a la del THF. 

Costo ( !, 4 BG $ 2,666.52 MM x 0.8 $ 2, 133,21 MM 

Costo ( THF ) $ 2, 666.52 MM x 0.2 .$ 533.31 MM 
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12. - PRESUPUESTO DE INGRESOS Y EGRESOS 

12. ! . - INGRESOS 

12.1.1 PRESUPUESTO DE VENTAS 

12.2.- EGRESOS 

12.2.1. COSTO VARIABLE 

I2.2.2. MANO DE OBRA DIRECTA 
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12.1 INGRESOS 

12:1.1. PRESUPUESTO DE VENTAS. 

El precio de venta que se considerará inicialmente en el me!. 

cado ser~ el precio al que surte el principal distribuidor del 

1, 4 BG y el THF en México, ca decir, Gaf Corporation de 

México, S.A. de C. V. Sin ~mbargo, se piensa que con una 

solicitud de incremento de la cuota Ad-Valorem, se lograr~ 

desplazar del mercado a esta empresa, ya que funciona únic! 

mente como distribuidor de estos productos y no como fabri-

cante. 

Para el mercado de cxportaci6n, se tomará en cuenta, el pr~ 

cio internacional del 1, 4 BG y del THF mostrado a continua--

ci6n, considerando la condici6n L. A. B. Frontera Mexicana : 

1,4 BG 

THF 

Precio Nacional 
( $ / Kg) 

465. 00 

565. 00 

Precio Exportaci6n 
(DU / lb) ($/Kg) ( * ) 

0.88 371.31 

1.02 33 7. 55 

( * ) Paridad considerada al 31 de Diciembre de l 984 : 
( $ 191.56 /DI!'). Para el caso de los subproductos, el 
precio de venta que se ha tomado es el que rige actualme.!!. 
te en el mercado nacional y es el siguiente : Butilacctato 
$ 332, 00/kg y 1, 2 Butilenglicol igual que el 1, 4 BG. 



12.2 EGRESOS 

12.2.1 COSTO VARIABLE 

1, 4 BUTILENGLICOL. -

BASE : 1 Kg de 1,4 BG 

Materia Prima Consumos 

Butadieno 
Hidrógeno 
Acido AcHico 
Vapor 
Energía .Eiéc. 
Agua de Enf. 
Agua de Proceso 

T o t a 1 : 

Costo Unitario 

0.440 
321.100 

0.568 
s.ooo 

.800 
!000.000 

O. !SI 

~~· 
Kg. 
Kg. 
Kw-H 
M3 
M3 

$ 1 !6.93 / Kg 1,4 BG 

TETRAHIDROFURANO. -

Precio ($ / Kg) 

1i7 .10 
0.338 

i00.50 
0.355 
4, 366 
0.00185 
0.2385 

Costo Unitario THF ~ x 1.25 Kg 1,4 BG 
Kg 1,4 BG Kg THF 

5 i. 52 
0.11 

57 .os 
2 .84 
3.49 
l. 85 

___lLl!±. 

116. 93 

$ 146.16 
Kg THF 

NOTA: Los Consumos se obtuvieron del Balance de Materia (Capítulo 1 O) 



CALCULO COSTO VARIABLE • 

1,4 BG THF T o tal 

Volumen C. V. Volumen c. v. Valumen c. v. 
A~o (Ton•) (MM$) (Tone.) (MM$) (Tons.) (MM$) 

1987 3, 600 421 o - 3, 600 421 

1988 4, zoo 491 o - - o 4, 200 491 

1989 2, 597 304 2, ooz 293 4, 599 597 

1990 2, 717 l 18 2, 362 345 5, 079 663 

1991 Z, 82Z 330 2, 303 337 5, 125 667 

1992 2, 827 331 2, Z99 336 5, 126 667 

1993 2, 836 332 2, 291 335 5, IZ7 667 

1994 2, 846 333 ~. 284 334 5, !30 667 

1995 z, 859 334 Z, Z73 33Z 5, 13Z 666 

1996 Z, 874 336 2, 261 330 5, 135 666 

1997 2, 949 345 2, 297 336 5, Z46 681 

1998 l, 021 353 2, 3Z3 340 5, 344 693 

"' "' . Pesos constantes, 1984 • 



12. z. 2. MANO DE OBRA DIRECTA 

Según literatura consultada, el personal requerido en el cuidado directo de la planta, Consta de 

ttn Supervisor y 4 Operarios por turno, y considerando los salarios estimados a Diciembre de 

1984, se obtcndrfa (49) : 

Empicado Salarlo Mensual Prestaciones Salario Total 

Supervisor 130; 500.00 65, zso.oo $ 587,Z50.00 

4 Operarios 58,800.00 29,400.00 l '058, 400, 00 

Suplente 58,800.00 Z9,400.00 264, 600.00 

Total Mensual $ 1'910,250,00 

At A~o $ 1'910,250.00 x 12 meses $ ZZ'923,000.00 
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13. - ESTUDIO FINANCIERO 

13. l BASES Y BANCO DE DA TOS 

13.2 ESTADO DE RESULTADOS 

13.2.J. EN VALOR 

13.2.2. EN PORCENTAJE 

13.3 BALANCE GENERAL 

13.4 ESTADO DE ORIGEN Y APLICACION DE FONDOS 
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13. - ESTUDIO FINANCIERO 

13.I BASES Y BANCOS DE DATOS. 

La evaluaci6n financiera se realizó considerando pesos cons

tantes de 1984, una paridad peso-dollar de$ 1q1.s6 al 31 de 

Diciembre del mismo año y una tasa de lnterh del SZ "/r anual 

bajo las siguientes bases : 

- El precio de venta nacional, tanto para el 1, 4 Butilen 

glicol como el THF, es el mismo al que Gaf Corp. 

de México, S.A. los comercializa actualmente en el 

pala. 

Se conaldera que el excedente de prod11ccí6n de ambos 

productos, será exportado al precio de venta interna

cional vigente. 

- El costo variable es igual al costo de producdlm 

equivalente. 

- Dentro del aspecto "Ventas Subproductos" se incluye 

la venta del I, Z Butilenglicol y del Buti\acetato. 



- Costos de Operaci6n : 

Mano de Obra Directa 

. 159 

1 Supervisor y 4 ope
radores por turno (3 
turnos al dfa). 

• Materiales de Operaci6n: 5 % de la mano de obra 
directa 

Laboratorio: l O o/r de la mano de obra 
directa 

• Gastos de Mantenimiento: 1 % sobre la inversi6n 

Gastos generales de 
planta: 

Dcpreciaci6n: 

50 % de la suma de la 
mano de obra directa y 
gastos de mantenimie!! 
to. 

Lineal, 1 O % anual. 

- Gastos de Administraci6n y Ventas 4 o/r de las ventas 
netas. 

Regalías : 1 % de las ventas netas sin considerar su~ 
productos 

- Gastos Exportaci6n So/r sobre ventas exportaci6n 

- Gastos Financieros Calculados de acuerdo a los re .. 
qucrimientos de financiamiento del 
proyecto, pagando los intereses 
en el año del préstamo y el prin 
cipai al año siguiente. -

- !SR 42 % de la utilidad antes de impuestos. 

- PTU 8 o/r de la utilidad antes de impuestos. 

- Caja 4 dfas del costo variable 
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- Inventarios : Materia Prima : 20 días del costo variable 
Producto en proceso: 2 d[as del costo varia

ble 
Producto terminado: 25 días del costo vari! 

ble 
(Se consideran 360 d[as/año) 

- Cumtas por Cobrar 30 d[as de las ventas nacionales 
60 días de las ventas de exporta-
cibn. 

- Cuentas por Pagar 30 d[as del costo variable 

- Capital Social 70 % sobre la inverslbn. 



HllCO H DATOS 

1 9 8 4 

Pr.mos < HSOS/KG) 

HtG ~1\l, 46).00 
1m m. 371.ll 
Hif liAL, ~65,00 
IHf EXP, 430,JB 
12Iü Hhl, m.o; 
~h NIJ., 332.00 

1987 1968 1989 1990 1991 1992 -1m 1994 1995 199& 1997 1998 

VOLL'-rn¡s ( TO:/[LA~·AS ) 

IU:u H.\l, 1567 1&81 1797 1917 2012 2170 2301 243& 2S7a 2721 2867 3021 
WG EXP, 2033 2rn 800 800 780 &57 S3S 110 281 153 82 o 
11~ lliol. o o 1498 1590 1679 1173 1863 1950 2048 2139 2231 2323 
rnr m. o o SOi 772 m 52& 128 328 22S 122 && o 
iOT !4fG 3LOO 1200 2597 2717 ~C22 ·· 2927 2836 284& 2059 1071 2949 3021 
101 THf o o 2002 • 2362 '2303 2299 2291 2284 227! 22&1 2297 2323 

TOTNA!.. 11&7 1&81 ms 3507 Jnl m3 . 1161 1392 162& 1860 5098 sm 
mm. 2033 • 2119 1301 1572 1101 - 1183 963 738 SO& 275 - 118 o 

1 O l AL mo 1200 159? 1m 1125 5126 5127 5130 sm Sl3S m& 5!41 

l 41Q Cülll'llUHlC 1 3&00 1200 5100 5670 5701 ~701 5700 5701 mo 5700 5820 5925 

mGllnL. 791 m 1120 12~5 1252 1252 1252 1252 1212 1252 1278 IJOI 
rh llAL, 11 I& 20 22 22 22 22 22 22 22 22 23 

101 Al su¡~fill•UCTOS 605 939 IHO 1267 1271 1m 1271 1271 1271 1271 1301 llll 

1 EQUIVALENCIA 1.25 KG lllG / KG IHF 

"' 



13. 2. J ESlhDO DE RESUllADOS 

! ~lllOHES OE PESOS ) 

1937 me 19&9 1970 1991 1991 1m 1m 1995 1996 1991 1998 

1:~:'1~S lt··, J~,'·'."tC'1M 7l9 782 33b rn 9ZO 1009 1010 1133 1199 1265 llJl H~~ 

l'~ . .<M'i ~~ ..i • •:;·\·~:~1 ,::0N 7S~ m m 191 29V 2H 199 151 104 S) JO ~ 

1.: 1JP~· i~ ;f., :t; l~~G 1m 1111 1133 11;·¡ llJj l2SJ llb9 1:rs 130l 1322 13b4 1<~5 

\'~;·~ .5 ~.·1 !'1•'!1 '1, .. o o ¡;¡ 0:;i1 m 1~'2 1m llOS m1 1209 ll61 llll 

IJ[il!.'1; 1iT ~:.; ·~ :fi.tlC!l o G 117 m m m 134 141 91 Sl za o 
VE:1í1,$ iJ1r.:LJ tur o 1063 12ll 1~17 1:!W 1131 1146 11$4 1261 llü9 1m 

v¡:iv.s 1~~-J t: 1.~!C:'';~ J!S 411 521 ~.n 51' 582 S52 5S2 ~U! 58~ m ¿~5 

1.1~;!{,5 :.~ f'!.rlt;.:·:~ 5 6 7 7 7 7 7 7 ) 

\~!':.'- ~. : i ~:: kl0~ J'' m S~7 ..i¡,~ siv ~9) ~39 MO ~59 ~S9 !-02 il3 

l,:·,', .s ; 'f t: 1 .'~~·= 11)1 ll16 n~·1 '376 2~e3 2tCO 2712 2C2/ Zi~S l·)b) m; JllO 
·: •. : , :'.S ~, ,.c~:i 1".: ~ ·Jll ¡:~ ~3~ !iH O:i· ~sa ~;o JJJ ;n 2v1 ICl 59 o 

1.'L!fü• r i if\ ~i;Cl~f:l\Dfi IBlb 21'.H :m 3:~; ¡~¡ 3071 ZOY:i im lW 31)) 3254 m; 
C'J~rn '.':?.]Ji'. lt 421 m 59b Gól m w 666 M1 ¿¡¡ 667 631 m 

11! !1.J: ~.~ r· .. ~!.'.l 1C5 1660 ~12] 2312 wi 2401, 14" 2~S~ 21:0 2506 Z~-7~ ¡¡J) 

r ... ' : :. ~- : : .u :·J ~j ¡¡ Z3 ¡¡ ll n 2l ¡; ll 23 Zl 

L1· ... :~~ lZ ~?ER, 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 

l • ., j,f, :.~1 2 ¡ l 2 2 1 2 2 2 

t.:'1 1f:¡n1;!Ci0 :1 21 27 11 17 27 21 21 21 21 21 27 

(.,:,:.~r.~ :-::.a:\!JS n ., n 12 22 22 22 22 22 22 22 " '· 
.. 

t·:·~;p~ 15 17 21 24 l5 15 25 15 1b 26 27 .,, 
., J:l 21) 25) Z!l m 167 2l7 ¡¿¡ Z~1 261 53 53 

,, , , : : [<, • : :,'.; : ~I ~1;; :;~, 361 ¡¿¿ m m 367 317 367 ¡¡o l:i5 l~~ 

t1iíU.'.'I: .. a1 llll i 3~.v t'óJ 1~tj6 ZG!l 2037 2062 ¡¡a¡ 2113 2133 2119 Z~J~ 

~rr~i:i!.i [1f1/\~~tWll )) 11 25 JI 27 23 19 11 10 2 o 
6.'':!01 K :.1: .. 1 V(Mf~ 11 H 74 i4 14 )! 74 11 71 71 H 74 

:::i~:: .:J ~.: i :·.~ .;•:lu'i Je·:~ U4'J 1rn 1m 1912 19\·l l~ó3 1979 1Vi8 . 20~9 ~?U ~~~] 

( ... ;· ·.: f!· ... ;.:.~r.~s i~ ~ o o e o o " o o o G o 
~di.:· :. it.iilS ¡.;: H\?1 1Z~ 1:0:0 11!4 \Uit t:1i2 1740 ma 19'.•9 2018 2V~? 2343 2117 

J ~· r: 3;9 !121 ;19 7" Dl3 815 m 610 BS2 865 m 1011 
"" 

~ 1 u 71 Y9 lll t~O 1~3 1S5 m 160 162 16~ 101 19l 
t•Tlll':·:1 ¡;~¡¡, !l3 "° Sl2 fü m 970 m m 101! 1030 llll 1'114 ~ 

"' N 



13.2. 2 ES TA DO O E RESULTADOS 

CPORCIENIOJ 

1997 1989 1989 1990 1991 1992 1993 1994 1195 1996 1m 1998 

mn~s JU~ rt~~Wi'.lt ¡9,¡¡ 3¡,JJ 30o68 2i.66 Jl.17 32.Bó ¡4,57 Jó,JO 39.10 39,88 4o.96 41.19 
\:L:lif.j !{i.~ E1iff.~i1'CJOll 4r,,¿a 43.49 ID.91 9.88 9.51 J.94 • 6042 4,99 3,¡¡ 1.79 0,94 o.oo 

l1 r~·1ns IOTi.LES IUG 7¡,94 79.91 41.~9 39.~1, 40.63 40,BI 4o,¡9 41.17 41,41 41.67 41.10 U.19 
~c.:;1· ~ 1: ~ J.f.:lC''ñl o.co 0,0) 31.0l 29,¡9 31.14 J~ .62 34.01 35,41. 36077 39.09 3a,7J 39,H 
\'L~ii 1) :, .. ~ rA:·¿f,i.~ICJl 0.\-0 o.oo 7,¡7 11.0! e.si 7,¡7 S,95 4,52 J,Ca 1.65 o,e¡ o.e o 

1:::::1.s DPl!S rnr o.oo 0.00 li.04 4;.15 39,9¡ 40.0V 3¡,9¡ 39,93 39.&5 39,75 39.61 39,41 
\~:11~.3 1:¡·:¡ :•:.tJ:·!1 .. \l 19.51 11,94 11.13 19.17 19.12 16.16 18.81 18,66 la.50 19.35 18.27 18.ll 
~f17.~j f'. ru~:i . .'f-l 0.25 o.:s 0.24 o.2; o.~4 0.11 o,¡3 0.1! o.11 o.21 0123 0.23 

w1·i~~ s· r;•.~!.tr:ns 2Ml 10.11 19,36 19.51 l'.36 19.20 11.cs 18.(9 13,)J 19.53 18.49 18.40 
v~.r:'.~ 1.{;:.;:nrs ~~. 3~ ~6.S~ 61.13 79,.¡; Ci.67 c;,o 87.!J 90,GO 93.61 96.55 !a.ti 100,C.) 
'.1 ~:;¡ ,,; [1 :úi:il:~!OS 40,bl u.;J IE.eJ 1',1.: 1:.11 l~.32 :2.37 9,40. ¿,¡¡ J.45 1.a1 o.ci 

~i:1IJA 1::i,\ LiCjt~~.~A 10•).éa 100.Cl lOD.úO lvMJ 100.00 100.vv 100.00 100.00 too.ov l~'i.00 IO•Mi 100.C) 
CC~ili ~·:iF:lf.~'.( 22.!8 22.BJ 21.90 22.~b 21.;s 21.71 21.53 21.J! 21.!9 21.01 20.91 2v.eo 

lHilir··.~ ~r:.m:.;~ )l.31 77.17 71.JO 77. 04 ¡ij,¡¡ 79,29 78o47 7a.ó4 1a.s2 78.99 79.09 79.20 
;.;'·'J ¡·~ f.:.·.i'. 1.24 1.v1 c.84 o.n O.IS o.1s 0.74 o.73 o.73 0.72 0.10 o !9 
'.':1 I'. ?.:l~l'.i i Z G~ER. 0.01 o' ~·5 0.04 o.o: c.01 0,04 o.o; 0.04 O.V4 0.04 0.04 o.oJ 
L.~:; ~:~·;i(. 0.11 0.11 C-.CJ Ml o.e? O,Ql 0.07 0,07 0.01 0.07 0.07 O,V7 
r.t .. ;:~.iI -:' tltto 1.15 0,99 Ma O.B7 O.SJ O.SI O.Sl o.as o.as O,S4 ú.&2 ú.80 
G,llT[.¡ ((J."if.llES 1.19 1,03 O.SI 0,)4 0,73 0.12 0,7¡ 0.71 0.10 O.JO o.18 o,¡¡ 
;.::.ili:.~ o.ni O.BO O.SI 0,3) O.SI O,BI O.SI O.SI O.SI MI 0.12 o.82 
r:·r::~u::~,:1 11,49 9,92 9,¡¡ B.17 C,75 9,68 8.62 3,54 8.47 8.40 l.!4 l.!O 

C~'j¡:,j ~~ f..=~?.,'1t!'1.~ 16.0ó ¡¡,¡¡ 13.!6 12.13 11.03 11.94 11.es 11.7! 11.6s 11.~I 4,/6 4,¡) 
um::n ¡;,,111 !1.26 6J,21 M.75 6~.76 6!.09 66,35 ¡¡,¡¡ 66.S! 67.14 67,40 74,¡¡ 7~ .~~ 

r:·1~/Vi f.'S"~~T~.~JC!I 1,¡9 2.14 o.n 1.03 •l,39 0.75 0.11 0.45 0.32 O,J6 o.~ o.o·l 
Gt.~iOS [1t A;.~. Y VDiTA 4,¡¡ J,45 ¡,)) 2,4) 2.H 2.42 2.40 2.is 2.J; ¡,34 ¡,¡a :!,iJ 

uuu·.;i H cmi:1cu ~~.~7 ~?.02 ;1.10 62.2! ¿~.76 63.19 ¿¡,¡v 64,05 14,4¡ 64.91 71,93 n.~9 
V.~~r:.:: íl111~.~ltf.JS ~.39 o.oo o.vo o.oo o.;o o.oo o.oo o.oo o.co o.co o.GO 0.00 

Ul!U.:.',) 11•:;¡5 ;¡ ¡¡,p, 41.'6 57,ó2 61.10 62.~.l 62.76 !3.11 63.l·) 64.0> M.46 ¡4,91 71.98 72.11 
1 SR :O.IS 24.20 ¡5,¡¿ 26.15 26.36 2!,54 16.71 26.90 21.oa ¡¡,¡¡ 30.ll J0,36 
? l u J.91 l.ól 4,9y 4.93 s.01 5.0~ s.09 s.12 s.1; 5.19 5,70 s.1a 

U:t:r;.J hlM 24,94 ia.a1 ~.~s 31,IJ JI ,JB 3t.!i9 31.60 32,02 3¡,2¡ Jl.45 35,99 3¡,¡5 
"' "' 



13. 3 HLUCE GE NCHl 

( KlllfJNES DE'P\:SOS > 

1981 . . 1999 1999 .. 1990 1991 1912 1991 m• 1995 l!H 1911 1998 

CAJA 4 .. 5 ¡ 7 1 - 7 7 7 1 . 7 7 7 

nm:·:l!DEWh o . 958 1501 2471 ms ma !!95 7Ub 8951 IOlSI 11416 12130 

t:~1 • Mi:lHJn fiUM 23 27 . 33 ~ 37 37 37 37 ?7 37 37 30 

11;11, p;J);, m.1.. 29 JI 11 • 46 16. 16 46 u 16 u 17 13 

WJ, lfü•, m ffülC 2 2 ¡ l 3 3 3 ,3 • 3 3 3 . 3 

C''ENIAS itR COIMi • 216 25! m 301 300 2'11 2!18 2!13 278 m 175 m 

!el M C!ffü!~!E 214 1~82 1856 30¡5 4268 $525 6776 8012 9313 10620 11815 '13113 

nt!, Fl.ll Al COSTO 21J3 2133 2617 ¡¡¡) 2667 2!!7 2667 1661 26!7 2607 2167 2661 

M:P, !C[,JLAD! 213 420 !9J 9!0 1227 1491 1761 20l9 2295 :&2 2615 2!18 

ICTll'O f!JO htlO 1920 1707 1m m~ mo 1173 906 639 . 372 105 52 ·I 

o:mo tornL 21f4 29'9 3331 m1 5721 ¡¡97 7!31 B!Bl 96?5 107ÍI 11617 13101 

CUtHlAS f(JR ~Mi~I 35 'º 49 SS 55 55 55 SS ~ 55 So 57 

ll:IEI. lí CREO!lO m o o .. o o ... o o o ... o o o o 

PASffJ T~tl'll 238 'º 49 55 SS 55 SS 55 55 55 51 51 

Co\Pllli !-OClnl 1493 186! 1616 13!6 1e1i 186! 18!4 "" 1eu 1111 1616 1666 

UT, EJ!h1:1CIB IJ/l, o 46! 1083 191S 2850 . 3806 4714 571t mo )))\ ~OJ ms 
Ul, m EJ(f.l: IC!O m m 632 93! 95! 970 m I~ 1011 '1030 1172 - l~I 

C.\f'lll>l.tOllTmE 1956 29" 3781 4716 sin· mi 7'21 1'2i "4t lOUI 11811 13011 

PASIVO l C!Pllll. 2194 ltlT 3830 1771 5721 '697 7411 111! ·Hft 10721" lllt7 1310! 

Wllo\L !E TP.\MJO 2l9 2111 JOJ m 338 m 324 321 JI& 311' Jll 316 

me. Ch', ~E lF.\F. 239 45 19 ¡¡ ·I . ·I ., ·5 ... ·5 • ·5 ... 2 • J 
:¡: 



13.4 • ESlnDO llE ll'llGEH Y APllt.IC!Olt DE FOHOOS 

( X!LLD~ES' DE PESCS l 

U ORlGElitS m1 1997 lrn 1"9 1990 1991 1992 1993 19'14 1915 1996 1997 1919 

m:~¡~.\.~ 1;ctt1 o 463 620 932 m 956 . 970 9a4 1100 1014 '1030 1172 1~04 
t't?!·~CJi\l:i~K o ,13 :13 267 2!7 m 267 267 ~b1 267 267 53 53 
iJ.!!~lllH~ t•L tD l~O -437. .;~3 o o o o o o o o o o 
r~::wo rn CIV' .10: 1473 o m o o o o o o o o o o 

TOTAL O~IGtliES 2133 239 100! 1099 120! lm 1237 1151 1267 1291 1297 1225 1257 

11!-.rltLJ:Cll<\'lS 1996 1997 ma 1969 rno 1991 1991 19i3 1994 1995 1991 19?7 1996 

f\::N:.HC bt CnJn o o iSS 50 11!7 1224 1243 1257 1272 1286 ll02 1223 1254 
tli~. i:r.rnr.t n.Aa. o 239 45 19 3¡ -1 -6 -· -5 -s -5 2 3 
~Ln;ttn Y m1~a 2133 o o 53! o o o o o o o o. o 

IDTl.l nPLIC, 2133 2J9 IOOJ 1099 1103 1223 1237 1251 1267 1291 1297 1225 1257 
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14. - EVALUACION ECONOMJCA 

14 .1 RELACIONES FINANCIERAS 

14. 2 EQUILIBRIO FINANCIERO 

14.3 PUNTO DE EQUILIBRIO 

14.4 FLUJO DE EFECTIVO 

14.5 TASA INTERNA DE RETORNO 

14.6 TIEMPO DE RECUPERAC!ON 



14.- EVALUAC!ON ECONOM!CA 

14, 1 RELACIONES FINANCIERAS ( 11), ( 13). 

- Liquidez 

• Relación de Circulante 

Esta relación entre activo circulante y pasivo 

~irculante nos. indica la capacidad que tiene la 
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empresa para enfrentarse a las deudas contra .. 

{das a corto plazo. 

Activo Circulante ( A. C,) ~ 
2 Pasivo Orculante ( P, C.) 

Para el proyecto en cuestión 

(
A.C.) 

P.c. 1987 
7,8 

( 
A.C.) 

P.c. 1998 

• Prueba del Acido. 

Tiene la misma finalldad que la anterior, pero 

dentro de su cftlculo no son tomados en cuenta 

los inventarios. 

A.C. -Inventarios .i!: 
P.C. 



Por lo que para este proyecto se tiene 

(
A.C. - Inv.\ 

P.C. J 

(
A.C. - Inv.) 

P.C. 

1 Solvencia 

6,3 

1987 

= ~28. 3 

1998 
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Este {ndice nos indica en que forma la empresa 

respalda lo que debe con Jo que tiene. 

Razbn de endeudamiento : 

Pasivo Total ( P. T. 
Activo Total ( A, T. 

' 50 % 

Razbn de Capital 

~c~ª~P~i~ta~l_C_o~n_ta_b~l~e~-c~._c_.~ ;. 50 o/c 
Activo Total A. T. 

En este caso : 

tP.T.) 11 % 
A.T. 1987 

~.T.1 0.44 % 
A.T. 1998 

Ec.c.j 89. o % 
A.T. 1987 

Gc.c.j 99, 6 % 
A.T. 1998 
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• Eficiencia 

• Indice de cobertura de intereses 

Nos indica la relación que guarda la utilidad de 

operacif>n a los gastos financieros 

Utilidad de Opcraci6n (U. O,) >> 
Gastos Financieras (G, F.) 

Para 1987 único al\o en el que se tienen gastos 

financieros se tiene 

(u.o."\ 
'(o. F.j 

= 10. 22 

• M6rgen Neto 

Indica la relaci6n entre utilidad neta y ventas 

Utilidad Neta (U. N.) llil 10 % 
Ventas ( V. ) 

Para el proyecto en cucst!6n 

( U.N,, = 25 % 
'( v. J 1987 

(u.N,, 
'( V' '") 1998 

36 % 

• Márgcn Bruto 

Este indice muestra la relaci6n entre utilidad 

bruta y ventas 

Utilidad Bruta (U. B.) :., 40 % 
Ventas (V. ) 
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Para este caso 

tuv~) : 35 % 

1987 

tuv~·j : 50 ~( 

1998 

• Rotaci6n de inventarios 

Pcira el presente trabajo se considera un inve!! 

!ario de 25 días durante todo el perfodo de ev~ 

luaclbn 

Rotaci6n de cuentas por cobrar 

Se considera un crédito a clientes de 42 dfas 

para 1987 y 30 días para 1998 ya que las ven-

tas de exportacibn decrecen a lo largo del pe--

rfodo de evaluacibn. 

- Rentabilidad 

• Retorno sobre la inversi6n (ROi) 

Indica la relacibn entre la utilidad neta y el 

activo total. 

Utilidad Neta {U,N.) i!!J 10 o/r 
Activo Total (A. T.) 

Para este proyecto: 



( U.N.\ 

'(A.T.J 193¡ 

(u.N.\ 
(A. T} 1989 

21.1 % 

21. 7 % 

(u.N.\ = 9.l o/' 
\:A. T.j 1998 

o Retorno sobre capital contable (RCC) 
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Muestra la relacibn entre utilidad neta y el 

capital contable 

Utilidad Neta ( U. N. ) ,:.. RO! 
Capital Contable (C, e.) 

En este caso se tiene 

(
U.N.'\ 

e.e.') 1987 

( U.N.\ 

\..c. e.j 1989 

= 23. 7 % 

22.0 % 

fu.N.\ = 9.Zo/r 
\.e.e.) 199s 

o Rotorno sobre capital social (RCS) 
Estli definido como : 

Utilidad Neta ( U. N. ) ~ RCC 
Capital Social (C. S.) 

( U.N.°\ 

\e.s./19s1 

(u.N."\ 
\:e· s.') 1998 

31.0 •/, 

64. 5 o/r 
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En términos generales y en base a cada uno de los índices 

antes mostrados, el proyecto motivo del presente estudio cum 

ple satisfactoriamente con todos ellos, con to cual se conc:luM 

ye que la empresa tiene gran liquidez y bastante solvencia. 

Por lo que respecta a la rentabilidad del proyecto, esta se 

considera como buena . 



RELACIONES FINANCIERAS 

1!87 1m 1981 1990 1m 1991 • 1993 1m 1995 191! 1117 199¡ 

A,· L 1OU1 DE 1 

1.-fiLACION [,¡ mruLAklES 7.83 3'.04 37,83 ss.n 77.96 100.45 m.20 H6,i2 169.51 193.09 211.52 2l9 .87 

2,-ff.UEM l<L /W.J 6.29 30.47 36.31 Sl.16 76.40 98.89 121.63 111.66 117.95 191,52 :o?.97 ne.31 

3.·Stll\'EiW 
·f:n:OH EM<1UflñrilENTO m 10,86 1.34 1.2a 1.1s Q.96 0.81 0.12 0.63 o.57 MI 0.17 0.11 

·"'lON ii C.,f l!Al (1) 89.14 9¡,¡¡ 9¡,72 98.85 !9.04 99,¡9 99.28 99,j7 99,43 99.49 99.53 !9.56 

s.- r r 1 c 1 E~ e 1 A 

~.ª I~ft :1t coa. DE i!líEí<.E5ES 10.n o.oi o.oo o.o¡ o.oo o.oo 0.00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

S.ªhM'Et~ hEtO < % > 21.14 28.82 3M5 31.13 31.39 31.60 31.7! 32.04 32.23 32.46 35.99 36.14 

!.-1.K::tH ¡;u10 < l 1 35.0B ¡¡,¡; ~1.S4 4¡,33 42.15 43.19 43,75 44,¡9 45,55 11.01 so.69 50.48 

1.-ro1. ¡,¡ 11:v. 1 DlhS 1 " .. :~ 25 25 25 25 25 15 25 25 15 25 

8.-RoI. ir etc 1 DIAS 1 41 43 J! J6 JI 34 3J 3J 32 JI JO JO 



C.· RE n 1 A ) I L I P AD 

Y.-r~.: nn. ~·~~;..( L~ IIN.l ~¡ ,(.9 20.74 21.n i9.61 li.69 14.48 12.01 11.5! 10.16 9.60 9.S5 9,¡9 

¡u.~~.~c 1 .. :r. ·:~si.~ t.~c.: 1 23.c.6 21.0~ ¡;:.~: 19.~1 16.35 14.iO ll.90 11.59 ID.51 9,¡5 1.a1 9,¡¡ 

n.-RCs 11.E1. '.·:;"' c.soc.1 31.0Q 33.2! H,51 ~O.JJ SJ,23 51.96 52.7! 53.56 ~.34 SS,17 6~179 64,W 

f'.li.;j(fi íiii':CJE~:.' o.~9 M1 o.99 o.19 o.91 o.99 0,99 o.91 o.19 o.99 1.00 1.co 

[~IJJU?.;.\íl fliWiClrnJ 1.01 1.01 !.01 1.01 J.01 1.01 1.01 1.01 1.01 J,N 1.00 LOO 

f1J:HO K ~jJ~L;F;lG 

~ 1.;[!. ~ •1.S 1:EU.S ~!". $ J5S 38~ ~~~ ~70 4!9 469 m m fü 466 196 197 

f :1 10.77 13.07 17.JI 1~.¿3 15.39 ¡5,¡7 15.11 14.96 14.81 ll.69 6.02 5,92 

A CfV, t!\l!~t'.i'.~. rc1;, 748 751 873 ES! 97) 671 8!1 m 844 8l7 lSO '51 

1!1 1~.(6 11.l~ ¡;,55 14.77 H,61 14,51 H,35 14,¡2 14,01 13,9¡ 5,94 S.64 
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14. 2 EQUILIBRIO FINANCIERO 

Es un indicador que permite evaluar el equilibrio de la pro- .. 

ductividad de la empresa con una estructura financiera dada, 

respecto al costo financiero que debe pagar por el uso de r~ 

cursos de terceros. Debe ser mayor a 1 para tener ventaja 

y no trabajar para el Banco. Para el presente proyecto, en 

ningún año se tiene un valor menor a 11 por lo cual, tiene un 

equilibrio financiero bueno ( 11), ( 13), 



14. 3 PUNTO DE EOU!LIBR!O 

Este valor nos indica qu6 porcentaje de las ventas, ya sea en 

valor o en volumen, se requiere para poder absorber los CO,! 

tos fijos de producci6n. 

176 

Para las ventas en valor, se tiene un punto de equilibrio, pa

ra el primer alio del za. So/e y del 5. 9% para el último ailo. 

Para las ventas en volumen, 1 Z, So/e en 1987 y 5. 8% en 1998 

de la capacidad instalada (11), (13). 



14.4 fL u Jo DE EFECT!v~ 

t HlllOliES DE PESOS 1 

11 EMTRArAS 1986 1?17 1188 1189 mo 1911 1192 lm 11!4 lm 1911 1117 1198 

lr.lLH<.11• ~ES? !nP 513 ·m 812 m 956 970 m 1000 1014 1030 1172 1:04 
i'f~ECil.CJCri 2ll 2ll m 267 267 267 267 2b7 267 267 53 Sl 
llOUJD,\CtoN e,¡, o o o o o o o o o o 316. 

IOlhL ENlf:nDIS m Bll 109! 1203 1223 llll' mi 1267 1281 1217 1225 1573 

1t Sf¡ff;S 

111.1,;h 'f Eall~O 21Jl o 53! o o o o o o o o 
1:1c. t/\f',J.¡ 1r,1&. o 23! 45 li 36 -1 ·6 -6 -s ·5 -5 

1011.l Si\LlN.> 2133 239 sn 19 3¡ ·l -6 -¡ ~s -5 -5 

FLUJO l•E EFECllVO -2133 487 211 'lOBO 1167 .. 1224 1243 1217 ··1272 128! 1302 1223 1570 
flUJl ACL.'.L1.!DO -2133 -1646 -1392 ·312 655 2079 3322 4579. 5810 7ll6 8438 9660 11230 

14,5 1h s n IHTERH! DE RE TORMO 

l nlllOMES [I[ PESOS 1 

1987 ma 1989 1910 1991 1992 1993 1994 1995 1996 ·,997 '"'19'18 SU H 

flU.KI [I[ EFECTIVO 356 136 420 332· 254 188 139 103 76 56 38 36 

T 1 • • 36.96 l .... ... ... 
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14.5 TASA INTERNA DE RETORNO 

El valor obtenido de 36.96 o/r ca bastante bueno considerando 

que la evaluad6n se hizo a pesos constantes de 1984 y la ta-

ea de interés bancario en ese año a 365 dfas estuvo oscilando 

entre 45 y 55 o/e, sin embargo, ésta tiende a la baja debido al 

proceso de re<;uperaci6n ecQnómica del pa(s. 

El flujo de efectivo a la Tasa Interna de Retorno Indicada es 

la que se muestra a continuacibn 

FLUJO DE FLUJO DE 
Efl':CTIVO EFECTIVO ( * ) 

AÑO NOHM<\L ( •) AL36.96% 

1986 - 2, 133 2, 133 
1987 487 356 
1988 255 136 
1989 l, 080 420 
1990 1, 167 332 
1991 1, 224 254 
1992 1, 243 188 
1993 1,257 139 
1994 1,272 103 
1995 1, 286 76 
19% 1, 302 56 
1997 1,223 38 
1988 1,570 36 

( *) Cifras en Millones de Pesos. 
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14.6 TIEMPO DE RECUPERAC!ON 

El tiempo de rccuperací6n es de 3 años '3 meses, el cual se 

considera aceptable, tomando en cuenta que 2 años después de 

la primera inversión se realiza una invcrsi6n adicional, para 

la implementaci6n de la sccci6n productora de Tctrahldrofura-

no (11), (13). 

Esto se puede observar en la tabla siguiente 

FLllJO DE EFECTIVO ( *) 
AÑO ~ ACUMULADO 

1986 - 2, 133 - 2, 133 
1987 487 l, 646 
1988 Z55 - l, 392 
1989 l, 080 312 
1990 l. 16 7 855 
1991 !,224 2,079 
1992 1, 243 3,322 
1993 l, 257 4,579 
1994 1,272 5,850 
1995 l, 286 7, 136 
1996 1,302 8,438 
1997 1, 223 9.~60 
1998 1, 570 11,230 

( *) Ciíras en 'v!illones de Pesos. 
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

1. - El mercado nacional del 1,4 Butilenglicol se puede con

siderar pequeño, pero ha mostrado un crC'cimicnto histÉ: 

rico bastante alto de 1974-1981 (33.6 o/r A.A.) en los últimos 

años, el cual se ha visto frenado de 1982 a la fecha por la 

falta de ~ivisas, Esto ~a ocasionaqo que el consumo de sus 

sucedáneos haya aumentado recientemente, sin embargo, 

se prevcé que con la producci6n nacional del 1,4 BG, se rE_ 

cupere el mercado, ya que sus propiedades son definitiva-

mente superiores. 

Z. - Debido a la tecnología seleccionada que permite tanto la 

producción del 1,4 Buti!englicol como del Tetrahidrofura 

no con una ínvcrsi6n adicional, se ha previsto que en 

dos años, se realice ésta para tener una planta de ese! 

la modular rentable ( 6, 000 TPA ), con su respectivo 

abatimiento de costos. 

3, - La mayor parte de la produccibn mundial del 1, 4 Buti

lenglicol, se elabora por el proceso estandar (REPPE), 

y dada la explosividad del acetileno y su riesgo en el mane

jo y almacenaje, se requiere de instalaciones adicionales 

anexas a la planta. Esto aunado al desarrollo de nuevas tcc

oolog[as, como la de Mitsubishi Chemical Jnd., coloca a 
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aquélla en una posici6n desfavorable, y a ésta como la me .. 

jor de las tecnologfas disponibles para la produccibn del 

1,4 BG. 

4. - Actualmente, el mercado de Poliurctanoa en México uti

liza como c>ctendcdores de cadena al Etilcnglicol y al 

Propilcnglicol, dado que existe producción nacional; debJ. 

do a esto los fabricantes de polluretanos han teni.do cíe.!: 

ta preferencia hacia el consumo de estos productos sa-

crificando en ocasiones calidad por costo. Al contar con 

producci6n nacional de 1, 4 Butilenglicol, estos fabrica!! 

tes lo prefirirían ya que obtendrfan un mejor producto 

a un cesto shnilar. 

5. - Debido a la gran disponibilldad de todas las materias 

primas que intervienen en el proceso seleccionado para 

la fabricacl6n del 1, 4 Butllcnglicol, está garantizada la 

continuidad del suministro de las mismas. 

6. - La realización cle este proyecto permitirá la cada vez 

m5.s necesaria integración nacional. con la subsecuente 

disminución de fuga de divisas al cerrarse la frontera 

para la importación del I, 4 Butilengllcol. 
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7. - En base a la evaluación financiera del proyecto, se o.1?, 

serva lo siguiente : 

La tasa interna de retorno es bastante buena si 

consideramos que la cvaluaci6n se rca1iz6 a pesos 

constantes, aunado a la tendencia decreciente de 

las tasas de interés bancarias, 

- Aun'.lue el tiempo. de recuperación del proyecto, 3 

años 3 meses, es largo, este se considera acept! 

ble si tomamos en cuenta que se prcveé realizar 

una inversión adicional a la Inicial 2 años despu~s, 

con objeto de implementar e Incorporar a la planta 

productiva la producción de THF, aspecto que re

percute en el tiempo de recuperación. 

Se tiene un punlo de equilibrio bajo, lo cual gar'!,!:! 

tiza la generación de utilidades. 

8, - A fin de lograr un estimado de Inversión de mayor exaE_ 

tltud, se recomienda realizar un seg1111do estimado con 

mayor profundidad, ya que se considera que el prese.!! 

te estudio muestra un orden de magnitud de ± 30 o/c. 

9. - Por otro lado, y dado las metodologías empleadas en el 

cfllculo de los datos referentes a propiedades físicas, se 

recomienda corroborar dichos datos, dado el error lmpli 

cito en su cfllculo empfrico. 



10.- El costo de instalación de la planta, tal como está 

pre:scntado en el capítulo 11, se realiz6 tomando en 

cuenta la paridad de nuestra moneda con respecto al 

Dólar americano vigente al 31 de Diciembre de 1984 as{ 

que llegado el momento de una revisión más profunda 

de este estudio, se recomienda actualizar los costos, 

tomando en cuenta la paridad vigente a esa fecha, ya 

que como snbemos, ésta sufre cambios muy frccucnt~ 

mente. 
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