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INTRODUCCION

Es de suma importancia para cl pafs el proyectar una planta para producir
bdtadieno, compuesto que polimeriza ficilmente y que se utiliza principal
mente para la elaboracién de hules sintéticos como: hule estireno-butadie
no, hule polibutadieno y hule acrilonitrilo-butadieno, cuyo principal uso
se encuentra en la industria llantera, ya que traerfa como resultado prin
cipalmente un aumento en la capacidad existente y una disminucibn en sus
importaciones, con lo cual se lograrfa una disminucién en la fuga de divi
sas tan importante en el perfodo econémico por el que atraviesa nuestro -
pais.

En la presente tesis se han desarrollado los trabajos de investigacibn --
as{ como las conclusiones y recomendaciones que sc¢ relatan a continuacién
en los diferentes capitulos de este trabajo, todos cllos enfocados a la
comparacién de tecnologfias de proceso para producir butadieno, para asi -
poder obtener la tecnologia mis adecuada para implementarse en nuestro --
pais.

Los objetivos de la tesis pueden resumirse de la siguiente manera:

Hacer una investigacibén, descripcién y clasificacién de los diferentes pro
cesos existentes en el mundo para producir butadieno, agrupéndolos de acuer
do & la materia prima utilizada y al tipo de reaccién quimica involucrada -
para después poder analizquos por grupos,

Analizar la situacién mundial del butadieno con respecto a las capacidades
de las plantas industriales instaladas, el precio de venta y costos de las
plantas. As{ mismo hacer un estudio sobre la oferta y la demanda del buta-
dieno en México (principales demandantes, comercio exterior, produccién -

doméstica y consumo nacional aparente).

Comparar los procesos desde un punto de vista técnico en base al tipo de -
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reaccibn quimica involucrada, conversién y selectividad obtenida, condi-
ciones de operacién, requerimientos de servicios auxiliares y requeri---

mientos o condiciones propias de cada proceso,

Hacer una comparacién desde el punto de vista econémico de algunos proce-.
sos debido a que no se dispone de mucha informacién en la literatura so--
bre costos de procesos,

El trabajo conluye con una presentacién a manera de sintesis de conclusio-
nes y recomendaciones relativas como una primera aproximacién para la se--
leccidn de 1a tecnologfa de proceso més apropiada.
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GENERALIDADES
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Propicdades Fisicas.

Butadieno, también conucido como: 1-3 butadieno, bivinild, divinilo, -

eritreno, pirrolileno, bictileno o viniletileno.

Bl Butadieno o temperatura ambiente cs un gas incoloro, no corrosivo,

inflamable y con un. olor aromidtico (L,2).

A continuacién sc dan algunas de sus propicdades:
Férmula: CHz=Cli-CH=CH)

Peso Molecular  54.088

Punto de cbullicidn a latm (3). - 44°C  -24,08°[

Punto de fusién a 1 atm (3,4) - 108.9°C - 163.67°F

Variacién de cambio del punto de ebullicién 1.528 (°F) - (in lg).

con la presién a su punto de ebullicibn normal (4).
Temperatura Critica Tc (5) 152°C 305.0°F
Presibn Critica Pc (5) 42.7 atm  627.7 1byin2
 Volumen Critico (5) (S"/gmol)  220.8
'Densidad Critica ( &/ml)  0.245
Factor de Compresibilidad Critico Zc  (5) 0.270
Factor de Compresibilidad a Diferentes Temperaturas (6)

Ver figura 1.1

Volumen Especffico dcl Vapor a 32°F y 14.7 1P /in2 (£t3 /lb)(4) 6.46

bensidad del Vapor a 0°C y 760 mmHg (4) ( &/ml) 0.00248

Peso especifico como gas (Aire=1) (3) 1.877



-5

' Peso especifico como 1iquido (Agua a 60°F=1) (3) 0.6263

Presibn de Vapor a Distintas Temperaturas (5)
Ver figura 1.2

Conductividad Térmica del Gus (5)

Ver figura 1.3

Conductividad Térmica del Liquido (5)

Ver figura 1.4

Calor de Vaporizacidén en cl Punto de Ebullicién Normal (4)
cal/g 99.8 '

Paravotras Temperaturas

Ver figura 1.5

Calor de Fusién (4) 35.28 Cal/g 1908 €al/mol

Calor de Formacién a 25°C gg%l (2)
Gas 26.33

Liquido  21.21 7
Energfa Libre de Formaci6n del Gas a 25°C (2) Kealpol  36.01

Calor de Combustibn dcl Vapor a 25°C y 1'atm (4) 11.055%8lzg- -

cal
607.94 oL

Calor Especifico del Vapor a 25°C cal/g’c (4)  0.32
A otras Temperaturds

Ver figura 1.6 (5)
Calor Especifico del Liguido a 25°C cal ygoc (4) 0.517

A otras Temperaturas
Ver figura 1.7 (5)
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Coeficientes de Expansién como Liquido (3)

0.001022/°F  entre + 5°F y + 7y°b

" Indice de refraccién para la 1fnca D a : 25°C (4) 1.4293
Tensibn Superficial,

Ver figura 1.8 (5)

Viscosidad del Vapor

Vcr figura 1.9 (%)

Viscosidad del Liquido

Vér figura 1.10 (5)

Solubilidad:

Ligeramente soluble en agua, mas o menos soluble en metanol y etanol,
soluble en disolventes orgdnicos comunes, tales como: acetona, étér, -
benceno, tetracloruro de carbono, cloroformo, acetonitrilo, dimetilfor
nhmida, N,N-dimetilacctamida, N-metilpirrolidinona, etc. Forma azebtro

pos con amonfaco, metilamina, acetaldehido, N-butano y 2 buteno (1,2).

Seguridad.

Los principales peligros radican en su alta inflamabilidad y reactiQidad.
quimica.

Limites de Explosividad: 2-11.5% volumen de butadieno en aire
Temperatura de Autoignicién:  450°C

Butadieno forma perbxidos cxplosivos en contacto con el aire, estos --
bueden ser peligrosos cuando son concentrados y calentados; por ejem-

plo durante una destilacién. Ademds promucven la polimerizacién. La for

macién de peréxidos puede ser prevenida por la exclusién de aire o por



Factor de Compresibilidad

N N

1a adicién de un inhibidor, como por e¢jemplo, t-butilcatecol, hidroqui~"
nona, di-n-butilamina, etc.

Los efectos fisiolégicos del 1-3 butadieno pueden variar de individuo
a individuo. Exposiciones a altas concentraciones tienen un efecto nar-
cbtico. Es irritante a la piel, ojos y vias respiratorias y puede cau-

sar nfusea. Como recomendacién, la méxima concentracién permisible para
una exposicién de 8 horas es 1000 ppm en volumen (1,2).

Figura 1.1 Factor de Compresibilidad.
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Conductividad Témmica cal/ (s) (cm) (°C)

Conductividad Témmica cal/(s) (cm) (°C)
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Figura 1.3 Conductividad Térmioa del gas
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Calor de Vaporizacién cal/g

Tensién Superficial dina/cm
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Pigura 1.5 Calor de Vaporizacién
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Calor Esécifico cal/(g) (°C)

Calor Especifico cal/(g)(°C)

e
~

1.0 ' .
0‘8 % 4-- - O S S
0.6 | acere 1.

0.4

0.2

0

-1~

 Pigura 1.6 Calor Especifico del vapor
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Viscosidad (centipoise)

' Viscosidad (centipoise)
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Figura 1.9 Viecodeidad del vapor
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1.2 Propicdades Quimicas.
£l i-S butadicno cs conziderado un hidride de resonuncia en basc a la
teorfa de valencia-cnlace con una cnergfa de resonancia de 3.5 Kcal/mol
+ - - +
Clp-CHECI-CHY gy CHp= CH-CH=Cl)  ae—a CH-ClI=CH-ClH
La molécula de butadieno ticne una configuracién plana; dos confomacio

nes son posibles. La "Cis" y la '"[lruns", lus cuales estan en cquilibrio.

Trans Cis

La forma "Cis" predomina a -75°C, y la forma "Trans' predomina a tempe-
ratura ambiente. Ahora bien, la orientacibn "'Cis' es requerida en algu-

nas reacciones por consideraciones esterecoquimicas,

La gran versatilidad que tiene el butadieno como materia prima esté refle
jada en la gran variedad de reacciones qufmicas que presenta, como por
ejemplo: condensacién Dicls-Alder. polimerizacibn, reacciones de cicli-
zacibn, oxidacién, adicifn y sustitucién, alquilacibn; reacciones enVol-"
wviendo: radicales libres, carbono, hidrégeno y monéxido de carbono, amo-
nfaco, formacién de complejos, ctc.

A continuacién se describen algunas de las mds importantes (1,2).

Reacciones Diels-Alder.

El butadicno reaccions con una variedad muy grande de dienéfilos, para -
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dar derivados ciclicos, como por ejemplo. la sintesis de ciclohexeno,

ciclohexgdieno, y benceno mediante la desproporcionacién de butadieno

(7).

CeC-C=C C=C-C-C " C=C-C C

— 11 —2 n o+ 1
C=C-C=C C=C-C-C C=C-C " C
| Butadleno Complejo de Hexatrieno  Etileno
cuatro centros 515 C 5 0 c
wl
_u B
Vi.nilc:.el.ohuano Ciclohexadieno Benceno

‘Reacciona con anhidrido maléico para producir anhfdrido tetrahidroftélico: -

A\

a—a
4
Q
+

Reacciona con estireno para producir 4-fenilciclohexeno:

| E¢ H,C=CH
i + - i - em— .
N | , :
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Reacciona con acroleina para producir Tetrahidrobenzaldehido:

C CHO
< :
E GH~CHO
+ . 1. —

Reacciona con 1,4-naftaquinena para preducir tetraltidroantraquinena.

‘Reaceiones de Cxcli'mu&n

'(2,8,9) Bl butachem pucde ser convertido en dlstmtos ciclos o dimeros
S trﬁleros de cadena abierta, dependiendo de las condiciones de reacc16n

y del txpo de- catuuadores usados.:
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Reacciones de Ciclodimerizacién.

Usanrdo catélizadores de niquel preparados por reduccién electrol{tica
los productos predominantes son: vinilciclohexeno y 1,5 ciclo-octadieno;
el 1,2 divinilciclobutadieno es formado cuando hay reacomodo de ligadu-
ras en condiciones adecuadas de reaccién. Usando catalizadores fierro,
cobre, zeolitas u otros compuestos se obtiene como producto principal el

o—

ciclo-octadieno.

-
L4

¢ .viniléiclohexeno

\\O_

P
o 4

N
£ Ty

o

Cis cis8-1,5 niclooctadieno(COD)

>

—
N—

1,2 divinil ciclooutano

Reacciones de ciclotrimerizacién.

En la ciclotrimerizacién de butadieno se obtiene 1,5,9 ciclododecatrieno,
el cual presenta tres estlereoisémeros: isémero trans, trans, trans, isé-
mero trans, trans, cis y el isémero trans, cis, cis. La distribucién de
éstos isbmeros depende principalmente de la temperatura y del tipo de -
catalizador. Usando como catalizador un complejo de niquel se obtiene co
mo producto principal el isémero, trans, trans, trans. Usando un catali-

zador tipo Ziegler el isémero principal es el trans, trans, cis. Entre -
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los tres isbmeros existen pequefias diferencias en cuanto a su reactividad

quimica.
S
/A
ttt-CDT
o
3 4 ———
Qb : ‘
ttc-CDT
L
- tco-CD®

Reacciones de Polimerizacién.

El butadieno polimeriza bajo una gran variedad de condiciones para dar
estructuras correspondientes a la adicién 1,2 y 1,4 de el monbmero. Los
elastémeros sintéticos estdn basados en butadieno, los tres més importan -

tes son: estireno-butadieno (SBR), pblibutadieno (BR) y acrilonitrilo-bu.- -

tadieno (ABR).
CH=CH,,
7
| + —~———> COPOLIMERO
c
¢

Estireno
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c
v
L ————>  ( -CH,-CH=CH-CH, )
¢

2 |

f + CH?=('}H meaeeeeed»  GOPOLIMERO

CQC CN

Acrilonitrilo

Reacciones de Hidrogenacién.

La hidrogenacién de butadieno es llevada'a cabo usando una gran Va:iédad

de catalizadores para producir: butenos y butano.
Yo% CH3 -CH-CHy-CHs
" n-butano
CHy=CH -CH,-CHs
1-buteno
CHy-CH =CH-CHy
" 2-buteno

. CHp=CH-CHeCHy+ Hj
Pt

Reacciones de Halogenacién.

E] butadieno reacciona ctm Cly , Brp, I2 ¥ sus haluros correspondientes

para dar reacciones de adicibn 1,2 y 1,4.

, CHZ'C‘“C'?‘TZ
CHp=CH-CH=CH; + X X X - adicién 1,2

iz -Chi=CH- Gl ,
X X adicién 1,4
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— O -al-aiy

X H  adicibn 1,2

Qip=(H-Qi=CH;  + HX e

| SO (iﬂz -Q-]z(]{-c\:::z

Reacciones de Carbaiilacidn.

Dos moles de Butadieno reaccionan con una mol de monfxido de carbono en ‘

alcohol para producir 3,8 nonadienoato. La reaccién es en una etapa car-

- benilacifn-dimerizacién. » OH -
‘ Acetilacetonato .
2 CHpH-CHeGH;  +CO + - ( Gehig) 3P

Reacuones de Alqu1lac16n

El. butadnno teaccmm CON- NUBETOSOS capuestos arenﬁncos ,hajo catahza-
dqres tipo Friedel-Crafts. Cuando se hace pasar butadieno en una m;cla
de benceno y "é’ido sulflirico al 96% reacciona para producir 1,2 difenil-

- butano.
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Oojo) -
" CHp=CH-CH=CH, + 2 —H,804 (96%)> Chy-CH-CHy-CHz

Reacciones de Oxidacién

La oxidacién de butadieno en fase vapor con aire produce anhidrido ma-

leico. (10)

c
Z HC-COOH

1l
2 HC-COOH

Q2
+
(=}

N

Reacciona con 4cido hipocloroso para producir monéxido de butadieno.

CHy= CH-CH=CH, + HOC1 —————> (Hp=CH-CH -/CHZ
: N
O

Reacciona con peréxido de hidrégeno para producir eritritol.
(Hy=CH-CH=CH;  + Hy0p —— CHp-CH-CH-CHz

Reacciones con compuestos que contienen azufre:
Reacciona con 4cido sulfhidrico para producir
Tibfeno: ‘

i
& + H?S ————t [ N
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Reacciona casi cuantitativamente con diéxido de azufre para producir .

3-sulfonelo:

4(,-

ooso, — [
. ‘ T
C . 302

Q— <

- Reaccién con amonfaco.

El butadieno reacciona con amonfaco en presencia de cadmio y nitratos

'z‘:gle aluminio para producir pirrol:

| + NH, ——> ‘ /” .
Cu N , ’
x¢ l!I

Reacci6n con aminas.

El butadieno reacciona con anilina en presencia de §cido clorhfdrico pa-
ra producir dos compuestos principalmente. '

(— CHp -CH=CH=CHz

NH,
CHy=CH-CH=CH, + @ NH 2
@/m-mz-cu=m-m3
— :
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Usos de Butadieno.
El butadieno ha tenido gran importancia, no solﬁmentc Ccomo un componente -
i)am la polimerizacibn, como por ejemplo en la produccién de hule sin-
tético, sino también es un producto quimico intermediario para la sin-
sis de una gran variedad de compuestos.

A continuacién se describen algunos de los principales usos de butadieno.

Hule Estireno-Butadieno (SBR)-Styrene-Butadiene Rubber).

Antiguamente conocido como hule Buna.

Es el hule sintético mis importante usado en la industria llantera. Esto
es debido a las buenas propiedades fisicas y mecénicas que presenta, --
ademds de su favoruble costo. El SBR contiene aproximadamente 75% de bu |
tadieno y 25% de estireno. |

La polimerizacifn de estireno y butadieno toma lugar en emulsibn usando

radicales libres como iniciadores, tales como perbxidos; y en solucién

" acuosa usando iniciadores aniénicos o’catalizadores de coordinacién, los

cuales producen bloques de polimeros. El copolimero de tres bloques SBS
(estireno-butadieno-estireno) es producido adicionando estireno y buta-

dieno y otra vez estireno; éste es un elastémero termopléstico que pue-

" de ser procesado sin vdlcanizacidn y ademis posee propiedades Gnicas, -

tales como alto esfuerzo a la tensién y elongacién reversible.

. Una gran virtud del SBR es su habilidad para combinarse con hule natu--

ral en cualquier relacién deseada péra dar productos de gran aplicacién.
la distribucién en el uso de SBR en Estados Unidos en 1980 fué como si-

gue:

Fabricacién de hule para llantas automotrices 65%
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"Usos mecﬁnicos no automotrices | " 15%
,intex . 10%
Usos mechnicos automotrices ' 5%
Otros ’ ‘ : : 5%

Lo cual nos muestra la gran importancia del SBR en la industria llante-

ra. (11,12).

Hule Polibutadieno {CIS-BR).

Es el mis importante polimero para'producir hule. Existen varias formas
estructuraleé de polibutadieno: CIS-polibutadieno (correspondiente a -

la adicién 1-4), Trans-polibutadicno (correspondiente a la adicién 1-4)
y Alto-vinil polibutadieno (correspondiente a la adicién 1-2). Estas -
formas son debidas al tipo de iniciador usado en la polimerizacién, --

por ejemplo: usando radicales libres como iniciadores se obtiene un --

producto de adicién 1-4 el cuil es polimerizado con estireno SBR o con

acrilonitrilo para producir ABR, con catalizadores "alfin", los cﬁéles

consis;cen de un alquilo de sodio, un alcéxido y un alcali se obtiene - -
una adicién Trans, con catalizadores anibnicosa base de litio se obtie-
ne adicién 1-4 con diferentes ni\iéies de cis y trans, con catalizadores
de coordinacién da un polimero predominantemente cis.

El polibutadieno puede ser mezclado facilmente con SBR y con hule natu-
ral, formando polfmeros y copolimeros, de aqui su amplia utilizacin.-

El uso mis importante del polibutadieno se encuentra en la industria -

1lantera, para proporcionarle a las llantas una mayor resistencia, una

mayor traccién y flexibilidad a bajas temperaturas. Generalmente se --




24—

combina con SBR en proporcién de 25:75 (algunas veces hasta 35:25), --
Tanbién tiene algunas aplicaciones en el campo de recubririentos protec
tores, tales como bamnfces y en la produccién de resinas modificadoras

de alto impacto. (10,12,13,14).

Hule Acrilonitrilo-Butadieno (ABR) Hule Nitrilo.

Es producido en emlsién acuosa por c0polimerizaci<$n, variando las pro-
porciones de butadieno y acrilonitrilo (El contenido de acrilonitrilo en
un hule comercial varia entre el 18 y el 45%). El peso molecular del -
polfmero se controla mediante la adicién de modificadores e inhibidores
"cuando la reaccién lle\}a un avahce del 65%. El ABR presenta propiedades
tales como resistencia a disolventes, al petréleo y a productos quimi--

' 'Cos en general, posee una gran resistencia a la tensién, al calor, pre-
senta buenas propiedades eléctricas y excelentes caracter{sticas para -
,procésarlo. Al incrementar la cantidad de acrilonitrilo su resistencia

al ataque del petr6leo aumenta, pero a bajas temperaturas su flexibili-
.dad decrece. Se usa en lugares donde hay contacto con petrflec e hidro-

" carburos, tales como: mangueras de combustible, forros en depbsitos de
conﬁustible. forros de tanques, empaques; también se usa como material
para pisos, suelas de zapatos, impulsores de bombas; recubrimientos de
hilos, cementos y ‘adhesivos. '

Ei lﬁ_tex acrilonitrilo-butadieno tiene aplicaciones en recubrimientos e

mregmuéu de papel, textiles, refuerzos de alfombras, etc. (11,12).
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Hule Pdlicloropreno (Neopreno) .

El mon6mero 2 cloro, 1-3 butadieno sc produce por cloracibn de buta--
dieno a altas temperaturas, scguido por isomerizacién a 3,4 diclorobu-
tadieno, el cual es dehidroclorade a cloropreno. |
. El monémero ¢s entonces polimerizado cn cmulsién acuosa, usando persul-
fato de potasio como catalizador para producir policloropreno.
El policloropreno es el hule sintético més antiguo, ticne cxcelentes -
propiedades tales como: resistencia al esponjamiento en gasclina y otros
disolventes; alta resistencia a la intemperie, a la fensién yala -
- oxidacién. Se usa como liguido impregnante en papel y telas, cdho adhe- |
sive, en la manufactura de empagques ,v bandas transportadoras y cables -

11,12,15).

Ciclooctadieno (COD).

Se obtiene por dimerizacién de butadieno. Su principal uso es como pre-
cursor para la fabricaci6n de Nylon 8, el cual es usado como matefia -
prima para la fabricacién de fibras y plésticos. También puede Ser.uga-
do como materia prima para la fabricacién de varios productos, los cua-
"les se describen abajo (8,12,16). |
I Acido >;¢’-octer.'16c.ﬁ61c'b.‘ -
“Se obtiene por hidrogenacién, oxidacién y un rearreglo, puede ser‘ -
usado como materia prima para poliésteres insaturados.
- Acido subérico. ’
Se obticne por oxidacibén de CDT, puede ser usado como materia prima

para plasticidas, poliéstéres y poliamidas,
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Y
Octametilendiamina,
Se obtienc por ncutralizacién con amonfaco de 4cidos dibdsicos, puede
ser ﬁsado como materia prima para poliamidas y di-isocianato,
Octametilen di-isocianato.
Se obtiene por fosgenacién de las diaminas, puede ser usado como ma-
teria prima para poliuretanos.
Epoxiciclooctano.
Se obtiene por epoxidacién de COD, puede ser usado como materia pri-
ma para pinturas, adhesivos y pl4sticos.
Hexahalo ciclooctano.
Se obtiene por halogenacién de COD, puede ser usado como retardador
de inéendios para plésticos, tales como: polietileno, polipropileno

y poliestireno.

Ciclododecatrieno (CDT).

Se obtiene por trimerizacién de butadieno. Su principal uso es como --

precursor para la fabricacién de Nylon 12, el cual es usado como mate-

ria prima para la fabricacién de fibras y plésticos, También puede ser

usado como materia prima para la fabricacién de varios productos, los

cuales se describen abajo (8,9,12,16):

Acido 4,8 Dodecadienodioico.
Se obtiene por hidrogenacién, oxidacién y un rearreglo, puede ser -
usado como materia prima parapoliesteres insaturados.

Acido dodecanedioico.

Se obtiene por oxidacién de CDT, puede ser usado como materia prima

para plasticidas, poliésteres y poliamidas.
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- Dodecametilendiamina.
Se obtiene bor neutralizacién con amonfaco de 4cidos gibésiCOS, pue-
de ser usado como materia prima pafa poliamidas y di-isocianato. '

- Dodecametilen di-isocianato.
Se obtiene por fosgenacién de las diaminas, puede ser usado como ma-
teria prima para poliuretanos.

- Epoxi ciclododecadieno.
Se obtiene por epoxidacién de CDT, puede ser usado como materia pri-
ma para pinturas, adhesivos y plésticos.

- Hexahalo, ciclododecano. '
Se obtiene por halogenacién de CDT, puede ser usado como retardador
de incendios para pl4sticos, tales como: polietileno, polipropileno

y poliestireno.

. Hexametilendiamina.

Se obtiene por cloracién, de butadieno a elevadas temperaturas y luego
cianacién, o vfa hidrocianacién directa de butadieno. Es usado como -

materia prima para la manufactura de fibras de nylon y resinas (12,16). .
Acido Adfpico.
Se obtiene por carbonilacién catalitica en fase liquida del butadieno.

Es usado para la‘manufactura de Nylon‘66 (12,16).

Butanediol.
Es producido a partir de butadieno, por un proceso de tres etapas que
consisten en: acetoxilacién, hidrogenacién e hidrélisis.'Tiene dos usos

- fprincipales, como materia prima en la fabricacién de tetrahidrofuranoy -
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en la fabricacién de compuestos de acetileno. También es usado en la -
manufactura de poliurctano, hule sintético, poliéster termopldstico y

“en la industria de plasticidas (12).




CAPITULO  TI

PROCESOS PARA LA OBTENCION DE BUTADIENO
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Los procesos para la obtencibén de butadieno pueden dividirse en
cuatro grandes grupos: ‘

A partir de etanol.

De deshidrogenacién.

De oxideshidrogenicién.
De extraccién,

Losvpro.cesos a partir de etanol difieren entre si por el tipo de -

" reacciones involucradas.

. Los procesos de deshidrogenacién se clasifican a su vez en dos ti-
pos, de acuerdo a la materia prima usada; procesos de deshidrogenacién
de butano. y procesos de deshidrogenaci6n de butenos. Existen dos proce
505 que utilizan como materia prima butano y cuatro procesos que utili
zan como materia prima butenos. -

Los procesos de oxideshidrogenacién pueden dividirse en dos grupos:

- 1os que utilizan hidrocarburos, oxfgeno y un catalizador y aquellos que

operan ademfs con halbgenos.

Del primer grupe existen tres procesos utilizando como materia prima
butenos, mientras que del segundo grupo solamente existe un proceso que
utiliza como materia prima butano.

Los procesos de extraccién pueden clasificarse de acuerdo al tipo de
separacibn en: procesos de separacién qufmica y procesos de separacién -
fisica. Existiendo un proceso basado en la separacién quimica y cinco ba
sados en la separacién fisica. Estos procesos difieren principalmente en
el tipo de disolvente usado para la destilacién extractiva.

En la figura 2.1 se presenta un cuadro mostrando la clasificacibn ge
neral de los procesos para la obtencién de butadieno. '

A continuacién se describe cada uno de los procesos mencionados ante
riormente. .

Procesos a partir de Etanol.

Los procesos para obtener butadieno a partir de etanol, fueron desa--
rrollados primeramente en Rusia debido a sus grandes recursos en granos --
fermentables y en Polonia, antes de 1la ocupacién militar donde el alcohol
era obtenido de las papas. : '

Existe un gran nmero de caminos a partir de los cuales se puede pro-
ducir butadieno a partir de etanol, esto es debido al tipo y secuencia de
1a reaccién usada. Las interrelaciones que hay entre los diversos métodos
que pueden usarse para producir butadieno a partir de butadieno, asi como
los caminos usados; se muestran diagramatica'g\ente en la figura (2.2).



FIGURA 2.1

CLASIFICACIQ: GENLERAL DE 10S PROCESOS PARA LA OBTENCION DE BUTADIENC.

PROCESOS -DE ETANOL

TIPO DE REACCION

CONVERSION DIRECTA
ALDOL
ETILENO

ACETILENO -
CONDENSACION DE ACETALDEHIDO
CROTONALDEHIDOQ
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BUTADIENO
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BASF (N-METIL PIRROLIDONA)
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BUTANO
HOUDRY
PHILLIPS
PROCESOS DE T '
DESHIDROGENACION MATERTA PRIMA BUTENOS ESSO
: SHELL
DOW
PHILLIPS
BUTENOS PHILLIPS 0-X-D
, BRITISH PETROLEUM
| PROCESOS DE TIPO DB SIN HALOGENO PETRO-TEX 0X0-D
| OXIDESHIDROGENACTON | e oo o BUTANO .
SEPARACION QUIMICA - e
{ ESSO_(ACET, -AMONICO)
- TIPO DE (DISOLVENTE) _
PROCESOS DE PHILLIPS (FURFURAL)
SEPARACTON SEPARACION FISICA SHELL (ACETONITRILO)
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Los métodos para obtener butadieno a partir de alcohol etilico se
pueden dividir en seis grupos: :

1) Proceso de conversién directa.

2} Proceso aldol. '

3) Métodos de etileno.

4) Métodos de acetileno.

5) Condensacifn de acetaldehido y conversién a butadieno.
6) Método de crotonaldehido.’ '

A continuécién se da una breve descripcifn de cada wno de ellos (17,18)
Proceso de Conversién Directa.

El proceso directo para la conversién de alcohol etflico a butadieno, -
consiste en 1a deshidratacién y deshidrogenacién simulténea de alcohol etfii
co, el cual fué desarrollado por Lebedev en Rusia, Este proceso.es el resul-
tado de la simplificacién de el método Ostromysslenski para la condensacifn
- de acetaldehido con etanoly del desarrollo de un proceso pirolitico estableci
do por Ipatieff en 1903. ' -

. la sintesis y la purificacién son llevadas de acuerdo al digrama dado -
‘en la figura (2.3) el cual esta basado en una clmara de catalizacibén o tubo
" de conversibn de ‘aproximadamente 1 pie de ancho y 12 pies de longitud. La -
chmara de catalizacién estd construida de acero y recubierta interiormente -
con un esmalte a basé de vidrio. Dentro de ésta, hay una cdmara de calenta--
miento, el calor es suministrado por um horno que utiliza los subproductos -
gaseosos del proceso. Algunas veces se prefieren tubos de conversitn de pe--
quefio difmetro, debido a que el .calentamiento del catalizador es més ficil -
“en-un tubo largo y angosto. Previamente a la conversifn, los vaporés dé al--
cohol etilico y agua, as{ como el aire que se usa para diluir el alcohol, se
calientan a 450°C, de tal manera que al entrar la mezcla al convertidor ten-
ga 1a misma temperatura que el catalizador.

Los vapores de alcohol se inyectan a través de una boquilla en la parte
superior del tubo de conversién, el cual se encuentra generalmente en forma
vertical y*calentado a una témperatura de 400 a 425°C. los vapores al atra-
vesar los tubos son convertidos a butadieno y otros productos, con un catali
zador a base de al@mina y 6xido de zinc. Los productos gaseosos se sacan del
tubo de conversifp 'y se pasan a un enfriador. que se encuentra a 0°C, el cual
condensa el alcohol que no reacciond y los otros productos condensables a esa
temperatura, Esta condensacibn crea el vacio suficiente, para arrastrar los
vapores a través del convertidor a uma presién ligeramente menor que la at--
mosférica 680-710 mmHg. ’

El enfriador condensa y separa los productos gaseosos de los liquidos.
La tabla (2.1) muestra las composiciones de las fracciones gasepsas’ y 1{--
quidas. La fraccién 1{quida consiste principalmente de alcohol etflico no -
convertido, con pequefias cantidades de alcoholes superiores y agud; mientras .
que la fraccién gaseosa consiste principalmente de butadieno e hidrocarburos
- no saturados.’ . ‘
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Figura 2,2  Interrclaciones entre los diferentes métodos que pueden usarse para hacer 1,3 butadicno a partir de etanol
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_Una unida(_i de fraccionamiento separa los componentes de la fraccién
1iquida proveniente del enfriador. El alcohol etflico se recicla al ca--
.lentaddr para su utilizacién. La fraccibn gaseosa proveniente del enfria
‘dor se purifica para quitarle butilenos y otros hidrocarburos. -

La mezcla de butadieno se bombea por la base a una torre de absor--
cibn, donde asciende por ésta y entra en contacto con una corriente des-
cendiente que contiene un disolvente para butadieno. La torre esti empa-
cada con coque y absorbe de un 90 a 92% del butadieno, una gran parte de
los butilenos y pequefias cantidades de otros compuestos gaseosos. Los -
resultados de esta operacién se encuentran en la tabla (2.2), donde se -
mggstra los porcentajes de los componentes antes y después de la absor--
cion.

Los gases no absorbidos en la torre absorbedora, consisten princi--
palmente de etileno y éteres, son altamente combustibles y se utilizan -
como fuente de energfa en el horno del convertidor. En estos gases se -
encuentran pequefias cantidades de butilenos, los cuales pudieran ser des

hidrogenados para producir butadieno, pero no son recuperadas, debido a
la difil separacién de éstos de los otros gases.

El disolvente se pasa de la torre absorbedora a un separador, donde
se destila el butadieno y se separa del disolvente, el cual es reciclado
y usado continuamente en-la absorcién. El1 destilado de butadieno contiene
impurezas activas, que son separadas por destilacién fraccionada a una -
presién de 3-4 atmbsferas y posteriormente pasadas a través de una solu-
cién de sosa al 50%, esta operacibén sirve para retirar las trazas de ace
taldehido. La mezcla gasesosa es secada posteriormente. En la tabla ----

(2.3) se da la composicién que tiene el producto en este punto.

La etapa final de purificacibn es 1a separacién de butadieno, de --
butilenos y éteres. El gas se trata con bromo para producir compuestos
con puntos de ebullicién distintos, lo que permite una separacién mis --
eficiente en la columa. Luego el tetrabomobutano (compuesto producido -
al bromar el butadieno), se reduce con zinc met&lico, dando pricticamen-
te butadieno puro.

i

El butadieno se almacena en forma 1fquida bajo presién, debide a que
su temperatura de licuefaccibn es relativamente alta.

Pueden ser usados como disolventes: aguarrds o una mezcla de cloruros
de cobre y calcio, glicol y acetonitrilo, dando buenos resultados; aproxi-
madamente 4,75 pies clbicos de butadieno son absorbidos por cada galén de
disolventes. Por repetidas extracciones de la mezcla con este disolvente,-
las impurezas pueden reducirse a menos de 10%.

s

Como la reaccién ocurre en la clmara de catalizacién, no existen muchos
datos sobre el mecanismo de la reacci{m. Sin embargo, es posible mencionar
dos posibilidades.

Una teoria explica que la conversibn ocurre a través de la formacién
de una mlécula activa de etileno, la que se condensa bajo el efecto de -
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la sustancia deshidrogenante, para formar el butadieno. La conversién se
representa con las siguientes reacciones: :

(‘BjCHZOH —_— CHZ: CHZ + HZO

CHZ:CH2 + CH_;CHEOH—-—D CHZ: CH-CH:CH, + H,0 + I‘-l

2 2 2

La otra teorfa dice que el alcohol se convierte en acetaldehido, el
cual se condensa con una cantidad equimolecular de alcohol etilico, y que
el producto de condensacifn pierde agua a través de una serie de cambios
hasta formar el butadieno.

G‘lSCHzoﬂ-—-——-——)CHgC}D + HZ
CHECHO + CHSCH20H — CH:-,)Cl'l (oH) -CH2CI"120H

CH:-,,CH (OH)-C}HQCHEOH —_— CHQCH: CH~CHQOH + HZO

CHéCH: CH-CH20H —_— C]‘leH: C: Ch2 + HZO
;CH: C:CH, —————————> CH,:CH-CH:

CHSCH C CH2 CH2 CH-CH CH2

Los problemas encontrados en la produccién de butadiero a partir de
etanol por el método de conversién directa consisten principalmente en: --

1) Reduccifn de los subproductos e incremento del rendimiento de bLutadie
no.

2)  Incrementar y mantener la actividad del catalizador.

3)  Cuidar el consumo de combustible para 1levarla conversién con un mini-
mo.

Controlando la temperatura de la mezcla catalitica entre 400 y 425°C,
se obticne rendimientos hasta del 40%. Mayores temperaturas causan la for--
macién de hidrocarburos 1iquidos, dando como resultado la inactivacibn del
catalizador; por el contrario bajas temperaturas traen la formacibn de hi-
.. drocarburos gaseosos distintos al butadieno.

Para incrementar la eficiencia de la cAmara de catalizacién y para pre
venir fluctuaciones en la temperatura de la masa catalitica, 1os vapores de
alcohol deben sobrecalentarse a 450°C previamente a su inyeccifn a la cima-
ra de catalizacibn, Se usa alcohol diluido de 65-95% en vez de alcohol abso
luto, aunque también el agua puede ser suministrada en forma de vapor. La -
mezcla alcohol-agua actia como un medio para mejorar la transferencia de --
calor, mejor que con alcohol solo y puede dar una distribucién mis uniforme
de calor por todo el catalizador, El vapor absorbe los cambios repentinos -
de temperatura y reduce la formacién de hidrocarburos resinosos que provo--
can la inactivacién del catalizador a altas temperaturas. La presencia de -
vapor también regula la velocidad de la reaccién.
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También se puede usar aire enriquecido con dibxido de carbono junto
con el vapor, como gas diluyente, para poder controlar la velocidad de
reaccién; de tal manera que la conversibn no ocurra instant4neamente y -
cause resinacién y carbonizacién en la superficie del catalizador.

Generalmente los catalizadores son una mezcla de: tres partes de --
agentes deshidrogenantes, operando a 425°C. El catalizador usual es una
mezcla de 6xido de aluminio para dehidratar y éxido de zinc para deshi-
drogenar. También como deshidrogenantes pueden usarse: 6xidos de uranio,
hidrosilicatos o sulfato de aluminio y como deshidrogenantes 6xidos o -
sales de magnesio o zinc.

El catalizador se prepara en forma de tornillos "sinfin" y con wn -
difmetro de 1-3 mm. Grdnulos mis finos causan taponamiento e incrementan
la velocidad de reaccién, mientras que grinulos grandes tienden a dismi-
nufr el rendimiento, debido a que el 4rea del catalizador disminuye.

La inactivacién del catalizador se debe a resinacién en la superfi-
cie causada por las altas temperatura, el catalizador es continuamente -
reactivado por oxidacién en la superficie del mismo, debido a la intro--
duccibn de oxigeno en forma de aire, el cual se introduce como gas dilu-
yente con la mezcla alcohol-agua. . '

Cuando se usa 6xido de aluminio como catalizador, se producen gran-
des cantidades de 1-2 butadieno (metil-aleno) y para convertirlo' a 1-3
butadieno se requiere wuna cantidad adicional de calor en presencia del
catalizador.

La velocidad de reaccibn se controla por: la temperatura, el tipo de
" catalizador, los gases de dilucién y por la velocidad de inyeccibn de los
vapores de alcohol. ‘

En 1a cAmara de conversién se usan tubos esmaltados, debido a su re-
sistencia a la corrosién y porque no tiemen efectos perjudiciales sobre el
catalizador o 1la reaccién. En tubos de vidrio el butadieno se empieza a -
formar a 360°C, en tubos de niquel requieren de 440°C y en los de aluminio
se necesitan 500°C.

Los productos de la reaccién mantienen la presién del sistema ligera-
mente menor que la atmosférica, pero esta presién de 50-80 mm. Hg no es --
suficiente para alcanzar la velocidad requerida de flujo del gas en el con
vertidor para la eliminacién de los productos. Para €sto se usan bombas de
vacio 'y poder reducir la presién a 0.25 atmbsferas. Esa presién da un flujo
" de gas suficiente en el convertidor para lograr mantener un equilibrio, te-:

ner una conversién eficiente y en la misma operacién, los productos gaseosos
~ son separados de los productos 1iquidos. ' :



* Tabla 2.1

Productos de la deshidrataci6n y deshidrogenacifn catalitica de alcohol

etilico, para la obtencién de butadieno.

GASES

LIQUIDOS

PRODUCTOS

Hidrbgeno

Mon6xido de carbono
Metano y Hon6logos
Etilenos ‘
Butilenos

Butadieno

2-Penteno

Hexeno
2,4-Hexadieno

piperileno

Tulueno

p-Xileno

DImero bivinilo

Eter etilico

Eter butil-etilico
Alcohol n-butilico
Alcohol Crotilico

Alcohol n-hex{lico
Alcohol n-amflico

Alcohol no saturado n-hexilico
Alcohol n-oxtflico '
Acetaldehido -

Aldehido butirico
Crotonaldehido

Acetona
Metil-etil~-cetona
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Tabla 2.2

Composicibn del gas de conversifn antes y después de la absorcién en

1a conversi§n directa de alcohol etflico a butadieno.

@s ANTES DESPUES
* Hidrégeno % ) 40 Aprox. - 53-65
Oxf{geno % 3-4 5 Aprox.
Monéxido de Carbono % 0.5-1 1-1.5
Diéxido de Carborio$ 1-2.5 1.5-3
Hidi‘ocarburos S;aturadbs % 45-55 . 25-35
Tetrabromro de 1-3 butadieno 0.5 Aprox.  0.05-0.048

en £/§ de gas

Tabla 2.3
Cdmposicién del producto de conversién directa después de la

purificacién inicial.

. COMPONENTES | 3

~ Butadieno - 77-80
Butileno 20-15
* Eteres de mas de 5 carbonos 3 Aprox.

Acetaldehido menos de 1
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Proceso Aldol.
El proceso Aldol fué usado ampliamente en Alemania y propuesto en L[stados
Unidos. Este proceso involucra la conversién de acctileno o alcohol ctfli
co a acetaldehido, 1a cleccién entre acctileno y alcohol etflico depende

‘principalmente de la disponibilidad de esos materiales.

Cuando se usa etanol, el proceso Aldol envuelve las siguientes ctapas:

1) Deshidrogenacién u oxidacién de etanol a acetaldehido.
2) Condensacién de acetileno a aldol.

3) Hidrogenaci6n de aldol a 1-3 butilenglicol.

4) Deshidratacién de 1-3 butilenglicol a butadieno.

Las reacciones en las que se basa el proceso, cstén representadas por -
las siguientes ecuaciones: .

CHECHZOH —2 CHf,FHO + H2

ZCHZCHO —_—— CHBCH(OH) -CHZCI'D
CHzCH (CH) -cuzcm +HZ—* CH3CH (OH) -CHZCHEOH
CHzCH(OH)CHZCHQOH-—>CH2: CH-CH:CH2 + ZHZO

La sintesis y la purificacién de butadieno, se llevan a cabo de acuer
do con el ‘diagrama dado en la figura (2.4) :

La deshidrogenacién de etanol a acetaldehido ocurre a 250-350°C, pero .-
la velocidad de reaccibén es baja para aplicaciones comerciales. Para acele- -
rar la reaccibn se usan catalizadores a base de cobre y plata o algunos de -
sus compuestos. La forma de equipo y las condiciones de operacién varian en:
tre los diversos productores que usan este proceso. .
El método consiste en pasar una mezcla de alcohol, vapor de agua y aire, pre
viamente calentada, sobre el catalizador. La temperatura para la zona de =~ - -

reaccién del convertidor varfa entre 250 y 650°C.

La mezcla saliente del convertidor es enfriada a 15°C. Este enfriador

. separa los gases inertes y el oxigeno no utilizado, de la fraccién conden--

sable; la cual consiste de acetaldehido y etanol no convertido. La porcién g
gaseosa se recicla como diluyente y la porcién liquida se trata para la con
densacién de acetaldehido a aldol, mezclando el acetaldehido con una solu--
cibn de sosa chustica. La condensacién ocurre con rendimientos casi cuanti-
tativos, a una temperatura de 0-20°C. De la céuara de condensacién la mezcla

es alimentada a una columna de fraccionamiento para quitarle el acetaldchido . .
no utilizadg, Esta mezcla de aldol con agua y algo de etanol que aparece,de§.‘iW
de la conversién a acetaldehido, se acidula a un ph de 4.8 con 4cido acético.
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La solucién acidulada de aldol crudo y etanol es bombeada a la parte
superior de un cilindro vertical que se encuentra a alta presién, el cual
estd revestido interiormente por un material resistenteal 4cido y empacado
con un catalizador que consiste de cobre depositado en tierra de Fuller. -
El catalizador debe estar libre de dlcalis. La temperatura de la clmara se
regula de tal manera que en la parte superior no rebase los 80°C y que no
baje de 60°C, mientras que la parte inferior és calentada a 120°C.

Debido a que 1la solucibn entra por arriba y pasa sobre el catalizador,
se inyecta hidrggeno en la parte superior a una presién de 90 atmdsferas, -
para forzar a que el producto salga por la parte inferior. La velocidad de
catlisis se regula, principalmente controlando la descarga del producto por
la base, aunque también puede hacerse variando la alimentacién de hidrégeno.
Una vez que el aldol ha sido hidrogenado, el producto es esencialmente una
solucién acuosa de 1-3 butilenglicol y alcohol etflico con sales de sodio y
4cido acético.

Las etapas subsecuentes sirven para separar el alcohol y el agua de la
mezcla, la solucibn resultante de butilenglicol es precalentada y pasada di-
rectamente a un deshidratador, el cual consiste esencialmente de una columna
de destilacién. El agente deshidratante puede ser suministado directamente a
la columma junto con el butilenglicol. Como agentes deshidratantes se pueden
-usar Acidos sulfénicos junto con 4cido sulfQrico. La mezcla de butilenglicol
y catalizador se calienta suavemente antes de entrar a la columa deshidrata
dora para prevenir espumamiento y resinacién del glicol y del catalizador. ~

La deshidratacibn puede ser llevada como una operacién continua hasta
que la acumulacién de subproductos sea voluminosa. Ocurrido esto, se inter-
rumpe el suministro de butilenglicol y la temperatura de la columa aumenta
gradulamente debido a la formacién de butadieno, el residuo es entonces sa-
cado de la columna. El butadieno y los 1iquidos vaporizados son sacados por
la parte superior de la columna y llevados a un condensador que opera con -
agua a 18°C, donde se separan los productos intermedios y el agua.

La fraccién 1iquida consistente de productos intermedios de deshidra-
‘tacibn -y agua, és llevada a un separador donde se separa en dos capas; la -
superior que contiene casi todos los productos intermedios, se alimenta, --
_directamente 'a la colunma por la parte inferior. Estos productos intermedios

“sirven para mantener la temperatura en la torre e incrementar el rendimiento
‘de butadieno. La capa inferior de la fraccién liquida contiene pequefias can
tidades de compuestcs intermedios, los cuales son separados por destilacién
fraccionada y reciclados a 1la columa deshidratadora. '

Un método alternativo para deshidratar el butilenglicol, es pasarlo -
en forma dé vapor sobre un catalizador, de fésforo rojo con fosfato de so--
dio. '

La deshidrogenacién y la oxidacién del alcohol se llevan a cabo en la

ra que contiene el catalizador y consiste usualmente de un tubo de co--

bre o hierro, o un arreglo de esos tubos para poder proveerlos de calenta-
miento externo. La deshidrogenacién de etanol a acetaldehido es una reaccién
endotérmica y si se lleva en ausencia de oxfgeno, se debe suministrar calor,
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Si se introduce aire u oxigeno canel alcohol, la oxidacibn puede tener
lugar y el hidrégeno que apareciera en la deshidrogenacién se converti
ria en agua. Usando el método de deshidrogenacién-oxidacién, la reac--
cibn se vuelve exotérmica y sélo cs necesario suministrar calor al ---
principio. El retiro de hidrégeno comc agua, cambia el equilibrio en -
la direccibn que favorece una mayor conversién de alcohol a acetaldehi

Para controlar la temperatura en la clmara de catélisis, se intro
ducen diluyentes para los vapores de alcohol, tales como: aire, vapor -
de agua, dibéxido de carbono o nitrégeno. El nitrégeno residual del aire
se recicla para ese propdsito. Manteniendo el alcohol y el acetaldehido
producido en condiciones diluidas, se puede prevenir mis facilmente un
sobrecalentamiento. Esto es importante, ya que, a temperaturas altas la
oxidacién continfla mis all4 del acetaldehido y provoca la formacién de
cido acético, dibxido de carbono y sblidos que se depositan sobré el -
catalizador y lo desactivan. Se recomienda una velocidad de mezclado --
alta, para tener un mejor contacto con el catalizador y mantenerlo li--
bre de depbsitos.

Para prevenir la oxidacién de acetaldehido a Acido acético en la
etapa de condensacién a aldol, es necesario quitar el oxigeno presente
en la mezcla alcohol-acetaldehido. Si, el 4cido estd presente, neutra-
liza el 4lcali y dificulta el control de la alcalinidad. La condensa--
cién de acetaldehido se controla por la adicién de agua, para mantener
una velocidad de reaccibén alta, pero menor que el nivel explosivo, la
temperatura del medio se mantiene a menos de 20°C.

La reducci6én de aldol a butilenglicol se lleva a cabo en medio --
4cido, debido a que si existen trazds de 4lcali, inmediatamente destru-
yen o desactivan el catalizador de cobre. La presencia de agua en la -
solucién incrementa el tiempo para la reduccién. No obstante, una peque
fia cantidad de agua siempre estd presente y proviene de la oxidacibn --
- del alcohol y del agua presente en el alcohol original. ‘

La reduccién de aldol a butilenglicol empieza a los 60°C y no debe
sobrepasar -1os 80°C, debido a la formacién de alcoholes monohfdricos. A
temperaturas menores de -80°C, casi todo el aldol es hidrogenado y trans-
formado en butilenglicol, a excepcién de pequefias cantidades que requie-
ren temperaturas de 120°C para su conversién. Esto se debe al incremento
en concentracién de butilenglicol sobre el aldol y el establecimiento de
un equilibrio. ‘Al bajar la temperatura el equilibrio se desplaza hacia -
. 1a formacién de aldol. El calentamiento a 120°C, es llevado a cabo en la
parte inferior de la clmara, justo antes de ser descargado para su con--
versi6n final. '
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Métodos de Etileno. ,
El etileno puede ser producido por deshidratacién de alcohol etflico con:
ayuda de 4cido sulfirico o acido fosférico, o por métodos cataliticos. -..
El etileno reacciona por diferentes caminos para producir butadicno. --- .
(ver figura 2.2) Los derivados producidos a partir del etileno, tales co -

~mo: glicol, monohalogenuros y dihalogenuros de ctileno, condensan en con

diciones apropiadas con alcohol etilico para producir butadieno. Para cs
te tipo de reaccién se utiliza una mezcla de cloruro de bario y oxfdo de
aluminio a una temperatura de 400°C para catalizar la reaccién y quitar
el agua y/o los haluros de hidrbgeno.

El etileno también puede ser pirolizado directamente a butadieno.
Esto se lleva a cabo pasando una mezcla de etileno diluido con diéxido
de carbono sobre un catalizador que consiste de una mezcla de 6xido -
férrico y cloruro férrico a una temperatura de 400°C. ‘
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‘Métodos de Acetileno. ,
El acetileno es un producto importante para la sintesis de butadieno y
ha sido usado en Alemania, en la manufactura de hule sintético. El ---
origen del acetileno es principalmente a partir de carbén, en vez de -
alcohol etfilico.

La conversi6n de etanol a acetaldehido. se lleva a cabo por el
camino del etileno por: métodos pirotiticos o eléctricos, por deshidro
genacién o deshalogenacién de derivados del etileno.

Mezclas de acetileno y etileno producen cantidades significati-
vas de butadieno, por calentamiento en presencia de un catalizador. La -
mezcla mas adecuada consiste en 70-75% de etileno con 30-25% de acetile-
no respectivamente. Los catalizadores mis comfmes son: 6xido de aluminio
en carbbn activado, carbén activado, 6xido de niquel, cloruro de estafio,
6xido de niquel en asbesto o niquel en éxido de aluminio. La pirflisis -
se lleva a cabo entre 200 y 600°C. '

Cuando se piroliza o polimeriza el acetileno, bajo la influencia
de un catalizador de plata a una temperatura de 300 a 800°C, se convierte
en vinil-acetileno, un compuesto intermedio en la produccién de butadieno
y otros hidrocarburos. La conversién directa de acetileno a butadieno es
producida bajo la accibn de cloruro de zinc en piedra pomez a 420-430 °C.

Se obtienen altos rendimientos de butadieno al deshidrogenar vi-
nil acetileno. Esta reduccién puede ser en fase gaseosa o liquida. En fa-
se gaseosa, se usan catalizadores, tales como: paladio o paladio-hierro--
kieselguhr a 80°C, para producir butadieno y pequefias cantidades de buti-
lenos. La conversién en fase 1iquida se 1lleva a cabo usando catalizadores
como; paladio o paladio-kieselguhr en una solucién de acetato de etilo o -
acetona, obteniéndose rendimientos del 60% de butadieno. Usando zinc en -
una solucibn bésica, como agente reductor, se obtienen rendimientos del -
95% siendo el resto de vinil-acetileno no convertido. En este caso la tem
peratura debe ser mantenida entre 5 y 20°C.

También se puede obtener butadieno por deshidrogenacién de 1-4 -
butilenglicol, el cual se produce de la siguiente manera: acetileno y for
maldehido son inducidos a reaccionar en fase 1iquida en presencia de com-
puestos del acetileno con metales pesados del primero y segundo grupo de
la tabla periodica, preferentemente compuestos de acetileno y cobre. El -

" acetileno se pasa por una solucién de formaldehido en agua o con.un disol

vente orgénico, junto con gases inertes. la solucién resultante de 1-4 di
hidroxi-2butino se hidrogena a 1-4 butilenglicol bajo una presién de 300
atmésferas en presencia de un catalizador de cobalto o niquel. La deshi--
drogenacién del glicol a butadieno se lleva a cabo en présencia de un ca-
talizador 4cido, como los fosfatos 4cidos de metales, a temperaturas de -
250-350°C '
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- Condensacién de Acetaldehido. o :
El acetaldehido puede ser producido por oxidacién catalftica o deshidroge-
naci‘éln del etanol y por diferentes caminos y reacciones se pucde obtener -
butadieno. ‘

~Uno de esos métodos sigue la reaccifn general para la condensacibn
de un aldehido alifitico, como acetaldehidd, con un alcohol alifftico, co-
mo alcohol etflico, en presencia de una sustancia que a 360-400°C remueva
el agua, de tal manera que la deshidratacién resulte en la formacién de -
la diolefina.

‘ Otro proceso usado consiste en condensar alcohol etflico por el mé
todo de Fischer y Giebe, con acetaldehido para formar acetales, los cuales
incluyen hemiacetales y etilacetales. Estos se producen en presencia de
4cidos minerales diluidos o en soluciones de sales met4licas a temperaturas
entre 0 y 8°C. El etilacetal puede ser preparado por condensacién de etanol
con acetileno, pasando la mezcla en fase vapor sobre catalizadores, como -
sales u 6xidos de: cadmio, zinc, mercurio o plata.

El acetaldehido puede ser reducido directamente a 1-3 butilenglicol,

- por electrflis - en un electrolito 4cido o en una solucién de sulfato 4cido
de sodio o de 4cido fosférico, a temperaturas de 40°C, con una corriente de
2a 3 amperios por decimetro cuadrado, con un' cétodo de plomo enfrente de un
anodo de platino, carbén o grafito. ' .
El 1-3 butilenglicol es deshidratado para formar el butadieno, dando altos - -
rendimientos.
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.derivado de alquilo y someticndo el derivade a la accibn de cloruro de

‘cla de un catalizador deshidratante como 6xido de aluminio y de un catali
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Métodos de Crotonaldehido. e
El crotanaldchido es obtenido con rendimientos casi cuantitativos por .
deshidratacién catalftica de aldol crudo cn medio 4cido a 85°C. Ll croto
naldehido puede usarse para producir hutadieno, conviertiendolo en un ~

bario y éxido de aluminio. Otro método cs la deshidrogenacién catali-
tica de crotonaldchido para formar alcohol crotonflico y alcohol buti
lico. De esos dos productos, el alcohol butflico da mayores rendimich
tos, micntras que la deshidratacién de alcohol crotonilico da una mayor ,
pureza pero un menor rendimiento. .

La deshidrataci6n y deshidrogenacién simultdnea de alcohol buti
lico, para producir butadicno se lleva a cabo a 625°C, usando una mcz-

zador deshidrogenante como 6xido de cromo. Se obtienen mayores rendi--
mientos, si se lleva cl proceso en etapas, primero la deshidratacién de
la olefina y en otra etapa la deshidrogenacién.

Los butilenos pueden ser convertidos por deshidrogenacién a buta
dieno. Una completa conversién de alcohol butilico a butilenos se logra
por la accién de agentes deshidratantes fucrtes, como el 4cido sulfiri-
co concentrado o una mezcla de dcido fosf6rico y 6xido de aluminio.

Existe otro método para convertir alcohol butilice a butadieno, que .:
consiste en tratar el alcohol con un halégeno, para producir un haluro de ~
butilo, el cual a una temperatura de 400-800 °C, con o sin catalizador,
produce butadieno. .
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Deshidrogenacién de Butano.

la produccién de butadicno a partir de n-butano es una operacién cn dos

‘etapus, cnvolviendo primero fu produccién de n-butenos a partir de butu-

no y después la conversién de los n-butenos a butadicno. Ambas ctapus -

son llevadas a cabo en presencia de un catalizador.

las reacciones de deshidrogenacién de n-butuno y n-butcnos para produ--

cir butadicno son cndotérmicus y estén ligadas a un gran consumo de --

cnergfa.
n- G, ”10 —n Cy Hg + Al = + 30 Kcal/mol
(butano normal) (butenos normales + hidrégeno)

n (Mg == n G, il + i, AH = + 26 Kcal/mol

{butenos normales) (butadicno + hidrégeno)

Los catalizadores usados deben ser hastante activos y sclectivos para -
permitir una operacién cn ticmpos de contacto relativamente cortos y a
bajas temperaturas, para minimizar lus rcacciones de degradacién y dc for
macién de coque. El n-butano al igual que los n-butcnos producen depési-
tos de coque durante la deshidrogenacién. Fstos son separados por oxida-
cibn con un gas que contenga oxigeno. Ademds, el catalizador debe ser es
table témicamente a la temperatura usada en este perfodo de regeneracién.
Los catalizadores ticnen composiciones bdsicamente de allmina y cromo. La

velocidad dedeshidrogenacién del n-butano sobre catalizadores de este ti-
po parece estar controlada por una reaccién de superficic envolviendo cen
tros activos duales. FEl n-butano necesita para alcanzar la misma veloci-

" dad de reaccién, una temperatura 130°C mds alta que para los n-butenos. -

I'ara conseguir transformaciones cconbmicas se ticnen que cmplear tempera-
turas relativamente altas de 600-700°C. Una reduccién en la presién favo-

rece la formacién de butadieno.

Algunos datos tfpicos de conversién cn el equilibrio estan mostrados en
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Tabla 2.4
Deshidrogenacién de n-butano a 1-buteno

" § Conversién en cl equilibrio

Temperatura °C (1 atm) (0.1 atm)
500 17 50
600 ) 50 84
670 70 95
Tabla 2.5

Conversién termodinimica de n-Butano

Conversién, % en mol

{1 atm) °C (0.17 atm) °C
Productos 600 700 750 600 700 750
1,3 butadieno 6 27.5 45 27.5 69 82
1-buteno 22.5 26 . 22.5 23 13 7.5
cis-2 buteno 16 16 13 16.5 7.5 4

trans-2 buteno 24 23 18 25 11 6
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las tablas 2.4 y 2.5 (1,2)

Existen dos procesos comerciales para la deshidrogenacién’ catalitica de
n-butano para producir butadieno:

Proceso Houdry

Proceso Phillips
El proceso Houdry se lleva a cabo en una sola etapa mientras que el pro-
ceso Phillips lo realiza en dos.

A continuacién se da una descripcién de cada uno de los procesos mencio-
nados anteriormente:

Proceso de la Houdry Process Corporation.

Este proceso estd licenciado por Houdry Process Corporation y es un pro-
ceso ciclico, -adiab4tico y de lecho fijo, que convierte catalfiticamente
el n-butano a butadieno y butilenos.

A continuacibn se da una descripcibn del proceso, el cual es llevado a -
cabo de acuerdo con el diagrama dado en la figura 2.5 (19,20,21,22)

La alimentacibn consiste principalmente de butano normal y una mezcla de
butano-buteno reciclado de la etapa final de purificacién de butadieno;
la cual es mezclada y bombeada de un tanque acumulador de carga a un in-
tercambiador de calor, con un aceite de apagado y caliente. Esta alimen-
tacién cvaporada, pasa a través de los calentadores con fuego directo, -
donde es sobrecalentada a la temperatura requerida de reaccibn, antes de
entrar al recactor, la cual es aproximadamente de 1150°F.

Los vapores calientes de 1a alimentacién fluyen a través de los reactores
de lecho fijo a 3.5 psia y entran en contacto con el catalizador para ser
deshidrogenados. Estos reactores de acero de forma horizontal estin reves
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tidos con azulejo, tienen una seccién transversal relativamente grande y
conticnen cerca de un mctro de profundidad de lecho catalftico activo, -
para minimizar la cafda de presién durantc la etapa de procesamiento de
hidrocarburos. La baja presién absoluta a la que operan los reactores, ne
cesita una caida de presién minima para obtener una eficiencia mixima en
los compresores. La deshidrogenacién sc 1leva a cabo pasando los vapores
precalentados de hidrocarburos bajo condiciones controladas de: espacio-
velocidad, temperatura y presién sobre el catalizador de 6xido crémico -
(Cry03)-Allmina.

El efluente caliente del reactor contiene: butadieno, butilenos, butano -
que no reaccionb, hidrégeno, hidrocarburos ligeros, pequefias cantidades -
de gas inerte de las vAlvulas y vapor proveniente de la purga del rector.
En la tabla 2.6 se muestran los rendimientos obtenidos por este proceso
para diferentes alimentaciones. Este efluente es apagado inmediatamente

en una serie de intercambiadores con agua y mis tarde es enfriadoc en dos
torres de apagado en serie, por espreado directo con una corriente circu
lante de aceite de upagado.

El aceite de apagado caliente se usa para evaporar la alimentacién, una
vez enfriado regresa a las torres de apagado.

La corriente de producto pasa de las torres de apagado a un tanque amor-
tiguador. El1 1{quido del tanque amortiguador retorna al sistema de apaga
do. El producto de la parte superlor es conprlmldo en 3 0 més etapas pa-
ra comprimir los gases a 145'psig. E1 enfrlam1ento entre etapas es lleva
do a cabo por inyeccién directa de agua en la primera y segunda etapas -
‘de compresibn, para limitar la.temperatura del gas, como una precauci6n

contra la polimerizacién de butadieno. Son empleados servicios auxilia-
res para la inyeccibn continfia de aceite de lavado en la segunda y terce
ra etapas de compresién.

La corriente de la parte superior del (ltimo tanque amortiguador es pro--
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cesada en un ciclo de absorcifn-agotamiento empleando nafta como aceite
de absorcibn. [l absorbedor estd disefiado para recuperar una porcién de
propano y todo el butano, butcnos, butadieno y componentes pesados. E1 -
aceite rico es enviado a un agotador para climinar y condensar la corrien
te mezclada de productos. Para prevenir impurczas indeseables cn el acei-
te de absorcibn, se alimenta una pequefia corriente a una columa de frac-
cionamiento, para purificarla. El cfluente del agotador pasa a la unidad
de recuperacién y purificacién de butadieno y en una operacién continua
la mezcla butano-buteno es reciclada al tanque acumulador de carga.

El catalizador en forma de grinulos cilindricos consiste de uma aldmina
activa impregnada con un 18-20% de éxido crémico (Cry0z). Ademds, el ca-
talizador esté mezclado con un exceso de particulas de Alundum. - Gste ma
terial cataliticamente inertc da una gran Area superficial, hace posible
una répida transferencia de calor (pequefia diferencia en temperatura) en
tre la fase gaseosa (reactantes o gas de regeneracién) y la fase sélida -
(partfculas de Alundum y el catalizador). La vida de un catalizador es de

18-24 meses. Es necesario prevenir la contaminacién del catalizador con -
hierro. Pequefias cantidades de 6xido de fierro son cataliticamente acti--
vas a las condiciones del proceso, dando como resultado grandes cantida--
des de carbén y de gases ligeros, ademis de destruir el catalizador.

El catalizador opera bajo el principio de que el calor de reaccién ser§ -
suministrado primeramente por el calor de combustién, de pequefias canti--
dades de carbén depositadas sobre ¢l catalizador durante el periodo de --
reaccién. Este carbén es eliminado por combustién con aire y da como resul
tado un incremento de temperatura dentro del reactor. Sin embargo, mucha
de esta energia pudiera perderse en el reactor, pero no para la mezcla de
material inerfe'granular de alta capacidad calorifica, con el catalizador
activo en el lecho. La cantidad de este material inerte, relativa a la --
cantidad de catalizador, depende del balance entre la energia de regenera
cibn y los requerimientos de la reaccibn, ademis de la mezcla de produc-
tos deseada. En la tabla 2.7 se muestran las condiciones de operacién del

reactor.
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Los perfodos de reaccibn son muy cortos cntre 7 y 15 minutos, pero gene--

ralmente varfan cn un tiempo de 8-10 minutos. Por csta razémn, la variacién
de temperatura es pequefia durante cl ciclo, usualmente menos de 50°F, cu-
briendo la escala ptima de temperatura, nccesaria para ascgurar altas --
conversiones; también, el depbsito de carbén sobre cl catalizador, esté -
limitado a un valor bajo, asegurando una alta actividad del catalizador a

través de todo el ciclo.

Durante este periodo de reacci6n, se absorbe una gran cantidad de calor dec
bido al calor de reaccibn, el cual cs aproximadamente de 1,000 BIU por 1li-
bra de buteno producido, a partir de butano y de 2000 BTU por libra de bu-
tadieno producido a partir de butano.

Después del perfodo de reaccién, se realiza una purga con vacio en los ---
reactores para retirar los hidrocarburos sobrantes, mas tarde,.se introdu
ce aire precalentado para quemar cl carbdén depositado y asi regenerar el -
catalizador. Este aire de regeneracién es comprimido con compresores mane-
jados por turbinas y precalentado por combustién directa en la corriente -
gaseosa, la presién a la descarga del soplador esté controlada por la cai—
da de presifn a través del sistema, la cual es generalmente del orden de -

2-3 1b/in?, A1 final del periodo de regeneracién, ¢l airc sobrante en el -
reactor es evacuado por medio de un eyector de vapor, antes de la introduc
cién'dé hidrocarburos para un nuevo perfodo de reaccién.

‘Para operac10nes continuas se requiere wn minimo de tres reactores. Duran-
te el proceso, un reactor estd en operacifn, otro reactor estd siendo rege
nerado y el tercero necesita tiempo para el cambio de vélvulas y operacio-
rnes de purgado antes y despfies del perfodo de reaccién. Si sc desea una ca
.pacidad adicional se puede emplear un sistema de cinco reactores. En éste

sistema: dos reactores estan en operacién, dos reactores est4n siendo pur-
gados y un reactor estd somectido al cambio de vdlvulas y operaciones de --
purgado. Un sistema de siete reactores, con tres reactores en operacién y

tres reactores en regenefacién, parece ser cl miximo nimero de reactores -
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en una unidad simple. Si se utiliza un sistema de nueve rcactores, no hay

tiempo suficicnte para purgar y cambiar de vélvulas en un reactor simple,
sin incrementar ¢l ciclo de tiempo.

La caracteristica principal de estc proceso, cs que las condiciones de -
operacién, son escogidus de tal manera que el calor usado para la reaccibn
durante el perfodo de rcaccibn sea sustancialmente el mismo, que el calor
desarrollado por la combustién de los depésitos de carbén. Ademds, el ma-
terial inerte en el catalizador actfa como un medio de almacenamiento de
calor; absorbiendo el calor liberado por la combustién de los depbsitos -
de carbén, durante el ciclo de regeneracibn, con un consecuente incremen-
to en la temperatura del lecho y liberando ¢l calor a los hidrocarburos --
reaccionantes, durante el periodo de deshidrogenacién, con un decremento

en la temperatura.

La condicién preferida es, que el calor de reaccibn endotérmico, sea lige-
ramente mayor que el calor de combustién exotémico, para dar una opera---
cibn esencialmente adiabitica, de tal manera que la temperatura del lecho
catalitico no aumente durante la regeneracién, pero que el almacenamiento
de calor sea suficiente para proporcionar el calor de reaccién. La defi--
ciencia de calor y la temperatura de operacién deseada, son controladas -
por el ajuste de las temperaturas de los reactantes y del aire, y por el
uso de una cantidad mayor de aire que 1a requerida para la combustién du-
rante la regeneracién. Este ltimo iguala las diferencias de temperatura a
lo largo del lecho, debido a las pérdidas de calor en las partes adyacen--
tes a la pared, la distribucién imperfecta de flujo de fluidos por todo el
lecho, desigualdadeslmcnores en la actividad del catalizador y en las éapg
- cidades calorificas. El aire usado est a presién atmosférica, el costo de
bombeo es normal y el calor puede ser recuperado en una caldera de calor -
residual.

Las vélvulas operadas cléctrica o hidréulicamente son constroladas por un
controlador de tiempo especial (timer), que programa las secuencias de reac
cién, purgado y regeneracién, El controlador de tiempo y su sistema de en--
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granes relacionados, sirve para asegurar que todas las vAlvulas cstén cn
la posicién apropiada y yuc las vllvulas no puedan ser vpcradas impropia-
mente y causen una mezela peligrosa de aire ¢ hidrocarburos. Ademis, por
razonics de scguridad, las vAlvulas del reactor son selladas con un gas --
inerte, cl cual es introducido automdticamente cuando las vilvulas cstén
sclladas.

Ciclo del Controlador de Ticmpo (Timer).

El "cerebro" del tren de reactores de deshidrogenacién estd cn el contro-
lador maestro dec tiempo, controla cl proceso cfclico y salvaguarda la uni
dad contra una mala operucién. L1 controlador de ticrmpo envia un impulso -
cléctrico para iniciar cl abierto y cerrado de las vAlwlas del rcactor, y
también intervienc cn las ctapas subsecuentes, si las vdlvulas han sido mo
vidas a su posicibn correcta y scgura. También controla la presién en el
reactor, para determinar si es neccsario proceder a la fase siguicnte. Si
el controlador falla, se parard automiticamente y sonar4 una alarma. Al -
mismo tiempo aplicard un freno eléctrico para cuidar que el brazo del con
trolador no se¢ deslice al punto siguiente.

El controlador pasa a través de 900 puntos en un ciclo de 21 minutos. Du-
rante estos 21 minutos, cada uno de los sicte reactores estd en operacién
9 minutos, en regencracién 9 minutos, en las etapas de purga y evacuacién
por 1} minutos y en cambios de vdlvulas 1i minutos.

Por medio de un circuito eléctrico, que es completamente independientc de
el controlador de tiempo, se prueban los circuitos, un sistema de apaga-
dores eléctricos evita que se abra una vdlvula a menos que otras vAlvulas

en el reactor estén en una operacién segura para esa fase de operacién. La

figura 2.6 muestra un esquema tfpico de los componentes involucrados en el
abierto de una vdlwula simple.

Sistema Hidréulico.

lLa unidad de deshidrogenacién emplea un sistema de fuerza hidrdulica, para -
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abrir y cerrar las vdlvulas del recactor, despubs de recibir una scfial eléc

trica del controlador de ticmpo.

la fucrza hidrfulica cs aplicada a cada vdlvula como un producto de flujo-
tiempo-presibn. La presibn del sistema es mantenida por bombus rotatorias
de puletas deslizables. El ciclo de tiempo causa inherentemente altas y -
bajas demandas intermitentes de fuerza hidrbulica, a veces, se requicre mo
ver vilvulas de 30 in y otras veces cs necesario mover vdlwulas de 3 in.
Ademds, debido al hecho que algunos movimientos de vAlvulas requicren 21 -
segundos para conpletarse, hay mas de una vAlvula moviéndose al mismo ticm
po. Por esta razén cl panel de control hidrfulico de cada reactor, csté pro
visto de un acumulador de aceite hidrfulico, el cual acumula y alracena --
aceite hidriulico durante perfodos de buja demanda y libera el accite du--
rante perfodos de alta demanda. En la figura 2.7 sc muestra un esquema tf
pico de los componentes del sistema hidrdulico. ‘

Para controlar la velocidad al abrir o cerrar cuda vélvula, en el tiempo -
asignado para cl movimiento de la vAlwvula en cl controlador de tiempo, ca-
da vAlvula de control conticne un controlador de flujo de aceite hidréuli-
co. El contrgla . el flujo de aceite durante el abierto o cerrado sfibito.

AdemAs, para prevenir e: ‘'cerrado de golpe" una viilvula de cierre, con una
fuerza suficiente, calza la vilwula también ligeramente cerrada y un reduc
tor de presién controla el flujo de aceite para el cerrado sfibito, a una
presién mucho menor que el flujo de aceite cn un abierto stbito.

Una vélvula solenoide de cuatro vias dirige el flujo de aceite en la direc
cibn apropiada; para el abierto o cerrado sdbito (figura 2.7). La vilvula
de 4-vias ticne un solenoide de abierto y uno de cerrado, el cual recibe su
sefial del controlador de tiempo como se representa en la figura 2.6.

En caso de falla de la vAlvula solenoide, cxiste una desviacién con una vél

vula manual de 4-vias.
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No mostrado en figura 2.7, pero inclufdo dentro del cilindro del pistén -
hidrdulico, hay un "amortiguador hidrfulico" que origina que la vilvula

del reactor viaje a una velocidad muy baja durante la Gltima fraccién del
abiertoy cerrado sfibito, como una precaucién contra el "cierre de golpe"
de la valvula (23).

Los rendimientos obtenidos por este proceso para dos alimentaciones dife-
rentes se muestran en la tabla 2.7

La tabla 2.8 muestra los rendimientos de una planta Houdry para producir

butadieno, obtenidos de plantas comerciales a principios de 1950 después -
de varios afios de operacibn. Esos rendimientos estfn comparados con aque--
1los que pueden ser esperados de umna planta disefiada apropiadamente en ---
1978. Se ve que el mejoramiento en la utilizacibn de la alimentacién, a --
partir de una selectividad de mediados de los afios cincuentas, a una de me
diados de los sesentas se ha llevada a cabo a casi el 20%. Ademis, de la -
mejoria en el rendimiento o la selectividad, se ha incrementado también la
p’roducCi&n de butadieno por cada paso de um 10% a 16%. Esto se debe solo
~ al provechamiento del equilibrio termodinimico, ya que las mejoras sblo --
pueden ser obtenidas, operando a una presién menor, lo cual es antieconémi

co: O a mayores temperaturas, donde la produccié_n de acetilenos indeseables
puede incrementarse y reducir la selectividad (24).



Tabla 2.6

Rendimientos Obtenidos en el Proceso Houdry
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(20,

22).

Todos los valores estén en § en peso,

Componente | Alimentacién | Reciclo | Alimentacidn Producto  |Rendimiento
. Total Hel Reactor|dltimo
Hidrégeno | ---=----= feseee foicieianl 1.9 emseemmeaes
Metano | --meeme- | memem | eeeeeeeees 1.0 frememmmme-
C2 | cmmeememmm lmmemem | memeeeeees O N R Rt T
I e I IEL L LA IR L L PR 1.2 emmmmemmee-
Isobutano 1.0 11.2 9.2 9.0 [--emeeoeenn
n-Buteno | -----ws-- 37.6 29.9 30,0 [rmeeeeenee-
n-Butano 98.5 50.2 60.1 2 R B
Butadieno | --------- 0.7 0.5 11.0 51.7
Cs + 0.5 0.3 0.3 0.5 [--mmmememe-
Carbn | --------  Joveme | meoeeoe- 2.6 fe-e-mmee--
Inerte | ----=--- [ -==-- femmneeeee- 1.7 p-memmeeee-
ITOTAL 100.0 00.0 100.0 100.0
Componente | Alimentacién | Reciclo | Alimentacién [Producto | endimiento
Total klel Reactor Bltimo
Hidrégeno | -------- | --=-= | --=-----s 1.9 10.1
Metano | -----e-- L meees ] meme-emes 1.0 5.3
o S (TR R ELCT T 1.1 5.9
0 SRR IS SR [ 1.1 5.9
Isobutano 0.5 * * * ---
Isobuteno | -------- * * * ===
n-Buteno | -------- 11.4 33.6 33.6 ---
n-Butano 99.5 57.9 65.8 47.0 ---
Butadieno | ----v--- 0.7 0.6 11.1 55.8
Cs | -emmmeeme | mmmem | emmememee 0.5 2.7
Carbbn | -~=-----= [ mmmme | cemeeeeae 2.7 14.3
TOTAL: 100.0 | 100.0 | 100.0 100.0 100.0
(*) Inclufdo en el valor de n-buteno y n-butano.
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Tabla 2.7

Condiciones de Operacién (20)

Temperatura promedio 610°C

Presién 127 mm Hg Abs,

Espacio velocidad 1-1,5 vol.carga/vol. cat./hr,

Tiempo de Operacién 8-10 minutos '
Tabla 2.8 (24

Distribucién del producto, n-butano a butadieno, % cn peso.

Alimentacibn reciente, rcactores solamente.

Componente 1955 1978
Hp 10.1 5.4
C1 5.3 5.1
cy* ) 2.9 4.8
C2 3.0 4.8
C3= 3.0 9.8
Cs 2.9 1.3
Butadieno - 55.8 62.0
Co+ . ‘ 2.7 1.2
Coque 14.3 6.1

TOTAL , 100.0 100.0
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Figura 2.6 CONIROLADOR DE TIEMPO Y SU SISTEMA HIDRAULICO
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Figura 2.3

Esquema que nuestra el control y dispositivos de seguridad incorporados en el sistema
hidrdulico para una vAlvula en la unidad de deshidrogenacién.
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Proceso Phillips.

Liste proceso cstd licenciado por Phillips Petroleun Company y consiste

de las siguicntes ctapas:

1) Ueshidrogenacién de n-butano u butcnos.

2) Scparacibn y purificacién de butcnos del n-butano no convertido y
otros productos de conversién.

3) Deshidrogenacién de butenos de (2) a butadicno.

4) Separacién y Purificacién de butadicno de (3)
Los butenos no convertidos son recirculados a (3).

Las etapas (2) y (4) son llcvadas a cabo por destilacién extractiva con
furfural; se tratarén en la seccibn de extraccibn (1,2,22).

A continuacién, se da una descripcién del proceso, cl cual es llevado a -
cabo de acuerdo con el diagrama dado en la fig. 2.8

Deshidrogenacién de n-butano a butenos.

La alimentacién consiste de n-butano altamente puro (98% o més); que es
secada cuidadosamente con bauxita en las torres secadoras. :

La alimcntacién se mezcla con butano recirculado. '

La mezcla es evaporada y sobrecalentada en hornos tubulares de gas a 1100°F
La alimentacién pasa entonces a los reactores, donde la deshidrogenacién de
butano es realizada isotérmicamente cn reactores multitubulares con calen-
tamiento externo y empacados con el catalizador, hecho a base de 6xido de
aluminio-éxido de cromo. En la tabla 2.9 se muestran las condiciones de --

operacibn de este. reactor.

El proceso opera ciclicamente, los reactores trabajan alternados; estando
una hora en operacién y una hora en regeneracién. Cada reactor conticne -
algunos cientos de tubos de dos pulgadas de dimetro y 10 pies de longitud,
curveados interiormente, hacia los calentadores centrales en forma de arpa.
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El calor de reaccibn estd suministrado por el gas de chimenea de un horno

portdtil (Dutch oven). El gas de regcneracién es una mezcla de aire-gas de
chimenea que contiene de 2 a 3% de ox{geno y es suministrado a 100 psig -
pefo la presibn es reducida para la etapa de deshidrogenacién con un esca-
pe en la chimenea.

El efluente proveniente del reactor es inmediatamente apagado con agua, -
mas tarde pasa a una caldera de calor residual donde se recupera el calor
del efluente y se genera el vapor para el proceso, luego es apagada otra .
vez a aproximadamente 120°F y va a 1a seccién de purificacién de butenos.

Deshidrogenacién de butenos a butadieno.

La corriente concentrada de 2-buteno de la seccibn de purificacién de bute
nos, junto con butenos recirculados de la seccién de purificacién, son pre
calentados a 1000°F y mezcladas con vapor sobrecalentado a 1300°F.

La deshidmgenacién de 2-buteno a butadieno es realizada con un catalizador
Phillips-1490 que esté compuesto de 6xidos de: fierro, magnesio, potasio y

cromo. Las condiciones de operacién est4n dadas en la tabla 2.10. El calor
del efluente del reactor se recupera y se usa para generar el vapor de pro-
ceso. Después de la recuperacién de calor, el efluente del reactor es apa-

gado, enfriado y lavado. Los componentes C4 son recuperados en un absorbe-

dor con aceite. Los componentes C4 son separados del aceite en un agotador

con vapor y después purificados. Los butenos no convertidos se recirculan.

la corriente de butadieno impura pasa a la seccibn de recuperacién y puri-
ficacién de butadieno.

Esta etapa de deshidrogenacifn de butenos también puede ser llevada a cabo
por alguno de los procesos tratados en la seccién anterior,
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Tabla 2.9

Condiciones de Operacifn usando el catalizador Phillips para deshidroge-
nacién de butano a buteno.

Temperatura °C 593
Conversién/paso (% mol) 30
Selectividad a buteno y Butadieno (% mol) 83-87
Regeneracién 1 hr operacién/1 hr de
. " regeneracién.
Tabla 2.10

Condiciones de Operacién usando el catalizador Phillips 1490

Temperatura °C 620-680
% Conversibn/paso (mol) 27-33
% Selectividad a butadieno (mol) 69-76
vapor/buteno, mol/mol ' 9-12/1

frecuencia de regeneraci6n ninguna
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2.3 Deshidrogenacién Catalftica de Butenos.

!

Los butenos son obtenidos en la produccién de gasolinas por desintegra-
cibn catalitica de destilados medios y pesados en refinerfas de petré--
leo, también son producidos en procesos de desintegracién térmica, espe
cialmentc aquellos que operan a alta temperatura como para produccién -
de etileno y propileno . Otra fuente de butenos es la deshidrogenacién
catalitica de n-butano.

Los butcnos son recuperados en forma diluida en una fraccidn C4 obteni-

da en operaciones de absorcié_n y destilacién convencionales. Una frac--
cibn C, de desintegracifn catalftica contiene aproximadamente: 44% de

butano, 13% de 1-buteno, 11% de cis-2 buteno, 13%de trans 2-buteno, 18%
de butilenos Y pequefias cantidades ( 0.5%) de C3 y Cs.

(

Estas cantidades est4n dadas en % en peso y varian dependiéndo de la com
posicién de la alimentacién, el tipo del catalizador usado y las condi--
ciones de operacién.

Para un proceso econbmico de deshidrogenacién, la fraccién de butenos en
la alimentacibén deberé tener una concentracién de cuando menos un 70% y

preferentemente de 80-95% de n-butenos. Esto se debe a que sélo una par-
te de los butenos es convertida a butadieno en cada paso sobre el catali

zador y los no convertidos se recirculan. El isobutileno es generalmente

separado de la fraccién C4 en un proceso selectivo de extraccién-i‘eaccién.
'La mezcla de butenos es ademés purificada 'y separada de los butanos por
destilacibn extractiva. Los isobutilenos y los butanos son separados para
prevenir écunnlacién y excesivos purgados ya que los catalizadores usados
en la deshidrogenacién no los convierten a butadieno.
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Una fraccibén C4 de una operacién de desintegracién témica puede conte-
ner: 6.5% de butenos, 16% de l-buteno, 5.3% de cis 2-butcno, 6.6% de --

trans 2-buteno, 27.3% de isobutileno, 37% de butadicno, 0.5% de aceti--
lenos, 0.3% de C3 y 0.5% de C5 . Estas cantidades estdn dadas en % cn

peso.

La deshidrogenacibn catalitica de los n-butenos a 1,3 butadieno se lleva
a cabo cn presencia de vapor sobrecalentado como medio de dilucién y ca-
lentamiento. Las reacciones de deshidrogenacién son reversibles en pre--
sencia del catalizador usado. También son endotérmicas (aproximadamente
720 BIU/1b de buteno deshidrogenado) y por consideraciones termodinAmi-
cas, cl equilibrio es m4s favorable a altas temperaturas. El efecto de
la presién y la temperatura, en el equilibrio entre butadieno y los ---
tres isbmeros de butenos, para la conversién de buteno a butadieno es--
t4n mostrados en la tabla 2.11

CHy CH CHy CHy —— Cli; =CHCH =CHy + Hy

1 - buteno butadieno
CHz -CH = CH CH3 — CHy =CH CH = CHy

2 - buteno butadieno

Para obtener niveles econémicos en la conversién de butenos, es necesa--
rio operar el reactor de deshidrogenacién a 1150°F (621°C) y a lasmés ba

jas presiones parciales de butenos posibles. El uso de vapor sobrecalen-
tado permite una operacién adiabtica a alta temperatura en el reactor, -

mantiene baja la presién parcial de butenos y minimiza la formacién de --

coque.

Los procesos comerciales difiercn en ¢l catalizador usado, modo de opera-

cibn (ciclico contra contfnuo) y 1a relacién conversién selectividad.
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Existen 4 procesos comerciales de deshidrogenacién catalitica de n-

biutenos a butadieno:

Proceso  ESSO
Proceso  DOW
Proceso  SHELL ‘
Proceso  PHILLIPS

A continuaci6n se da una descripcién de cada wno a exepcién del proceso

Phillips que se tratl en la seccifn anterior.

Proceso ESSO

Este proceso estd licenciado por ESSO Research and Engineering Company

y consiste de las siguientes etapas:

1) Extraccién de butenos del corte butano-butenos.
2)  Deshidrogenacién de 2-buteno a butadieno.

3)  Extraccién y purificacién de butadieno.

e

Las etapas 1) y 3) se tratarén en la seccién de procesos de extraccién.

A continuacién se da una descripcién del proceso, el cual se lleva a cabo
de acuerdo con el diagrama dado en la figura 2.9.

La alimentacién consiste de una corriente de hidrocarburos C4 con un 80%

en peso de butenos, la cual proviene de un tanque de alimentacién.
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La alimentacién es precalentada por medio de un intercambiador de calor,

y un horno a 1000-1100°F, mientras que el vapor de dilucién es sobreca--
lentada a 1300°F. Las dos corrientes se ponen en contacto por medio de -

mezcladores de boquillas y pasan sobre el lecho catalftico del reactor.
Las boquillas del mezclador ticnen una caida de presién de 25 libras, pa

ra tener una adecuada energfa de mezclado. E1 vapor sirve para obtener

una presién parcial baja, neccsaria para la deshidrogenacién de los bu-

tenos g butadieno por el catalizador. los deplsitos de carbén sobre ¢l
catalizador son removidos mediante una reaccibn de "gas de agua" con
la ayuda del vapor, parcialmente durante la deshidrogenacién y parcial-

mente durantc el ciclo de regeneracién.

Los productos de reaccibn son enfriados a menos de 1000°F, a medida que

abandonan el lecho catalitico, por medio de una corriente de condensado
que es bombeada por la parte inferior del reactor. Los gases calientes -
del reactor pasan a los generadores de vapor, donde se enfrfan y se ge--
nera parte del vapor para los hornos sobrecalentadores de vapor, éste va
por se mezcla con vapor de alta presién proveniente de fuentes externas.
Los gases son entonces alimentados a una torre enfriadora con aceite. --
Después del enfriamiento adicional, los gases van a la torre enfriadora
con agua.

De la torre enfriadora con agua, los gases van a un separador de vapor,

donde se separan los gases del agua condensada,

Esta corriente se pasa a una torre separadora de agua para qu1tar1e hi--
drocarburos volgtlles y después es descargada a un sistema de purga de

agua. Los gases del scparador de vapor pasan a un sistema de compresi6n.

Después de la compresibn, los gases son pasados a un separador de conden
sados y alimentados a una serie de tres torres. La primera es una torre
absorbedora, donde se absorben los hidrocarburos C4 en nafta ligera; -
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mientras que los hidrocarburos C3 y los ligeros como: hidrégeno, monéxido
de carbono y diéxido de carbono son desalojados por arriba y usados como
gas combustible. La absorcién de¢ los hidrocarburos en el accite es exo--
térmica y la temperatura a lo largo de la torre debe controlarsc para --
prevenir la absorcibn excesiva de hidrocarburos ligeros o la pérdida de
algunos de la fraccién Cq. El accite de absorcién que conticne los hidro
carburos sale por el fondo y es alimentado a la segunda torre de estabi-
lizacién, donde los gases son separados del aceite de absorcién y €l ---
aceite de absorcibn es reciclado a la primera torre.

El aceite empleado para el sistema de enfriamiento con aceite se encuen-
tra en un ciclo cerrado, pero es mantenido en condiciones satisfactorias
por medio de una pequefia alimentacién para compensar las pérdidas y un -
regenerador de aceite pobre; el cual continuamente elimina una pequefia - .
corriente inferior a un vertedero.

La corriente de condensado del separador de condensados contiene la mayor
parte de los hidrocarburos C4 inestables y es alimentada a tna torre esta
bilizadora, donde 1la corriente superior contiene los hidrocarburos. 11ge--
ros. La corriente inferior es alimentada a una torre de repasado' donde- se
eliminan por el fondo los hidrocarburos Cg y pesados y una cornente de -

polimero. La corriente superior contiene el butadieno crudo Y. otros hldro‘
carburos C4, ésta mezcla constituye la alunentac16n para las 51gu1entes -

etapas del proceso de purificacién.

En este proceso el principal problema es el reactor debido al conplu:ado
disefio desde el punto de vista de la ingenieria; por los requerimentOS -
impuestos por la naturaleza quimica de los reactivos y productos, La li-
mita‘cién mis seria en el disefio del proceso; es la tendencia del buta--
dieno a polimerizarse y finalmente a degradarse a carbén e hidrégeno. Es
to puede minimizarse operando a présiones parciales del orden de 90-100mm

de Hg. Las bajas presiones parciales pueden obtenerse con una presién ba-
ja de operacién o con el uso de gas inerte como diluente.
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Para obtener una buena conversién de butileno, cs necesaria una tempera

tura de 1100°F, pero para evitar la desintegracién térmica de los buti-
lenos en el horno y en las lineas de transferencia, la temperatura no -
debe exceder los 1300°F. Para propfsitos pricticos la temperatura varia
entre 1150-1250°F, con un tiempo de residencia de 0.2 segundos. Debido

a las consideraciones untcriores, es nccesario sacar la reaccién con un
25-30% de conversién y a una presién parcial reducida de butilenos, para
prevenir la degradacién del butadicno y una cxcesiva formacién de subpro
ductos. Un problema adicional se presenta por el hecho de que la reaccibn
es altamente endotérmica y se requiere un calentamiento externo de cerca
de 725 BTU/1b de butenos convertidos. In la tabla 2.12 se muestran las -
condiciones de operacién para cste proceso y en la tabla 2.13 aparece el
rendimiento de butadicno obtenido por este proceso.

La solucién comercial de esos problemas, es empleando vapor como un medio
de calentamiento, para provecer una suficiente capacidad calorifica y re-
ducir la temperatura a través del reactor en una escala de 50-75°F, y si-
multéneamente bajar la presién parcial del butileno al 1imite deseado de
100 mm Hg. Las temperaturas excesivas de butileno se deben por sobrecalen
tamiento del vapor, arriba de la temperatura de reaccibn y por mezclarlo

con el hidrocarburo precalentado a 100-200°F abajo de la temperatura de -
reaccifn, justo antes de entrar en contacto con el catalizador. Una venta
ja es que el vapor reacciona con coque para formar gas de agua por la tem
peratura empleada para la deshidrogenacién de butilenos, permitiendo la -
regeneraci6n solo con vapor (25, 26).

Tabla 2.11

. Conversién, % wmol’

Productos de 1 atm. 0.167 atm
Conversién °Cc 600 700 750 550 600 700 750
1-3 butadieno 6 27.5 45 11.5 27.5 69 82
1-buteno 22.5 26 22.5 23.5 23 13 7.5
cis-2-buteno 16 16 13 18 16.5 7.5 4

trans-2-buteno 24 23 18 27 25 1 6
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La corriente comprimida es enfriada y la mezcla licuada parcialmente,
pasa sucesivamente a través de un tanque scparador y un cstabilizador,
los cuales separan los hidrocarburos C; y los gases ligeros. Parte de

la corriente ligera cs recirculada para compresién, el resto va a un -
absorbedor, donde ascicnde cn contra de la corriente del aceite de cn-
friamiento, la torre ventea por arriba los gases residuales.

La mezcla dec butadieno cstabilizada entra a una torre de repasado que -
separa los hidrocarburos Cg§ y pesados. La corriente de producto va a -
una unidad de extraccibn para completar la purificacién del butadieno,
donde los butilenos se separan y se recirculan a la alimentacién -----
(1, 2, 27).

Tabla 2.12
Condiciones de Operacién

Espacio Velocidad V/H/V(volumen de n-buteno como
gas a condiciones estandard por hora por volumen _
“de catalizador)... 125-225

_" Presién arriba. del lecho, psig. 7-11
Presién abajo del lecho, psig. 2-4
vPresién parcial, mmHg (dentro del reactor) 60-80
Reléi;i&n db gas en volumen vapor/Buteno ‘ 14-18
Teiperatura, °F 1150-1250

Rendimientos tipicos para la deshidrogenacién de butenos por el proceso
ESSO.

Alimentacién Productos

% en peso % en peso
Butenos 80.0 60.0
Butadieno 2.0 16.4
Otros C4'S 18.0 16.0
Polimero ---- 1.0

Gas combustible y Coque ~—-= 6.6
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2.3.2 Proceso Dow.

fiste proceso estd licenciado por Pow Chemicals Company y consiste de -
las siguicntes ctapus:

1) lixtraccibn de hutenos del corte butano-butenos.
2) Deshidrogenaci6n de butileno a butadicno.
3) Purificucién de hutadicno.

las ctapas 1) y 3) se tratardn en la scccibn de procesos de extraccidn,

las principales operaciones involucradas en la conversibn de butileno a
butadicno son: calentamiento térmico, destilacibn con vapor, reaccién
catalftica, extraccién con disolventes, tratamiento con 4cidos, fraccio
namiento y condensacién.

A continuacién se da una descripcibn del proceso, el cual se lleva a ca-
ho de acuerdo con el diagrama dado en la figura 2.10. '

La corriente de alimentacifn consistentc de butenos provenientes de ope-
raciones de refinacién del petrdleo, se purifica para quitarle los ésteres‘
4cidos y después enviarla a almacenamicnto. La carga de butenos pasa a --
través de los hornos para ser calentada, al salir es diluida con vapor --
sobrecalentado, antes de pasar sobre el catalizador de lecho fijo durante
15 minutos (para un ciclo de 30 minutos). Las condiciones de operacién --
estan dadas en la tabla 2,14,

El catalizador "Dow-B" en forma de grinulos cilindricos, est4 compuesto
de un fosfato de calcio y niquel (fdrmula aproximada (CagNi (PO4)e), csta

bilizado con un 2% de 6éxido crémico. El nfquel metdlico y los compuestos
de niquel son fuertes venenos para este catalizador. Este catalizador ---
tiende a producir grandes cantidades de cetonas y subproductos acetiléni-
cos, por lo que deben hacerse algunas modificaciones al equipo de recupe
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racién y purificacién de butadicno. Ademds, la opcracién debe ser con-

.trolada cuidadosumente para cevitar fugas y pbrdidas de catalizador, -
La vida del catalizador depende de la eliminacién de carbén durante ¢l
perfodo de regeneracién. Para cvitar un depbsito cxcesivo de coque cs -
necesario usar una alta relacién de vapor-dilucién durante la reaccién
y reducir cl ticmpo de rcaccién.

Se trabaja con recactores en paralelo, que funcionan alternadamente; re-
generdndose y deshidrogendndose.

La regeneracién se lleva a cabo primero con una purga con vapor tcmplado.
Posteriormente se pasa una mezcla de vapor y aire a través del reactor
para completar la rcgeneracién. El carbbén se quema inmediatamente. Se --

reporta que cl dibxido de carbén debe llegar a cero después de 3 minutos
de regeneracién.

Cada ciclo tarda 30 minutos en completarse, el tiempo se distribuye de
la siguiente manera: 15 minutos para la reaccién, 11 minutos para la re-
generacién y 2 minutos antes y después de la regeneracién, para purgar y
cambiar de vdlwulas. Durante el cierre de vilvulas el butileno se recir-
cula al reactor por 14 segundos aproximadamente.

El efluente del reactor intercambia calor en la caldera de calor residual.
Los gases usados en la regeneracién son ventcados a la atmésfera, mientras
que los productos del reactor van a una torre de apagado con aceite para
su enfriamiento. E1 vapor en esta mezcla se condensa, pfimcramente en un
condensador eon aire y después en un condensador con agua. El condensado
es separado en un tanque deshidratador y la corriente gaseosa rica en bu-
tadieno es enfriada posteriormente en una columa de enfriamiento con --
agua. Los fondos de esta columa, asi como el condensado, van a un sepa--

rador que separa el vapor de los carbonilos. Al mismo tiempo, la corrien-

te superior de la torre dc enfriamiento se comprime en dos etapas. Entre
la primera y la segunda etapas hay una operacién de absorcién con agua, -
que separa los carbonilos; los cuales son recuperados mas tarde en un ago
tador. '
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.. Tabla 2.14
Condiciones de Operacién (Dow)

Variables de Proceso
Presién de la alimentacibn, psig
Temperaturz de la alimentacién, °F
ﬁspacio velocidad de buteno
Relacién de vapor, moles/mol buteno alimentado

% conversién/paso
% selectividad
Productividad, 1b butadieno/lb catalizador/dfa

.-

Valor

10-15
1100-1250
125-175

20/1

mas de 45

88-91

1.4-2.0
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Proceso Shell.

El proceso Shell estd licenciado por Shell (hemical Company y consiste -
de las siguientes etapas:

1) Separacién de butenos del corte butano-butadienos.
2) Deshidrogenacién de butenos a butadieno.
3)  Recuperacidn y purificacién de butadieno.

Las ctapas 1) y 3) se tratardn cn la seccibn de procesos de extraccifn.

A continuacién se da una descripcién del proceso, el cual se lleva a ca-
bo de acuerdo con el diagrams dado en la figura 2,11,

La alimentacién que consiste de una mezcla butano-butileno'proveniente de ;?
refinerias o de unidades de deshidrogenacién de butano, es primeramente
précesada en una unidad para quitarle isobutilenos, En esta unidad los -
isobutilenos son absorbidos en 4cido sulfdrico, polimerizados a 200°F y - :
separados en una columa de agotamiento. El fcido es recirculado. Los bu-
tenos recuperados son pasados a un proceso de destilacién extractiva para'f
quitarle butanos y producir un concentrado de 80-85% de butenos, los cua-J
les consituyen 1a alimentacién para la etapa de deshidrogenacién. |

Los butilenos van a la'unidad de deshidrogenacién, la cual consiste de wn
* calentador de butilenos, un generador de vapor, un sobrecalentador y un - .
_ reactor. En la tabla 2.15 se muestran las condiciones de operaci6n de los

principales equipos.

Esta corriente de butilenos se mezcla con los butenos recirculados de la
seccién de recuperacibn y purificacién del butadieno. Esta mezcla es pre-
calentada a 1100°F y vaporizada. Los butenos son mezclados con vapor so--
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bre calentado para diluirlos en mezcladores tipo inyector, localizados
directamente arriba del lecho catali_tico‘ Yy descargando para abajo, ha-
cia el lecho catalftico.

En el reactor los butilenos son convertidos a butadieno con la ayuda del
catalizador ''SHELL-205" autoregencrativo, el cual esta compuesto de una
mezcla de 70% de Fep03, 27% K20 y 3% Cr203: En la tabla 2.16 se muestran
las condiciones de operacién de este catalizador. Ademds de los productos
de reaccién, se producen algunos gases ligeros y pesados, debido a que -
la reacci@n no es 100% selectiva. En la tabla 2.17 se muestra un rendi--
miento tipico ﬁara el proceso, donde los rendimientos estén dados en por
ciento en peso.

El efluente caliente del reactor es apagado con aceite en una torre de -
apagado a menos de 1000°F. Mé_s tarde, es enfriado mediante una caldera
de calor de desecho, en la cual se gehera el vapor del proceso. Ademds,.
el enfriamiento es acompafiado por un enfriamiento con agua y/o aceite en
torres de enfriamiento y en canbiadores de tubo y coraza u otros equipos
para condensar el vapor. El condensado es eliminado en el separador de -
vapor y los vapores incondensables van a compresién y a una seccién de
recuperacién de gases.

La seccién de recuperacifn de gases consta de un absorbedor con aceite
donde los hidrocarburos Cz y algunos de los C4 son abSorbidos.

Los gases no absorbidos principalmente hidrocarburos C3 y ligeros como:
hidr6_geno, metano, etano y dioxido de carbono se usan como combustibles.

Una pequefia corriente del aceite de absorcién va a un sistema de repasado
del aceite de absorci6n, para quitarle los polimeros que pudieron haberse
formado durante el proceso. Despué_s de la etapa de agotamiento, los hidro
carburos C3 y algunos de los Cs4 son desalojados por la parte superior del
despropaniiador y recirculados al absorbedor.
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El concentrado de hidrocafburos C4 del fondo del despropanizador contie-

ne 18 a 20% de butadieno, el cual va a las secciones de recuperacibn y
mrificacién de butadieno. El 1-butenc y el 2-buteno son separados del
butadieno y el butadieno es recirculado para satisfacer la especifica-

: ci6n de pureza de 98% o més. Una pequefia porci6_n de los butenos recir-
culados de 1a seccién de recuperacién y purificacién del butadieno se -
recircula a la seccién de preparacién de la alimentacibn para controlar
los diluentes (butanos e isobutanos) en el reactor de alimentaciﬁn -
a1, 22, 28).

by
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Tabla 2.15
Condiciones de Operacién.

Reactor de butadieno
Agotador-Absorbedor
Absorbedor

Tabla 2.16
Catalizador Shell - 205

Conversién:
Selectividad:

" Espacio-Velocidad:

Temperatura:
Presibn:

Vapor/buteno:
Regeneracién:

Tabla 2.17

Réndjmicntos obtenidos para el proceso Shell (% en peso)

N-butenos
Butadieno
-Otros C4'S
Pol {mero
‘Gas:y coque

-89~

Temperatura “F

Fondos

1,300
220
© 140

26-28 % mol
73-75 % mol

500 V/v/H
1150-1250 °F

Arriba del lecho 7-11 psig
Abajo del lecho 2-4 psig

Domo

450
285
143

Presién
Psig
10
2
100

P parcial dentro del reactor 60-80 mm Hg .

8:1 volumen de gas

Con, vapor, aprox. una hora cada 24 hrs. de

operacién.

Alimentacién

80.0
2.0
8.0

Productos
60.0
16.4
16.0

1.0
6.6
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Procesos de Oxideshidrogenacién.

La palabra oxideshidrogenacibn o simplemente oxidehidro es una contrac-
cién de "oxidative dchidrogenation".

Existen dos tipos de¢ procesos de oxideshidrogenacién:

1)  Aquellos que operan con los hidrocarburos, oxigeno y un cataliza--
dor, comsisten cn la separacién de hidrégeno de un hidrocarburo por

oxigeno, para formar agua y;

2) Aquellos que operan con halégenos (iode, cloro o bromo) también -
adicionando un catalizador, consisten en la sepuracién del hidré-
geno de un hidrocarburo por un halégeno para formar el halogenuro
de hidrégeno correspondiente y posteriormente la regeneracién del
halégeno con oxfigeno. ‘

Los procesos del tipo 1 se tratardn a continuacién.

Oxideshidroggnacién con Oxigeno.

La oxideshidrogenacién de butenos a butadieno se lleva a cabo en fase -
vapor sobre un lecho catalftico. La reaccibn involucrada es irreversible,
exotérmica (-52,000 BTU/lbmol 6 -502 Kcal/Kg), produce grandes conversio
nes y rendimientos por paso a bajas temperaturas, donde no es un gran -
problema 1a formacién de subproductos. Los calores de reaccibn de los -
tres isémeros del buteno, para la conversién a butadieno y a éxidos de
carbono se presentan en la tabla 2.18. A

La ecuaci6n fundamental para la reaccién de oxideshidrogenacién de bute-

nos es:
_ Kcal

R L R Ly
3 .

Butenos  Oxfgeno 1,3 Butadieno
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En el reactor también sc desarrollan reacciones laterales como son:

a) Combustién de Butenos

(g Hg + 60y ——> 4C0p +4 Hy0

Butenos

CpHg  + 40p——> 4 C0  + 4HO

Butenos
b) Formacién de Acetilenos

3 C4Hs ———m—d | CS Hy +4H2

Butenos (metil-acetileno)

C4 Hg ~——————» Cy Hg + Hy

Butenos {etil-acetileno)

C4 Hs e ey C4 H4 + ZHZ

Butenos (vinil acetileno)
<) ForrnaciGn de Compuestos Oxigenados.

C3H6+202——-DCH3‘C]'D +(D2 + HZO

Propileno Acetaldehido

C; Hy + 0j——aCHy = CH -CHO + Hy0

Propileno Acroleina
CHz
1
Cq Hg + 03 ———> CHy = C - CHO +  H0

iso-buteno metacroleina



-86-

C4 HS + 602——-—-)4 COZ + 4 Hzo

iso-buteno

Cglig + 40) —mmer 4 CO t 4 o

iso-buteno

C4 Hg + Ogee—=> CuHp O+  HpO

butadieno furano

+

CgHg + 11/2 0254 (0

butadieno

3 B0
C4 Hp *+ 7/2 0394 CO + 3 o
butadieno

d) Combustibn de otros Hidrocarburos.

CsHyg + 15/ 0p —3»5C0; + 5 Hy0

pentano
CoHg  + 5/2 0;—»2C0 "+ 3 HoO
etano
C2 Hg + 72 0g—»2C0; + 3 H30
%? otano
) Gl  *+ 3/2 0—»200 + HO

acetileno

C2 H + 5/2 0q—>2 CO2 + Hz O

acetileno

C3Hy + 5/2 Op=—a3 0 + 2 MO

" metilacetileno



Cxfly + 4 O3 My + 2 10

metil acetileno
3ty + 3 Opm———s3 W+ 3 IL0

propileno

Cs Hg + 9/2 0 ——3 C0p + H0
propileno
Estas reacciones se llevan a cabo en mayor o menor grado dependiendo deiif
la cantidad de lu carga y del control de las variables del proceso.

Dos mecanismos se han sugerido para explicar la oxideshidrogenacién, -  °
cuando no se emplean halégenos. El mas aceptado dice, que la'molécula - 5
del hidrocarburo es adsorbida en el catalizador. La reaccibén selectiva :u1f
con oxfgeno separa dos 4tomos de hidrégeno y produce una molécula de -
agua. La otra posibilidad es que el hidrocarburo sea alsorbido y enton-
ces deshidrogenado catalfticamente. El hidrégeno liberado se junta en--
tonces con el oxigeno para producir agua, ‘

La pureza de la alimentacifn es importante, ya que la mayoria de las im-

purezas encontradas en la mezcla de butilenos son reactivas y consumen--

ox{geno en su conversibn a compuestos oxigenados y 6xidos de carbono. La ..

impureza mas problemitica es el isobuteno, debido a que un 80% del isobu

teno presente en la alimentacién es convertido principalmente a produc--
tos de combustién. (29).

Existen tres procesos comerciales de oxideshidrogenacién catalitica sin
halégenos, para producir butadieno a partir de n-buteno, estos son:

Proceso Phillips 0-X-D
Proceso BP International
Proceso Petro-Tex 0X0-D.
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A continuacién se da una descripcién de cada uno de estos procesos.

Tybla 2.18 Calores de rcaccibn a 430°C cn Lal/gmol de hidrocarburo

reaccxonado
p R O D U C T 0 S8
Reactantes Cq Hg + Hy0 » 4 CO; + 4 Hy0 4 00 +4 HyO
1-Butcno 30, 580 607,430 336,169
|Cis- 2-Buteno 28,339 605,184 | 333,928
Trans-Z-Buteno 27,867 . .e04,717. .. 333,461
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Proceso Phillips 0-X-D

Este proceso estd licenciado por Phillips Petroleum Company y es un pro-
ceso de oxideshidrogenacibn, que convierte catalfticamente los n-butenos
a butadieno.

A continuacién se da una descripcién del proceso el cual se lleva a cabo
de acuerdo con el diagrama mostrado en la figura 2.12

Una corriente tipica de alimentacién contiene en peso 90% de n-butenos,
5% de butanos, 1% de butadieno, 2% de hidrocarburos (r; y mayores, y pe-
quefias cantidades de hidrocarburos C3,iscbuteno y acetilenos.

La corriente de aire es comprimida y mezclada con la corriente de vapor.
Esta mezcla es calentada en un hormo mezclada con la corriente de alimen
tacién de butenos y posteriormente pasada sobre un catalizador, oxides-
hidrogenante, en un reactor continuo de lecho fijo a una temperatura de
900-1100°F. Los vapores de butenos entran a 450°F a la seccibn de la mez

" cla para prevenir la .desintegracié_n. El vapor y el aire hacen posible la

regeneraéién contfnua del catalizador en el lugar de reaccién. El vapor
ademés sirve como un medio para controlar la temperatura del reactor ya
que absorbe el calor liberado por pequefias cantidades de hidrocarburos
oxidados. También, el vapor tiene un efecto benéfico en la selectividad
de buteno a butadieno.

El calor es recuperado de la corriente de efluente del reactor y usado
para generar el vapor de proceso. Después de la recuperacién de calor
el efluente del reactor es apagado, enfriado, lavado y pasado a un ab-
sorbedor con aceite donde se recuperan los hidrocarburos C4 . El aceite

es separado en un agotador con vapor y el butadieno crudo es transferido
a la etapa final de purificacién.

: Los butenos no convertidos se separan en la unidad de recupqrat:ién y puri
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ficacién y recirculados a la unidad de oxideshidrogenacién.

No se usa compresor para el gas desintegrado. La eliminacién del compre
sor del efluente, reduce la inversién ¢ incrementa la operabilidad y el
factor de servicio del proceso.

El rendimiento de butadieno en la planta piloto fué de 70%, cuando la -
conversién estaba entre 75-80%, la selectividad a butadieno fue de ----
88-92%.

La alta conversibn y sclectividad del proceso, da una corriente rica en
butadieno, que contiene cerca del 67% en peso de butadieno. Esto reduce
el equipo y los costos de operacién requeridos, para dar un producto de
alta pureza.

En el proceso se producen pequefias cantidades de un gran nimero de com-
puestos oxigenados similtineamente con butadieno. Estos compuestos son
concentrados y llevados a una planta de tratamiento de desechos.

El consumo de servicios auxiliares varia de acuerdo con la disponibilidad
de vapor sobrecalentado de alta presibn (ver tabla 2.19). Se necesita un
nfnimo de energfa aléctrica de 110 Kw-hr por tonelada de butadieno produ
cido, cuando se disponc de vapor de 600 psia sobrecalentado a 200°F. Los
requerinientos eléctricos aumentan a 490 Kw-hr por tonelada, cuando 1a -
operacién 'se 1lleva a cabo usando vapor saturado de 250 psig.

A partir de datos experimentales han sido desarrolladas una ecuaciones. -
Estas ecuaciones (ver tabla 2.20) relacionan la conversifn de buteno en
fase gaseosa, la selectividad a butadieno, la concentracién de oxigeno en
el efluente y la AT en el reactor con las variables independientes: tiem-
po de residencia, temperatura del efluente del reactor, relac16n molar va
por/buteno y la relacion molar oxigeno/buteno
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Las ecuaciones sirven para cstimar (interpolar) los niveles de funciona-
miento del catalizador entre los Ifwitus  de variables probadas, pero
no pueden usarse para extrupolar valores fucra de los datos reunidos. Se
pueden usar para evaluaciones del proyecto, estudios de disefio y pa-

ra guiar la planta hacia condiciones 6ptimas de operacién. En la figura
2.13 se muestran los valores calculados por medio de las ecuaciones de
conversién y: selectividad en fase gaseosa, a varios tiempos de residen-
cia y las relaciones apropiadas de vapor/butcno de 27.5, 30.0 y 32.5. -
La temperatura del efluente del reactor y la concentracién de ox{geno en
el efluente fueron respectivamentc de 1125°F y 7.5% en todos los casos.

Aqui se ve que: (1) altas relaciones de vapor y tiempos cortos de resi-
dencia, favorecen mayores selectividades de butadieno, (2) el tiempo de
residencia ejerce una fuerte influenciz cn la conversibn de buteno y 3) -
altas relaciones de vapor, favorecen altas conversiones de buteno, a --
tiempos constantes de residencia.

En la escala investigada, se encontré que el tiempo de residencia y la
temperatura del efluente del reactor ejercen fuertes efectos en la con-
vefsidn de butenos; mientras que las relaciones oxigeno/buteno y vapor/
buteno eran menos importantes.

En 1a tabla 2.21 se presenta una composicibn tipica de la ‘alimentacién
y del producto. (30,31).
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Tabla 2.19

Consumo de servicios Auxiliares para el proceso Phillips .

Por Tonelada de Butadicno Producido. I+ e
Vapor (42 KG/cw®, 94°C, sobrecalentado) Kg 10885 0
Vapor (18 kg/cm® saturado) Kg 1769 1474
Vapor (3.5 Kg/cm* saturado) Kg (1134) * 1179
Condensado recuperado, Kg 14061 14061
Electricidad, Kw-hr 110 490
Combustible MM Kcal 9.5 9.5
Agua de enfriamiento, 1/seg
' -7°C 63 63
-1°C 19 19
TOTAL ) 82 82

+ Caso I Requerimiento minimo de electricidad, cunado hay disponibilidad
de vapor sobrecalentado de alta presién.

¥ Caso II Sin disponibilidad de vapor sobrecalentado de alta presién

* Exceso.
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Tabla 2.20

Correlaciones

(1) Conversién de buteno (fase gas)
% =-212,36 + 1,001 + 0,504 B + 0.193 C - 16.55
0.0166-0.0107A ' D
{2) Selectividad de butadieno (fase gas)
% =116.9 - 15,01 A + 0.126 B - 0.0192 C + 0.543 D

(3) Concentracién de Oxigeno en el efluente

% mol = 45,24 + 2.30 + 1,24 - 0.041C - 11.32
A 0.0855 + 0,0006 B D

(4) AT del reactor
°F = 461.6 +192.4 A - 2,777 B + 0.5878 C + 14.99 D.

Donde:
A = Tiempo de residencia en segundos.
B = Relacién molar vapor/buteno.
( = Temperatura del efluente del reactor °F.
D = Relacién molar oxigeno/buteno.

Estas ecuaciones son v4lidas solo para la siguiente escala de valores:

Temperatura del efluente 1050-1150°F
Tiempo de Residencia 0.25-0.50 seg.
Vapor/buteno . 30-50
0Ox{geno/buteno _ - 0.9-1.20
Ox{geno remanente 5.1-12%
Cohversién de buteno (fase gas) 61.6-89.6%

Selectividad de butadieno (fase gas) 92.7-97.7%
AT del reactor 128-200°F
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Tabla 2.21

Gomposicién de la alimentacién y el producto.

( % en peso)
Alimentacién Efluente de Butadicno crudo
Hidrocarburos Cz 0.5 v 1.5
Butanos 5.4 5.4
Isobuteno 0.5 0.1
n-Butenos 90.5 20.0
~ Butadieno 1.0 : 63.0
Pentanos 2.0 4.0
Acetilenos 0.1 0.15

by~
3 Relacién Vapor/Buteno
S
'""11@ - 32.5/1
§ o : 30/1
3 § 95 & * 27.5/1
B I Relacién
0 | Vapor/Buteng
32.5/1
& 80 | 30/1
o g , 27.5/1
2§ o |\
=§§ 0.2 0.3 0.4 0.5
M TIEMPO DE RESIDENCIA (SEG.)
Figura 2.13

Efecto del tiempo de residencia en la conversi@n y 1a selectividad en
fase gas a una temperatura de 607°C y una concentraci@n de 02 enel

efluente de 7.5% a varias relaciones vapor/butenos.
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Proceso British Petroleum

Este proceso fué desarrollado por Distillers Co. Ltd. y es licenciado -
por British Petroleum Chemical International Limited y es un proceso de
oxideshidrogenacibn que convierte cataliticamente los n-butenos a buta-

dieno.

A continuacién se da una descripcibn del proceso el cual se lleva a cabo
de acuerdo con cl diagrama mostrado en la figura 2.14.

Este proceso fué desarrollado en una planta piloto e involucra las si--
guientes etapas; una etapa de reaccién, varias etapas de recuperacién y
finalmente una etapa de extracci6n con disolventes (la cual se trata cn
la siguicnte seccibn).

El proceso puede usar una alimentacién de n-butenos mezclados, obtenidos
en una unidad de desintegracién (después de quitarle isobuteno y butadie
no) pero también puede usarse en conbinacién con una unidad Houdry basa-
da en butano, donde las condiciones hayan sido modificadas para dar el -
méximo rendimiento de butenos en lugar de maximizar el contenido de buta
dieno. Un andlisis tfpico de una corriente de alimentacién estd mostrado
en la tabla 2.22, Las cantidades apreciables de butanos son inertes en -
las condiciones de operacién.

Una composicién tipica de la alimentacién al reactor puede ser:

Hidrocarburos (4 (aprox. 80% de n-butenos)...... 13% en mol
AITE. ittt it iiiiiitiiiit it tissncaaness. 60% en mol
Vapor de Agua ......... e «veo 27% en mol

Esta mezcla es pasada a través de un intercambiador de calor, que cambia
calor con el producto, a un reactor multitubular que contiene un lecho
fijo con grénulos de un catalizador, el cual esté basado en 6xidos de
estafio y antimonio. En el catalizador el 1-buteno exhibe la velocidad
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de reaccibn mas rdpida. Como una etapa preliminar en la reaccién total

a butadieno, probablemente cl 2-buteno forma un intermediario alflico
en la superficie del catalizador a una menor-velocidad que el isémero
1-buteno.

Debido a que la reaccibn es cxotérmica, el calor generado es quitado por
transferencia de calor con una sal fundida y usado para generai cl vapor
de proceso. En la tabla 2.23 se mucstran las condiciones de operacién. -
El rendimiento a butadieno varfa entre 50 y 60%.

Durante la reaccibn se deposita carbépr sobre el catalizador, para lo cual
cs necesario regenerar la actividad del catalizador separando estos depd-
sitos. Esto se hace en el sitio de reaccién, oxidando controladamente --
con aire el carbbn, para restablecer la actividad del catalizador. La vi
da del catalizador cs de varios miles de horas.

El producto gaseoso del reactor es enfriado a una temperatura superior a
su punto de rocfo, en calderas de calor residual y antes de la compresién,
los solubles en agua se separan en el sistema de apagado y absorcién. La
concentracién de carbonilos en la corriente gaseosa es reducida a menos -
de 20 ppm. Esto es para minimizar los posibles problemas de polimerizacién,
que pudieran haber surgido en el sistema de recuperacién.

Ademés de los 6xidos de carbono, los principales subproductos de la reac-
cién son: furano, acetilenos y compuestos carbonilos, Los carbonilos son:
acetaldehido, acroleina, metacroleina y formaldehido. Los rendimientos de
estos subproductos verian de acuerdo a la alimentacién. El isobuteno es -
oxidado sobre el catalizador y los rendimientos de 50% de metacroleina -
pueden scr atribufdos a la presencia de esta olefina en la mezcla de ali-
mentaci6n.

Un lavado con un hidrocarburo aromdtico bajo presién recupera un 99.5% de
los hidrocarburos C4 y los separa de los inertes. Desgasificando el disol
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vente antes de la columna de agotamiento, se reduce la cantidad de iner-

tes en la unidad de purificacién. Estos inertes desgasifitados contienen
una alta proporcién de impurezas de acetilenos Cy. Se utiliza vapor vivo

para liberar todos los hidrocarburos €4, como una corriente de vapor a
la coluima despuntadora, Esta columna sirve para separar furano, hidrocar
buros Cgz y otros superiores por los fondos. la corriente de butadieno --
crudo se manda a 1a seccién de recuperacién y purificacién de butadieno

para producir un butadieno practicamente puro. Un an4lisis de esta co--
rriente se muestra en la figura 2.22

La planta en general puede ser construida de acero templado, en sus sec-
ciones de reaccibn, recuperacién y purificacién.

Los problemas de polimerizacién debido a la presencia de oxigeno en el -
sistema de recuperacién son mfnimos.

En la tabla 2.24 se muestra el consumo de servicios auxiliares por kilo-
gramo de butadieno producido. Si la alimentacién contiene una alta propor
cidn de butenos, puede ser posible la recirculacifn. (32,33)
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Tabla 2.23

Condiciones de Uperacién.

Condiciones de Reaccidn:

Temperatura, °C 400-450
Presién Kg/cmé 0-0.7
lispacio tiempo velocidad, h-1 900-1500

Composicién de la alimentacién:

Relacién butenos/ox{geno 1:1
* Vapor de dilucién 2-4 volumenes (N2 restante)
Resultados:
Rendimiento por pasc % 55-70
Selectividad % > 80

Contenido de butadieno en

los hidrocarburos recuperados (% peso) 55

Tabla 2.22
Analisis tipico de 1a alimentacién y de la composicién de la corriente de

* hidrocarburos.
Composicién de la corriente
Propano/propileno 0.8 Iscbutano 3.0
Iso-butano 2.4 n-Buteno 13.5
N-Butano 11.8 1-Buteno }

29.5
1-Buteno 43.5 2-Buteno :
2-Buteno 36.0 1,3 Butadieno 53.8
>Iso-Buteno : 1.1 Pentenos 0.12
1,3 Butadieno 3.1 - Furano 0.15

Pentenos 1.1 Acetilenos 0.046
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2.4.1.3 Proceso Petro-Tex 0XO-D

liste proceso estd licenciado por Petro-Tex Chemical Corporation y ¢s un

proceso de oxideshidrogenacién que convierte cataliticamente los n-bute-

nos a butadieno. A continuacién se da una descripcibn del proceso, el --

cual sc lleva a cabo de acuerdo con ¢l diagrama mostrado en la figura -
2,15,

la planta consta dec las siguientes ctapas: reaccién, apagado, lavado y
agotamiento de aldehidos, absorcifn y agotamiento de butenos y recupera-
cién del aceite absorbente.

La alimentacién de butenos proveniente de la seccibn de extraccibn de bu-
tenos se alimenta a un precalentador, donde se vaporiza a 31°Cy 2.1 --
Kg/cm? al intercambiar calor con la corriente de fondos de la torre de
apagado. Los vapores precalentados se envian a la seccién de conveccién
del horno, donde se incrementa su temperatura a 188°C para mezclarse -
con vapor de dilucién. El vapor que se usa como dilucién proviene princi
palmente de la corriente de vapor generada en el proceso, la cual se mez
cla con vapor proveniente de limites de bateria, ésta mezcla se alimenta
a la zona de radiacién del horno, dondc se calienta hasta 452°C. El ox{-
geno puede obtenerse del aire, pero también puede usarse oxigeno puro o k
una mezcla de aire-oxfgeno. Cuando se usa oxigeno puro se requiere adi-
cionar vapor, para compensar la capacidad calorifica del nitrégeno sepa
tado. El oxigeno se suministra mediantc los compresores, éste se mezcla

con la corriente de butenos y de vapor.

La mezcla butenos-vapor-aire se alimenta al reactor adiabético de lecho

fijo, conteniendo un catalizador heterogéneo autoregenerativo a 343°C y
0.7 Kg/cm?. El efluente del reactor sale a 593°C y con un miximo de --

0.2% en mol de oxigeno. Es necesario controlar la temperatura de salida
del reactor para proteger al catalizador de la desactivacibn y reducir

las reacciones laterales.
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+,El calor del efluente se utiliza para generar parte del vapor de dilucién

en la caldera de calor residual, en donde se enfria con agua hasta 193°C
y 0.3 Kg/cm2,

El efluente del reactor consiste de: acetilenos (principalmente vinila--
cetileno y metilacetileno) y productos oxigenados como acroleina, furano,
acetaldehido y formaldehido. '

" El efluente una vez enfriado, se alimenta al fondo de 1a torre de apagado
/idonde disminuye su temperatura a 46.5°C y se condensa el vapor de dilu---
cidn, al entrar en contacto con la corriente de agua fria.
La corriente de fondos esti formada por agua de apagado y el condensado -
del vapor de dilucién. El 10% de esta corriente se recircula al precalen-
tador de butenos y el 90% se recircula, previo enfriamiento a la torre de
apagado,’

La corriente que sale por la parte media de la torre de apagado se divide
en dos, una parte va a 1a torre lavadora de aldehidos y 1a otra a la to-
rre agotadora de aldehidos. Los gases de la torre de apagado que salen por
el domo se mezclan con los gases de la torre desgasificadora; se compri--
men en un compresor tipo tornillo y se mandan a los fondos de la torre la
vadora de aldehidos. Este compresor cuenta con un control de presién-a’la
succién del mismo, que ajusta la velocidad de su accionador, para mante-
ner una presién constante -en la succién del mismo y de este modo contro-
lar la presién en el sistema de reaccifn.

La torre lavadora de aldehidos elimina por absorcifm con agua los aldehi-
dos, carbonilos y suproductos de la reaccién. La corriente de descarga --
del compresor de butenos se pone en contacto a contracorriente con agua
de proceso, la cual se alimenta por la parté superior de la torre, para
eliminar los aldehidos y carbonilos contenidos en la corriente gaseosa.
La torre opera a 38°C y 10.6 Kg/cn% en el domo y 66°C y 11.0 Kg/cm® en
el fondo. la corriente de fondos de esta torre, constituida por agua y
los aldehidos y carbonilos absorbidos, se enfri_a y se recircula a la to-
ITe.
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Una corriente lateral de la torre lavadora de aldehidos se mezcla éon

la corriente de fondos de la misma y se alimenta a la torre agotadora
de aldehidos. Esta torre elimina los carbonilos contenidos en la co--
rriente de condensado. El condensado tratado se utiliza para generar
vapor y para reposicifn del agua de enfriamiento.

la corriente gaseosa fria y libre de aldehidos conteniendo butadieno, bu-
tenos, nitrgeno, oxigeno, diéxido de carbono, monéxido de carbono y oxf-
geno, sale por el domo de la torre lavadora de aldehidos y se alimenta -
al fondo de la torre absorbedora de butenos.

En la torre absorbedora de butenos, se alimenta por la parte superior una.
corriente de aceite absorbente pobre, con el fin de absorber los hidrocar
buros, separéndolos de los gases inertes y del oxigeno residual. El acei-
" te rico desciende al fondo y se envia previo enfriamiento a la torre des-

gasificadora. Esta torre opera en el fondo a 55°C y 10.6 Kg/cm? y en el - .

domo a 40°C y 10.2 Kg/cm?,

La corriente de domos de la torre absorbedora de butenos, constituida por
nitrégeno, oxigeno, diéxido de carbono y pequefias cantidades de aceite --
absorbente y butenos, se envia a la seccién de recuperacifn de aceite.

La torre desgasificadora tiene como funcién eliminar el gas residual de
la corriente de aceite rico. Esta torre opera en el domo a 41°C y 3.2 Kg/
cm? y en el fondo a 82°C y 3.3 Kg/cm2. La corriente del domo se envia al
compresor de butenos. La corriente de fondos se envia a la torre agotado-
ra de butenos.

La torre agotadora de butenos separa el butadieno crudo y demis hidroca-
buros, del aceite rico por el domo de la misma. Esta torre opera en el -
domo a 42°C y 3.5 Kg/cm y en el fondo a 141 °C y 3.8 Kg/cm2. La corrien

te de domos de esta torre se condensa y se divide en dos, una de ellas se
recircula a la torre y la otra se envia a la seccién de extraccién de bu-
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tadieno. Fn la corriente de recirculacién se inyecta un inhibidor para

evitar cl cnsuciamicnto cn ¢l domo de la columna, por lu presencia de -

polfmeros; usimismo sc inyecta terbutilcatecol para absorber trazas de
oxigeno, con objeto de impedir la formacién de peréxidos. La corriente
de fondos de ¢stu torre conteniendo aceite pobre, se mezcla con la co--
rriente de aceite rectificade de la torre repasadora de aceite de ab--

sorcién. Lsta corricnte intcrcambia calor con la corrientc proveniente-

de la torre desgasificadora. El 5% dc csta corriente se alimenta a la -
torre repasadora de aceite de absorcién y ¢l resto se envia previo en--
friamiento a la torre absorbedora de butenos. La torre repasadora de --
aceite de absorcién opera en el domo a 130°C y 0.3 Kg/cm2 en tanto que
el domo opera a 148°C y 0.4 Kg/cm. Esta torre ticne como funcién elimi

nar los dfmeros de butadieno, que pudicron haberse formado separfndolos
del aceite de absorcibn. Los vapores del domo, constituidos por aceite de
absorcién, se condensan. Parte de este condensado se recircula, en tanto
que el resto se envia para mezclarse con el aceite de fondos de la torre
agotadora de butenos. Parte de la corriente de fondos constitufda por hi
drocarburos pesalos se recircula a través del rehervidor, en tanto que -
la otra parte sale come producto de fondos a almacenamiento.

Las principales variables en este proceso son: relacién oxfgeno/buteno,
relacidn vapor/buteno, temperatura interna, espacio velocidad y presién.

En la tabla 2.25 se presenta una composicién tipica de la alimentacién -
y del efluente recuperado.
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Tabla 2.24

Consumo de Servicios Auxiliares

(Unidades por Kg de butadieno)

Sin recirculacién Con recirculacién
Vapor (kg) . nada 0.4
Electricidad (Kw-h) 0.70 0.81
Agua de enfriamiento y
de proceso (1) 83 .114
Tabla 2.25

Composicibn de 1a alimentacifn y del efluente

Alimentacién Efluente-

Componente . % mol % en mol
CHg ' 0 0.03
0 0 1.34
Hidrocarburos C2 0 0.12
Coz 0 10.89
Hidrocarburos C3 0 0.18
n-Butano . s 4.09
Neo-pentano : 0.52 0.61
1-Buteno ' 0 1.26
Trans-2-Buteno 52.02 14,91
Cis-2 Buteno 42.49 7.84

~ Butadieno 0.23 .87.9
Vinilacetileno 0 0,20
Acetaldehido 0 0.12.
Furano 0 0.22 ...
Acroleina 0 0.09
Formaldehido 0 0.20
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Oxideshidrogenacién con Halégenos,

El proceso de oxideshidrogenacién con hal6genos, se busa en lus reaccio-

nes represcntadas por las ecuaciones:

Callp+ Iz ——>CqHlg + 2HT ....(1)
Cqllg + Ip—> Cqllg + ZHI ....(2)
AHI + 03— 21y + 2H0 ....(3)

De los halbgenos el iodo es el tnico en que es muy pequefia la cantidad de
productos de sustitucién formados bajo las condiciones de operacin.

Mientras la reaccién (1) puede proceder hasta la terminacién con un pe--
quefio exceso de iodo, la reaccién (2) estd limitada por el equilibrio y
normalmente requiere un gran exceso de iodo. Estas observaciones se refie
ren principalmente a procesos en fase vapor, sin catalizadores s6lidos ,' en
los cuales airey oxi_geno se introducen en varios puntos del reactor.

Cuando un halégeno se adiciona en el proceso, el mecanismo asumido es que,
el halégeno sustrae el hidrégeno para formar un doble enlace generando un
halogenuro de hidrégeno. El halogenuro es oxidado en una segunda reaccién,
para regenerar el halégeno y formar agua. El ox{geno aparentemente reaccio- ..

" na con el halogenuro de hidrégeno més répido que con los hidrocarburos, re-

generdndose algo del iodo en el sitio de reaccién,

Por ejemplo, al hacer butadieno a partir de butano con adicién de iodo, -

_el iodo selectivamente extrae cuatro 4tomos de hidrégeno para formar 4ci-

do iodhfdrico y butadieno. E1 HI es entonces convertido por el oxigeno --
en’ iodo y agua (ec. 3). Esta regeneracién interna de iodo en el reactor
mejora los rendimientos de butadieno y reduce la relacién de iodo, rela-
tiva a los hidrocarburos requeridos para ser alimentados al reactor.

Debido a que las reacciones (1) y (2) son endoté_rmicas y la reaccién (3)
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exotérmica, el uso de oxigeno pecrmite operar cl reactor adiabiticamente
sin tener que quitar o suministrar calor a través de las parcdes del --
reactor.

1 efluente gaseoso del reactor, compuesto de butadieno, butenos, HI, [
y vapor de agua, ¢s apagado en una solucién acuosa de HlI para enfriar los
gases y separar el ijodo y el HI de la fase acuosa. La ditima partc es la
recuperacién del iodo del HI, la cual es costosa por la gran cantidad de

iodo que tiene que ser recuperada y recirculada.

Para evitar esto, la Shell Development Co., desarroll$ el uso de un --
aceptor de HI, ¢l cual rcacciona con una ligadura del HI formado cn la
reaccibn de deshidrogenacibn y de éste el iodo puede ser regenerado por

aire u oxigeno.

Algunos oxfdos metélicos e hidréxidos pueden usarse como aceptores de HI.
Escribiendo el metal (monovalente) como M, la reaccién completa ¢s:

C4Clg *+ I + MO—»CqHy + 2 M + Hy0...(8)

- €4 Cg + In + M)0—>5 Cq Hg ~+ ML+ H 0...(5
4 MI + Og—sZMOD + 27 ....iees (6)

El uso de un aceptor de HI tiene las siguientes ventajas:

- Separar el HI de la mezcla gaseosa de reaccibn, tan répido como es
formado, el equilibrio mostrado en las ecuaciones (1) y (2) es des
plazado al lado derecho; de tal manera que en principio sélo deben
usarse cantidades estequiométricas de iodo.

- Al regenerar el aceptor en una zona caliente integrada en el reactor,
los vapores de iodo y el aceptor regenerado pueden reaccionar en una
operacién ciclica con nuevos hidrocarburos, sin enfriamiento o aban-
dono de] sistema caliente: reactor-regenerador (29}.
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Proceso IDAS.

Este proceso estd licenciado por Shell Development Company y es un proce-
so de oxideshidrogenacién con hal6genos que convierte cataliticamente el »_
n-buteno a butadieno. Shell construyé en Francia una planta piloto con es -

te proceso en 1964. A continuacifn se da una descripcién del proceso, el - :
cual se lleva a cabo de acuerdo con el diagrama mostrado en la figura 2.16

La Shell adopté un reactor de transporte en fase s6lida dilufda o reactor
de tubo ascendente y usé un ingenioso método para separar las trazas de - -
iodo y HI de los gases separados, que dejan el reactor para recircular al
sistema de reaccién.

El aire es introducido por la base a un reactor vertical de tubo ascenden.
te R.1, el cual consiste de una zona inferior de regeneracién RI.Ayuna .
zona superior de reaccién R.1.B. El1 aceptor gastado, que es una nezcla de
6xidos de calcio, magneso y potasio; el cual est4 soportado en un inerte :
como alfa y gamma altmina, también entra por la base del reactor por medio "'l;:?;
de una vélvula especial de control de la tolva V.1, donde se mantiene en ki
estado fluidizado por una pequefia corriente de nitrégeno admitida por la
base de la tolva. El sélido entra al Teactor a una temperatura de ------
450-550°C.

En 1la zona de regeneracién R.1.A, los depbsitos de carbén son oxidados a -
Q02 y @ vyel iodo es liberado con la produccién del <$xido aceptor, de

acuerdo con la ecuacién (6). La reaccifn es exotérmica, pero el incremen- -

to de temperatura es pequefio (amortiguado por la capacidad calorific_’a del
s6lido circulante). '

El butano es admitido en un punto intermedio del reactor, en el tope de - = =

la zona de regeneracién R.I.A y mezclado con los gases (N2, vaporeé de --
iodo y 6xidos de carbono) y con sélidos finamente divididos. E1 butano --
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reacciona con el iodo en la zona de reaccién R.1.B. formando buteno y -

butadieno continuamente junto con HI de acuerdo a las ecuaciones (1) y

2).

El HI formado, se separa de la fase gaseosa al reaccionar con el 6xido

aceptor de acuerdo a las ecuaciones (4) y (5), esto permite que casi to
do el iodo presente reaccione, La mezcla gaseosa y el sélido finamente

dividido son separados en el primer ciclén 5-1, y los sélidos regresan

a la tolva V.1. El calor generado en el reactor se separa del sélido --
circulante en unos tubos de intercambio de calor de la tolva V.1, el ca
lor generado se usa en otra parte del proceso.

Los gases dejan el primer ciclén S.1 a una temperatura de 500-550°C, con
teniendo pequefias cantidades de iodo sin reaccionar, HI y los sélidos que
no pudieron ser separados.

Una pequefia corriente de amoniaco gaseoso, mayor que la necesaria para -
reaccionar con el iodo, es inyectada al gas que sale por el domo del ci-
"clén S.1. A esas temperaturas el .z se reduce a HI y se libera nitrége

no.
2 NHz + :,?IZ__———'NZ + 6 HI

Los gases pasan a través de los ciclones secundarios S.2 para separar el
resto de los. sélidos, los cuales regresan a la tolva V.1, Se inyecta agua
"a los gases calientes en la zona de apagado M.1, donde los gases son en-
friados a una temperatura de 90-110°C por evaporacidn del volumen de agua
inyectado. Se utiliza un exceso de agua, para disolver el ioduro de amo--
nio formado por la combinacibén de NH3 y HI durante el apagado. La solucién
resultante se separa de la mezcla gaseosa y del vapor de agua en el sepa-
rador S.3 y despﬁes se recirculan con el aceptor fluidizado en la tolva
V.1, Aqui_ se evapora el agua prescnte en la solucién y el NHaI es tam--

bién evaporado y disociado en NHzyHI. El amoniaco abandona la tolva jun
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to con el vapor de agua y el nitr6geno, pasando por el sistema de ci-
clones, mientras quc la mayor parte del HI liberado reacciona con el
bxido accptor en la tolva, de aquf regresa a la basc del reactor.

La mayor parte del iodo circula en el sistema caliente de reaccidn, que
comprende el reactor de tubo ascendente (R.1.A) y R.1.B), el siétcma de
ciclones 5.1 y S.2 y la tolva fluidizada V.1. Pequefias cantidades de HI
y 12 reaccionan conNH3 y son atrapadas como soluci6én de NH4I en el sepa-
rador de gas-lfquido S.3 y recirculados al sistema caliente de reaccién.

Los ioduros orgénicos formados pueden ser separados por destilacién frac
cionada de los hidrocarburos C4 y el iodo pucde ser recuperado posterior-

mente.

Después de dejar el separador S.3 los gases son enfriados para condensar
el agua. Los hidrocarburos C4 tienen que ser separados del nitrégeno y de

cantidades pequefias de productos de desintegracién (hidrocarburos Ci- C3)

formados. Desplies de lo cual, el butadieno puede ser separado por un pro-
ceso de extraccibn y los den:és hidrocarburos son recirculados al reactor.

E1 sblido consiste de un 90% en peso de una alfa aldmina (soporte) y un -
10% de un aceptor, consistente de una mezcla molar 6:1 de Ca0 y Mnz04-

Una composicién tipica del gas que deja el reactor esta dada en la ta--
bla 2.26 y la qomposicién. de la corriente de hidrocarburos Cq una vez -
separada, se da en la tabla 2.27

Esto corresponde a una conversién de n-butano del 76% y un rendimiento de
butadieno + buteno del butano convertido de 90.5%.

Las cantidades de iodo presentes como iodo libre, ioduro de hidr§geno y

ioduros orgénicos en los gases que abandonan el reactor estén dadas en la
. tabla 2.28
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Para una planta productora de 40,000 ton/afio de butadicno, a partir de -

n-butano, s¢ convicrten 5,400 ton/afio de iodo a ioduros metdlicos.

Tabla 2.26
Composicién del gas que deja cl reactor en ¢l proceso [DAS

)

% ¢n volumen

Nitrégeno y Argén 78.2

Ox{geno 0.1

Iodo 0.1

Ioduro de Hidrégeno . 0.36

Ioduros orgénicos 0.34

Nonéxido de carbono ' ’ 0.04

Diéxido de carbono ' ' 1.95

Metano : 0.42

Etano + Etileno _ : 0.72

Propano + propilcno | 0.55

n-butano 4.5

n-butenos : ‘ 1.0

Butadieno ' 11.8

Tabla 2.27 _

Composicibn final de la corriente de hidrocarburos C4 en el proceso IDAS
% en mol

n-butano 26.0

n~butenos , 5.8

1,3-butadieno 68.2

Tabla 2.28

“Toneladas de iodo por tonelada de butadieno que deja el reactor en el

proceso IDAS, '

Como Iodo libre + 0.08

Como loduro de hidrégeno 0.14

Como Ioduro orgénico 0,135

(asumiendo 1 4tomo de iodo por molécula)
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L2.5 Procesos de Extraccién.

‘ﬁ Los procesos de extraccidn sc utilizan para la prcpuraci&n de la alimen
tacidn en los procesos de deshidrogenacién y para la recuperacién y puri
ficacién de butadieno en fracciones C4 provenicntes de operaciones de -

craqueo o de deshidrogenacién catalftica de butanos o butcnos principal-
mente., '

La tabla 2.29 presenta la variacién de las cantidades de butadieno cn -
procesos de petréleo a altas temperaturas.

El contenido de butadieno en un corte C4 ecn las plantas modernas de cra-

queo térmico de naftas est4 en escala de.40 a 50%, pero la cantidad de -
butadieno obtenida por pirélisis de nafta es pequefia, en relacibn a la
cantidad de etileno producido (cerca del 4.5% cn peso de la nafta c¢s --
trasformada a 1,3 butadieno). La relacifn cxacta de etileno/butadicno de
pende de varios factores tales como: la severidad del craqueo y la compo
sicién de la carga de alimentacién, como puede verse en la tabla 2.30;
generalmente es del orden de 14 a 15% en peso. Las isoparafinas en la --
nafta, producen menos butadienos que los naftenos. A altos niveles de --
conversién, el rendimiento de butadicno tiende a decrecer, conforme a si
su participacibn es mayor en las reacciones de condensacibén secundaria.

Mientras mas scvero sea el cragueo, da mayor cantidad de acetilenos pero

s¢ incrementa también el rendimiento del butadieno.

Una fraccién de C4 por craqueo de naftés, produce de 250-5000 ppm de pro-
padieno y acetilenos. Para la manufactura de hule estireno-butadieno, es
necesario que la pureza del 1-3 butadieno sea de 98.5% en peso; pero pa-

ra la produccién de polibutadieno se requiere de un 99.5% en peso o mayor.

El conterido total de acetilenos permisible debe ser menor de 50 ppm, de-
bido a que la solucién para polimerizacién usa avanzados sistemas catal{-
ticos, que conticnen catalizadores metal-orgnicos, los cuales son muy -
sensitivos a los trazos de acetilenos. Ademis, una gran cantidad de aceti-
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lenos y de otros compuestos no saturados de las fracciones C4, causan
la formacién de polfmeros cn lus plantas de separacién y provocan in--

crustacibncs y taponamicntos en columnas, cquipos, tuberias y bombas., --
Existen tres procesos para separar acetilenos, basados en hidrogenacién

parcial o cn tratamicnto quimico, que son: hidrogenacién selectiva en -

fase vapor, hidrogenacién sclectiva cn fase 1{quida, o un pretratamiento
con acetato cuproambnico (CAA).

El proceso en fase vapor involucra la hidrogenaci6n selectiva de los ace
tilenos sobre el catalizador Dow Tipok. El proceso en fase liquida consis
te en pasar el corte C4 licuado sobrc un catalizador en una atmésfera de
hidrégeno a 50-70°F. El proceso CAA fué el mas usado cuando las etapas de
purificacién subsecuentes estaban basadas en dicho proceso. Este involu--
cra la extraccién selectiva de acetilenos del corte C4, por contacto con
una pequefia cantidad limitada de CAA acuoso. Los acetiluros de cobre for
mados y disueltos en la solucién, son descompuestos por calentamiento en

la etapa de regeneracifn de la solucién.

En los nuevos procesos de extraccibn, esta ctapa de separacién de acetile
nos se ha eliminado, debido a que estos son separados por un camino mas -

simple.

Las cortes de hidrocarburos C4 de fracciones de craqueo, contienen més de
20 hidrocarburos diferentes de C2a C5; 1a calidad del 1-3 butadieno para
la polimerizacién, mayor de 98.5% de pureza, no puede ser obtenida por --
destilacién simble y deben usarse procesos de extraccién o destilacién -
extractiva, debido a que el 1-3 butadieno y el n-butano forman un azeﬁtrg
po y la separacién por destilaéién simple no es econdmica. La tabla 2.31
muestra los puntos de ebullicién de los hidrocarburos mas frecuentemente
encontrados en las fracciones crudas de butadieno de diversos origenes,
los cuales varian entre -47 y + 27°C. Las cantidades presentes de los hi-
drocarburos varian en la fraccién cruda de butadieno, dependiendo del ti-
po de procese usado para la conversién de hidrocarburos.
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Las mono-olefinas estén siempre presentes en mayores cantidades, las dio--

lefinas no conjugadas y los acetilenos cstdn cn menores cantidades (ver -

tabla 2,30), pero generulmente sc¢ incrementan, al aumentarse la temperatu
ra durante la conversién de hidrocarburos.

Para la extraccibn del butadicno, existen dos tipos de procesos, basado -

uno en la separacién quimica y el otro cn la scparacién fisica:

a)

b)

El proceso de separacién quimica aprovecha la formacién de un comple-
jo de butadieno con el acetato cuproaménico (CAA) de férmula -------

[ cu (NH3 )2 ] OA c. Este proceso fué desarrollado por la ESSO, co
mo un método de extraccién para el tratamiento de¢ fracciones C4 con -
bajo contenido de butadieno.

Los procesos de separacién ffsica se basan en el principio de la des-
tilacién extractiva. Por la adicién de disolventes orgénicos selecti-

vos, se disminuye la volatilidad de determinados componentes en una -

mezcla (en este caso de butadieno). Estos quedan en el fondo de la --

columna de destilacin cxtractiva con el disolvente, mientras que las
partes volétiles, antes no separables que los acompafian, se separan --
por el domo de la columa.

Como disolventes para la destilacién extractiva se utilizan:

Nombre " Abreviatura Férmula Compafifa Licenciadora
Acetonitrilo (ACN) CH CN Shell Chemical Co.
Furfural ---- </_\>-——CH) Phillips Petroleum Co.
Dimetil- 0 . _
Acetamida (DMAC) CHz CON (CHz)z Union Carbide
Dimetil- '
Fornamida (DVF) HCON (CH3)2 Japanese Geon
N-metil-
Pirrolidona (\MP) =0 BASF

\~:

!
A continuacién se da la descripcfé'r'l’ de cada uno de los procesos.
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Tabla 2.29

Contenido de butadieno en cortes C4 tipicos.

luente del corte Cs ‘ % de butadieno

Craqueo catalitico:

Coquizacién de residuos a baja presién 1-3

Craqueo térmico a alta temperatura 25-40

Deshidrogenacién catalitica de butanos 10-14
de butenos 20-40

Efluente de extraccibn de butadieno o desti-

lacién extractiva 0.2-0.1

Tabla 2.30

Contenido de butadieno, obtenido en plantas de etileno por craqueo
de diferentes productos (contenido de butadieno en Kg. por 100 kg.
de los diferentes productos empleados).

Producto Empleado Contenido de Butadieno
Etano 1-2
Propano 4-7
n-butano 7-11
Nafta N 12-15

Gasoil 18-24
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Propicdades tfpicas de una fraccibn ¢4 de pir6lisis de etileno.

Componente Tipo de compuesto % en peso en Ja  Punto de chu-
fraccién C4 11icibén °C

Propino C3 0.04 -23.22
Propileno Cs 0.03 -47.70
Propano C3 0.02 -42.07
Propadieno Cs 0.02 -34.,05
Iso-Butano Cq 0.41 -11.73
1-Buteno C4 24.5 - 6.26
IsoButeno Cq 17.0 - 6.9
1,3-Butadieno Cq 45.0 - 4,41
n-Butano Cq 1.6 - 0.50
TransButeno-2 C4 5.4 + 0,88
CisButeno-2 C4 4.3 + 3.72
Vinjlacetileno C4 0.94 +5.1
-1-Butino Cq .- + 8.1
Etil acetileno Ca 0.49 + 8.7
Diacetileno Cq - +10.3
1,2-Butadieno C4 0.1 +10.85
2-Butine Cq4 .- +26.9
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2.5.1 Proceso de Extraccién con Acetato cupro aménico (CAA).

. Lste proceso fué desarrollado por ESSO Research and Engineering Compan)" :
y cs un proceso de extraccién selectiva con un disolvente en fase 1iqui o
da. Es usado para separar y purificar butadieno de las fracciones crudas.
derivadas de un cracking térmico de naftas o de gas de petrfleo o de 1la
deshidrogenacién catalitica de butenos. '

El disolvente es una solucién acuosa de acetato cupro aménico (CAA) de -
férmula aproximada [ Cu (NHz)2] O Ac. En la tabla 2.32 se muestra una -- . =
composicibn aproximada de éste disolvente. Este proceso esté basado en la "
formaci6n de un complejo de adicién entre los iones cuprosos y los enla-

ces olefinicos de los hidrocarburos insaturados. A mayor insaturacién de

los hidrocarburos mayor serd la solubilidad. El butadieno es de 10 a 50
veces mas soluble que los butenos con punto de ebullicién mas cercano, - -
mientras que los hidrocarburos saturados no forman complejos con CAA.

El disolvente es capaz de producir un butadieno con un 98.5-99.5% de pu- i
reza y ademis, exhibe una alta selectividad hacia el butadieno; de tal -
manera que puede ser recuperado mas del 98% del butadieno presente en la-

alimentacién.

En 1a figura 2.17 se muestra un diagrama de flujo de este proceso. El prg, i
ceso consiste de las siguientes etapas:

1) Una etapa de absorcién en la cual el butadieno y una parte de las
mono-olefinas y otros insaturados son disueltos por el disolvente.

2) Una etapa de enriquecimiento en la cual casi todos los hidrocarburos
disueltos excepto el butadieno son agetados del disolvente (esto se
efectia generalmente por una combinacién de calentamiento y agota--

miento con el butadieno enriquecido).
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3) Una etapa de desorcién en la cual el butadicno purificado es sepa-
rado del disolvente enriquecido.

El proceso CAA sc usaba como una técnica de destilacién extractiva, por
algunas de las pequefias instalaciones fabricintes de butadicno, usando -
un sistema de absorcién por recalicntamiento. El butadieno cra absorbido
de la corriente vaporizada de hidrocarburos cn una columna de platos bur
bujcadores de recalentamiento o en una columna empacada. Cuando se¢ ope-
raba cn una columna de platos tipo cachucha, la eficiencia del plato era
de 10 a 20%. Las pequefias cantidades de butenos absorbidos junto con cl
butadieno eran separadas de la solucién en una etapa de enriquecimiento.
Después venfa la usual desorcibn y el repasado de butadieno. Opcrando -

con hidrocarburos en la fase vapor se requerfa el enfriamiento de la so
lucién de CAA para aproximar los hidrocarburos a su punto de rocfo y -
as{ obtener una alta solubilidad.

En la seccibn de absorcién, en la seccién de agotamiento y en la etapa de
- desorci6n; el butadieno es puesto en contacto y absorbido por el disolven
te, mientras que la mayoria de los butanos y butenos son retirados del -

sistema. El disolvente es mezclado con la alimentacién de hidrocarburos -
en una seric de etapas, cada una de las cuales consiste de un turbo mez--
clador y un sedimentador. Estas operan comc una extraccién 1iquido-1iqui-
do a contra-corriente con recirculacién entre etapas, lo cual hace posi--
ble que la eficiencia en la extraccibn de butadieno se aproxime a la teb-
rica. Debido a que los complejos son sensibles al calor, su solubilidad -
decrece ripidamente con el incremento de temperatura. El efecto de la tem
peratura es muy marcado; es rccomendable usar una remperatura de opera---
cién de 25°F o menor. Para esto puede emplearse una unidad de refrigera-;
cibn con amoniaco. Por operar a bajas temperaturas, con hidrocarburos en

fase 1iquida puede reducirse la cantidad del disolvente circulante rela-.
tiva a la alimentacidn. También, a bajas temperaturas el calor de reac--

cibn es menor. Esto da como resultado que la capacidad de la unidad de

refrigeracién Sea menor,
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Los hidrocarburos no absorbidos por el disolvente son recirculados a -

otras etapas para un contacto adicional con el disolvente, hasta que -
todo el butadieno sea finalmente absorbido. Los hidrocarburos que se
separan se lavan con agua y se recirculan a la planta de deshidrogena--
cién o pueden ser enviados como alimentacién a otras plantas,

Las condiciones de operacién para una unidad tipica se muestran en la
tabla 2.33

La corriente de disolvente rico (extracto) de la etapa final va a la -

torre de desorcién, donde la corriente de hidrocarburos es separada del
disolvente., Esto se lleva a cabo por calentamiento y reduccién de la --
presién. La solucibn pobre de CAA, desplies de ser enfriada se recircula
a la etapa 1. La corriente de butadieno, proveniente de la etapa supe--
rior del desorbedor es lavada con agua para quitarle las trazas de amo-
ni_aco; el cual es un componente indeseable en las operaciones de copoli
>merizaci6'n y el amonfaco es concentrado en el fraccionador de amoniaco.
(el amonfaco recuperado en la torre de absorci6n de butadieno puede ser
regresado a la soluciép de CAA en un estado altamente anhidro) .

Los vapores lavados de butadieno son comprimidos, condensados por refri-
gerancién y pasados a la torre de repasado de butadieno. Aqui_, se sepa--
ran los polfmeros y otras impurezas de alto punto de ebullicién para lle
var la corriente a una concentracién de mas del 98.5% de butadieno. Esta
torre utiliza un flujo de aceite para ayudar en la separacién de pequefias
cantidades de los materiales de alto punto de ebullicibén acumiladas en -
el fondo de la torre. El butadieno recuperado es enfriado por refrigera-
cién, inhibido contra la polimerizacién y enviado a almacenamiento.

El disolvente tiene uma larga vida si se toman en cuenta ciertas precau-
ciones para evitar la reduccién completa del cobre a la condicifn cuprosa
y para purgar acetilenos y polimeros de acetilenos.
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Tabla 2.32

Composicién aproximada de la solucién acuosa de
Acetato cupro aménico,

Moles/litro % en peso

Cobre Total 3.3 17.5
Cobre Cuproso 3.0 ----
Acetato (Acido Acético) 4.0 20.0
Amoniaco 11.0 15.5
Agua ' 313 46.9

52,6 100.0
Tabla 2.33

Condiciones de Operacién en el proceso de extraccién CAA

Temperatura de la solucién pobre °C -13
Presi6én de la solucién pobre Kg/cm? 3-4
Temperatura de fondos del desorbedor °C 80-85
Presién de fondos del desorbedor 0.7-1
Temperatura de los hidrocarburos rechazados °C 38
Relacién solucién CAA/Alimentacién de C4 Kgr/kg 8
Temperatura en el domo del extractor °C 59
Temperatura de los fondos del extractor °C 119
Presién del extractor Kg/cmZ 7
Temperatura de los mezcladores -sedimentadores °C (-12)-2
Presién de los mezcladores-sedimentadores Kg/cm? 2.1
Temperatura en el domo del desorbedor °C 25.
Temperatura del agotador de butadieno °C 21

Presién del agotador de butadieno Kg/cm? 0.8
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Tabla 2.34

Rendimientos tfpicos y andlisis de la alimentacién y producto.

Butenos

Alimentacién como producto  Butadieno

% en mol % en mol % en mol
C3 ' 0.2 0.3 0.3 ,
Butadieno 16.7 0.9 98.5 6 mayor
i-Buteno 4.9 5.7 0.2
n-Butenos 62.8 75.1 1.0
Butanos 15.3 17.9 -
Cs 0.1 0.1 -

100.0 100.0 100.0
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Proceso de Extrat_ccién con Furfural.

Este proceso esté licenciado por Phillips Petroleum Company y es un sis-
tema de destilacibn extractiva que usa como disolvente selectivo furfural.

En la tabla 2.35 se nuestran propiedades de este disolvente y en la tabla
2.36 se mnuestran relaciones de volatilidad con furfural. Este proceso pue
de usarse para recuperar butadieno o butenos de una corriente mezclada de
hidrocarburos C4, proveniente de una planta de etileno o de una planta de

deshidrogenacién catalitica de butenos.

A continuacién se da una descripcién del proceso, el cual se lleva de --
acuerdo con el diagrama dado en la figura 2.18

La primera etapa en el proceso de purificaci{m es separar los hidrocarbu-
T0s C4. Esta se lleva a cabo en una columna de aproximadamente 40 platos

disefiada para separar todos los C3 de la alimentacién (propano y compo--

nentes ligeros). El propano recuperado es enviado a limites de bateriay
vendido como LPG o puede ser consumido como combustible. La separacién - :
de todos los Cz asegura que un alto porcentaje de metilacetileno tanbién,

sea retirado de los C4. Aunque el punto de ebullicién normal del metilace-
tileno es mayor que el del propano, éste compuesto forma un azebtropo de -
punto de ebullicién mnimo con propano, lo cual facilita su separacién de
los hidrocarburos C4,

La segunda etapa‘en la secuencia de purificaci(_Sn es la separacié_n parcial
de los 2-butenos y C4 acetilenos del butadieno y componentes ligeros. El

producto de fondos del despropanizador contiene principalmente n-butile-
nos y butadieno, pero tambiép contiene pequefias cantidades de isobutano,
isobutileno, n-butano, C4 acetilenos, Cs y componentes pesados. Este pro
ducto es llevado a la columa de 2-butenos que tienme aproximadamente -




-126~

100 platos. En esta columa la fraccién de butadieno es concentrada como
‘un pmducto superior, ¢liminando como un producto del rehervidor gran par
~te del 2-buteno de alto punto de ebu111c16n, una parte del 2-buteno de ba_
_jo punto de ebulliciéri y los C4 acetilenos. Una pequefia porcién del buta-
,nb normal sale con el producto superior, mientras que el restd sale con -

el producto de fondos. Uné parte del producto del rehervidor se recircula
a la unidad de deshidrogenacién.

Esta segunda etapa no es necesaria desde el punto de vista de la separa--
ci@n de acetileno. puesto que los C4 acetilenos pueden ser separados con
los 2-butenos provenientes del rehervidor en 1a etapa de separacifn final
del butadieno. El propfsito primario de esta operacién es reducir el vold
men de 1a alimentacién para la etapa de destilacién extractiva con furfu-
ral y tambien hacer la separacién mis fdcil como resultado de la corrien-
te de allmentac16n enriquecida. Esta operac16n tambien realiza 1a separa-
c1§n de aceites ligeros o los poljmeros que estén presentes en la mezcla

" estabilizada de hidrocarburos C4. Si estos materiales no son separados, -
se acumulan en el disolvente y por tanto la selectividad del disolvente

decrece; ademf_ls de que incrustan las superficies de calentamiento.

" La tercera etapa en la purificacién es la separacién de 1-buteno del bu-
tadieno. EL concentrado de butadieno retirado como producto superior en
la columa de 2-buteno, contiene principalmente l-buteno y butadieno; --
junto con pequefias cantidades de isobutano, isobutileno, n-buteno, 2-bu-
tenos y C4 d4cetilenos. Este concentrado es alimentado a una columa de
destilacién extractiva con furfural en un punto intermedio de la torre.
Esta columa consta,generalmente de dos torres de 50 platos operadas en
serie. La seccifn superior actia comp un absorbedor para el butadieno y
1a seccibn interior actfia como agotador para separar el 1-buteno que pu-
do ser absorbido por el furfural en la secci6n superior de la torre.

El disolvente pobre entra por la parte superior de la torre de destila--
ci@n extractiva y el reflujo entra a la torre por el plato superior. El
calor esté suministrado en la base de la torre y los vapores del reher-
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vidor pasan a la torre entrando en contacto a contracorriente con la - =

mezcla disolvente-hidrocarburo fluyendo hacia abajo de la torre. los - ‘
vapores que abandonan la columa por el domo son condensados totalmen-_ ,ﬂ
te y una porci§n del'liquido es recirculado a la torre como refiujo. E145ﬁ
producto superior de la torre contiene principalmente isobutano, isobu+f'j
tileno y n-butano junto con pequefias cantidades de alenos y metilaceti-
leno, mientras que el butadieno retenido por el disolvente es sacado por‘f
el fondo de la torre. Los 2-butenos se encuentran distribufdos en el ==
producto superior e inferior de la torre. El producto superior de la - .
torre de destilacién extractiva se recircula a la unidad de deshidroge- L
nacién. La tabla 2.37 presenta las condiciones tfpicas de operacién de
la columa de destilacién extractiva de butadieno. '

La corriente de disolvente rico que abandona la torre de destilacién --
extractiva por el fondo contiene butadieno, 2-butenos y trazas de otros_'ji
hidrocarburos C4 . La corriente de disolvente rico es bombeada a una -- -
columna de agotamiento donde los hidrocarburos previamente extraidos --
son separados del disolvente. Los hidrocarburos C4 son eliminadQ§ por la |
parte superior. Se suministra un reflujo al agotador para reducir a un -

nivel insignificante el contenido de disolvente en el producto superior.

La concentracién de butadieno en el producto superior del agotador es - :
normalmente de 85%. La tabla 2.38 muestra un anflisis tfpico de 1a alimen
tacién de la columa de destilacién extractiva y del producto superior e -
infefior del agotador dexfurfural.

Los C4 acetilenos que pasan en la corriente superior de la columa de --  i
2-butenos son absorbidos por el furfural. Esto se debe a que estos cum-- vfﬁ
puestos son menos volétiles que los otros hidrocarburos C4 y al mismo -

tiempo son mas insaturados y por tanto mas solubles en el disolvente. -
Gran parte de los metilacetilenos son absorbidos por el disolvente, de-
bido a que su volatilidad en furfural es ligeramente mayor que la del bu i}é

tadieno.
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La cuarta etapa en la secuencia de purificacifn, es una rigurosa separa-

cién entre butadicno y los 2-butcnos. E1 producto supcrior dc la torre
agotadora de disolvente es pasada a la columa de butadieno con 120 pla
tos, en la cual el butadieno y las trazas de materiales ligeros como --
isobutano, isobutileno, 1-buteno, n-buteno y metilacetileno son sacados
como un producto superior o como un producto lateral cerca del domo de la
columna, mientras que los 2-butenos, 1-2 butadieno y los hidrocarburos
C4 son retirados por el rehervidor. Las trazas de disclvente o de po]i
meros que pudieran aparecer en la unidad de disolventc son eliminados -
~como un producto del rehervider. La fuente de calor primaria para esta
columa esté suministrada por un cambiador de calor que intercambia calor
con el disolvente de la base de la columa de agotamiento. Los fondos de
la columa de butadieno son combinadas con los fondos de la columma de -- -
2-butenos y llevados a una columna desaceitadora de 20 platos para qui-
tarle los hidrocarburos C5 y pesados, antes de regresar a la unidad de
deshidrogenacién. '

El consumo de furfural estd limitado por pérdidas mecénicas y por peque-
flas cantidades que se polimerizan y descomponen durante el ciclo. Para. -
mantener 1a calidad del disolvente con un nivel de productos de descompo--
sicién abajo del 0.2% en peso en el disolvente; una corriente lateral de
furfural (1-2%) va a la planta de purificacién de- furfural.

Esta planta es operada como una planta de destilacién continua, para se-
’_parar el agua y los polimeros que pudieron haberse formado en el furfural.
Esta planta puede consistir de un secador para separar agua y polimeros -
del furfural, agotadores de furfural y agua; una torre de recuperacién de
furfural que separa los butenos de la mezcla aceite-furfural y una torre '
lavadora con agua para separar el furfural de la mezcla aceite-furfural.

En el proceso, el disolvente se introduce en la columa de destilacién -
extractiva varios platos abajo del domo de la columna para prevenir pé£
didas de disolventes en el producto superior y por tanto no requiere sis
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temas especiales para recuperar el disolvente; adem.{ls el disolvente

no requiere equipos especiales de cdmpresiﬁh o refrigeracién para pre
venir la polimerizacién en el agotador. El punto de ebullicién del -
disolvente es tal, que mafs del 80% del calor: suministrado al disolvente
circulante puede ser recuperado en intercambiadores de calor en la eta-
par final del fraccionamiento. (22, 38, 39, 40).
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Tabla 2.35

Constantes Fisicas del Furfural.

Punto de ebullicién °C N 162
Punto de congelacién °C -37
Punto de flasheo , 55-57
Indice de refracciom 1.5261
Conductividad térmica a 37°C cal/hr cm® °C/cm 2.2694

Viscosidadic.p.

A 37°C 1.35
A 55°C 1.09
A 100°C 0.68
Calor de vaporizacién cal/g - 107.51
v Constante dieléctrica a 25°C .38
" Limite de explosividad a 125°C, $ 2.1
Tensi6n superficial dinas/cm 49
Tabla 2.36
Relaciones de volatilidad relativa de hidrocarburos C4 en furfural
G hide agué. Volatilidad del Componente
: : relativa al butadieno :
Componente v (a 4.6 Kg/cmZ abs. y 54°C)
Isobutano B 2.6 "(aprox)
- n-Butano . 2.020
1-Buteno : 1.718
Isobutileno 1.665
2-Buteno (isémero de baja ebullicién) 11.190
2-Buteno (isémero de alta ebullicién) 1.065

1-3 Butadieno 1000
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Tabla 2.37

Gradiente de Concentracién para la Columa de Destilacién Extractiva

ds Butadieno. Concentracién de butadieno
en la Fraccién C4

Punto de Prueba Temp. °C Presibn  Gasto % en Mol
—_— Kg/cm2 man 1/hr. -
Plato No. 100 38 3.65 - 0.6
Plato No. 90 47 - - 0.9
Plato No.~80 53 3.7 - 3.1
Plato No. 72 54 3.8 - 7.0
Plato No. 60 55 3.85 - 12.6
Plato No. 52 - - - 17.7
Plato de Alimentacién 49 3.9 15,900 " 22.4
Plato No. 38 59 4.1 . 31.3
Plato No. 18 62 4.2 - 57.4
Plato No. 4 68 ' 4..’; - 79.7
Rehervidor 147 4.4 - -~
Producto Superior - - - 85.1
Furfural pobre 56 - 195,700 -~
Reflujo de HC'S % - 38,600 --
Tabla 2.38

Analisis del Sistema de _Destilaciélnv Extractiva con Furfural.

.Componente : Alimentacion Producto Sup. Producto de Producto de
' de Extrac. de 1a Columa la Columa 1la Columa
‘ de Dest. Extr.agotadora  de Butadie-

' ‘ de furfural no.
. Isobutano , 5.8 8.3 .-
Isobutileno 6.8 9.8 0.2 0.2
- Buteno-1 29.8 42.8 0.4 0.5
Butadieno 26.2 . 0.4 83.2 98.5"
n-Butano 15.1 21.6 .- . ---
Buteno-2 baja ebullicién 13.0 15.4 9,2 0.6

" Buteno-2 alta ebullicién 3.3 1.7 7.0 0.2
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2.5.2.2

+ carbonos. Apareciendo como productos del domo la mayor parte de iso-buta
‘no, butenos y butadieno.
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Proceso Shell.

Este proceso esté licenciado por Shell Chemical Company y es un proceso
de extracci{m que utiliza disolvente selectivo Aceto-Nitrilo (ACN).

A continuacién se d4 una descripcién del proceso, el cual se lleva a --
cabo de acuerdo con el diagrama mostrado en la figura 2.19

La carga,mezcla de butadieno, butanos y butenos se alimenta a la torre -
prefraccionadora; donde se separan los hidrocarburos saturados de cuatro

La corr1ente de domos de la torre prefraccionadora se envIa a traves ¢ gl
vaporizador de carga (cambiador de carga con los productos del fondo de
la torre agotadora de disolvente) a la torre de destllaczén extractiva.-
El disolvente pobre (ACN y agua) proveniente del fondo de la torre agota
dora de disolvente, se enfria para llegar como aceite de absorc16n unos
pocos platos abajo del domo de la torre de destilacifn extractiva, movién ‘_ i
dose hacia abajo como una fase continua en contra del flujo ascendente de
vapores de hidrocarburos. Los platos superiores separan parte del disol--
vente de la corriente de hisrocarburos. El reflujo de la corriente supe--
rior y 1a evaporacién de los fondos son manejados en un camino convencio-
nal. La corriente de domos de esta torre la constituyen: el metilacetile- :
no (produgto de descomposicién del ACN), todos los hidrocarburos paraffni -
cos y la mayor parte de los hidrocarburos olefinicos, mas una pequefia can ’
tidad de ACN. El1 resto de los butenos, el butadmno y todo el d1solvente
acuoso de ACN, constltuyen los productos del fondo de la misma torre. esta
corriente se envia a la torre agotadora de disolvente. :

La torre agotadora de disolvente tiene como funcién separar los hidrocar-
buros del disolvente acuoso; siendo el butadieno y los butenos los produc
tos del domo que se envian como carga a la torre despuntadora, mientras -
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-que el digolvente pobre sale por el fonglo Y. es mandqdo a través del va-

porizador de caxga 4 la torre de destilacidn estractiva.

La torre despuntadora desaloja el metilacetileno como purga de la corriegl
f te del domo para controlar las especificaciones necesarias de contaminan-
ht; tes. E1 producto de fondos de esta torre se envia de carga a la torre rec
' tificadora de butadieno, donde se obtiene por el domo el butadieno recti-
ficado de 99% y con menos de 100 ppm de acetilenos. Por los fondos s"é":ide;

saloja el resto de las olefinas, el vinil acetileno, el etilacetileno y '
los productos mds pesados.

- Debido a la presencia de algo de ACN en el producto de domos de la torre
de destilacibn extractiva es necesario lavar con agua esta corriente pa- |
ra recuperar el ACN; de igual forma es conveniehte recuperar "pequeﬁas --
cantidades de ACN en la corriente de fondos de la torre rectificadora de
butadieno, para lo cual estos productos se envian a través de un enfria-

~dor al fondo de la torre lavadora con agua (torre llena en operaci{m nor
mal); el producto de fondos (agua de lavado con el ACN recuperado) se --
envia de carga a la torre recuperadora de disolvente, en donde se recupe
ra’. el ACN en la corriente de domo como solucién acuosa concentrada para
usarse comc diluente de ACN fresco y el agua casi libre de ACN como --
producto de fondos de 1la misma torre recuperadora sirve como agua de la-
vado que ‘se emi.’ga al domo de la torre lavadora con agua para el lavado -
de butano-butileno ('1, 41).
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Proceso de Extracci@n con Dimetilacetamida (IMAC).

Este proceso estc’} licenciado por Union Carbide Corporation y es un siste-

ma de destilaci6n extractiva que emplea como disolvente selectivo la Di--
metilacetamida (DMAC). Es un proceso utilizado para recuperar el butadieno
de una mezcla de hidrocarburos Cq.

El proceso consiste de dos sistemas de destilacién extractiva, seguidos -
por dos etapas de destilacién convencionales. En la figura 2.20 se muestra
un diagrama de flujo esquemdtico.

El disolvente es una solucién acuosa de dimetilacetamida. La composicién -
del disolvente y la presién de operacién varian, para poder proporcionar
un sistema {)ptimo para el tipo de butadieno crudo que seré procesado.

La alimentaci6n consiste en una mezcla de hidrocarburos C4, la cual entra a
una columa de destilacién extractiva que separa el butadieno de compuestos

"del tipo de butenos y butanos. La temperatura en esta unidad varfa entre 30

y.70°C; 1la presi6n entre 3 y 5 atm. La corriente de butadieno va a un agota
dor que recupera el disolvente y recircula parte como retroalimentacién a
la primera columna.

La segunda unidad de destilacién extractiva consiste de una columna y un
agotador, opera a temperaturas similares a las usadas en la primera columma
pero la presién varfa de 0.34 a 2.04 atm. El segundo agotador opera a mayo-
res presiones para facilitar la recirculacién y poder separar los acetilenos
del disolvente,

La fraccién rica en butadieno entra mas tarde a unas columas de destila--
cién convencional, donde el butadieno es refinado y separado de butenos 1i
geros y pesados. Las columnas se disefian de tal manera que no se necesite

refrigeracién en los sistemas de reflujo. Las condiciones de operaci6n va-
rian de acuerdo a la alimentacifn, pero la temperatura normal varia de --
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40 a 45°C y la presién de 3.4 a 5.1 atm, esto puede verse en la tabla --
2.39,

Se han disefiado dos modos alternativos de des_tilacién extractiva. Los --
diagramas esqueméticos de cada uno de ellos se muestran en la figura 2.21

MODO I

Mostrado en la figura 2.21 requiere mas equipc que el "MODO II", pero es
mas flexible y versatil. La columa de extraccin es mantenida a una tempe
ratura baja por usar vapores de recirculacién de la columma de agotamiento
para abastecer el rehervidor. Esta baja temperatura de disefio, minimiza --
los requerimientos de energia y el gasto de recirculacién del disolvente y
elimina incrustaciones por polimeros en la columa de destilacién extracti
va. Este "Modo" incorpora un agotador parcial, el cual descarga al agota-- '
dor primai*io y proporciona flexibilidad en el disefio de los intercambiado-
res de calor y en la operacién. Se requiere un compresor para bombear los
vapores recalentados del agotador a la columa de destilacifn extractiva,
debido a que el agotador opera a una menor presién que la columa.

El ciclo de agotamiento esté disefiado de tal manera que se requiere un mi-
nimo de calor.

La combinacién del agotamiento parcial, mas el intercambio de calor de la
: al;imentacién del agotador, con el disolvente agotado, da como resultado -
un bajo requirimiento de energia para la operacién del agotamiento.

MODO II

Bte "Modo" se muestra en la figura 2.21,1a diferencia principal entre éste
"Modo" y el "Modo I'" es que el agotador tiene una presién mayor que el -

extractor. Esto elimina el agotador parcial y la necesidad de un compre-
sor para bombear los vapores calientes al extractor. Este '"Modo' *+ . -
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no es mas flexible que el "Modo I", pero puede ser empleado bajo ciertas

circunstancias, En la tabla 2.40 se muestran algunos datos Gbtenidos en

este proceso.

El proceso puede emplear solamente un sistema de destilacién extractiva,
dependiendo de la composicién del butadieno crudo que va a ser tratado.
No se requiere refrigeracién en ninguno de los dos "Modos'!

En el disefio de la trayectoria de circulacién del disolvente se toman con
sideraciones especiales, para evitar que el disolvente esté expuesto a --
altas temperaturas por largo tiempo. Esto minimiza las pérdidas de disol-
vente debido a hidrélisis. Se hace un esfuerzo especial para minimizar --

las pérdidas de disolvente debido a escapes y retenciones. Se emplea un
absorbedor con agua en la corriente de venteo y se instalan en varios lu
gares separadores internos. Una parte del disolvente del ciclo se trata -
en un sistema de revivificacién para mantener su calidad. (42).
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Tabla 2.39

Condiciones de Operacién

Temperatura Presién

(°C) (atm)
Primera columa de destilacién extractiva 30-70 3-5.1
Segunda columna de destilacién extractiva 30-70 0.34-2
Columas de destilacién normales 40-45 3.4-5.1
Tabla 2.40
Datos obtenidos para el proceso de Extraccién con DMAC.
Recuperacién con butadieno % 99.0
(consuﬁlo de vapor Kg/kg de butadieno recuperado)
Sistema de destilacién extractiva 2.5
Total 5.0
Pérdidas de disolvente (kg/M Kg de butadieno recuperado) 1.6
Pureza del producto % 99.6
Tabla 2.41

" Resultados para el procesamiento de una fraccién cruda de Cy4

Mezcla de Alimentacién Butadieno como
(Corte C4 de una operacién producto.
de craqueo) % en Vol.

Propano-Propeno 1.6 --
Propadieno 0.25 --
Propino ’ 0.1 0.0006
Butano-n+i 7.1 --
Buteno-1+i ; ' . 46‘. 0 . 0.04
Butenos -2 15,0 0.14
Butadieno-1,3 29.7 99.8
Butadieno-1,2 . 0.08 0.005
Butino-1 ' 0.005 -
Butino-2 0.005 --
Viniletileno 0.07 --
Diacetileno i Trazas --

Cs 0.11 .-
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FIGURA 2.21 MODOS DE OPERACION DEL PROCESO
UNION CARBIDE.
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Proceso de Extraccién con n-metil pirrolidona (NMP).

Este proceso es’gé licenciado por la Badische Anilin § Soda-Farbik A.G. -
(BASF) y es un proceso empleado para sepaf'gr butadieno de una mezcla de
hidrocarburos C4. Como se muestra en la figura 2.22 el Vproceso completb
de separacién toma lugar en 4 etapas: preabsorcién, absorcién principal,

postabsorcién y separaci6n de propino por destilacién. En cada etapa un
grupo particular de materiales se separa del 1-3 butadieno de acuerdo a
sus solubilidades en NMP, 6 por sus presiones de vapor.

En la tabla 2.41 se muestra la composicién tipica de una fraccién C4, con
teniendo el butadieno y los por cientos de cada uno de ellos en el produc
to final. La tabla 2.42 enlista las propiedacies que afectan el comporta-
miento de estos materiales en la separacibn (tipo o compuesto quimico, --

" solubilidad en NP y la selectividad referida al 1,3 butadieno de NP pa-

va los hidrocarburos C3 y C4. La Giltima columa indica la etapa del proce
so en donde un hidrocarburo en particular se separa y elimina del 1-3 bu-
tadieno.

Puede hacerse una distincién entre estos tres grupos de compuestos:

1) Los hidrocarburos cuya solubilidad sea menor que la del 1-3 butadie-

no. Estos junto con los butanos y los butenos representan 1la mayor -
parte de los componentes presentes en la alimentacién y son sacados -
como un producto “superior en el absorbedor principal.

2) Compuestos cuya solubilidad es mayor que la del 1-3 butadieno. Estos
consisten en pequefias cantidades de C4 -acetilenos e impurezas de -
1-2 butadieno, que son separados del 1-3 butadieno en un segundo ab-
sorbedor y son sacados como un producto superior.
Este grupo de compuestos, también incluyen algunos que no estan en-- ’

listados en la tabla pero estan usualmente presentes en pequeflas can
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tidades en las fracciones por cracking del C4 (hidrocarburos Cs
principalmente pentanos y pentenos, carbonilos como acetaldehido y
los compuestos de azufre como mercaptanos).

3) Compuestos cuyas solubilidades no difieren mucho de la del butadie
no. Esto solamente concierne al propino, pero debido a que su punto
de ebullicibén difiere en 20°C, puede ser separado fécilmente por --
destilacién. |

Los componentes de la mezcla cuya solubilidad difiere muy poco de la del
butadieno, son llamados componentes claves, que gobiernan la cantidad de
disolvente requerida en el agotador para la separacién, y el Cis 2-buta-
dieno. Ahora bién,estos compuestos pueden estar presentes en altas concen-
traciones en la alimentacién, pero en el producto final sélo aparecen en’
pequefias cantidades. '

En la figura 2.23 aparece un diagrama esquemftico que muestra la separa-
cifn.de los tres grupos del 1- 3 butadieno y en figura 2.24 aparece un dia
grama de flujo. A cont:muac16n se da una descr1pc16n del proceso.

La mezcla cruda de C4 conteniendo acetilenos, no necesita ser procesada
para quitarle los acetilenos por hidrogenacién de 1a fraccién craqueada,
por ser un proceso que siempre tiene pérdidas de butadieno.

Para fracciones C4 que hah sido almacenadas por largos periodos de tiempo,
es recomendable usar una etapa de preabsorcién, antes de mandarlas al ab-
sorbedor principal. Para este propésito se necesitan pequefias cantidades
de NV¥P.Por este camino s separan trazas que pudieran causar problemas en -
el proceso. )

Una de las fracciones no separadas ‘en ésta absorcit_Sn inicial, son los C4

acetilenos, los cuales son separados en la tercera etapa. Las pérdidas de
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butadieno en esta etapa son my bajas.

En la etapa de absorcién principal sc scparan los butanos y butcnos del
butadieno. La mezcla gascosa de hidrocarburos C4 entra por la parte in-
ferior del absorbedor y el disolvente selectivo entra por cl domo de la
columna. El disolvente es una solucién acuosa de N-metil pirrolidona he-
cha con un 5 a 10% de agua. El agua reduce la temperatura de ebullicién
de los fondos del absorbedor, para prevenir la formacibén de polfmeros en
el absorbedor. Ademis, mejora la selectividad del disolvente y solo redu
ce levemente su poder de disolvencia hacia butadieno. El disolvente escu
rre en el absorbedor y absorbe todo el 1-3 butadieno de la corriente ga-
seosa ascendente; si se ha elegido apropiadamente la cantidad de lfquidos
Debido a que los butenos tiencn una cierta solubilidad en el disclvente,
parte de ellos son absorbidos, mientras que el resto se separa como un
producto superior. El disolvente cargado con butadieno y butenos se sa-
ca del absorbedor como una corriente de fondos y pasa a una zona de recti
ficacién.

En esta segunda columa llamada agotador de butenos, en condiciones esta-
bles, los butenos menos solubles (mds vol4tiles) son agotados del disol--
vente, usando un flujo a contracorriente del butadieno mas soluble. La --
mezcla gaseosa resultante consiste de butadieno y butanos. Esta mezcla se
llama gas de reciclo, la cual se separa por la parte superior y se reci-
cla al absorbedor. El disolvente del fondo del agotador de butenos se 1i
bera de los hidrocarburos disueltos por flasheo, calentamiento y ebulli-
ciones subsecuentes en el ‘desgasificador. Los hidrocarburos recuperados
son regresados al absorbedor. El butadieno liberado en el agotador por -
calentamiento se enfria, el agua de condensacién fluye al absorbedor y -
sé alimenta por el fondo del agotador de butenos. Parte del butadieno se
saca -como producto final en un punto apropiado en el agotador de butenos.
El resto se usa para agotar 1os butenos y asf formar el gas de reciclo
antes mencionado. :

Los C4 acetilenos, el 1-2 butadieno y los hidrocarburos C5 son enrique-
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cidos en el desgasificador de acuerds a sus solubilidades, las cuales son
mayores que la del 1-3 butadieno, y son sacados en la seccién de la colum
na cn la cual sus concentraciones son méximas en la fase gaseosa. El di
solvente sin gases se separa por el fondo del desgasificador.

Parte del calor sensible del disolvente que abandona el fondo del desgasi-
ficador es recuperado en un intercambiador de calor y se usa para calentar
el disolvente que ser4 alimentado al equipo. Otra parte del calor del di--
solvente es usado para evaporar la mezcla de hidrocarburos de la alimenta-
cién. El calor residual se elimina en un enfriador con agua y el disolven-
te es reciclado al absorbedor.

Si estén presentes acetilenos y alenos en el corte C4, el butadieno sacado
en. el agotacior de butenos contendré algo de estas impurezas. El contenido de
acetilenos y alenos es reducido a 50 p.p.m. o menos en la columa de post-
absorcién, en la cual el butadieno es absorbido con una pequefia corriente
de N M P desgasificada. El 1liquido de absorcién, cargado con acetilenos, -
1-2 butadieno y:1-3 butadieno, se alimenta en el mismo punto en donde el
butadieno es sacado del agotador de butenos, al igual que en la corriente
principal de butadieno. o

La selectividad del N M P es baja para una completa separacibn de propino
del butadieno. Si 1a fraccién de hidrocarburos C4 contiene propino, solo

una parte de éste serd desabsorbida del butadieno en la tercera columa de
absorcién. El propino restante deberd ser separado en una columna de desti
lacibn. ‘

En esta separacién no estan involucrados grandes costos, ya que la diferen

cia en los puntos de ebullicién entre estos dos componentes es de 20°C'y - -
la volatilidad relativa para esta separacién es de 2. La cantidad de ca--

lor consumida es baja y puede ser recuperada del condensado obtenido en --

el rehervidor del desgasificador.
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El butadieno puro se saca como una corriente lateral de la columna de pro-

pino. E1 producto de los fondos contiene pequefias cantidades de hidrocar-
buros como olefinas Cq y diclefinas; y si la alimentacién contiene hidro-
carburos Cg5 los fondos también contendrédn olefinas Cs.

El disolvente puede ser recuperado con pé_rdidas m{nimas por medio de re--
flujo. Debido a que el disolvente y su vapor son solubles en agua, estos
pueden ser recuperados absorbiendo la corriente gaseosa del producto, con
poca cantidad de agua, en columas pequefias de absorcién.

El agua de absorcién se indroduce en la columma al nivel del gas de arras-
tre. Para mantener el balance de agua en el disolvente, debe separarse una
cantidad igual de agua del sistema, El punto de abullicién del disolvente

es mayor que el del agua y no forman azeétropos. Esto permite que el disol
vente sea facilmente sacado como vapor del desgasificador junto con los --
acetilenos y alenos.

El contenido de vapor de agua en esta corriente de gas, reduce el peligro -
de pollmerlzac16n de los acetllenos los cuales se encuentran presentes en
altas concentraciones y tienden a formar resinas. La corriente de gas se -
usa como combustible. E1 contenido de agua del disolvente, en el fondo del
desgasificador y en el absorbedor principal, esté determinado por la tem--
peratura de los fondos del desgasificador. A una tenperatura de ebullicién
de 140°C (a 1 atm ) el contenido de agua en el disolvente es de 5% y aproxi
radamente 10§ a 122 °C.

La presi6n en el desgasificador se mantiene a 14 psi para asegurar que -
la temperatura en el fondo de la columna, en la cual el disolvente se ca--
lienta a su punto de ebullici(_Sn , N0 se incremente innecesariamente.

La cantidad de disolvente requerida para separar un corte de hidrocarburos

Cy , depende de 1a concentracién de hidrocarburos en el disolvente del fon
do del absorbedor, Otras opiniones dicen que la cantidad de disolvente de-
pende de la Temperatura en este punto, la cantidad de disolvente consumida
puede reducirse manteniendo baja la temperatura de los fondos; idealmente,
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esta debe ser solo unos pocos grados encima del punto de condensacién de
los hidrocarburos. En la tabla 2.43 aparecen el consumo de scrvicios --
auxiliares para este proceso.

Durante la separacién se acumulan en el disolvente impurezas con alto pun-
to de cbullicién. Para prevenir que la concentracién exceda un nivel dado,
una pequefia cantidad de disolvente se retira continuamente del sistema y
se libera de las impurezas ﬁbr destilacién (2, 43, 44).
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Tabla 2.41

Resultados para el procesamicnto de una fraccién Cruda de €y

Mezcla de Alimentacién Butadicno

{Corte C4 de una opecra como pro-

cién de craqueo) - ducto

% en Vol. % en Vol.
Propano-Propeno 1.6 --
Propadieno 0.25 --
Propino 0.1 0.0006
Butano-n+i ‘ 7.1 --
Buteno -1+i : 46.0 0.04
Butenos -2 15.0 0.14
Butadieno - 1,3 29,7 99.8
Butadieno - 1,2 0.08 0.005
Butino - 1 0.05 --
Butino - 2 : 0.005 --
Viniletileno 0.07 --
Diacetileno Trazas --

- Cs 0.11




Tabla 2.42
Separacién de hidrocarburos C3y C4 de 1-3 Butadieno por Destilacién Extractiva con NMP

Tipo de Solubilidad Selectividad Etapa en la cual se separa
COMPUESTO Ccompuesto 40°C de 1-3 butadieno y el punto
m3 /m? Butadieno/ en que es secado,
Acetilenos y compuestos - Preabsorcién
superiores Cot+= 5,000 /100 Degasificador
pe Corriente lateral
Propano C3 3.08 13.5
1-Butano Cy 4.87 8.52 . N
Propileno Cs= : 5 37 7.73 Absorcién principal,
n-Butano Cq4 9.5 4.37
i-Butileno Cyq= 15.42 2.69 Absorbedor,
Buteno -1 Cy= 15.6 2.66 .
Propadienc Cz== 18.4 2.26 , I
Buteno - 2 Trans Cy= 20.4 2.03 Producto Superior
Buteno - Z Cis £4= 25.1 1.65
Butadieno 1-3 Cy== 41.5 1.00 Producto Principal
Propino C3= 43.0 1/1.09 Destilacién Simple
Producto Superior
Butadieno 1-2 Cy== 78.0 1/1.88 Postabsorcién,
Butino - 1 Cyz 102 1/2.46 Desgasificador del
Butino - 2 Cy= 206 . 1/4.97 absorbedor principal
Vinil acetileno C4=z 226 - 1/5.44 y post-absorcién,
Diacetileno Cy== 2,200 1/50 Corriente lateral
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Tabla 2.43

Consumo de Servicios Auxiliares por Ton de Butadieno Producido.

Vapor 2.1 Tons.
Electricidad 250 Kiwh
Agua de Enfriamiento 150 ms
Condensado 0.2 m

N-Metilpirrolidona 0.2 Kg.
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FIGURA 2.24 PROCESO BASF
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Proceso de Extraccién con dimetil formamida (DMF)

Este proceso esté.licenciado por The Japanese Geon Co. y es un sistema -
de destilacién extractiva, que emplea como disolvente selectivo la dimetil’

formamida (DMF), para la recuperacién de butadieno en una mezcla de hidro -~
carburos C4. En la tabla Z.44 se muestran algunas propiedades de cste di- - -

solvente,

A continuacién, se da una descripcién del proceso, el cual se lleva a ca-
bo de acuerdo con el diagrama de flujo (figura 2.25).

La corriente de alimentacién después de evaporarla, se introduce en la pri
mera columa de destilacifn extractiva por la parte media, mientras que el .’ 5
disolvente pobre se alimenta algunos platos abajo del domo de la columa.' :

En esta columa, la corriente de DMF extrae por el fondo 10s acetilenos --
ligeros, los hidrocarburos C5, 1-3 butadieno y una pequefia cantidad de -- ‘ 7
cis-2 buteno, mientras que todos los demAs componentes son separados como '
productos en la parte superior. El disolvente es separado completamente. 5

del efluente gaseoso en los platos superiores. La temperatura y presién de
operacién, la cantidad de disolvente reciclado y el gasto de reflujo son
ajustados apropiadamente, para una separacién eficiente de butanos y bute-

nos. Parte del efluente condensado, de esta columna de distilacién extrac

tiva, que consiste principalmente de butanos, butenos e hidrocarburos C3 - .
se recicla como reflujo y el resto se recupera para usarse como combusti-
ble o como materia prima en procesos qui_micos.

El producto de lcs fondos de la columna de destilacién extractiva (1) se
introduce en la columna de agotamiento (2), en la cual los componentes -
con bajas volatilidades como butadieno, acetilenos ligeros, hidrocarbu--
ros Cg son separados del disolvente rico. Parte del flujo superior es

condensado como reflujo y el resto del gas es suministrado a la siguiente -
unidad de separacién. El disolvente pobre se recicla a través del enfria-
dor (3) a la columa de destilacién extractiva (1). '
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El véluren de gas, suministrado a la unidad de separacién de los mas solu-
bles, se reduce al 30 o 40% del suministrado a la columﬁa de destilacién -
oxtractiva anterior (1). Los componentes mis solubles que el Butadieno se
scparan en la columa de destilacidn extractiva (4), de la misma manera -
que en la columa de destilacién extractiva (1).:

El butadieno se recupera como un producto de la parte superior y se envia
ala seccién de destila,ciép final, El disolvente rico, contiene los co@_o_
nentes nés solubles como: acetilenos superiores (excepto metilacetileno),
la mayor parte de los hidrocarburos C5 y pequefias cantidades de butadieno.

Este disolvente se envia a la columa de agotamiento (5) para separar los
componentes més solubles, mientras que el disolvente pobre de esta columa
de agotamiento se une con la corriente de la columa de agotamiento (2) y
se recicla a las colummas de destilacién extractiva.

El efluente de la columna de agotamiento (5) se envf.a a las calderas de va-
por como combustible o a quemadores, después de un lavado con agua, para -
quitarle pequefias cantidades de disolvente, en la torre absorbedora con -
agua (6). Una pequeifia cantidad de disolvente acuoso -es entonces -enviado a
la seccién de recuperacién del disolvente.

Una cantidad pequefia de impurezas puede estar a{m presente en la fraccién
de butadieno, después de las dos etapas de destilacién extractiva. Estas
se separan en la unidad de destilacidn final, que consiste de una columma
de separacifén dg baja temperatura ebullicién (8) y uma columa de separa--
cién de alta temperatura ebullicién (9). En estas unidades se separan algu
noé compuestos de acet%leno, principalmente metilacetileno, CIS-2-butenc e

hidrocabures Cs.

Una corriente lateral pequefia del disolvente circulante, se introduce en
1a unidad de recuperacifn de disolvente, donde se purifica y recicla a la

corriente principal del disolvente,
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La planta entera requierc sélo tres operadores en cada turno de 8 horas.

los dos extractores y la columa de destilacién final se operan & condi--
ciones medias de temperatura y presién; 28°C y de 4 a 5 Kg/cmZ.

El material de constmccién predominante para la planta es de acero ordina-
rio, excepto para el absorbedor con agua, el cual es de acero inoxidable.
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Aspectos Econbmicos.

El butadieno empezd a producirse en pequefia escala en los Estados Unidos
de Norteamérica en el afio de 1938, pero no fué hasta mediados de la se--
gunda guerra mundial, cuando el gobierno de esta nacién prepardé un plan
de desarrollo comercial para producir butadieno en gran escala, como un
elemento para la produccitn de hule sintético debido a la escacés mun---

dial de hule natural suscitada en ese tiempo.

f.n la tabla 3.1 se muestra la histéria de la produccidn de butadieno en

Estados Unidos en miles de toneladas, desde el afio de 1938 hasta ei afio -
de 1980; ( 2,47) ademds, se da el precio promedio anual en centavos de -
d§1ar por kilogramo, asi como el valor de la produccién en millones de -
dolares referidos al afio en cuestifn. En la figura 3.1 se encuentra gra
ficada la produccién contra el tiempo. Puede observarse, que la produc-
cién durante el afio de 1938 fué de una tonelada, aumentando a 2000 tone-
ladas en el afio de 1942. En el afio de 1945 la produccifn 1llegd a un mi-
ximo de 566,000 toneladas lo cual significa que para el periodo 1942- -
1945 tuyo un incremento de mis del 500%. A partir de este afio la produc
ci6n disminuyd a razdn de 38% anual hasta el afio de 1949 produciendo so-
lo 224,000 toneladas. A partir de éste afio 1a produccifn empez6 a aumen
tar con un promedio anual de 29% hasta un miximo en el afio de 1972‘de --

1,723,000 toneladas. De 1972 a la fecha se ha mantenido mis o menos en

esta produccidn,
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' Tabla 3.1
Pfoduccién de Butadieno en E.U.

F) -

Afio Produccién Valor Prom. Valor
M Ton’ ¢/kg . $MM
1938 0.001 240.3
1939 0.003. 77.2
1940 0.168 . 79.2 0.13
1941 2.675 46.3 1.2
1942 10.886 41.9 4.5
1943 162.4 79.4 129
1944 550 65.5 360
1945 566 46.3 262
1946 487 22 107
1947 316 17.6 56
1948 300 . 17.6 53
1949 224 19.4 43
1950 277 18.3 51
1951 554 32.6 181
1952 502 311 156
1953 523 126.5 138
1954 367 30.9 113
1955 640 28 179
1956 683 31.1 A 212
1957 699 322 225
1958 662 29.5 195
1959 824 29.4. 242
1960 854 . 28.5 ; 243
1961 - 867 25.8 224
1962 973 24.9 242
1963 1049 23.6 247
1964 1130 22.9 259

1965 1222 22.7 277
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Ao  Produccién ~ Valor Prom. Valor
, M Ton /Xg $ MM

1966° 1325 22 292
1967 1209 : 20.9 253
1968 1342 19.4 260
1969 117 . 18.5 262
1970 : 1409 18.5 261
1971 1416 17.6 249
1972 1723 17.2 296
1973 1650 22.0 363
1974 1674 32.1 537
1975 1180 39.7
1976 1594 38,7 617
1977 1450 42.4 615

1978 1615 1
1979 1633

1980 1678
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En la figura 3.2 se encuentra graficado el precio promedio de venta c_lel o
butadieno en centavos de d6lar por kilogramo en funcién del tiempo. Pue
de observarse que el precio de venta del butadieno ha disminuido en los
Estados Unidos. Durante el afio de 1938 el precio promedio de venta -- -
fue de 240.3 centavos de délar por kilogramo y en 1972 fue de 17.2 cen-
tavos de dolar por kilogramo. Esta disminucién en el precio de venta -

se debe a diversos factores como son:

a) Disminucidn en el costo de proéuccic‘m por unidad de producto,
b) Aumente en el nfmero de productores ocasionado por la gran demanda. -
' ¢) Aumento en la capacidad de las plantas y por consecuencia, una dié ;

minuci6én en el costo de la inversion.

los factores anteriores han provocado, que en el frea de investigacién -
se busquen nuevos procesos y se traten de mejorar los ya existentes, to-

mando como base la experiencia que ha aportado cada uno de ellos.

A partir de 1973 el precio de venta se ha incrementado debido a fen&ne-‘-
nos inflacionarios, siendo en 1977 el precio de venta de 42.4 centavos -

de dblar por kilogramo. (48).

El consumo de t;utqdieho én México se inicibé en 1965, afio en el que la em
presa Industrias Resistol S.A., empez0 a producir 14tex de estireno-buta E
dieno. Dos afios mis tarde, en 1967 Hules Mexicanos S.A. enipezé a produ--
cir hule estireno-butadieno; en 1968 lé empresa Negromex S.A. inici6 la
produccifn de hules estereoespecificos de estireno-butadieno y polibu -
tadieno y-en 1970 se inicib la fn‘oducciﬁn de hule nitrilo por Hules Mexi

canos S.A. En la tabla 3.2 se muestran las empresas consﬁmiﬂoras de bu
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Tabla 3.2

Lmpresus consumidoras de butadieno y capucidad instalada paru la pro-
duccién de hules sintéticos en el afio de 1981,

Producto Empresa Capacidud Instalada
{ton)
lule SBR Hules Mexicanos, S.A } 90,000
' Negromex, S.A,
Latex Industrias Resistol, S.A. 10,000 (1)
Estireno-butadieno } Hules Mexicanos, S.A.
Hule polibutadienc  Negromex, S.A. 25,000
Hule nitrilo Hules Mexicanos, S.A. 3,000

(1) cifra correspondiente a l4tex sélide.

Tabla 3.3
Porcentajes del butadieno de la produccién total, destinado a diversos

usos en México.

Destin&Aﬁo 1970 1975 1982
Hule SBR 70.3% 65% 63.5%
Hule polibutadieno 24.9% 28% 29.8%
Latex SBR 2.1%
Resinas ABS > 4.8% 6.8% 2.3%

Hule nitrile 2.3%
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tadieno y la capacidad instalada para producir hule sintético hasta - -

1931, ~ ’

En la tabla 3.3 aparcce cl porcentaje de, la produccién de butadieno des
tinada a cada uso en México para los aflos 1970, 1975 y 1982, Puede ver
se que la mayor parte se destind a la claboracién de hule estireno-buta
dieno, el cual consume aproximadamente un 63.5% del total de butadieno,
seguido por la claboracidon de hule polibutadieno con un 29.8% y el 6.7%
restante a otros usos como la claboracién de ldtex estireno-butadieno,

resinas acrilonitrilc-butadicno-estireno y hule nitrilo.

En la tabla 3.4 se muestra la producci6n, la importacién, la exporta- -
cién y el consumo aparente de butadieno en México y en la figura 3.3.se
muestra una grafica del consumo aparente contra el tiempo. E1 consumo
de butadieno se inicid ‘en 1965.  En el periodo 1968-1975 aument6 ininte-
rrumpidamente con un promedio anual de 8.4%. En 1976 el consumo aumen-
td 27.8%, seguramente porque aumentd la produccién de hules sintéticos.
En cl perfodo 1976-1980 el consumo crecid con un promedio anual de - -
11.7% hasta un mdximo de 71,867 toneladas en 1980. A partir de este -
afio, ¢l consumo ha descendido, debido a que el principal uso de buta--

dieno es para producir hule estireno-butadieno y hule polibutadieno y -
v la demanda de éstos depende principalmente de la industria llantera

(fabricacidn de 1lantas y productos rclacionados con llantas, tales co- -
mo cémaras, hule para recubrimientos y materiales de reparacifn). Llos.
principales factores involucrados en la demanda de llantas autamotrices
son: kilometraje recorrido, demanda de automdviles y tamafio del automé-

vil. Los autombviles de pasajeros cada vez recorren menos kilémetros -
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- Tabla 3.4

Produccién, importacién, exportacién y consumo aparante en México.

Afio Produccién Importacién Exportacién  Consumo Aparente

(Toneladas) (Toneladas) (Toneladas) (Toneladas)
1965 -- 273 - 273
1966 -- 534 - 534
1967 .- 13,208 .- 13,208
1968 -- 20,913 .- 20,913
1969 .- 22,278 .- 22,278
1970 - 27,343 . 27,343
1971 -- 27,740 - . 27,740
1972 . -- 31,240 .- 31,240
1973 -- 32,818 - 32,818
1974 -- 35,991 - 35,991
1975 22,037 21,506 7,489 36,054
1976 18,640 27,459 -- 46,009
1977 23,321 18,574 . 41,895
1978 18,311 39,652 - 57,963
1979 17,333 34,364 .- 51,697
1980 17,047 54,820 S 71,867
1981 12,261 54,976 _— 67,237

1982 14,613 - 49,554 -- 64,167
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debido a factores econdmicos, que incrementan los costos del viaje, co-
mo son el alto costo de Ia gasolina y ¢l de los antomdviles., Otro fac-
tor ¢s lu tendencia ha producir llantas radiales, las cuales ofrecen un
alto kilometrajc pero utilizan mds hule natural y menos hule sintético
guc las llantas nomales. Cuando una llanta radial desplaza a una - -
11lanta normal, sc utiliza aproximadamente un 14% menos de hule estireno

butadieno, lo cual se reflejua en ¢l consumo de butadieno,

En México se producc desde 1975 en una planta con capacidad de 55,000 -
toneladas anuales, localizada en la Refineria Madero. Antes de este --
afio, la oferta se satisfacia unicamente con importaciones, las que al--
canzaron su miximo en 1974 con 35,991 toneladas.' La Gnica exportacién

de butadieno en México fuec en 1975 y consistié de 7,489 toneladas.

La planta de Ciudad Madero no ha logrado alcanzar su capacidad de dise-
fio y por consiguiente no ha podido satisfacer la demanda interna de bu-
tadieno, por lo cual se ha tenido que seguir importando butadieno. Es-
tas importaciones alcanzaron un miximo en el afio de 1981 con un total -

de 54,976 toneladas.

En la tabla 3.5 sc muestran datos de produccidn de butadieno en Japén -

de 1969 a 1977 produciendo en este (ltimo afio 610,000 toneladas (49.50).

En 1a tabla 3.6 se muestra la produccién de butadieno en Europa Occiden
tal, en el periodo de 1965 a 1980, produciendo en cste Gltimo afio - --

1,730,000 toneladas(4950). En la tabla 3.7 se muestra un desgloce por
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Tabla 3.5

Produccién de butadieno en Japdn

(Miles de toneladas)

Afio M Ton/a

1969 373

1970 496

1972 643

1973 652 -
1974 640 )
1975 520

1976 590

1977 610

Tabla 3.6

Produccién en Europa Occidental

(Miles de toneladas)

Afo M Ton/a
1965-1968 1678
1969 738
1970 - 860
1973 1047
1974 1460
1978 1585
1979 1680

1980 1730
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paises, dec la produccidn y la capacidad instalada en Furopa Occidental
durante 1973, donde se ohscrva que Alemania Occidentat es el primer --
productor de butadieno en ftropa y que en general las plantas no csta-
bun trabajundo o su wixima capacidad debido o una suhrcproducciéﬁ de -

butadicno, (50),

En la tabla 3.8 sc muestran las importaciones de butadicno por paises
durante el afio de 1973, siendo los Cstados Unidos el pais que importd

mis butadieno con un total dc 180,000 toncladas.

En la tabla 3.9 se muestrun los precios de butadienv en centavos de --
d6lar por kilogramo en Europa Occidental de 1965-1974, los cuales com-
parindolos con los precios en los Estados Unidos no varfan apreciable-

mente (12).

En la tabla 3.10 se muestra la produccién mundial de butadicno, exclu-
yendo los paises del blogue comunista, en miles de toneladas, alcanzan
do en 1978 una produccidn de cuatrc millones de toneladas. En las ta-
blas 3.11 y 3.12 se muestra un desgloce de esta produccién para 1961,

1963 y 1970, siendo Estédos Unidos el mayor productor de butadieno del

mundo. (1,2).
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Tabla 3.7

Capacidad y produccién de butadieno por pafses en Buropa éccidental -
en 1973.
(Miles de toneladas)

Pais Capacidad Producci6n
Francia ’ 306 255

. Ttalia 345 202
Alemania Occ. 460 - 373
Gran Bretaria 313 217
Tabla 3.8

Importaciones de Butadieno por paises
en el afio de 1973 '

(Miles de toneladas).

Pafs M Ton/afio -
U.S.A. 180
Polonia 50
Alemania Oriental

Canada . 80
Centro y Sudamerica
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Tabla 3.9

Precios del butadieno ¢n Europa Occidental

(centavos de dolar por Kg)

Ao ¢ /Kg
1965 . 22
1969 13-15
1972 17-20
1973 22-26
1974 40-42
Tabla 3.10

Produccién Mundial excluyendo paises commnistas

{miles de toneladas)

Ao M Ton/a
1961 1700
1963/1964 1930-2030
1970 6604
1974 4300
1975 3300
1976 , 3800°
1977 ' 3900

1978 4000




-Tabla 3.11

~173-

Distribucién de la capacidad mundial de butadicno cxcluyendo palses

comunistas.

Pafs

U.S.A. y Canada
Europa Occ.
Otros

Tabla 3.12

Distribucién de la capacidad mundial de butadieno en 1970 (excluyendo

pafses commistas).

Hemisferio Occ.
Europa Occ.
Otros pafses*

* Australia, India,

(miles de toncladas)

1961

1250
300
150

Capacidad
1450
1029

788

Japén, Sudéfrica.

Produccién

1561
863
5711

1400-1
380
150

964

1963/1

500

Consumo

1586
827
529
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Variacién en las capacidades de las plantas.

fn la tabla 3.13 se muestra la variacién de las capacidades cn las plan-

tas para la produccién de butadieno en el mundo, desde la segunda guerra
mundial hasta la fecha. En esta tabla, tambitn se indica el afio de ini--
cio de operacién, el tipo de proceso empleado y la compafifa licenciadora;
observando la tabla puede decirse que:

Los primeros procesos comerciales fueron a partir de alcohol etflico, es
tos tuvieron un gran auge en los afios cuarentas pero fueron retirados afios
mis tarde, solo se contruyeron plantas de este tipo en Estadgs Unidos, --
Rusia, India, Polonia y Brasil.

Los procesos de deshidrogenacién de butenos, principalmente los procesos
Shell y Dow tuvieron mucha demanda en Estados Unidos en el perfodo com-- -
prendido entre 1943 y 1970.

De los procesos de deshidrogenacifn de buteno, el proceso Houdry ha sido
el proceso que por mis tiempo se ha empleado no solo en Estados Unidos,
sino también en el resto del mundo. Desde su inicio en el afio de 1943, -
tuvo una gran demanda hasta mediados de la década de los afios sesenta --
cuando disminuy6 esta. En la década de los setentas solo se construyeron
plantas empleando este proceso en Brasil, Liéxico y Rusia. Actualmente so
1o se construye una planta en Rusia. El otro proceso de deshidrogenacidn
de butano (proceso Phillips) sélo fué operado por la compafifa licenciado
Ta en su planta de Texas.

Los procesos de oxideshidrogenacién de butenos hicieron su aparicién a fi
nes de la década de los setentas. De los procesos de oxideshidrogenacién
éxistentes; el proceso BP International s61o se ha operado como planta pi
loto y el proceso Phillips 5610 ha sido operadoc por la compaﬁia Phillips
Petroleum Co.El proceso Petro-Tex OXO-D ha sido el proceso mis usado y --
que presta la mayor capacidad, dos compafiias operan con este proceso en -
Estados Unidos: Petro-Tex Chemical Compafiy y Neches Butane Products Com--
pany. bléxico tiene planeado arrancar una planta con este proceso para ---

1986.
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Los procesos de extraccién han ido en aumento desde su aparicién en la -

década de los curentas hasta la fecha. Aparecicndo primero los .procesos
LSSO y Phillips, m@s tarde el proceso Shell y por 1’|11timo los procesos --
Union Carbide, BASF y Japanese Geon. Siendo los dos (l1timos procesos los
que actualmente tienen la mayor demanda. A partir de la década de los --
afios setentas sc han costrufdo casi exclusivamente procesos de extraccjén
en el mndo, cmpleando los procesos BASF y Japanese Geon.

Para complementar loanterior cn 1las-tablas 3.14.y 3.15 se muestran los por
centajes de la produccidn total utilizando diversos procesos en Estados -
Unidos y Europa en varios afios. Puede verse que los procesos a partir de
etanol tuvieron una gran demanda en sus inicios, pero poco a poco fueron
desplazados por los procesos de deshidrogenacién de butano y butenos y -
estos a su vez estan siendo desplazados principalmente por los procesos

de extraccién y en menor grado por los de oxideshidrogenacién. De tal --
manera qué la tendencia en Estados Unidos y en Europa es hacia los pro--
“cesos de extraccién. (22, 47 y 51).

Las plantas de deshidrogenacién han sido paulatinamente cerradas. (50). -

En jap6n la Gnica planta de deshidrogenaci6n operando con el proceso -----
Houdry fue parada en 1967 despué_s de haber producido cerca de 400,000 tone
ladas de butadieno. En 1958 Europa Occidental construy6 cinco plantas, dos
basadas en el proceso Houdry (en Italia y en Alemania Occidental), una en

Inglaterra basada en el proceso Dow, una en Holanda basada en el proceso -
Shell y otra en Ttalia basada en el proceso Union Carbide a partir de eta

nol. En 1972 la fGinica planta que quedaba era la planta Houdry de Alemania

Occidental, ésta planta producia cerca del 3% de la produccifn total de -

Europa Occidental, el resto era producido por procesos de extraccién.

En los Estados Unidos a partir de 1970 se han ido cerrando las plantas de
deshidrogenacién. En 1976 Arco Chemical Co. paré sus plantas de deshidro-
genaci(}n y 1las sustituyé por plantas con procesos de extraccién, lo mis-
mo ha ocurrido con otras compafi{as. También en 1976 Petro-Tex par6 sus --
plantas Houdry y las sustituyé por su proceso de oxideshidrogenacién de -
butenos, lo mismo ocurrié con Neches Butano Products. Co. Phillips tam---
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bién paré su planta de deshidrogenaci6n de butano y la sustituyé por su -
procesd de'oxideshidrogenacién. El cierre de las plantas de desﬁidrogena4
cién de butanos y butenos se debc principalmente a que los costos obteni
dos en cstos proccsos exceden el precio corriente de butadieno en el mer-
cado,

Las ﬁnicas plantas de deshidrogenacién que no han sido cerradas se encuen-
tran en los pafses del bloque comunista, en los Estados Unidos y en el --
hemisferio occidental, los cuales siguen deshidrogenando butano y butenos.
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NOTAS a la tabla 3.13 de varlacidn de las capacidades sn -

las plantas para la produccibn de butadienao.

El costo aproximado estd dade en millones de ddlares.

Las capacidad estéd dada en miles de toneladas paor afig:
- El prefijo "A" indica una expansidn y la capacidad mos-
trada es la capacidad total de la planta incluyendo la

nueva expansidn.
- El prefijo "POR" indica un incremento de capacidad

Tipo de proceso-cada letra representea un tipo de proceso:

A = Procesos a partir de etanol

B = Procesos de deshidrogenacifn de butenos

Cc = Procesos de deshidrogenacidn de butano

D = Procesos de extraccidn.

E = Procesos de oxideshidrogenacidn de butenos

F = Procesos de oxideshidrogenacidn de halbgenos.

Afio de operacidbn:

"(1) Construidas durante laksegundg guerra mundial 1941-1944
(27 Construidas durante el periodo de 1945-1955

(3) Construidas durante el periodo de 1955-1958

(4) Construidas durante el periodo de 1958-1967

(5) Construidas durante el periodo de 1967-1870

(6) Construidas durante el periodo de 1970-1976

* Indice probable afic de gperacidn.



PAIS 'COMPANIA CIUDAD COSTO CAPACIDAD AN DE T1PO-DE LICENCIADOR
: APROX M/TON/ANO OPERA- PROCESO
CION.
U.5.A Carbide & Carbon Chemical Corp. | Institute, W.Va 38.5 72.5 1943 D Darbide
U.S5.A Carbide & Carbon Chemical Corp. {Lovisville, Hy. 35.0 Sl 1943 A Carbide
U.S.A Cities Service Ref. Corp. Lake Carles, La 17.0 50 1943 B
U.5.A Humble 01l & Ref. Corp. Bay town, Tex. 18.9 27 1943 B
U.5.A Humble 0il & Ref. Corp. Ingleside, Tex. L, 12 (&)
U.5.A Koppers Co. Kobuta, Pa. 60.6 73 M A Carhide
U.S.A Neches Butane Products Co. Port Neches, Tex. {56.5 30 1944 8 Dow,Shell/Phillips
U.5.A Phillips Petroleum Co. Borger, Tex. 35.0 41 1943 C Phillips/Phillips
U.5.A Shell Union Dil Corp. Torrance, Calif. |18.9 27 n B Shell/ES50
U.5.A Sinclalr Rubber Inc. Houston, Tex. 30.9 45 1943 B
U.S.A SouthemCalifornia Gas Cao. Los Angeles Calif.| 11.5 32 &)
~U.S.A Standard 0il Co. Of California |El segundo, Calif.| 7.9 16 1943 C Houdry
U.5.A Standerd Uil Co. Of New Jersey |Baton Rouge, La 1M.3 20 N D £550
Uu.5.A Sun Dil Co. Toledo, Ohio 7.1 1 1944 C Houdry
Canada Polymer Corp. Sarnia, Ontario 1945 8 Dnuw/ESS0,
U.S.A Copolymer Rubber 8 Chemical Co. | Baton Rouge, La 21 (2) 8 Dow/ES550
u.5.A ESS0 Standard 011 Ca. Baton Rouge, Lo A 3y (2) D E560
U.5.A Humble 0il & Refining Co. Baytown, Tex. A 45 (2) 8 Now/ES50
U.S5.A Neches Butane Products Co. Neches, Tex. A 172 (2) B Dow/Phillips
U.5.A Petroleum Chemicals Inc. Lake Charles, La. A 57 (2) B /ES50
U.5.A Petro-Tex Chemical Corp. Houston, Tex. A 82 (2) ? Houdoy/Phillips
J.S.A Phillips Chemical Co. Borger, Tex A 67 (2 E Phillips/Phillips
J.5.A Shell Chemical Corp. Torrance, Calif. g (2) 8 Shel)l/ESSOD
J.5.A Standard 0i) Co. of California | El Segundo, Calif. )f 58 2y G Houdry/ESS0




U.5.A

PAIS COMPARIA CIUDAD COSTO  CAPACIDAD AND DE  TIPO DE  LICENCIADOR
APROX. M/TON/AND  OPERA- FROCESD
CI0N,
U.5.A Unian Carbide Chemicals Co. South Charleston (2) )
. w. Va. A 27 ND Corbide/clorex
u.5.A Union Carbide Chemicals Co. Texas City, Tex. (2 J
U.5.A Union Carbide Chemicals Co. Seadrift., tex. (2)
Alemania Occ. Chemische Weike Huels Marl, Kreis 1957 Houdry
U.S.A Allied Chemical & Dye Corp. Tonawanda, N.Y. b (3
U.S.A Copelymer Rubber & Chem.Co. Baton Rouge, La A 27 (3) ] Dow/ESSH
U.S.A Dow Chemical Co. Midland, Mich. \f " (3) } 0
. U.S.A Dow Chemical Co. Frrepart, Tex, ) (3
U.5.A ESS0 Standard 0il Co. Baton Rouge, La A 45 (3 n £550
U.5.A Firestons Tire & Rubber Co. Orange, Tex. A 36 (3) o Houdry /ESS0
U.S.A Humble 0il 8 Refining Co. Bay toun, Tex. A 59 (3) B Dow/ESSO
U.5.A Neches Butano Products Co. Port Neches, Tex. A 200 3 B Dnw/Phillips
U.5.A Odessa Butadieno 8 Chem.Ca. Odessa, Tex. L5 (3) c Houdry/ESS0
U.S.A Petroleum Chemicals Itc. Lake Charles, La. A3 (6)] 8 /ESS0
U.5.A Petro Tex Chemical Corp. Houston, Tex. A 181 (&) B,C Houdry/Phillips
» UeS.A Phillips Chemical Co. Eurger, Tex. A 100 (3 c Phillips/Phillips
U.S.A Ehell Chemical Corp. Torrance, Calif. A 65 3 B8 Shell/ESS0
U.S.A Standerd 0il Co. of California.| E1 Segundo,Calif, A 15 3 c Houdry
U.S.A Texas Butadiene & Chemical Co. | Channelview, Tex.| 30.0 73 3 C Houdry/Phillips
U.S.A Union Carbide Chem's Co. Seadrift, Tex. } A 32 }, (3 } D
U.S.A Union Carbide Chem'S Co. Texas City, Tex.
U.S.A Copolymer Rubber 8 Chem. Co. Baton Rouge, La. A 54 (&) B ous
U.5.A Dow Chemical Co. Midland Mich. } A 32 ) } D
. Freeport. Tex.
U.5.A Enjay Chemical Co. _Baton Rouge, La. 50 () D
“U.S5.A Enjey Chemical Co. Bey town, Tex, 30 W) 8 Dot
U.5.A Du Pont Orange, Tex. 18 ) D )
U.5.A El Paso Natural Gas Prod. Odessa, Tex. A 59 ) c Houdry/ESS0
Firestone Tire & Rubber Orange, Tex. A 100 W) C Houdry/ESSD




U.5.A
U.5.A
. U.5.A
U.S.A
TR-N
U.S.A

‘U.8.A
U.5.A
U.5.A

~U.S.A

U.5.A

* Japbn
Polonia
Francia
Brasil
Francias
Alemania Occ.
Alemania Occ.
Inglaterra
Ingleterra

. Inglaterra

Japén

U.S.A

U.5.A

J.8.A

J.5.A

J.S.A

J4.5.A

Mobil Chewmical

Mousentao

Neches Butane Products Co.
Columbia Carbon Ca.
Phillips Chemical Ca.
Petro-Tex Chemical Corp.

Sinclair Rubber Inc.

Union Carbide Chemicels Co.
Union Carbide Chemicals Co.
Union Carbide Chemicals Co.

Tidewater & Internationnl Latex.

Japanese Geon Co.

Polimex

Shell

Petrilec Brasileiro

ESS0 Standard

Erddlchemie

Rheinishe Olefinwerke Gmbh
BP Chemicals (u.k.)
Imperiel Chemical Ind.
Shell Chemical U.K.

Japan Synthetic Rubber

El paso Products Co.

Getty 0il Co.

Neches Butane Products Co.
Union Cerbide

Union Carbide

Phillips Petroleum Co.

Beaumont, Tex.
Alvin, Tex.

Port Necheg Tex,
Lake Charles, La
Borger, Tex.

Houstam, Tex.

Chennelvicw, Tex,
Institute, W. va
Seadrif't, Tex.
Texas City, Tex,
Delaware City, Dell.
Tokuyama

Plock

Berre, S.

Rin de Janeiro
Port Jerdme
Dormangefn
Wessel ing
Grangemouth
Wilton
Carrington
Chiba

Odessa, Tex.
Delaware City, Del
Port Neches, Tex.
Ponce, P. R.
Taft, La

Borger Texas

b.5

21
45
30n
73
102
227

» >3 5 D

36.4
45
75
L5
45

100
50
A‘EB
18
327
14
41
125

CY)
(4
(")
4)
)
)

)
(4)
(4)
()
(4)

1 19865

1967
1967
1968
1968
1968
1968
1968
1968
1968
1969

(5)
‘(5)

(5)

(5)

(5)
1970

D

Phillips/Phillips

Pzlro Tex
Houdry

Houdry

Jopanese Geon
Houdry
Shell
Hourlry
Shell
BASF
Snall
Shell
BAGF
Shell
Shall

Houdry

linion Garbide

Fhillips

Y



PAIS coMPaNIA CIUDAD * COSTO  CAPACIDAD AND DE TIPD DE  LICENCIADOR
APROX  M/TON/ANO  OPERA- PROCESO
CION.
Italia ANIC Ravenna 1970 0. Phillips
Rumania Industrialimport Pitesti 16 1970 D BASF
Polonia NZRIP Plock 1970 n Fhillips
Puerto Rico Puerto Rico Olefins Penuelas 90 1871 0 Snell
Italia Mantecatini Edison SpA Port Margherao 100 1971 ) Shiell
'Japén Chiba Butadiene Ind. Chiba 55 1971 N Japanese Geon
Japén Japan Synthetic Rubber Co. Kashima 50 1971 D BASF
Inglaterra Shell Chemical U.K Carrington 100 1972 D Shell
Alemania Occ. Bunawerke Huls Gmb H Marl A 200 1972 D BASF
Holanda Shell Netherland Chemie Moerdi jk 100 1972 D Shell
Japén Kasei Mizushima Petrochemical Mizushima 75 1972 0 BASF
Corea del Sur. - lorea 0il Corp. Ulgan 19 1972 D Shell
U.5.A Petro-Tex Chemical Co. Houston A 250 1972 3 Petro-Tex
Brasil Petroguimica Uniao Capuara 50 1972 D BASF
Francia Naphtachimie Lavera. a0 1972 D BAGF
Holenda Dutch State Mines-Hnlland Beek 70 1972 D] Japanese Geon
U.5.A Exxon Chemical Co. Baton Rouge, Tex. A 150 1973 D Japanese Geon
Italia Montedison SpA Brindisi 100 1973 D Shell
‘Espafia Calatrava Puertollano 4,0 Por 32 1973 D Japanese Geon
Alemania Occ. Chem Werke Huls Marl A 140 1973 D BASF
Mexico PEMEX Madero 25.6 55 1974 C Houdry/Shell
Finlandia Neste Oy Porvou 20 1974 b} Shell
Francia Co. Petrochimie Gonfreville 57.5 1974 D BASF
Francia ATU Chimie Gonfreville Lo 1974 D BASF
. Holanda Shell Internstional Chemie Moerdi jk 100 1974 Shell
Rusia Technaosimport Nizanek amsk 90 1974 Houdry/Japanese G.
Alemania Oce. Erdolchemie Gmb H koln 150 1974 D BASF
“’Alemania Occ. Rheinishe Olefinuerke Wesseling 130 1974 D BASF
. Alemania Occ. | Erdolchemie Grb H Dormagen 150 | 197 ) BASF -

{
|
(




S EARE -
T " APADX, - M/TON/AND  OPERA-
CION.
Jepbn Dsaka Butadieno Ca. Sakal 100 1974 Jupanese Geon
Brasil Petroguisa Cubatan POR 10 1974 o Houdry
Rusia Technosinport Khazan 100 1975 y Houdry/Jspanese G.
Inglaterra BP Chemical International LTD Beglan Bay, Gales (1] 1975 o] tihell
Turquia Petkim Petrokimys AS Varimce 33 1975 0 Shell
Taiwan Chinese Petroleum Kaohsiung 35 1975 Jupanese Geon
U.S5.A Amoso Chemicals Chocolate Bayou, 90 (6)
U.S5.A Copolymer Rubber Co. égﬁin Rouge, La. A 72 6) Dow
" U.5.8 Dow Chemical Ca. Freeport, Tex. A L5 (6) &}
U.5.A Mabil Beaumont, Tex. A 36 (&)
U.S.A Monsanto ?hucolate Bayou, A Sb (&)
U.5.A. Shell Chemical Co. Desk Park, Tex. 118 ©) D
U.S.A Union Carbide Seadrift, Tex A 21 &) 0
U.5.A Union Carbide Taft, La. A 32 (&) N
U.S5.A Union Carbide Texas City, Tex. A 27 (®) ]
U.5.A Union Carbide Penueles, P.R. A &8 (6) linion Carbide
. Brasil Fabar Fabr. Borracha Dugue de Caxias 1.0 A 120 1976 D
' Rusia Techmasimport Khazan 1976 Japanese Geon
China China National Tech. Import L5 1976 D Japanese Geor
Japdn Japan Synthetic Rubber Co. Yokkaichi 95 1376 Iy HALF
U.S5.A Arco Chemicael Co. Channelview Par 73 1977 ] Arci
J.5.A Neches Butare Products Cao. Port. Neches, Tex. 1977 E reLro-Tex.
Brasil Petroguisa Duque de Caxias Por 32 1977 € Houdry
Espaiia Calatrava Tarragona 50 1977 n Japanese Geon
U.5.A Arco Chemical Co. Channelview Por 130 1977 D Arco
Brasil Du Pond. Ind. Quimica Paulinia 52 1977 Cunlop
Brasil Copene Cgmacari 52 1978 D Jepanese Geon
Checoslovaguia Technoexport CSR Kralupy 60 1978 [M] Japanese Geon
Indis Indian Petrochemical Baraoda 20 1978 uor
Bk
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CIUDAD *

ARO DE TIPO DE  LICENCIADOR -

COMPANIA COSTD  CAPACIDAD
APRDX. M/TON/AND  OPERA- PROCESD
’ CION.

Inglaterra 8P Chemical International LTD Wilton 24 %0 1979 D, BASF
U.S.A Exxon Chemical Co. Baton Rouge, La Por 18 1979 D Jopanese Geon
Espafia Calatrava Tarragona 50 1979 D Japanese Geon
U.S.A Shell Chemical Ca. Norco 230 1980 o] Shell
U.S.A El Paso Praducts Co. Corpus Christi Els) 1980 D Japanese Geon
u.5.A Exxon Chemical Co. Bay town 113 1980 D Japanese Geon
U.8.A Petro-Tex Chemical Co. Houston A 205 1980 D Japanese Geon
Polonia Polimez Cekop Plock 40 1980 D Japanese Geon
Corea del Sur Korea Synthetic Rubber Yeo-Chean 50 1980 ) BASF
Partugal Co. National Petroguimica Sines Lt 1981 D Japanese Geon -
Brasil Copesul Triunfo 77 1982 D Japanese Geon
Austria OEMV AG Shewechat 47 *1983 ] BASF
Yugoslavia ‘Febrika Sitetickog Kauchuka 0. | Zrenjanin 45 *1983 D Japanese Jean
Iran Iran Jspan Petrochemical Co. Bandar Khomeini 25 *1983 D BASF
Iran National Petrochemical Co. Irsn| Bender Khomeini 25 *1983 D
Pakistan Pakistan Petrochemical LTD Karachi 1 *1983 D
Singspur Petrachemical Corp. Singspore Merbau Island 52 *1583 ] Japanese Geon
Taiwan Chinese Petr. Lin Yuan 5.5 *1983 D Japanese Gean
‘Chine China Netional Tech. Import Nanjing *1984 D Japanese Geon
China China National Tech. Import Nanjing *1984 D Japanese Geon
China China National Tech. Import Shengli *1984 D Japanese Geon
Corea del Sur Korea Synthetic Rubber Lin Yuan 5.5 *1984 D BASF
Rusia Techmasimport Tobolsk 180 | *1985 [ Houdry
Alemania Occ. Union Rheinishe Braun Wesseling 100 *1985 D BASF
Lybia Azzewiyae 0i1 Rfg. Co. Res Lanuf 130 *1985 D BASF
China China Netional Tech. Import. Daging 31 *1985 D Japanese Geon
India It Bengal Ind. Develop. » Holdia 16 *1986 D
México PEMEX Morelos Y *1986 E Petro-Tex/Jepenese

Geon,

WHRNNN




1843 1944 1945 1955
ALCOHOL 71 60 37 -
*Deshidrogenacidn
_ de butenos 66.9
Deshidrogenacidn »
de butanos 29 40 63 22.2
Procesos de ex-
10.9

traccién

* Los valores a partir de 1970
de butenos

1965

- Procesos de deshidro- 60
. genacion de butanos y

--butenos.

Pfaceaus de extraccian Lo

TABLA 3.1k

-PORCENTAJE DE BUTADIEND OBTENIDD POR DIVERSOS PROCESOS EN ESTADOS UNIDOS

1971 1972 1973 1874 1975 1976 1979 19@

1958 1960 1965

49.2 51.2
90.6 7.5 68 3>65.5 p61 59.2 {58 42 32

41.6 33.3
9.2 9.4 15.5 25.5 32 34.5 38.8 40.8 42 58 68

también incluyen los procesos de oxidehidrogenacin

TRBLA 3.15

PORCENTAJE DE BUTADIEND OBTENIDO POR DIVERSOS PROCESDS EN EURDPA

1969 1970
30 12
70 88




CAPITULO 1V

COMPARACION TECNICA
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Este capitulo tiene como objetivo comparar desde el punto dc vista téc
nico todos los procesos cue sc han descrito anteriormente, con excep--
cién de los procesos que utilizan como materia prima ctanol, los cua--
les no se comparardn ya ouc por ser procesos antiguos y que tuvieron -

un ticmpo corto de vida, no se ticnen reportados muchos datos acerca -

-de la operacidn de los mismos.

Para un mecjor andlisis de los procesos, estos sc han dividido cn cua--

- tro grupos:  procesos de deshidrogenacién de hutenos, procesos de des

hidrogenaci6n de butano, procesos de extraccidn y procesos de oxideshi

- drogenacidn.

Para llevar a cabo una mejor comparacién, los procesos se cbmpararénv-
primeramente por grupos y posteriormente se haré'una'compafécién entre
grupos como sigue:

Comparacién entre los procesos de deshidrogenacién de butenos.y los de
butano. | o
Comparaci6n entre los procesos de deshidrogenacibn y lo<-de oxideshi--

drogenacidn.

Los procesos de extraccién no se comparan con los demas procesos, debi

do a que para aplicarlos es necesario contar con una materia prima que

tenga un cierto contenido de butadieno, lo cual no sucede para los - -

otros; ademds, estos procesos estan incluidos dentro de los otros méto
dos, ya que sirven para llevar a cabo la separacidn y la purificacién

del hutadieno de la corriente mezclada de hidrocarburos de la serie --
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_proceso Houdry, toman lugar en el mismo reactor y e1 n-butano es deshl-

-187-

c

4 Que sale como producto p‘rincipél'de los procesos.

Comparacifn de los procesos de deshidrogenacién de n-butano. ' !
Existen dos procesos de deshidrogenacidn catalitica de n-butano para -
producir butadieno. Estos procesos fueron introduéidos a Estédos Uni-- .
dos durante la ségunda guerra mundial. El proceso Houdry ha sido el :-- :V,f,
mds utilizado, no solo en Estados Unidos sino también en el resto del -
mundo; mientras que el proceso Phillips solo fue utilizado por la Compa

fifa Phillips en su planta de Texas.
En la tabla 4.1 se presenta una comparacidn de estos procesos. la difé_'
rencia principal entre los dos, radica en que las reacciones de deshi--

drogenaéién de n-butano a n-butenos y de n-butenos a butadieno para el

drogenado a butadieno en una operacién adiabatica en un solo paso. Esta

operacitn se lleva a cabo en un reactor adlabauco de lecho fijo, con -+ "
un catalizador de cromo-alémina a una temperatura de 530-650°C. En tar_n
to que el proceso Phillips requiere de las siguientes etapas:

m Desflidrogenacién de n-butano a n-butenps. 1a cual se lleva a cabo

en un feactor multitubular isot&mmice con un catalizador de cromo-almi |
na a 590°C; (2) recumeracién y pui‘ificaci,én de los n~butenos: la cual
se 1lleva a cabo recuperando primero el gas absorbiéndolo en un aceite y |
segundo concentrando los butenos, lo cual se hacé, por destilacifn extrac
tivay (3) deshidrogenacién de los n-butenos a butadieno, la cuél se

1lleva a cabo en un reactor de lecho fijo con un catalizador Phillips »«
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1490 (bauxité’, 6xido de fierro) a una temperatura de 650°C.

El proceso Phillips tiene la ventaja de usar butano como alimentacién.
Sin embargo, en la primera etapa (deshidrogenacién de n-butano) sc pre
seﬁtan probiemus de transferencia de calor, que rcquicren del uso de -
nuchos tubos de catalizador y equipo adicional para generar y circular
el gas de chimenca para poder mantener lus condiciones de operacién --

' ‘aproximadamente isotérmicas. En su segunda ctapa (deshidrogenacién de

n-butenos) tiene la ventaja de no requerir regencracién. Este proceso

presenta mayores rendimientos que cl proceso Houdry.

El proceso Houdry aparte de emplear butano como alimentacién tiene co-
 mo ventaja adicional, el de ser un método de deshidrogenacién en una -
“sola etapa. Ademis, este proceso permite una considerable flexibili--

* dad en 1a manufactura de butenos o butadieno.
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TABLA 4.1

COMPARACION DE PROCESOS DE DESHIDROGENACION DE

N-BUTARO

Houdry
{una- etapa)

Reactor de lecho fijo, adiabdtico 1.
catalizador : cromo- al(mina

Espacio velocidad: 1-3 V/V/H ]

(produccién de butenos y butadiend)'i

Temperatura: 600°C

Presibn : 2-3 psia

Regeneracifn: Requiere reactiva-
ci6n perfodica con aire precalen

tado cada 15 minutos de operacifn
seguido por purgado y regenera-:

cién,

Selectividad: 55+65%
Conversién : 30 %
Rendimiento por paso 16-20%

. Purificacién de Butenos.

‘con aceite;

Phillips
(dos_etapas)

Deshidrogenacién de butano
Reactor multitubular isotérmico
catalizador : cromo- alGmina

Conversi6n : 30% mol/paso
Selectividad : 83-87% mol.
Rendimiento por paso: 25 - 264

Temperatura: 535°C
Regeneracifn : 1 hr operacién’ /1br
regenerac16n, '

Requiere reactivacién con una mez- -
cla aire-gas de chimenea contenien
do 2- 3% de oxigeno ’

Recuperacifn de gas - absorc16n s

Concentracién de butenos. Dest11a-
cibn extractiva, 2

Deshidrogenacién de butenos. :
Reactor de lecho fijo, adiabdtico

. Catalizador : Phillips 1490

] .
catalizador/hora.,

Conversidn : 27% mol/paso
Selectividad:76% mol
Temperatura :650°C
Rendimiento por paso= 20.5%

V/V/H= volimen de butano 11qu1do/volﬁmen de
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Comparacién de los procesos de deshidrogenacién de n-butenos.

los procesos de deshidrogenacién catalitica de n-butenos difieren prin-

cipalmente en el tipo de catalizador. usado, modo de operacifn (ciclico

o continuo) y en la relacién conversidn/selectividad obtenida.

En la tabla 4.2 para propbsitos ilustrativos sc muestra una comparacidn
de los datos de operacifn representativos con los catalizadores:

ESSO 1707, Shell 105, Shell 205, Dow B y Phillips 1490.

los catalizadores Shell y Phillips son para una operaci6n contimua, - -

mientras que los catalizadores ESSO y Dow requieren un cuidadoso con---

“trol del ciclo de reaccitn y regeneracion.

El catalizador ESSO fue desarrollado durante la segunda guerra nundial

| “dando un 20-40% de conversidn y selectividad de 70% o mis en presencié

‘de vapor. Este catalizador contenfa 6xido férrico como el ingrediente

activo, junto con otros éxidos ( K,0, CuOy MgD )} para darle estabili-

dad. Afios mis tarde éste fué sustituido por el Shell 105 y éste a su -

vez fué reemplazado por el Shell 205, el cual es una forma mas bésica - _—

del Shell 105. El Shell 205 requiere una menor relacién vapor/buteno

. que su predecesor. La profundidad del lecho catalitico con este catali

zador es de 32-36 pulgadas,l con un espacio velocidad de 500 volGmenes -
de butenos a condiciones estandar, por hora. por vol@men de catalizadbr '
La regeneracién del catalizador se efectdia pasando vapor sobrecalentado
sobre el catalizador. La alta relaci6n vapor/hidrocarburo de 8/1 duran
te la reaccifn mantiene en un minimo la formaci6n de cogue v cualquier

cantidad de carb6n residual es separada por la reaccibén de gas de agua ’
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durante la regeneracién. Con el viejo catalizador ESSO 1707 la rege-
neracidn requeria de un ciclo de una hora de reacci6n y'una hora de -
regeneracién. Con el Shell 205 el tiempo de regeneraci6n normal es - -

de una hora por cada 24 horas de operacién.

El catalizador Phillips 1490 contiene bauxita y 6xido de fierro, éste
es usado con condiciones de operacifn en el mismo nivel que el Shell
205, con un espacio velocidad de 300-400 y profundidades de lecho ca-
talitico de 36-38 pulgadas. Este catalizador es el Gnico que no re--

quiere vapor para el periodo de regeneracidn.

El catalizador Dow B, permite dehidrogenaciones de n-butenos a butadi

eno con selectividades del orden de 90% a niveles de conversifn de --

45-55% por paso. Esta relacién selectividad/conversi6n es considera- -

blemente mejor que la de los otros catalizadores de deshidrogenacifn
de butenos, lo cual permite un ahonjo de capital, pero requiere mis -
vapor por kilogramo de producto, debido a su alta relaci6n de alimen-
tacién vapor/hidrocarburo y tiene aue ser opérado en un ciclo de 0.5
" a dos horas de reaccién por ciclo de regeneraci6n, siendo preferiblés .
los ciclos de tiempo pequefios. La regeneracién se 1lleva a cabo con - |
aire y vapor. l;ebido a la tendencia del catalizador a pr@cir gran-
des' cantidades de subproductos como cetonas y acetilenos, deben de ha
cerse algunas modificaciones al equipo usual de recuperaci6n y purifi

caci6n de butadieno. También la operacibn deberi ser controlada cui-

dadosamente, para evitar fugas en el reactor y pérdidas del cataliza

dor.
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Los catalizadores disponibles para la deshidrogenacién de n-buteno a --

butadieno son: . X

El Shell 205, el Dow B y el Phillips 1490, la seleccidn de uno de ellos
depende de las condiciones particulares de la planta y la economia dic- -

tada con esto.

TABLA 4.2

COMPARACION DE LOS PROCESOS DE DESHIDROGENACION
. DE BUTENOS

Catalizador ESS0 1707 Shell 105 Shell 205 Dow B LpacliF®
Temperatura °F  1150-1250 1150-1250 1150-1250 1100-1250 1150-1250
% Conversitn/paso  20n 40 20~ 30 26~ 28 4555 27 33

‘§ Selectividad a > 70 70 80 73+ 75 90 69~ 76
butad, .

"Vapor /butenc . "

Ry ik 14181  10-18A 8/1 18=20/1 9-12/1

. Frecuencia de re- lhr[lhr 1hr /7 dias 1hr/dfa 112-2hrs  ninguno

. generacitn vapor® de opnyvapor ,
Espacio velocidad  125- 225 - so0  YAESL 380~ 400
WH .

Presifn psig. ‘
Arriba del lecho  7-11 - 7+11 10-15 -
RMoajo del lecho 2-4 - 204 - -
Parcial mHg - 60~80 - 60~80 152 -
Camposicin ~ Fe,03 con Oxidos de 708 Fey0; Cag Ni(PO,)g Fe,03/ban
v 0,Cu0, Mg0 Felr con 27%K20 xita )
U0 o T sl
Profundidad del le . - -~ 32¢36 >36 36e38
cho catalftico '

Modo de operacifn  Cfclico  Contfnuo Continuo Cfclico Cont fnuo

% conversifn/paso= 100 (buteno desaparecido/tuteno alimentado/paso)

% selectividad a hutadienc= 100(moles wutadieno formado/moles buta-
_no desaparecido)., v

Espacio velocidad V/HA? (volumen de n-buteno camo gas a condiciones

estandard por hora por volumen de catalizadar,
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. rriente de alimentacidn, localizacién de la planta y las especificacio
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Comparaci6n de los Procesos de Extraccibn.

Los procesos disponibles para 1a recuperaci6n y purificacién de butadi
no por destilacifn extractiva, difieren principalmente en la cAompléj.
dad del proceso y el tipo dec disolvente. La seleccibén y canpa'.mciﬁ‘%n%
los distintos disolventes usados es dificil, ya que los datos reportég
dos varian en: la composici6n de la corriente de alimentacién,locali
ci6én de la planta, especificaciones del producto, los factores de ,veStW
maci6n para equipos, tipo de moneda. los diferentes servicios auxili
res incluidos, capacidades de plantas, etcétera. Para poder hacexi"i_‘

buena comparacién seria conveniente hacer un pacto de secrecia cdn,io,;
p 0,

dos los licenciadores, en el que se especificara principalmente la ¢

nes del producto.

Para que un disolvente selectivo pueda usarse en un proceso de separa-
cién, deberd tener suficiente poder de disolvencia para todas las'su§§§
tancias que serdn separadas y una buena selectividad para el traba'jo..‘d'_;
separacidn particular. La selectividada butadieno deberd estar entre
1.5 - 1.7. Lo cual es equivalente a una diferencia en el punto de eb
1licién de 10-15° Cen destilacién simple. Para selectividades meno-
res, la separacién por destilacidn simple es dificil, ya que esto ex1g
grandes cantidades de disolvente o un gran nmero de etapas’ (platos)"[‘o‘

ambas.
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Ia selectividad S est4 definida como:

°LB= Solubilidad de 1,3 butadieno
*p

ol | dl(= Solubilidad del componente cn cuestibn.

Una medida de la cantidad de disolvente requerida, estd'dada por el fac
tor de eficiencia F, que toma en cuenta la solubilidad y la selectivi--

dad.

F= X ( c(B/ Ay -1)= &y (5-1)

En ésta ecuacién, debe usarse la selectividad S para un componente --

clave., porque ese requeriri la mayor cantidad de disolvente. Una fuen

te de error al comparar varios disolventes, es usar la selectividad pa- -

ra un componente que puede ser facilmente separado, como por ejemplo,-

1-buteno o usar la selectividad para todos los butenos en general.

En la tabla 4.3 se presentan 9 ejemplos de separacibn para 6 procesoS -

de separacién; puede verse que:

a) El rendimiento de’ recuperacién de butadieno varia de 96 - 98% (no
es econdmico operar con mayores rendimientos de recuperécién)

' b) La concentracién de 1-3 butadieno en la alimentacibn varia entre -

16,7 y 50.6% en volimen. Los valores mas bajos corresponden a - -

fracciones C, proveniente; de las plantas de deshidrogenacién ca

talitica de butanos o butenos, mientras que los demds corresponden

a fracciones en operaciones de craqueo.



o
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La concentracién de butadieno purificado varfa de 98.5 -98.8% --
(los efectos de la purificacién y separaci.c‘m de acetilenos estan
anotados también en la tabla 4.3). | |
Fl contenido de vinilacetileno es reducido de un 0.5% en la ali-

s

mentacidn, a un maximo de 50 ppm o a trazas solamente.



UNION
BASF JAPANESE GEON | £550 MILLIPS SHELL g‘i‘ﬁgi’ﬁa_
Componente N- metil pirrolidona Dimetil fornamida Acetato cuproamdnico Furfu- Acetonitri|cetamida.
' EJEMPLD 1 EJEMPLO 2 | EJEMPLD 1 EJEMPLO 2 EJEMPLD 1 EJEMPLO 2 ral. lo.
A Pl alrl a P A pl al el al el al e[ al pl ale
Propino (Cj) 0.65 | - - - {0.13 g 4.2 - - - - - - - - - -]
Propileno (G5) 1.4 - - - &0.92 - - - }1.05 - }U.?. zn.s - - flesot - - |-
Propano (03) 0.21 - - - - - - - - - - - |-
Propadienn (03) 0.64 - - - - - - - - - - - - - - - - |~
Isobutano (Cu) 1.50 8 1.1 - * - 0.9 - - - - - 5.8 - - - I
1-Buteno (C,) 12,4 }n.m M5 - |17.2 3 8 lrt.s.v } & |06 - # # |ev.e | nz| - - - l-
Isobuteno (Eh) 31.7 19.5 - 127.7 26.3 - L.9}| 0.2 6.8 0.5 - - - |-
1,3-Butadieno (C,) | 36.6 |99.8 |50.6 199.8 [39.1} 99.5 |30.4 199.2 [48.0 }99.5 [16.7 {98.5 [26.2 [98.5 {42.5 |99.5[ 45.0 b 6
N-butano (Ch) 1 6.30 & 3.7 - 4,1 - 8.8 - 5.8 - |15.3 - 115.1 - - - - |-
Trans Buteng-2 (Cl,) 5.3 ?].12 7.6 - |6.04 & 5.30 & 3.8 - 1{62.8 }1.0 13.0 | 0.6 - - N
Cis Butenp-2 (EA) 3.10 5.6 |0.22 |4.48 |0.4-0.5 | 3,00 0.81 4.5 - 3.3 0.2 - - - f=
. Vinilacetileno (C,)f 0.0 | 100" | 40 | & [0.16 | & o | & {05200} - F - | - | - lsool| sor] 0.5 [0
1-Butino (Ch) 0.04 {.003 | 54 - - - - - - - . - - - - - - |-
Etilacetileno (Cb) - - - - (0.08 40! + - + {100 - - - - + - - |-
Diacetileno (Cb) 8 - - - - - + - + - - - - - + - -l
1,2-Butedieno (C,) | 0.09 |.005 | 0.1 | - |0.06 | 25' - - - |s0r} - - - - - ] - |-
2-Butino (C,) 0 fwoa | - -} - - - e e T e B B
Serie (55) 0.29 -~ |200' - 18.06 - 0.3 - 3.5 - - - - - - - - |-
Serie (CE) - - - - - - - - - - - - - - - - - -
A= % en volumen en la alimentacidn P = % en volumen en el produsto de hutariieno
*= Incluido en el valor de n-butano + = Ingcluido en el valor de vinilacetileno

= Trazas.

o

#= Incluido en el valor de butenos
‘= PPM

TABLA 4.3 COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE ALIMENTACION DE C, y LAS PUREZAS
DEL BUTADIEND OBTENIDD EN LOS PROCESOS DE EXTRACCION.
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Acetado cupro amdnico (CAA)

El disolvente CAA no puede ser comparado con los demds disolventes, );a
que no se usa como un disolvente para la destilacidn extractiva de bu-
tadieno, sino como un disolvente para una absorcidn sclectiva., Este -
proceso puede ser incluido junto a los procesos de separaciSn quimica

basados en la formacibn, aislamiento y descomposicién.dc un compuesto

quimico, conteniendo butadieno y una sustancia auxiliar. El disolven-
te muestra gran selectividad hacia el butadieno. ES un proceso de ex-
traccién liquide-liquido en el cual el butadieno es absorbido selecti-
vamente en CAA a través de un sistema de mezcladorcs-sedimentadores a

contracorriente, equi\}alentes de 8 a 12 etapas. Este proceso fué desa

rrollado para el tratamiento de fracciones C, con bajo contenido de bu

» tadieno (como se ve en la tabla 2.34), ademds la cantidad de disolven-

te usada es menor que para furfural. El proceso puede hacer la separa
cién de CIS-2 buteno del tutadieno, mientras que los demds procesos ne
cesitan un fraccionador convencional aﬂicional. Otra de las ventajas
es que el CAA no es corrosivo al acerc al carbén. La solucibén de CAA
necesita ser refrigerada (aproximadamente a 10°F). Debido a que la so
lubilidad de butadieno es mejor a hajas temperaturas al contrario de -
los demids disolventes. A altas presiones, la selectividad disminuye de
bido al agotamiento del absorbente. El principal problema es la regene-
racién del medio de extraccidn, ya que una mezcla multicomponente en- -
vuelve grandes costos y necesita mds equipo auxiliar, Ademds, la planta
puede tener problemas si la concentracidn de acetilenos en la alimenta-
¢ién es superior a 100ppm, debido a que hace mis dificil la separacién
del CM y puede presentar problemas de explosibn si aumenta la con

centracifn; esto da como resultado que el producto presente una -
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" alta concentraci6n de acetilenos. Para evitar esto es’ necesario usar -
un pretratamiento, el cual es una hidrogenacién seleétiva para hi&roge—
nar los ~acetileﬁos presentes; lo cual causa una pérdida de 2 - 10% de -
butadierio.’” Ademis, se presentan problemaé. de contaminacién con el di--

solvente

Rii‘fural,

- El.furfthxral;{esbun disolvente de ficil obtencién y relativameﬁte barato

\(patt‘a prop'iedades fisicas ver tabla 4.4). Para 1a, recuperaciﬁn de buta
<d1eno por dest11ac16n extractlva, es de Jmportancm primaria la separa-
c16n entre butadieno, 1-buteno y el isobutilenola tabla 45 presenta al-
"gunos va],ores de volat111dades para sistemas de hidrocarburos Cy relati
vas al butad:;eno Los datos mostrados en la tabla son valores extrapo-
lados para hldrocarburos C4 en el dlsolvente a d11uc16n infinita. Debi-
fdo a que -ninglin proceso opera a'dilucién mfmlta, el efecto de 1la car-
g ‘de hi_d_rocarburos en la selectividad del dlsolvente‘es de importancia
primaria, la habilidad de furfural para mantener altas selectividades,
con altas cai‘gas dé hidrocarburbs, estd mostrada en la figura 4.1, Es-
‘ta p.l'dpie‘c:lad del disolvente furfural "modificado", hace posible el dise
fio de unidades emi)léando un bajo gasto de circulacién del disolvente y

requiere tm mﬁxiri:o de servicios auxiliares. anparado con ACN y NP, -
el furfﬁi‘al es ligeramente mejor que el NMP en la escala de 40-50% en -

mol_.

los butanos y butenos son completamente m15c1b1es en el furfural en las

’»cond1c1ones nonnales de operac16n. Ademdis, las considerationes de solu-
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bilidad no cstablecen ninguna limitacién en el disefio de 1a planta. a5

" E punto de cbullicién del disolvente furfural "modificado’ es sufi-- .
cicntemente alto para prevenir pérdidas del disolvente en la corrien-
te de hidrocarburos y suficientemente bajo para prevenir una excesiva‘i
polimerizacién de butadieno en la operacién de agotamiento. El furfu .
ral "modificado" no requiere comprensién con vapor o refrigeracién eg'
pecial para prevenir la polimerizacidn en el agotador. No reqﬁiere -
ningln sistema especial de recuperacion; pero las pérdidas de disoyl-v-‘y_
vente son importante 2.2 Kg/Ton de butadieno recuperado. Ademds, el"‘ i
punto de ebullicion del furfural "modificado' es tal, que mis del 80%" ::1
del calor proporcionado al disolvente circulante puede ser recuperadq;v :

por intercambio de calor, en la ctapa final del fraccionamiento.

las propiedades fisicas del furfural puro, no permiten altas eficien-
cias de plato, pero el sistema de furfural '"medificado’ permite efi--
ciencias del 50%. Esta eficiencia es comparable con las eficiencias
encontradas con disolventes de hajo beso molecular; como la del aceto 5
nitrilo que tiene una eficiencia de plato de 60%. Una alta eficien--
cia de plato reduce el costo del equipo; ya que los sistemas de desti

lacidn extractiva usualmente emplean un gran nmero de platos

Solo 1% de la corriente del disolvente necesita ser mandada al siste-

ma de purificacién, donde se eliminan los productos de descomposici6n L

y polimerizaci6n a un nivel de 0.2% en peso. El costo de purifica- -
cién del disolvente representa menos del 10% de 1a inversi6n total en -

limites de bateria.
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" Efecto de la temperatura en la velocidad de dimerizacién de butadieno.
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Todo el equipo principal y la tuberia estén construidos de acero al -- ;
carbdn, a excepcién de una pequefia cantidad de acero inoxidable que sc ,
requiere en la unidad de purificacién; debido a que cl ‘furfural puro -
es corrosivo al acero al carb6n y los inhibidores de corrosién son ine
fectivos para este propésito. '

Una propiedad (nica del disolvente "modificado" es su habi1 idad para - R

separar metilacetileno en la etapa de destilaci6n extractiva, Este --
proceso es el tinico que no requiere equipo especial para separar meti-
lacetileno. los etil y vinilacetilenos se¢ eliman en el fraccionador -
final. No .se necesita una hidrogenacin especial, destilaci6n extrac-

- tiva o equipo de fraccionamiento para la produccién del butadieno con

un hajo contenido de acetilenos.

Acetonitrilo ACN

El acetonitrilo es un disolvente de fdcil obtencién es medio téxico.y " -

no es corrosivo al acero al carbbn. Pequefias cantidades (kg/dfa) de -
productos de descomposicién (principalmente amoniaco y acetamida) se -
forman por hidr6lisis. El ACN muestra buena selectividad para la sepa
raci6n de 2-butenos y 1-3 butadieno (solo el NMP es mejor ver tabla --
4.5).

En la prictica, las unidades extractivas operan a 20°C y el disolvente
contiene '_del 5 al 10% en volimen de agua, Esto mejora ligeramente la

selectividad, pero en operaciones a altas temperaturas y con mayores -
concentraciones de hidrocarburos en el disolvente, decrecen la selecti
vidad. Esto puede verse al comparar las tablas 4.6y 4.7, sobre todo

al comparar los valores a dilucién infinita a baja temperatura (20°C) .
con aquellos de sistemas prdcticos. Decrece en solubilidad con el in-
cremento del contenido de hidrocarburos, esto significa operar las co- '
lumnas de destilacidn extractiva a gastos de disolvente significativa- '
mente arriba de los necesitados, para las consideraciones de solubili-

dad y poder obtener una mejor selectividad. La comparacién de solubi- B

lidades en la tabla 4.5, muestran que la solubilidad de n-butano y 1-3
butadieno es mejor con IMF, seguido por el NMP y después por el ACN --.
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(no se obtuvieron valores para IMAC), Todos los butilenos son normal-

mente completamente miscibles en cada uno de los disolventes anhidros
a 70°C, pero con adicidn de agua (la cual reduce la solubilidad), los
butilenos no siempre son completamente miscibles. La solubilidad no -
es el factor principal; la influencia en la selectividad es mis impor-
tante. La operacidn de los procesos a partir del punto de saturacion,
permite evitar el espumamiento y un gasto razonable del disolvente cir
culante y que la concentracidn del disolvente sea mantenida en la fase
1iquida, arriba del nivel de saturacién. El bajo punto de ebullicién
del ACN (80-82°C) permite operaciones a bajas temperaturas, evitando -
problemas de polimerizacidn. La fipura 4.2 muestra el crecimiento ex-
ponencial de la dimerizacién de butadieno con la tempcratur'a, ejemplo
0.02%/hr a 65°C (punto A) y 0.5%/hr a 100°C (punto B). Para disolven
tes con mayor punto de ebullicibn (por ejemplo NMP a 204-209°C) se de-
. ben adicionar grandes cantidades de agua y al menos una parte de la --
destilacién extractiva debe ser.op'eradu a presiones reducidas. La con
densacidn de hidrocarburos: f)uede necésitar refrigeracidn o los vapores
deben ser comprimidos para obtener una condensacién con el agua de en-
friamiento.‘ En otros casos (come con DMF) deben de usarse inhibidores
‘de corrosidn, la desventaja del bajo puhto de ebullicidn; lé relativa
alta yolatilidad y muy alta presidn de vapor, es que las pérdidas del
.dis,olfe.n‘te ACN son relativamente altas (1,2 kg/ton de butadieno en 1lu-
gar de 0.2 kg/ton de IMF y N\MP). La f)t_lri'ficacién del disolvente es re
lativamente ficil y representa del 10 al 15% del costo de manufactura.
El peso molecular del ACN es cerca de la mitad de los otros disolven--

tes, las ventajas de &ste son: alta selectividad; baja relacibn de los
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reflujos morales requeridos; un nfmero minimo de platos para'hna éepéH
raci6n dada; bajo gasto de circulacién del disolvente, debido a]~bajdv
calor especifico (ver tabla 4.4). La baju viscosidad (ver tabla 4.4)-*’Q

favorece las altas cficiencias de plato y disminuye el consumo dc encr

gia por circulaci6n del disolvente.

Dimetil acctamida IMAC
El disolvente cs una solucién acuosa de DMAC. La composicién y pre- -
si6n de operaci6n varian de acuerdo con la calidad de butadieno crudo

que va a ser tratado.

En el sistema de circulacién del disolvente se deben de tomar conside
raciones especiales para evitar que el disolvente esté expuesto a-al-- .

tas temperaturas por perfodos largos de tiempo. Esto minimiza las p@gy

No se presentan problemas de corrosién, incrustaci6n de polimeros,: for:

macién de emulsiones o por alta disolucién; no se necesita refrigera--:

ci6n; tampoco se requiere una etapa de prehidrogenacién y puede trata£ 

se una alimentacidn de C, con bajo contenido de butadieno.

las pérdidas de disolvente son de 1.6 1b/Mlb de butadieno recuperado.
Se ha publlcado muy poca 1nfonmac1on del IMAC como disolvente select1

yo, para la destilacitn extracrlva de butad1eno.
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'4.4.5 N-Metil Pirrolidona (NMP)
Las ]'Sropledadcs fisicas y quimicas del NMP hacen de este método, para -
1a  recuperacién y purificacién de butadieno de una fraccidn C4» una pro

posicidn ccondmica,

El NMP conteniendo de un 5 a 10% de agua, tiene un alto poder como di--
solvente para diolefinas, asi como una buena selectividad para diolefi-
nas Y olefinas. En la tabla 4.5 sc muestran unos factores de la efi- -
ciencia bara la scparacion del 1-3 butadieno y del CIS-2-buteno. Aqui,
sc ve que cl NMP muestra el valor mds alto. Condiciones similares se -
tienen en la separacidn de los componentes que son mds solubles que el
butadieno. Asi el vinilacetileno, el cual es un componente que puede -
ser separado con NMP, se vuelve un componente clave con acetonitrilo.

‘ Debido a su excelente selectividad (como se muestra en la tabla 4.3) --
los acetilenos pueden ser separados hasta un minimo de 20 ppm sin forma
cibn de polimeros y se cvita la hidrogenacién en la alimentacién de hi-
drocarburos C4 para la separacién de los acetilenos (lo cual involucra
pérdidas de butadieno). La selectividad del NMP es tan buena que permi
te la separacién del 1-2 butadieno del 1-3 butadieno. La selectividad
para propino es baja, pero como el propino hierve a -47.7°C y el 1-3 bu
tadieno a -4.41°C, es posible la separacidn por destilacién nomal. El
‘contenido de agua abate el punto de ebullicidn del fondo del desgasifi-
cador e incrcmenta la selectivjdad, pero disminuye la solubilidad en un

30%.
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Otra caracteristica del NP es su buena resistencia a la hidrélisis y -
al calor, ademis de su alto punto de ebullicidn a presién nprmul. A la
temperatura de condensacidn normal de 40°C su presién de vapor es haja
s6lo 1mn dc Hg. BEsta facilita la recuperacion del disolvente de la co-
rriente del producto, debido a que el NMP ¢s soluble en agua y no forma
un azeotropo, &sta operaci6én se lleva a cabo absorbiendo ia corriente -
gaseosa de producto, con una cantidad pequefia de agua, en pequefas co--
lumnas de absorci6n o por reflujo de hidrocarburos, ya que el punto de
ebullicidn del NVMP es mayor que el del agua, &sta simplemente se retira
para mantener el balance de agua en el disolvente. La baja volatilidad
reduce pérdidas considerables del disolvente en bombas, conexiones y --
otros. Las pérdidas del disolvente son minimas 0.2 kg/ton de butadieno

extraido.

El NMP es fisiologicamente inofensivo y puede ser degradado biologica--

mente.

El NMP no muestra problemas de corrosi6én en ninguna parte del proceso y

la planta puede construirse de acero al carbon.

Dimetil fornamida (DMF)

La DMF excede a otros disolventes en solubilidad (para propiedades gene
rales ver tabla 4.4). Como con otros disolventes, generalmente se le --
adiciona agua (5 a 10%), la cual incrementa la selectividad, previene -
la formaci6n de polimeros al bajar su punto de ebullicién pero decrece

su solubilidad. Generalmente, una pobre solubilidad tiende a crear dos
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. fasgs 1iquidas inmiscibles (disolvente pobre y disolvente rico) en la
destilacidn extractiva. En el caso de la fase de disolvegte pobre, la
separacién por cl disolvente es incompleta, debido a que las volatili-~
dades relativas de los hidrocarburos C, en el disolvente pobre son mo-
dificadas inadecuadamente y son cercanas a la unidad. Para evitar - -
esas dos fases liquidas, cl volimen de disolvente circulante deberd --
ser mantenido arriba de un cierto nivel, dependiendo de su solubilidad
(en la solubilidad pobre). lLa DMF sin agua evita esas dificultades,de

“bido a quebeé mutuamente soluble con los hidrocarburos C4 en cualquier
relacidn, no obstante sean obtenidos por deshidrogenacién o como subpro
‘ducto. El procesc no pone limitaciones en el nivel de disolvente circu-
lante, para prevenir la formacidn de dos fases liquidas imiscibles ba-
jo las condiciones de operacidn.las volatilidades relativas entre dos -
componentes se modifican por la presencia del disolvente. La destila- -
cibn extractiva se usa para separar un componente deseado, de una mez--
cla cuando las volatilidades relativas de los otros componentes, referi
das al componente deseado son cercands a la unidad (ver tabla 4.7) o-el
compuesto deseado forma un azebtropo. La mejor selectividad'signifiéa
que las volatilidades relativas pueden ser modificadas satisfactoriamen
te con el menor vollmen de disolvente. Por lo tanto, para un mismo --
trabajo de separicién se requiere menos disolvente circulante y menos
reflujo, 1o cual da una economia en la operacién, asi como en los cos-
tos de instalacion y consumo de servicios auxiliares. Grandes voltme-

- nes de disolvente circulante requerirdn no solo grandes coluwmnas, in-
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tercambiadores, tuberias, bombas, ctcétera; sino también grandes canti-

dades de vapor, agua de enfriamiento v encrgia eléctrica,

In el proceso los butanos y butenos pueden ser separados en la primera
columna de destilacién extractiva y los ucetilenos superiores pucden --
ser separados mas econdmicamente en la segunda columna de destilacién -

extractiva, cn vez de usar ¢l proceso de hidrogenacién convencional,

La DMF tienc una baja presidn de vapor (ver tahla 2.44) y no fbnud un -

azedtropo con ningin compuesto C,. listas propiedades son im rtantcs,-i .
P gun U 4 prop po ,

para scparar el disolvente por destilaci6n, debido a la gran diferencia
en los puntos de chullicién de los hidrocarburos Gy recuperados (buta--

nos, butenos) y el butadieno.

Si el disolvente forma azeStropos con los hidrocarburos C4, el efluente

de hidrocarburos C4 deberd ser lavado con agua para separar el disolven
te; ademis, es necesario separar el disolvente de la solucién acuosa, - *:

debido a que el disolvente no puede ser separado de los hidrocarburos -

C, por destilaci6n simple. Dsto requerird equipo y servicios auwxilia--
;

res adicionales. El proceso no necesita grandes equipos para separar -

el disolvente, pero requicre que sc alimenten algunos platos arriba del

plato de alimentacién, en la columna de destilacidn extractiva., En es-

tos platos el disolvente debe ser completamente separado por destila- -

cién simple, debido a la amplia diferencia entre los puntos de cbulli--

cién del disolvente y los hidrocarburos C4. La baja presién de vapor,

-

también reduce los peligros de riegos y explosién.
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La principal desventaja de la IMF se debe a sus.propiedades de alta so-

lubilidad y haja presién dec vapor. Estas incrementan la temperatura de
Jdos fondos de las columas de destilacifn extractiva y de agotamiento.
Bajo csas altas tomperaturas, cl butadieno y los acetilenos superiores
ticnden a formar polimeros, los cuales obstruyero taponan las columnas
intercambiadores de calor, tuberias, etcétera, de la planta y causan --
frecuentes paros de 1a planta para separar los polimeros, lo cual es --

una desventaja en una operacidn continua.

El uso de agua (IMF + agua) es corrosiva al acero al carbén, o la opera
cidn a bajas temperaturas (refrigeraci6én) lleva a soluciones antiecon6-
micas. Japonese Geon Co., resolvié este problema usando pequefias canti
dades de un aditivo inhibidor, especial con la LMF, el cual elimina la
formacidn de polimeros. El material predominante de construccidn para
la planta es de acero al carb6n excepto para el absorbedor con agua que

es de acero inoxidable.
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TABLA 4.4

PROPTEDADES GENERALES DE LOS DISOLVENTES
PARA LA EXTRACCION DE BUTADIENO

Propiedad Fisica Dimetil-a N-metil - Dimetil Aceto Furfural

cetamida~  pirrolidona fornami nitri
da lo -
Peso molecular : 87.12 99.13 73.09 41.05 96. 08
Punto de ebullicién 165 204-209 153-155 80-82 162
Q)
Gravedad especifica 0.9429 1.030 0.944 0.788 1.164
(20°C)
Viscosidad (cP a -- - 1.02 0.80 0.38 1.710
20°C)
Calor Especifico - 46.5 35.8 23.6 37.6
(BTWIbiol °F) '
Solubilidad:
N-butanos (4 peso/% - 30 39 26 16
peso).
1,3xhutadieno - - r 77 82 63.4 -
(vol/vol a 20°C) . ,
1,3 bugadleno ) 85 - 86 83 80 -
20°Cm NPT/m '
atm
Selectividad: ,
Coeficiente a 4Q°C 1.40 1.66 1.40  1.47 1.59
Factor de Eficiencia: 35 57 33 38 -

TABLA 4.5

VOLATILIDADES RELATIVAS PARA SISTEMAS C4 (RELATIVAS
A 1,3- BUTADIENO) A 20°C

Furfural DMF NMP ACN Sin disolvente
n-Butano 3,00 3.04 3.84 3.4 -
Isobutileno 2,03 2.00 2.45 2.20 1.03
1-Buteno 1.97 1.95 "2.44 2.16 1.01
tans-)-buteno 1.42 1.54 2.02 1,70 -

CIS-2-Buteno 1.29 1.40 1.96 1.50 -
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TABLA 4.0

VOLATILIDADES RELATIVAS DE HIDROCARBUROS EN
ACETONITRILO A 120 PSIA

( Respecto a 1-3 butadicno)

Sin disolvente® ACN' ACN!
Iso-Butano 1.12 2,68 1.69
N- Butano (.88 2.08 1.38
Isobutileno 1.03 1.60 1.01
1-Buteno ) 1.01 1.59 1.00
Trans- 2-Buteno 0.86 1.36 0,86
1,3-Butadieno 1.00 1-00 0,63

* Mezcla equimolecular de los seis hidrocarburos.

+ (85% mol de disolvente -15% de hidrocarburos).
El disolvente contiene 15% mol de agua.

' (85% mol de disolvente - 15% de hidrocarburos).
El disolvente contiene 25-30% mol de agua.

TABLA 4.7

VOLATILIDADES RELATIVAS DEL 1-BUTENO/ 1,3 BUTA
DIENC EN DISOLVENTE AQJOSO.

DISOLVENTE 4 VOLATILIDAD RELATIVA
Ninguno 1.03
Dimetilfornamida 2.5
Acetonitrilo (incluyendo 15% en mol 1.55

de agua)

Acetonitrilo (incluyendo 25% en mol 1.66

de agua)

Furfural (incluyendo 4% de agua) 1.72

Acetona (incluyendo 3% de agua) ' 1.55
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Comparacibn de los procesos de oxideshidrogenacidn,

Compal‘acié;; de la alimentacibn en los procesos de oxideshidrogenacibn.
Los is6meros n-butenos difieren ligeramente en su reactividad y selecti -
vidad para la formacidn de butadicno. Experimgtos rastreando con radio "}’
han demostrado que el CIS-2 buteno cs el is6mero mds reactivo y selcct_i_'::-;
vo. El trnas 2-butcno es el isGmero menos reactivo y tiene una selecti -
vidad intermedia, El isdmero 1-buteno tiene una reactividad intermedia
y es el menos selectivo. Las diferencias entrc los is6meros no son gran f:—'
des., La diferencia total en selectividad a butadieno entre CIS-2 buteno‘:;
y 1-buteno es menor del 1%. La distribucién de los tres isdmeros y el -

contenido de butenos en el producto recuperado, esti mas rclacionada coﬁ

la camposici6n de la alimentacién que con las variables de reaccién,

La pureza de la alimentaci6n es importante, ya que la mayoria de las 1m-
purezas encontradas en la corriente mezclada de butilenos son reactivas

y consumen oxigeno en su conversién, a compuesto oxigenados u 6xidos de

carbono, disminuyendo ademds la conversidn y el rendimiento,

Del butadieno presente en la alimentacién, aproximadamente un 5 % es con-:

o

vertido a 6xido de carbono en cada paso.

Las parafinas como propuno, n-butano ¢ isopentano tienen una ligera acti- .
vidad sobre el catalizador de oxideshidrogenacién y su impacto en la pro--
duccitn sblo se observa en altas concentraciones. Los hidrocarbufos pe-- '
sados como pentano y penteno son oxidados, reduciendo con esto la dispo-v-

nibilidad de oxigeno para la reaccibn principal y disminuyendo el 'rendi--:
miento de butadieno. los compuestos oxigenados tales como aldehidos y ce-

tonas son oxidados sobre el catalizador y también consumen oxigeno.
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la impureza mas indeseablc cs el isobutileno. El butadicno y ¢l n-bu-

.tano Son menos reactivos; Sin‘cmbargo, a altas concentraciones en la -
QIimentilcién ticnen un pronunciado efecto en el rendimiento por puso.
En la tabla 4.8 se muestran los efectos de las impurczas presentes en
la alimentacidn sobre los consumos de gas combustible y vapor para el

proceso Petro-Tex OXO-D.

En la tabla 4.9 aparece una comparacién de las composiciones tipicas -
de alimentacitn y del producto recuperado para los tres procesos de --
oxideshidrogenacidn de n-butenos, las cuales estan en porciento en pe-

s0; aqui puede observarse que:

a) la concentracién de butadieno en el producto final es dificil de
‘comparar, dado que se presenta una alimentacin muy variada. Esta con
centracién varia entre 53.8% y 63% cn peso, siendo la menor para el --

proceso BP International y la mayor para el proceso Phillips,

b) la concentracién minima de butenos en la carga de alimentacidn es

de 80%.

¢} El porcentaje de butadieno en el producto para el proceso Petro--
Tex yaria de 58.5% a 58.8%, al aumentar la concentracién de butenos en

la alimentacién de 82.9 a 94,3%,

d) También en el proceso Petro-Tex puede observarse que de los tres
isémeros del n-buteno, cl CIS-2-buteno presenta la mayor conversibn a

butadieno,
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TABLA 4.8

EFECTO DE LAS IMPUREZAS CONTENIDAS EN LA ALIMEN
TACION SOBRE LOS CONSUMOS DE GAS, COMBUSTIBLE Y

VAPCR,
Impureza en la alimentacién, Rendimiento Gas* Vapor**
$ en mol. de butadieno Combusti

ble.

Isobutileno, 0.0 3 57.1 5.77 8.74
Isobutilemo, 0.5 & 55. 5 5,99 9.17
Isobutileno, 1.0 % 53.8 6.24  9.68
Isobutileno, 2.0 % 49.8 6.87 1.01
Isobutileno, 3.0 % 45.5 7.74 12,92
N-Butano, 7.0 % 55.5 5.99 9.17
N-Butano,  14.0 % 53.1 6.45 9.36
Butadieno, 1.0 % 55.1 5.99 9.17
Butadieno, 3.0 & 54,6 " 6.4 9.27

*  Millones de BIU por tonelada de butadieno produc1d° '
Eficiencia de calentamiento, 80%

** Miles de libras por tonelada de butadieno, con un -
40% de recuperacién de calor residual en las calde--
ras.



PETRO-TEX . PETRO-TEX PHILLIPS BP INTERNATICNAL
Ejemplo 1 Ejemdlo .2
Aljmenta Producto Alimenta Producto Aljmenta Producto  Alimenta Producto
cifn cién cibn cién .
2 g R g ¢ % S %
Hidrocarburos C, y me- - 10.0 0.03 £ 0,01 0.5 1.5 0.8 -
nores 3 :
Nebutano 4.9 4.5 14,08 6.05 }5 4{ \5 3 11.8 13.5
isobutano - - 0,06 0.03 41 3% 2.4 - 3.0
isohuteno - - 2.0 0.18 0,5 0.1 . 1.1 )
l-buteno - 1.3 10.5 2.61 s 43.5 {
trans-2+~buteno 51.9 15,7 14.5 25.42 }90 5 20.0 l\ 36 0‘& 29.5 ¢
cis=-2-huteno 42.4 8.3 57.9 6.9 Y { ! o
Butadieno Q.2 58.8 0.6 58.5 1.0 63.0 3.3 53.8
Hidrocarburos Cs y mayo 0.6 0.9 0,33 0.14 2.0 4.0 11 0.12
res.
Acetilenos - C4 0.0 0.2 0,0 0.02 1.0 0.15 0.15 -
Furano 0.0 0.3 0.0 0.14 - - 0.046 -
% de butenos en la ali- 94,3 - 82.9 - 90.5 - 79.5 -

rentacibn.

TABLA 4,9
CQVPARACION DE LOS PROCESCS DE OXIDESHIDROGENACION

Nota: Todos

los valores estan dados en % en peso.
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4.5.2 Consumo de servicios auxiliarcs para los procesos de oxideshidrogena-

cién de butenos. -

In lu tabla 4.10 sc muestran los consumos de servicios auxiliares por

tonelada de butadieno producido (vapor, encrgia cléctrica, agua dec eg'7‘

{riamiento y combustible) para los procesos de oxideshidrogenacién de ‘4

butenos (BP International, Phillips 0-X-D y Petro-Tex OXO-D). Los da vﬁ

tos publicados son dificiles de comparar dado que:

Para cl proceso BP International se presentan dos casos:

El caso 1 corresponde a una alimentacién conteniendo 72% en peso

de n-butenos en cual no hay recirculacién. El caso 2 correspon- i/

de a una alimentacidn constituida por 95% en peso de n-butenos y-

en el cual la recirculacién de la alimentacién puede ser factible‘ﬁ

El consumo de agua incluye agua de proceso y de enfriamiento.

Para el proceso Phillips O-X-D también se presentan dos casos:
Ln el caso 1 se necesita un minimo de energfa eléctrica, siempfe oy
y cuando se disponga de vapor sobrecalentado de alta presibn. -
El caso 2 es cuando no hay disponibilidad de vapor sobrecalenta;~
do de alta presin. Ambos casosson para una alimentacion consti;
tuida por 90% en peso de butenos. la informacién del consumo de
servicios auxiliares para cste proceso estd basada en que son --
quemados todos los productos de desecho., Este proceso requiere
disponibilidad de agua de enfiramiento a temperaturas de -6°C y
-1°C.

Para el proceso Petro-Tex OX0-D se ha publicado muy poca informa

cibn sobre el consumo de servicios auxiliares.
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TABLA L.10

CDNSUMD OE SERVICIOS AUXILIARES PARA LOS PROC.
OXIDEHIDRO POR TON. DE PRODUCTO.

B B P Phillips Petrotex
PROCESO Caso 1 basu 2) Casu 1 Caso 2
- 10,9 600#
Vapor (ton) D 0.4 1.8 250 14.8 2504 6.6
- Energie Flés
- trica (lzwh) 705 815 110 490 -
' ‘ Caso 1y 2
' 3, . 3.8 a - 69 C
Agua m”/min : . -
| 3.05 | 4.1f W7 @1 E
= Combustible
‘~MMHKcal. - - 9.5 1.3 = 1.5
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lares (6xido de cromo-altmina) ‘aunque en la prdctica comercial se utili=
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Comparacidén de 1los procesos de deshidrogenaciéh de butanos y butenos.

La deéhidrogénacion de butano y butenos son similares en muchos aspectos »':"‘;

Los puntos principales concernientes a esas reacciones serdn mencionadas -

brevemente.

Requerimientos calorificos.

La deshidrogenacién tanto de n-butano como de n-butenos es altamente en-

dotérmica. Los requerimientos de calor son de alrededor de 1,000 B’IU .-

por libra de butadieno o por libra de buteno formado, cuando se va de n-.
buteno a butadieno o de n-butano a n-buteno respectivamente; cuando se - ) };

va directamente de n-butano a butadieno los requerimientos son de cerca -

de 2,000 BTU por libra de butadieno formado.

Tienpo de Residencia.

Ambas deshidrogenaciones pueden llevarse a cabo sobre catalizadores simi - .-

zan diferentes catalizadores, a excepcidn del proceso Houdry. El catali_

zador debe ser fuertemente selectivo ya que éste necesita acelerar la --
reaccibén de deshidrogenaci6n, en relaci6n a las reacciones de descomposi -
cifn térmica no cataliticas (ruptura de la cadena de carbonos). Esta @]

tima rige el tiempo de contacto adecuado. E1 contacto con el cataliza---

dor debe ser suficientemente grandepara dar una mezcla cercana al equili
brio, pero no tanto que permita que predominen las reacciones de ruptura .

de la cadena de carbonos.
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Otras condiciornes

Para la deshidrogenacidn de n-butenos, la mezcla de equilibrio descuda
se forma a una temperatura mayor que para la deshidrogenacién de n-hu-
tano. Por consiguiente la rcaccidn anterior ¢s conducida en la escala
de 540-700°C y la dltima de 480-590°C. Tl 1imite superior para la des
hidrogenacién de-butenos es alrededor de 700° para asi poder minimi--
zar la desintegracién de los butenos, formacién de coque, pol imeriza--
cibn térmica y la descomposicibn del butadieno que es formado. Consi-
deraciones'similares se presentan en la deshidrogenacién de butano a -
n-butenos., Si, se usa una alta temperatura o presidn los butenos que

han sido formados son destruidos, con la formacién de alquitridn y car-
bén. También una alta presibn reduce la concentraci6n de butenos en -

el equilibrio y ademis disminuye la utilizacién de butano.

En plantas comerciales de butadieno basadas en butenos, se adiciona va
por al reactor para suministrar el calor y reducir la presién parcial.
En las plantas Houdry, la presibn és reducida por un vacio y el calor

es suministrado por la regeneraci6n del catalizador. Ila tabla 4.11 --
muestra el efecto de la temperatura y la presién en deshidrogenaciones
comerciales para la produccidn de butadicno. Por ejemplo: a 500°C y -
1 atm de presidn el equilibrio se establece despues de solo un 4% de -
la conversién. Al bajar la presitn a 0.1 atm, la conversidn al equili-
brio se mueve a 29%. Por subir la temperatura a 700°C (con la presién
a 0.1 atm) el equilibrio es empujado a 100%. Desafortunadamente las -

temperaturas comerciales de operaci6n estan limitadas por la velocidad




a) Suministro de calor y b) el tiempo de residencia. Grandes canti-’
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de las reacciones laterales tales como: la formacién de propano, nleté"
no, hidrbgeno y coque (a partir de butano). Similarmente la prcsién‘,:;‘
estd limitada por la necesidad de obtener en la prictica tamafios razoi—_‘ri

nables de cquipos.

Regeneracidn. 7
En la prictica comercial, la formacién de depésitos de carhGn ha sido. »‘ » 
inevitable y la regeneracién del catalizador ha sido requerida en una
u otra forma. El Gnico proceso que no requiere regeneracién es el "pi‘g .
ceso Phillips, el cual utiliza el catalizador Phillips 1490 en sﬁ se--

gunda etapa (deshidrogenacién de n-butenos a butadienc).

Problemas en el Disefio del Reactor.

Para sumarizar los dos problemas mayores en el disefio del reactor son

dades dec calor tienmen que ser suministradas, conunaalté temperatura
en un tiempo muy corto de contacto (dcl orden de 0.2 a 0.4 segundos). -
El reactor ideal pedria ser un isotérmico, pero éste tiene un difféil{,;
problema de transferencia de calor, debido a que involucra un gran nﬁ.‘-““.:
mero de pequefios tubos 1lenados con el catalizador. Sin embargo, Phi--'

‘1lips cligidé un proceso semejante para la primera etapa de su método,’

en dos etapas para la deshidrogenacién de butano. ESSO desarrolld el

"método de dilucién con vapor. (adiabitico) en el cual el calor para ld

deshidrogenacién es suministrado por vapor sobrecalentado. Phillips -
también emplea vapor para su segunda etapa (deshidrogenacidn de n-bute

nos). Houdry en su proceso de deshidrogenacién de butano en una etapa

utiliza un reactor adiabitico, en el cual un material inertec en el le- °
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1o cede durante la reaccion.

TABIA 4.11

EFECIO DE LA TEMPERATURA Y LA PRESION EN LA CONVER

cho catalitico almacena el calor liherado durante la regencracién y -

SION FN % EN  MOL.
PRODUCTO BUTADIENO BITADIENO ]
ALIMENTACION N-BUTANO 1- BUTENO
Temperatura 500°C | 600°C | 700°C | 500°C | 600°C {700°C
L

" Presion {atm) 0.1 {1 (0.1 10111 {0, 1T(0.7]71 (0.1 1
Conversidn en cl 29 (4 |80 Raf 100460 {60 (12135 31 {71160
equilibrio (% en
mol) |~ I
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‘ COmpafaciﬁn'entre lo§ procesos de deshidrogenacién y‘ los de okideshidrg; .

s

genacién.

Los procesos de deshidrogenacién y oxideshidrogenacién son diferentes en:5 g

muchos aspectos. A continuacifn se mencionan algunos de los puntos prin .

cipales concernientes a estos:

Reacciones

Las reacciones de deshidrogenacién de butano y de butenos:

Cy H107332¥:? Cy Hy + 2H, ~ BAH= + 28 kcal/gmol
n-butano n-buteno

CpHggm> C,Hy +H Ali= 428 keal/gol
n-buteno 1,3 butadieno

Son endotérmicas y bajo condiciones normales de operaci6n alcanzan equi
librios, cuando solamente una parte de la alimentaci6n ha sido converti
da.
Por el contrario, 1la reaccidn de oxideshidrogenaci6n:

Cy Hg * 1/2 0, -em——p G4 Hg + Hy O DH= -30 kcal/gmol

es exotémica, irreversible y el equilibrio se mueve a la derecha (ha--

cia la terminacién).
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Las reacciones de oxideshidrogenacién en presencia de halégenos:

.

C4 ”10 + I2 + MZO —— (24 “8 + 2 M+ H2 0
n-butano aceptor n-buteno
0

C4 H8 + IZ + MZO —— C4 ll6 + MI + H2

n-buteno aceptor 1.3 butadieno

Son irreversibles y endotérmicas pero como la reaccifn de regeneracibn

del aceptor:
AM + 0y ——s 2 MO+ T,
es exotémica, permite una operacién adiabdtica, sin tener que suminis-

trar o quitar calor, a través de las paredes del reactor.

Balance de Calor.

v" En los procesos de deshidrogenaci6n a partir de butenos se requieren - -

. grandes cantidades de vapor para pfoporcionar calor para la rcaccidén en-
>doténnica. En el proceso Houdry de déshidrogenacién de butano, el calor
es suministrado por pequefias cantidades de un material contenido en el -
catalizador que almacena calor durante la regeneracidn y lo libera duran
te la reaccién. En los procesos de oxideshidrogenacién de butenos, la -
reaccidn es exotérmica y el calor generado en el proceso es recuperado -
para ahorrar en servicios auxiliares. Esto significa también que el ti-

po de reactor es diferente.
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Reactores
la céntidad de reactores utilizados en ios procesos de‘deshidroéenACiGnv'i
es mayo} a los ocupados en los procesos de oxideshidrogenacifn. Esto éc_,;
debe a que los depbsitos sobre la superficie del catalizador en los pro-
cesos de oxideshidrogenaci6n no son un gran problema, porque la atmbsfe-
ra oxidante ayuda a mantener limpio de impurezas al catalizador, elimi--
nando con esto las frecuentes regcneréciones y las necesidades resultanf

tes para la operacitn de los reactores.

En ¢l proceso Houdry de deshidrogenacidn de n-butano se requieré un mini

mo de tres reactores. Durantc el proceso un reactor estd en operacién,

otro reactor esti siendo regenerado y el tercero necesita tiempo para el ..’

cambio de vilvulas y operaciones de purgado antes y después del periodo,

de reaccidn.

. . .
Condiciones de Operacion

- En la tabla 4.12 se muestra una comparaci6n de las condicioncs de reac--
cion de los procesos de deshidrogenacién y de los procesos de oxideshi--

drogenacidén. En esta tabla puede observarse que:

Los procesos de oxideshidrogenacién de butenos necesitan una menor tempe
ratura de reaccidn que los procesos de deshidrogenacidn de n-butano y bu
tenos. De los procesos de oxideshidrogenacidn el proceso Petro-Tex OXO-
D es el que reguiere la menor temperatura, la cual es de aproximadﬂmente5=

de 350°C.
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De acuerdo a la teoria del cquilibrio termodindmico, los procesos de -
deshidrogenacidn (endotérmicos) son favorecidns a presiones reducidas
y a]taé temperaturas, mientras que cn los procesos de oxideshidrogena-
ci6n la presion cs casi atmosf¢rica. [In los proccsos de deshidrogena-
¢i6n de butenos sc utiliza vapor para reducir la presidn parcial y en
el proceso Houdry de deshidrogenacjén de n-butano se utiliza un vacio

efectuado por un eycctor para csta operacién,

El espacio velocidad en los procesos de oxideshidrogenacién es menor -
que cn los procesos de deshidrogenacidén. Esto significa, que los rcac
~tores deberan ser mayores para llevar a cabo el mismo trabajo. En los
procesos de deshidrogenacién de butenos es posible una escala amplia -

de espacio- velocidad.

El tiempo de residencia es menor para los procesos de deshidrogenacifn
de butenos;los procesos de oxideshidrogenacién requieren cerca del do--

ble de tiempo para el mismo trabajo.

Los procesos de deshidrogenacién no utilizan oxigeno. En los de oxides
hidrégenacién-el oxigeno’puede suministrarse como oxigeno puro, aire o
aire enriquecido, en el método Shell de oxideshidrogenacién en presen--
' cia de haldgenos el oxigeno lo proporciona un "aceptor" que'consiste en
oxidos de metales monovalentes. La relacién oxigeno,hidrocarburc €s un
poco menor para los procesos de oxideshidrogenacién que para los dc oxi
deshidrogenacién en presencia de haldgenos, siendo el proceso Petro-Tex

OX0-D el que requiere la menor relacidn.
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Los procesos de oxideshidrogenacifn de butenos necesitan una menor can-

tidad de vapor de dilucidn que los de deshidrogenacifn de butenos.

El vapor en los procesos de oxideshidrogenaci6n de hutenos sc utiliza -
como dilucién y en los de deshidrogenacién sirve ademis para reducir la
presién parcial, Cuando se utiliza aire como oxidante para la reacci6nde
oxideshidrogenacidén de butenos, el nitrdgenc sirve para recmplazar al -
vapor como diluente. Cuando se utiliza oxigeno puro para la reaccién,

se necesita una cantidad mayor de vapor para asi poder compensar la ca-
pacidad calorifica del nitrdgeno separado. Los procesos de deshidroge-
nacidn Houdry y el de oxideshidrogenacién Shell no necesitan vapor para

su reaccidn.

Conversién al Equilibrio.

La conversi6n al equilibrio a una atmbsfera de presién y 600°C de tempe
ratura, para un proceso de deshidfogenacién de butano es de 26% en mol,
para un proceso de deshidrogenacién de butenos es un poco mejor 31% en

mol (ver tabla 4.12); mientras que para un proceso de oxideshidrogena--
cion es casi 100%. Esta conversién al equilibrio significa que un alto
porcentaje de la alimentacién sera convertida en cada paso. Con el ca-
talizador apropiado y otras condiciones, también es posible llevar una-
alta selectividad al producto deseado. Esto da como resultado un alto.

rendimientc por paso.

Estos altos rendimientos obtenidos por paso, reducen significativamente
los costos de capital y operacion. Un rendimiento alto por paso, sig-

nifica menores costos por almacenamiento de la alimentaci6n. Mayores - -
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conversiones reducen equipo y los costos de energia electrica,al redu--
cir la recirculacién y ademds envuelve ahorros significativos en los --

costos de recuperacidn y purificacidn.

Una ventaja de los procesos de oxideshidrogenacién en presencia de hald
genos, es la pequefia cantidad de n-butenos formada en relacifn a la ob-
tenida en el proceso Houdry de deshidrogenacién de butano, lo cual sig-
nifica una economia adicional, debido a que el CIS-2 buteno y el trans-
2 buteno son los compuestos mas dificiles de separar del 1,3 butadieno.
La explicacidn probable para el bajo rendimiento de butenos es que la -
reaccion entre los butenos y el icdo, se 1leva a cabo mucho més rapida-
mente, que la reaccifn entre butano y iodo, aungue por supuésto es tam-
bién necesario que el dcido iodhidrico formado sea rdpidamente separado
por el aceptor sblido, para desplazar el equilibrio de la reaccién de -

butenos a butadieno hacia el lado derecho.

Los rendimientos por paso obtenidos en los procesos de deshidrogenacibn
de butano y de butenos estin limitados por la constante de equilibrio -
termodinimico para las reacciones cataliticas. Para obtener rendimien-
tos comercialmente aceptables de butadieno en estos procesos se requie-
ren temperaturas superjores a 650°C, tiempos de contacto cortos.y una -
reducida presidn parcial de los reactantes,para disminuir las reaccio--
nes laterales. A estas temepraturas tan altas toman lugar otras reac--
ciones como la ruptura de enlaces carbono-carbono y reacciones de isome
rizacion. Estas generan la formacién de subproductos tales cofio: meta-
no, hidrocarburos G, v CS’ diﬁxido de carbono, mon§xido de carbono, -

etcétera. Reduciendo con esto el rendimiento de butadieno.
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Fn la tabla 4.12 se muestra una comparaci6n de las sclectividades, las ;::
conversiones, los rendimientos por paso y cl contenido de hutadicno cn -  
{os hidrocarburos recuperados obtenidos para varios procesos.  Sc obser-
Vi que:
La selectividad obtenida en los procesos de deshidrogenacion de hutenos -
varia cntre 75 y 90%, esta es mayor a la obtenida cn el proceso de deshi -
drogenacidn de hutuno (55 a 65%) pero a su vez son menores 4 las obteni-‘.
das por los procesos de oxideshidrogenacidn que son de aproximadamente -~.;

92%.

La conversién obtenida en ¢l proceso de deshidrogenacién de hutenos - . EQ
Shell es de 2¢ 28%, para el Dow es mejor 40-50%; para el Houdry de deshj;;;
drogenacidn de butuno es mds baja 30%, mientras que las conversiones en ‘
los procesos de oxideshidrogenacién son mucho mis altas de 65-80% depen;‘;f

diendo del método.

lLos mayores rendimientos por paso sc obtienen en los procesos de oxides-_f,
hidrogenacién que varian entre 60 y 70% de acuerdo con ei método, para _r;i
el Dow de deshidrogenacidén de butenos es de 40-50%, mientras que para cl
proceso Shell de deshidrbgenacién de butenos y para el Houdry de deshi-F‘ii

drogenacidn de butano es dc solamente 20%.

Produccién de Hidrogeno.

Los procesos de deshidrogenacién de butano y de butenos producen hidrége .
no, el cual pucde ser recuperado para usarse o venderse, En los proce-- L
sos de oxideshidrogenacién no se forma como subproducto hidrégeno y esto -

pucde ser de consideracién en algunos lugares.



PROCESO

Temperatura
°C.

Presién psig
Espacm Tiem
PO Hr'
Tlenpo de re
51denc1a. seg.

Espacm velo
“cidad. (vola=
men de alimen
tacién/volu-=
"men de catali
zador/hora) .~

Relacibn, 0, JHE

Vapor de’ d11u
cién (volume-
- mes).

Relac16n va--
-~ por/HC. :

Selectiyidad
a.butadieno %

Conirersién/pg_ )

. Rendimiento -
- por paso.b
Contenido de
- butadieno en
“1os’ ludrocar-
" bures re
rados_ (en .
peso).

TABLA 4.12
COMPARACION DE 10S PROCESOS DE DESHIDROGENACION Y OXIDESHIDRO
GENACION.
DESHIDROGENACION OX IDESHIDROGENACION
BUTENOS BUTANO BUTANO BUTENOS
Shell Dow Houdry Shell | BP.Inter Ph1111ps| Petro
national Tex.
625-675 [ 600-675 | 530-650 450-550 | 400-450 |480-590 350
0- 15} 0~ 15 2- 4 - 10 - 10
4000-6000{ 2000-4000 - - 900-1500 - -
0.9-0.6 ] 0.9-1.8 - - 2.4-4 - -
200-500 | 125-¥75 | 225-450 20-100 3 - -
o |. o~ o | o5 1 ]0.9-1.2 | ass-.70
‘8- 121 18.20 | o0~ 0 2+4 ol. . .
resto de’
N2 ‘
- . . - - 71.5-32.4 12-16
73-75 90 55-65 92 >80 88-92 92
2628 | .45-55 30 76 68 75-80 | - 65
19-21 | 40-50 1620 70 55-70 68-73 60
20 - 62 68 55 63 58
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CAPITULO V

COMPARACION ECONOMICA
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Este capftulo tiene como objetivo comparar desde el punto de vista econb-
mico todos los procesos que se han descrito anteriormeﬁte, con excepcidri-
- de los procesosque utilizan como materia prima ctanol, los cuales no se -
) conq)afa'rén ya que por SCr procesos antiguos y que tuvieron un tiempo cor-
to de vida, no se tienen reportados muchos datos acerca de los mismos.

Ademds debido a que no existe mucha informacién de datos econémicos de las
plantas de los distintos procesos se hizo una comparacién de la siguiente
‘manera:

1) Comparacién econémica entre los procesos de deshidrogenacién de
n-butano y los de deshidrogenacién de n-butenos.

2) Comparacién econd_mica a partir de n-butano entre el proceso Houdry
“de deshidrogenacién y el proceso IDAS de oxideshidrogenacvién.

Lps' procesos de extraccibn se comparan aparte, ya que para poder aplicar-
los es necesario contar con una materia prima que tenga un cierto conteni
do de butadieno, lo cual no sucede para los otros.

Comparacién econémica entre los procesos de deshidrogenacién de butano y
-deshidrogenaci6n de butenos.

- Datos publicados en el afio de 1965 (52) comparan los costos obtenidos para

; ~ producir butadieno a partir de butanos y a partir de butenos. Esos datos

- . indican que los costos de capital para los dos procesos son virtualmente

' identicos y que cuando los costos de la alimentacién son excluidos, los
costos de operacifn del proceso de buteno son 0.33 centavos de dolar por

. kilogramo mayores que para el proceso de butano. El consumo de alimenta--
cién es 1,89 kilogramos de butano por kilogramo de butadieno y para el --
otro es 1.478 hilogramos de buteno por kilogramo de butadieno. En ese afio,

el precio de butano era de 2.6 centavos de dolar por kilogramo, el de bu
teno 3.13 centavos de dolar por kilogramo y el de butadieno 22.7 centavos
de ddlar >por kilogramo. En el afio de 1970 el precio del butano era de 4-5
centavos de ddlar por galén, el de buteno 16 centavos de délar por galény




5.3

- En esta tabla puede observarse que al hacer butadieno a partir de N-butano _
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el de butadieno 8.5-10 centavos de ddlar por galén. En 1975 el precio de ke
buteno fué de 27 centavos de ddlar por galén y el de butadieno 20 centa-
VoS por ga16n. . =

En general los procesos a partir de buteno obtienen mejores conversiones | ,
y altas selectividades que las obtenidas en los procesos de butano. La in !
versién de la planta es un poco mis baja para la ruta de buteno pero los
costos de la alime_ntacién son mucho mayores.

Comparacién econémica entre el proceso Houdry de deshidrogenacién de bu- . .
tano y el proceso Shell de oxideshidrogenacién de butano.

En la tabla 5.1 se muestra una comparacién econfmica entre el proceso --
Houdry de deshidrogenacién y el proceso Shell de oxideshidrogenacién en .. -
presencia de halégenos, para una planta capaz de producir 40,000 tonela- B
das por afio utilizando como materia prima N-butano. lLos datos fueron pu- 3
blicados en el afio de 1966 y estan dados en délares.

El capital de trabajo indicado en esta tabla incluye 15 afios de deprecia- -
cién lineal, ventas y administracién general a 0.75 ¢ /1b asf como también-
im;;uestos ,Seguros y sobrecargos. El subtotal indicado en esta tabla no in-
cluye regalias.

por el proceso de oxideshidrogenacién se puede obtener un ahorro de aproxi - »l
madamente 30% en los costos de capital y operacién. '

Este ahorro no es del todo cierto, ya que los datos del proceso Shell de -
oxideshidrogenacién son estimados mientras que los del proceso Houdry es -
tén basados en afios de exper1enc1a comercial, pero pueden servir para ilus
trar el tipo de reduccién posible en los costos.
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© Tabla 5.1

Lomparac16n econémlca del proceso Houdry y del proceso Shell de oxideshi-
drogenacién.

Proceso Houdry Oxideshidrogexmcién
~ Alimentacién n-butano n-butano
Inversifn 10870,000 7'350,000
. Costos de Operacién: : ‘ -
, Serviciqs Axiliares | 0.61 ¢/1b 0.25 ¢/1b
‘Productos Quimicos 0.24 0.40
Mano de Obra 0.92 0.62 -
Costo de Capital 2,35 ' 1060
Alimentacién a 1 ¢/1b 4,12 : . 2.87
Sub-Total 189 132
. | 6.01 4.19
© Adicién de'15% de retorno C .
- después de impuestos 4.08 12.77
10.09 ¢/1b 6.96 ¢/1b

4 ' Comparaci6n econfmica de los procesos de extraccién.

“Una companauén econémca de los tres procesos m&s antiguos que son aque--
llbs que usan- acetonitrilo, ‘acetato’ cuproanﬁmco y furfural, esta dada en
la tabla 5.2 y sumarizados en figuras 5.1, 5.2y 5.3. :

la siguientes notas aplican a los costos variables presentados en la ta-
.bla 5,2 y figura 5.1, 5.2 y 5.3, donde los valores estén mostrados en do-
lares.

INVERSION - E1 capital de inversién para 1os procesos Shell" (ACN), Esso-
* +(CAA) y Phillips (FURFURAL) son respec'tivamnte,‘»t‘z.l,S‘}.Z y $2.6 --

@
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millones para una planta de 16,000 toneladas anuales constmida en Europa :

en 1964-65 (los costos de construccid'n en Estados Unidos serfan un 10% --
mis altos). Cada planta incluye una inversién de $600,000 fucra de 1fmi--
tes de baterfa.

SERVICIOS AUXILIARES.- El vapor costaba $1.6/Ton, la energia eléctrica -- §
$10/M¥h y el agua de cenfriamiento $6/1000 m3.

REGALIAS.- El pago por regalias para el proceso Phillips (furfural) est§
inclufdo en el valor de la inversién. Las regalfas para los procesos Shel}
(ACN) y Esso (CAA) son de $8.25 por Tonelada de butadieno, estas est{m in-
clufdas en los costos variables. |

REQUERIMIENIOS DE PRODUCTOS QUIMICOS.- Las pérdidas de disolvente y de -- &
los aditivos necesarios, cuestan para los procesos Shell y Esso $25,000 -
al afio y $60,000 para el proceso Phillips. Esos valores fueron obtenidos ;
de pérdidas de 19,200 Ton/a de ACN (a §1.3 Ton) y 35,200 Ton/a de furfu-- S
ral (a $1.7 Ton), lo cual muestra un precio mis baJo para ACN,

MANO DE OBRA.- Para los requerimientos de mano de obra para los tres pro-
cesos se tom6_ un valor de 4 hombre por Turno de 6 hrs. (un valor muy alto
para las plantas modernas; UNION CARBIDE propone 3 hombre por turno de --
8 hrs.) El costo de un afio-hombre era de $5,000 (salarios y prestaciones).
la supervici(_Sn fué tomada como 25% de los salarios y prestaciones. )
MATERIAS PRIMAS. - El butadieno en la mezcla C4 wusada‘en la alzmentaczén
costaba $32/Ton (1.44 ¢ /1b, el cual equivalia a su valor como combusti-
ble en Europa Se supuso que las plantas iban a operar al 97% de recupe-
racién, o,‘l,_o: que es lo mismo: para una planta de 16,000 Ten/a se requie
Ten 16,55Q Ton/afio de butadieno en la alimentaci(?n.

et

C0STOS VARIABLES.- Son la suma de los costos de servicios auxiliares -
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+ regal@ag f.prq@cto; qufmi’cos + mano de obra + materia prima. Puede ver
se en 1a figura 5.2 que el proceso Shell (ACN) tiene los mayores costos -
variables, porque tiene el mayor consumo de servicios auxiliares (no --

obstante el alto consumo de energfa eléctrica del proceso Esso (ACN)-10 a
12 veces mayor que el proceso Shell, debido a los agitadores, sedimentado
res, etc.). Los costos variables en el proceso Phillips no incluyen rega-
1fas, las cuales cstén inclufdad en los cargos fijos.

CARQS FILJOS.- Los cargos fijos incluyen: depreciacién como 12.5% del ca
pital de inversié_n (1IN interés (3.5% de INV); cargos. de mantenimiento
(4% de INV); gastos generales de planta (2% de INV) y seguros e impuestos
(1% de INV). La figura 5.2 muestra que el proceso Esso tiene los mayores
cargos fijos ($47.2/Ton), mientras que el proceso Shell tiene los costos’
variables mis altos compensados con los cargos fijos mds bajos (§ 30/Ton).

(0STO DE MANUFACTURA.- Los costos de manufactura se obtienen sumando los
costos variables y los cargos fijos. Se-puede ver en 1la figura:5. que pa
Ta el tamafio de planta considerado, los procesos Shell y Esso dan' costos
de .manufactura muy similares, $108.2 y $109.6 respectivamente, mientras -

. que el proceso Phillips parece ligeramente mis econbmico ($98.8/Ton) debi
do principalmente a sus bajos costos variables.

PRECIO DE VENTA.- Este se calcull_S .estableciendo:

a) El flujo neto de efectivo (V), por ejemplo a 20% de la inversién total
(INV), de la cual se deduce la depreciaci6_n (D), que es 12.5% de INV,
dando el ingreso neto después de impuesto (W)= .(V-D).

b) El ingreso heto antes de impuesto (X) donde X= 2W con una tasa de im-
puestos del 50%.

El precio de venta, se obtiene adicionando al costo de manufactura el
ingreso neto antes de impuesto (X). Estos c@lculos estén mostrados en




la flﬂll'l 5.2.° Nede verse que el mgreso neta antes de uwesto es

‘mayor para el proceso Esso (CAA) y que el: menor es para el proceso
~ Shell (ACN), .

La tabla 5.3 nuestra una compensacié_n econ@mie‘:a de los procesos antiguos
(Shell (ACN), Esso (CAA).y Phillips (furfural) y los procesos muevos =-
(Union Carbide (IMAC), Basf (NMP) y Japanese Geon )DMF). Desde el punto
de vista de los costos, ‘de manufactura, los procesos mﬁs baratos parecen _
ser los procesos BASF (NAP) y el Japanese Geon (IMF), aunque los valores . :
para el proceso de Union Carbide en la tabla 5.4 y los del proceso ----
. Phillips en la tabla 5.5 son diffciles de comparar, debido a que existen
diferencias en 1a forma de tratar el mantenimiento, la deprec1ac16n, las -
‘ tasas de mterés y el costo unitario del butad1eno

"La figura 5.4 muestra una clas:.f;cacxén de los seis procesos de acuerdo ,
a: a) consumo de vapor. b) pérdldas de’ d1501vente. c) energfa eléctnca- °

d) consumo. de agua y €)) capital de inversién. Com se aprecia en el cos-
to de capxtal 1os procesos BASF y Japanese Geon scn otra vez los mmores.ff
pero los procesos Shell, Phillips y Union Carb1de pueden culpeur para -
capaudades en-el rango de 16 »000:a 30 ,000 Ton/a.

En la tabla 5.6 se muestran los conswtos de servicios auxiliares para va-
rios wocesos. BASF ofrece los consumos de servicios auxiliares con la --

4 advertehcia qué pueden ser reducidos un 15-20% sin una inversi6n adicio-
nal, a través de algunas modificaciones hec.has recientemente. Japanese
Geon'dice que una colunma lavadora con agua se ha suprimido sfn pérd1das
adicionales de disolvente. Shell, Phillips, y Union Carbide taniué ---
.ofrecen consumos reduc1dos de servicios auxiliares en sus procesos.

.La:pureza deseada de los productos, afecta ligeramente el costo de la -- _
planta. La eliminacién casi total de acetilenos (99% de metilacetileno,
99.9% de vinilacetielno y 99.98% de etilacetilenos) no aumentan el ca--

. pital de. inversién en mis del 10% para el proceso Shell (tabla 7). Va--

" lores.similares (99 9% de los tres acetilenos) se obtienmen para el pro-

" ceso Phillips"modificado" (tabla 5.5, caso B), donde los costos del --
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: equlpo desnudo asc1ende en 15% para la separac16n casi total de acetuenos. .

 Los cargos »flJOS generalmente asc;enden a 23% del capital de inversién.

Un incremento del 10 a 115% en el capital de inversién incrementa los car

"gos fijos por la misma cantidad. Los cargos f1 jos generalmente representan
el 36-40% del costo total de manufactura y esto significa que si se requ1e
Te la e11m1nac16_n total de acetilenos, esto puede incrementar el costo de

manufactura del 4 al 6%.

la influencia proporcional lineal del costo de butadieno, en la alimenta--

cién de C4 contra el costo total de manufactura se muestra en las figuras. ‘

5.5y 5.6. E1 valor nommal del butad1eno como combustible en Europa era de-
SSZ/Ton

“E1 tamafio de la planta .tiene un efecto considerable en 1os costos de recu-
peracifn. Un incremento de capacidad de 16,000 a 50,000 Ton/a puede reducir
los costos de recuperacién en $11/Ton, mientras que en un incremento de --

= 50,000~ 60' 000 Ton/a la reduccién es de solo $1/Ton. Los valores obtenidos -

| para el proceso Shell indican costos de $66.4/Ton para una planta de feees
" 16,000 Ton/a decreciendo a $58.78/Ton para 50,000 Ton/a y a $57.48/Ton ‘pa
“ra 65, 000 Ton/a (54)




Tabla 5.2

Comparaéidn econémica para una planta de ‘16,000 Ton/a de butadieno en Europa Occidental en 1964

Phillips

Unidad Shell Esso
(ACN) (CAA) (Furfural)
Inversién de capital (INV)
Dentro de L.B. $ Millones 1.5 2.6 2.0
Fuera de L.B. $ Millones 0.6 0.6 0.6
Total: . $ Millones 2.1 3.2 2.6
Servicios Auxiliares
Vapor Ton/hr 32 8.4 20.5
Electricidad KW h 110 1,210 160
Agua de Enfriamiento 1000 m3/a 8,080 1,720 2,870
Regalfas $/Ton anual 8.25+ 8.25 cue
Mano de Obra hombre/ turno 4 4 4
Costos Cantidad Costo Cantidad Costo Cantidad Costo
Anual Anual Anual Anual Anual Anual
Variables (§X103) ($X103) ($X103)
Materia Prima $ 32/Ton § 16,500 527 16,500 527 16,500 527
Vapor ) $1.6/Ton 256,000 410 67,000 107 164,500 263
Electricidad $10/Mkh 850 9 9,700 97 1,280 13
Agua de Enfriamiento $6/1,000 m3 8,080 48 1,720 10 2,870 17
Productos Qufmicos (pérdidas) --- 25 - 25 --- ‘60
Mano de Obra $5,000/ afio-H 16 80 16 80 16 80
Supervisién (25% de mano de obra) c- 20 .- 1?2) -- 2(.).
--- 132 - .- oW

Pago de regalfas




Cargos Fijos + (23% de INV) $ x 103 483

735 600
Costo Total de manufactura § X 103 - 1,734 - 1,733 1,580
II (v)

Flujo neto de efectivo, 203 de INV § X 103/a === 420 --- 640 520
Depreciacién, 12.5% de’INV $ X 103/a 260 -- 400 320
Ingreso Neto despues de imp §W% g 103/a -~- 160 --- 240 200
Ingreso Neto antes de mp a X) 103/a --- 320 --- 480 400
Costo de manufactura (S) $ X 103/a --- 1,734 —.- 1,733 1,580
Ingreso por ventas de butadieno (Y)$ X 103/a --- 2,054 - 2,213 1,980
Precio de venta dé butadieno $/Ton --- 130 --- 140 125
*  El pago de 're§a1£as est4 incluido en la mver516n
'+ Pago de regalias duranté ocho afios.
# - 23 de INV esta derivada de: 12.5% de depreciacién, 3.5% de intereses, 4% de mantenimiento,

2% de gastos generales, 1% de seguros e impuestos.
& - Valor de butadieno como combustlble en la-alimentacién Cjg.
II Pago en 5 afios.



Tabla 5.3 :
Comparacién Econémica de los 6 procesos de erraccuﬁn

g

PROCESOS

ANTIGUOS .

.

SHELL  (ACN) ESSO © (CAA) priLLIpg | (Furfural)’,
: Costo $/Ton Costo $/Ton * | Costo $/Ton <~
=1 - Requerimientos {de Producto Requerimientos | de Iroducto |Requerimientos | de Producto - -
,Vapor ($1. n(f)/Ton) (6/1.000 1) ;3,“’%‘ 25.60 8.2 Ton T 6.2 0.3 Ton | - 1648
€ rmmxento m ! 3.03 107 m . o e
Aﬁctnc:dad RRT) 0.05 Mh | © 0.55 oot wm | &:88 1208w [ I ' S
;1] Costo Total de Servicios Auxiliares 29,18 13.42 ' 018,350 7
| Inversién (INV) ($/Ton anual) 131 200 163 .
.{'Inv. para una planta de 16,000 i ' T
© | Ton/a en L.B. ($ millones) 2.1 3.2 2.6 N
il Catgos fijos totales (=23 X Inv/ : : AN R '
£ 16,000) 30.18 46.00 N I
Mano de Obra + Supervisz6n S
"1 (4 hombres - afio + 25& a $22,500/ ’ '
| hombre-afio) 7.03 7.03 7.03
| Regaifas 7.90* 7.90* ' aee
| Materias Primas ($/Ton) 33.00 33.00 33.00°
| costo Total de Mamufactura ($/Ton) 107.28 107.35 95.87




s

Continuacién de la Tabla 5.3

PROCESOS

NUEVOS

UNION CARBIDE (DMAC)

BASE  (NMP)

JAPANESE GECN (DMF)

-

Costo $/Ton

Costo $/Ton

T

Costo $/Ton

Requerimientos| de Producto  |Requerindentos |de Producto Requerimientos|de Producto

Vapor ($1.6/Ton) ? s
. a de ggriamiento (§6/1,000 m3) 3%97m’§on 6.35 ! 12(.)5 'gon 4.08 2._369m'£on 2.24

Electricidad (§ 10/4h) = 8805 aim R %% e 3% 8.120 Maih 138

Costo Total de Servicios Auxiliares 9.46 i ' 8.28 8.94

Inversién (INV) ($/Ton anual) 106 97 84

-Inv. para una planta de 16,000

Ton/a en L.B. ($ millones) 1.7 1.55 1.35

Cargos fijos totales (=23 X Inv/

16,000)

Mano de Obra + Supervisién

| (4 hombres - afio + 25% a $22,500/

hombre-afio) . 7.03 7.03 ~7.03
.| Regalfas, 16.50 12.00* 12.00*
‘{Materias Primas ($/Ton) 33.00 33.00 33.00
.{ Costo Total de Manufactura ($/Ton) 90.37 82.62 80.29

*

Valor hipotético
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Tabla 5.4 ' ‘
Economfa del Proceso Union Carbide (DMAC)

para una planta de 35,000 Ton/aiio,

Requerimientos
por Ton de pro
ducto.

Costo ($ Ton de|
butadieno pro-
ducido).

Materiales:

butadieno ($0.06/1b)*
dimetilacetamina ($0.25/1b)

otros ‘productos quimicos

Servicios Auxiliares:
electricidad ($0.009/Kvh)
vapor. ($0.0006/1b)

Agua de enfriamiento ($0.0145/1,000

US gal)
Mano de obra ($23,940/hombre-turno)
Supervisién (25% del costo de mano de obra)
Mantenimiento (2% de limite de baterfa)
|Gastos generales (2% de limite de baterfa)
Depreciacién (10% de 1imite de baterfa)
Interés (5% de limite de baterfa)
Impuestos, seguros (1% de' limites de bate-
ria)

Costo Total +
Costo Total (excluyendo costo de buta-
dieno)

2,205 1b
varios
205 Kwh

7,450 1b
44,100 gal

3.3 1b

132*
0.83

0.88

1.85
4,77
0.64
0.67
0.17
0,97
0.97

4,86
2.43

0.49
151.83

19.53

* Precio de Venta
+ No incluye pago por regalias
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_Tabla 5.5

Efecto de la separacifn de acetilenos para una planta de
50,000 ‘ton/a utilizando ¢l proceso Phillips 'ModiCicado"

Costo A Costo B
Costo de equipo desnudo * (§ U.S.)
Columnas 167,000 220,000
Intercambiadores 138,000 138,000
Recipientes, tanques 36,000 36,000
Bombas, motores y arrancadores 65,000 72,000
TOTAL: 406,000 466,000
Inventario de disolvente (1b) 250,000 250,000
Mano de obra por turno » 2 2
Consumo de disolvente (1b/dia) 700 700
Servicios Auxiliares
Vapor (1b/hr) 68,000 68,000
Electricidad (Kwh) 180 190
Agua de enfriamiento {gpm) (20°F) 6,000 6,000
Recuperacién de butadieno (%) 97 97
Separacién de Acetilenos (%)
Metilacetileno 99.9 99,9
Vinilacetileno 99.0 99.0
Etilacetileno 99.0 99.9
Pureza-de producto 99,5 99.7

- * Los valores para la unidad en 1imites de baterfa incluyen todas.las par-
tes recomendadas, pero exluyendo almacenamiento de la alimentacibn y --
productos.



T apdge
Tabld 5.6 o

Nuevos consumos en Servicios Auxiliares, (53)

| BasE |JapanEsE {pHILLIps | siELL | uNton
SERVICIO. "GEON CARBIDE |
| o) | oM [rursuran)| aav)

... |Vapor, Ton 20 | 2.7 a7 | 2.8 | 35
s |Agua de enfriamiento m 150 175 158 83* | 167 |
" |Electricidad K#h 33 22 | 30.8 | 66 | .-

* Basado en Temp = 30°F

f




Tabla 5.7

Costos de Capital relativos para varios requerimientos de disefio.

(gasto de alimentacién constante; separacién de acetilenos).

Butadieno en la alimentacién %
Butadieno en el producto %
Butilenos en el producto %

Recuperacién de butadieno %

Costo de capital relativo

Separacifn de acetilenos %
metilacetileno
vinilacetileno
etilacetileno

Costo de capital relativo

40
98.5

1.0
97

1.0

35
90

1.01

40
99.5
1.0
97
1.02

20
35
90

1.03

40

99.5
1.0

98
1.03

99
35
20

1.035

50

99.5
1.0

97
0.99

99
20
99

1.05

50
99.5

97

99
99
99.8

1.07

7
1.04

99.98

1.10,

40

99.5
0.25

97
1.06
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CONCLUSIONES
Bel estudio realizado se ha encontrado que la tecnologfa para la produc--

- cibn de butadicno, compuesto que polimeriza facilmente y que se utiliza
' principalmente para la elaboracién de hules sintéticos como: el hule esti

reno-butadieno, hule polibutadieno y hule acrilonitrilo-butadieno, ha sido
desarrollada ampliamente en Estados Unidos, en Europa Occidental y en Ja--
pén lo cual se debe principalmente al gran incremento que ha tenido la de
manda de hules sintéticos en los dltimos afios. La Tecnologfa ha sido en--
focada desde diferentes puntos de vista en funcién de los recursos de ca-
da uno de los pafses que la han desarrollado; por este motivo para el es-

tudio de los procesos se ha hecho una divisién que los agrupa de acuerdo a
sus. caracteristicas tecnol6gicas en seis grupos: Procesos de «tangl, .de des
hidrogenacién de n-butenos, de deshidrogenacién de n-butano, de oxideshi-
drogenacién de n-butenos, oxideshidrogenacién de n-butano en presencia

de halégenos y de extraccién,

La produccién industrial del butadieno empez6 en los E.U.A. durante la se-
gunda guerra mundial debido a la escasez de hule natural suscitada en esos
dri’zis, teniendo en 1941 una produccién de 2,675 toneladas y para el afio de
1980 1a produccién fué de 1,678,000 toneladas. De esta cantidad el 68% co
rresponde a los procesos de extraccibén y el 32% restante a procesos de -
deshidrogenacién y oxideshidrogenacién. De esto se deduce que la tecnolo-
gia para los procesos sintéticos es la mis avanzada y por lo tanto la que
mayores cambios ha presentado, debido a la falta de insentivos provocados
por la situacién del mercado que han hecho progresivamente menos favora--
ble el desarrollo de nuevos procesos para producir butadieno; ya que la
mayor parte de la demanta mundial puede ser cubierta por el butadieno pro

-cedente de las plantas de extraccién. La produccién mmdial de butadieno

en 1978 rebasé los 4 millones de toneladas lo cual lo coloca como uno de
los principales productos quimicos.

En México, su consumo empez6 en el afio de 1965 y no se produjo hasta el
afio de 1974 en la planta de PEMEX de Cd. Madero con capacidad de 55,000
toneladas anuales.
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Los primeros procesos para producir butadieno fueron a: paftir de alcdhél“ o

etflico donde el alcohol era obtenido por fermentauén de granos

Estos procesos fueron desarrollados en Europa prmc1palmente en Rusia y -
Alemania. En los E.U. el proceso a partir de alcohol fue desarrollado prin-
cipalmente por la compafifa Union Carbide § Ca{rbé_n Chemical Company. Este
proceso fue operado por dos compaiifas en 1943 Koppers United en Pensil-- L
vania y Union Carbide en Kentucky y West Virginia, teniendo el priméro --

cuatro plantas y el segundo siete plantas cada una con una capacidad de -

18,000 ton./afio dando una produccién total de 200,000 toneladas anuales -

de butadieno. Este proceso fue desplazado varios afios mas tarde por proce
sos de deshidrogenacién de fracciones de petr6leo, debido al crecimiento :
petrolero; ya que por éste camino resultaba mas econémico producir ‘buta-- ’
dieno. Por ejemplo, para una planta de 18,000 Ton/ano se requerlrén aproxi
madamente 190,000 litros/dfa de alcohol, lo cual hacia el proceso mcostea
ble.

Los procesos de deshidrogenacién se dividen en dos grupos depend1endo del -
tipo de materia prima utilizada:en procesos de desh1drogenac16n de n-buta
no y procesos de desh1dmgenac16n de n-butenos. :

Los procesos de deshidrogenacién de butono son el proceso Houdry y el Pro
ceso Phillips. El Houdry tiene la ventaja de ser un proceso versétil, ya
que puede deshidrogenar hidrocarburos ligeros para producir tanto mono - '

_olefinas como olefinas a partir de parafinas de tres a cinco 4tomos de

carbono, debido a esto se puede combimr la produccién de butadieno.kcon_

'la de otros productos variando nicamente la alimemtacifn. Otra ventaja .-

del proceso Houdry, es el de ser un proceso que transforma el butano a -
butadieno en un solo paso mientras que el proceso Phillips necesita pri- - ‘
mero la transformacién de butano a buteno y posteriormente la transforma o
cibn de buteno en butadieno, L

Se analizaron cuatro procesos de deshidrogenaci6_n de buteno: el proceso




-252~

ESSO, el Shell, el Dow y el Phillips, estos procesos difieren principalmen

te en el tipo de catalizador usado, en el modo de operacién (ciclico 6 -
contfnuo) y en la relaci6n convercién/selectividad obtenida. Existen cinco
catalizadores que son el ESSO 1707, el Shell 105, el Shell 205, el Dow-B

y el Phillips 1490. Los dos primeros fueron sustitufdos por el Shell 205,
quedando tres catalizadores disponibles el Shell 205, el Dow-B y el Phillips '
1490. Cada uno de ellos tienen sus ventajas y sus desventajas.

E1 Shell 205 tiene la ventaja de ser un proceso continuo que ademds presen
ta el menor consumo de vapor por kilo de buteno y de requerir una hora de
regeneracién por cada 24 horas de operacién. El proceso Phillips tiene co-
mo ventaja el ser un proceso contfmuo que no requiere regeneracién y que -
tiene un consumo de vapor intermedio. E1 Dow-B es el que presenta la mayor
relacién selectividad/conversién pero ticne la desventaja de ser un proce
so cfclico que tiene que ser operado en un ciclo de 0.5 a dos horas de --
reaccién por ciclo de regeneracién, ademds requiere mis vapor qué los an-
teriores. En general la seleccifn de cada uno de ellos depende de las con
diciones particulares de la planta y de la economfa dictada con esto.

Existen dos tipos de procesos de oxideshidrogenacidh: Aquellos que no utili
ian halégenos y que utilizan como materia prima butenos y los que utilizan
halogenos y parten de n-butano. Teniendo el primer grupo 3 procesos y el -
segundo uno.

,‘v.ﬁ{is{ten'tres procesos de oxideshidrogenacién de butenos el British Petroleum
' 13Ph1111ps 0-X-D y el Petro-Tex OX0O-D. Estando el primero a nivel de planta

;':'V'aplloto y los otros dos a nivel industrial.

-1 goiéarai:ién entre ellos es dificil dado que no se encuentra reportada m-
' cha 'mformac16n en la literatura sobre ellos y  1la poca informacién exis--

tente difiere principalmente en la espec1f1caC16n de las corrientes de alimen
taci6n'y de productos, en las capacidades y en las condiciones de los servi--

cios auxiliares requeridos.
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Existe un solo proceso de oxideshidrogenacién en presencia de halégenos
el proceso Shell IDAS, el cual parece tener un gran potencial pero mu--
chos riesgos. Una planta comercial fué_ con‘struida en el Su.r de Francia -
por la Shell Dev. Co. pero aparentemente fué abandonada por que el conte
nido de iodo resultaba insoluble. Una planta trabajando en el mismo prin
cipio fué construida en Rusia pero fué abandonada por razones similares.

Las ventajas de usar iodo es que précticamente no hay craqueo o forracién
de ningln compuesto orgénico de iodo a la temp. de reaccién. Sus desventa
jas son sin embargo, su alto peso molecular, es costoso y se necesita una
alta eficiencia en la recuperacién de iodo de los ioduros orgénicos forma
dos a bajas temperaturas,debido a que el precio del iodo es mucho mayor -
que el de butadieno. Otra desventaja es que es corrosivo y tienen que uti
lizarse materiales de construccién modificados.

Los procesos de extraccién utilizan como materia prima hidrocarburos de la
serie C4 que contengan una concentracién aproximada de ms del 15% de -

butadieno. Estos procesos se utilizan tambien como auxiliares en las eta--
pas de preparacién de la alimentati(m y en ladepurificacién y recupera--
cibn de butadieno en los procesos de.deshidrogenacién y oxideshidrogenacién,
para obtener un producto que pueda utilizarse en los procesos de’ polimeri-
zaci6n de butadieno. V

Existen dos 'tiipos de procesos de extraccién, los que estan basados en la se
paracién quixhica y los que estan basados en la separacién ffsica. Del pri--
mer tipo se tiene an solo proceso, el proceso ESSO que. utiliza como disol-
vente acetato cupro am‘;nico. Del segundo tipo se tienen cinco procesos que
son: el Phillips, el Shell, el Union Carbide, el Basf y el Japanese Geon -
qﬁe emplean respectivamente los siguientes disolventes: Furfural ,Acetoni--

trilo, Dimetilacetamida, N-metil pirrolidona y Dimetilfornamida.

El proceso ESSO tiene la ventaja de no usar un fraccionador para separar
el CIS-2 buteno del butadieno, pero sin embargo sus principaleé problemas
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son: la regeneracién del disolvente y la necesidad de una etapa de pretra-
tumicnto si la concetracién de acetilenos en la alimentacibn es mayor de
100 ppm, 1o cual involucra grandes costos y cquipo auxiliar,

En la comparacién econfmica mostrada cn el capftulo cinco puede observarse
que: los procesos Basf y Jupanese Geon son los que prescntan los menores -
costos de¢ manufactura y de capital, mientras que los procesos Shell, Phillips
y Union Carbide pucden ser competitivos en el rango de 16,000 a 30,000 tone--
lada anuales.

9.~ [En general los rendimicntos por paso obtenidos en los procesos de oxideshi-

: drogenacién aproximadamente 60-70% son mucho mejores que los obtenidos cn
los procesos convencionales de dcshidrogenacién; esto dé como resultado una
disminucién en los costos de alimentacibn, en los equipos y en el consumo -
de‘energia, debido a que se¢ reduce la recirculacién. Ademés estos altos ren
dimientos dan ahorros significativos en los costos de purificacién. v
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