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INTRODUCCION 

Es de suma importancia para el país el proyectar una planta para producir 
butadieno, compuesto que polimeriza fácilmente y que se utiliza principa! 
mente pura la elaboraci6n <le hules sintéticos como: hule estireno-butadi~ 
no, hule polibutadieno y hule acrilonitrilo-buta<lieno, cuyo principal uso 
se encuentra en la industria llantera, ya que traería co100 resultado pri!!_ 

cipalmcnte un aumento en la capacidad existente y una disminuci6n en sus 

importaciones, con lo cual se lograría una <lisminuci6n en la fuga de divi 
sas tan importante en el período econ6mico por el que atraviesa nuestro -
país. 

f:n la presente tesis se han desarrollado los trabajos de investigaci6n -­

así como las conclusiones y recomendaciones que se relatan a continuaci6n 
en los diferentes capítulos de este trabajo, todos ello~ enfocados a la 
comparaci6n de tecnologías de proceso para producir butadieno, para así -

poder obtener la tecnología más adecuada para implementarse en nuestro -­
país. 

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

Hacer una investigaci6n, descripci6n y clasificaci6n de los diferentes p~ 

cesos existentes en el mundo para producir butadieno, agrupándolos de acue! 
do a la materia prima utilizada y al tipo <le reacci6n química involucrada -

para después poder analizarlos por grupos. 

Analizar la situaci6n nrundial del butadieno con respecto a las capacidades 
de las plantas industriales instaladas, el precio de venta y costos de las 
plantas. Así mismo hacer un estudio sobre la oferta y la demanda del buta­
dieno en México (principales demandantes, comercio exterior, producci6n -

doméstica y consumo nacional aparente). 

Comparar los procesos desde un punto de vista t~cnico en base al tipo de -
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reacci6n química involucrada, conversi6n y selectividad obtenida, condi­
ciones de operaci6n, requerimientos de servicios auxiliares y requeri--­
mientos o condiciones propias de cada proceso. 

liacer una comparaci6n desde el punto de vista econ6mico de algllllos procc-. 
sos debido a que no se dispone de mucha infonnaci6n en la literatura so-­
bre costos de procesos. 

El trabajo conluye con una presentaci6n a manera de síntesis de conclusio­
nes y reconcndaciones relativas conv:> una primera.aproximaci6n para la se-­
lecci6n de la tecnología de proceso más apropiada. 
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CAPITULO I 

GENERALIDAD ES 



Propiedades Físicus. 

Butatlicno, tambjén con11ciJo cnmo: 1-3 butuJieno, hivini.ló, tlivinjlo, -

CJritrcno, pirrolilcno, hiutilcno o vinilctllcno. 

¡;¡ Butadicno a tcm¡wrutun.1 ambiente es un gas irn.:oloro, no corrosivo, 

i1ú'lamable y con un. •1lor arnmático ll,2). 

A continuaci6n se dan algunas de sus propiedades: 

F6nuula: Cll2=CIJ-CH=Cliz 

Peso Molecular 54.088 

Punto de ebull ici6n u lutm (3). - 44°C - 24.USºF 

Punto Je fusi6n a l atni (3,4) 108.9ºC - 163.67ºF 

Variaci6n de cambio Jc1 punto de cbul 1 ición l. 528 (ºf) • (in llg) 

Con la presi6n a su punto de ebullición nol11lul (4). 

Temperatura Críticu Te (5) 152°C 305.oºF 

Presión Crítica Pe (5) 42. 7 atm 627. 7 lbfin2 

Vólum~n Crítico (5) ccm
3 

/gmol) 220.8 

Densidad Crítica ( &/ml) 0.245 

Factor de Compresibilidad Crítico Zc (5) 0.270 

factor de Compresibilidad a Ui forentes Temperaturas (6) 

Ven' figura 1.1 

Volumen Específico del Vapor a 32ºF y 14.7 lb /in2 (ft3 /lb)(4) 6.46 

Densillad del Vapor a OºC y 760 nvnHg (4) ( g/ml) 0.00248 

Peso csped fico como gas (Ai rc=l) (3) t. 877 
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Peso específico como 1Í4ui<lo (Agua a 60°F=l) (3) 

Prcsi6n de Vapor a Distint:is Tc:mpcraturas (5) 

Ver figura l. 2 

Con<luctividad Ténnica <lc:l Cas (:;) 

Ver figura 1.3 

Conductiviclad Ténnica del Líquülo (5) 

Ver figura l. 4 

0.6263 

Calor de Vaporizad6n en el Punto <le Ebullici6n Nonnal (4) 

cal¡g 99.8 

Para otras Teniperaturas 

Ver figura 1.5 

Calor de Fusi6n (4) 

Calor de Foniaci6n a 2SºC 

35.28 cal¡g 

Kcal 
nm-

1908 cal/mol 

(2) 

Gas 26.33 

Líquido 21.21 

Energía Libre ele Fonnaci6n del Gas a 2SºC (2) Kcal¡mol 36.01 

Calor de Combusti6n del Vapor a 2SºC y 1 "atm (4) ll.055cal¡g 

607.94 ~~ 

Calor Específico dél Vapor a 25°C cal/gºC (4) 0.32 

A otras Temperaturas 

Ver figura 1.6 (5) 

Calor Específico del Líquido a 25°C cal /gºC (4) 0.517 

A otras Temperaturas 

Ver figura 1.7 (5) 

. ·, 

.. · .. ; 
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Coeficientes <le Expansi6n como Líquido (3) 

0.001022/°F entre + :iºF y + 7UºF 

In<lkc <le refracci6n para la lfoca O ¡1 2'.iºC (4) 1.4293 

Tcnsi6n Supcrfici.al. 

Ver figura 1.8 (5) 

Viscosidad <lel Vapor 

Ver figura 1.9 (5) 

Viscosidad <lel Líquido 

Ver figura 1.10 (5) 

Solubilidad: 

Ligeramente soluble en agua, mas o menos soluble en metano! y etanol, 

soluble en disolventes orgánicos comunes, tales como: acetona, éter, -

benceno, tetracloIUro de carbono, clorofonno, acetonitrilo, dimetilfo_!:. 

namida, N,N-dimctilacetamida, N-metilpirroli<linona, etc. Fonna aze6tro 
• I -

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

Seguridad. 

Los principales peligros radican en su alta inflamabi.lidad y reactividad. 

química. 

Límites de Explosividad: 2-11.5% volwnen de butadieno en aire 

Temperatura de Autoignici6n: 4SOºC 

Butadieno forma per6xidos explosivos en contacto con el aire, estos -­

pueden ser peligrosos cuando son concentrados y calentados; por ejem­

plo durante una destilaci6n. Ac)cmás pronueven la polimerizaci6n. La fo! 

maci6n d1:~ per6xidos puede ser prevenida por la exclusi6n de aire o por 
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la adici6n de un inhibidor, como por ejemplo, t-butilcatecol, hidroqui-

nona, <li-n-butilamina, etc. 

Los efectos fisiol6gicos del 1-3 butauicno pueden variar <le inuividuo 

u individuo. Exposiciones a altas concentraciones tienen un efecto nar-

c6tico. Es irritante a la piel, ojos y vias respiratorias y puede cau­

sar náusea. Como recomendaci6n, la máxima concentraci6n pennisible para 
lUla exposici6n de 8 horas es 1000 ppm en volt.llllen (1,2). 

Figura 1.1 Factor de Conpresibilidad. 

1.00 __________ ~----...... ----..---...... ----~-----i 

0.99 

0.98 

75ºC 

0.97 

0.96 

o 200 400 600 800 1000 . 1200 1400 
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PiP.;Ura 1.5 Calor d• Vaporizaoidn 
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Figura l.6 Calor EPp~c!fico del vapor 
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l. 2 Propfr<lades Q.ifrnicas. 

m 1-3 butadicno ce: con:.;itkraJo un /¡fdriJ!J de resonancia en base• a la 

tcorfo <le valcncia-t•nlace con una cncrgfa de resonancia <le 3.5 Kcal/rnol 

+ + 

Cllz-CI J=CJ 1-CHz .-.-.. C.:t-lz= Cll-Cll=CJ iz - Cllz-Cll=CI 1-Cllz 

La molécula de butaclieno tiene una configuraci6n plana; dos confonnacio 

nes son posibles. La "Cis" y la "Trans", las cuales estan en cquil i.brio. 

H 

H 
H 

=:;-··- H 
11 ¡.¡ 

Trans Cis 

La fonna "Cis" predomina a -75°C, y la forma "Tnms" predomina a tenpc· 

ratura ambiente . .Ahora bien, la orientaci6n "Cis" es requerida en algu­

nas reacciones por consideraciones estereoquímicas. 

La gran versatilidad que tiene el butadieno como materia prima está refl~ 

jada en la gran variedad de reaccionC's químicas que presenta, como por 

ejemplo: condensaci6n Dicls-Alder. polimcrizaci6n, reacciones de cicli­

zaci6n, oxidaci6n, adici6n y sustituci6n, alquilaci6n; reacciones envol­

·viendo: radicales libres, carbono, hidr6geno y mon6xido de carbono, amo­

níaco, fonnaci6n de complejos, cte. 

A continuaci6n se describen algtmas de las más .importantes (1,2). 

Reacciones Dlels-Alder. 

El butadicno rcaccjona con una variedad muy grande de dien6filos, para 



dar derivados cíclicos, como por eje1l4>lo. la síntesis de ciclohexeno, 

ciclohex~dieno, y benceno mediante la desproporcionaci6n de butadieno 

(1). 

e-e-e-e 

C-C-C•C 

lkttadieno 

[ C=C-~-i J 
C=C-C-C 

e-e-e 
.-...-2 11 + 

e-e-e 

e 
11 
e 

Conplejo de Hexatrieno Btileno 
cuatra centros ;/ "<\ºe 515 ~· 

-H2 

o~o 
Ciolobnadieno Benceno 

·Reacciona con anhidrido mal~ico para producir anhídrido tetrahidroft4lico: 

+ Q
P.· 

~ 
~:. 

" o 

Re~ciona con estirene para producir 4-feriilciclohexeno: 

+ 
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Re~ciona con acroleina para producir Tetrahidrobenzaldehido: 

+ CH-CHO 
11 
CH 2 

Reacciona con 1,4-naftaquinMa para prlducir tetrahidrGi:ntraquinona. 

' · .. : 

•• 

O· CHO 

Reaceienes de'Cicl:lzaci~n •. 

·(2,8,9) El butadieno·puede ser convertido en distintos ciclos o d~ros 

·y tJ:~ros de cadena abierta~ dependiendo de las condiciones de reacci~ 

. y ·c1e1 tipo "8· catalizaderes usados. 
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Reacciones de Ciclodimerizaci6n. 

Usando catalizadores de níquel preparados por reducci6n electrolítica 

los productos predominantes son: vinilciclohexeno y 1,5 ciclo-octadieno; 

el 1,2 divinilciclobutadicno es fonnado cuando hay reacoioodo de ligadu­

ras en condiciones adecuadas <le reacci6n. Usando catalizadores fierro, 

cobre, zeolitas u otros compuestos se obtiene como producto principal el 

ciclo-octadieno. 

t-vlnil6iclohexeno 

o 
Cie ~is-1,~ ~icloontR~ieno(COD) 

l, 2 divini l ciclot1utano 

Reacciones de ciclotrimerizaci6n. 

F.n la ciclotrimerizaci6n de butadieno se obtiene 1,5,9 ciclododecatrieno, 
1 

el cual presenta tres estereois6meros: isómero trans, trans, trans, is6-

~ro trans, trans, cis y el is6mero trans, cis, cis. La distribuci6n de 

éstos is6mcros depende principalmente de la teptleratura y del tipo de -

catalizador. Usando como catalizador tUl con¡>lejo de níquel se obtiene c~ 

mo producto principal el isómero, .trans, trans, trans. Usando un catali­

zador tipo Ziegler el is6mero principal es el trans, trans, cis. Entre • 
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los tres is6meros existen pequeñas diferencias en cuanto a su reactividad 

química. 

-·~w 
ttt-CDT 

e o l 
e~ 

ó~ e 
ttc-CD! 

~ 
tcc-CDt 

Reacciones de Polimerizaci6n. 

El butadieno polimeriza bajo una gran variedad de condiciones para dar 

estructuras correspondientes a la adici6n 1,2 y 1,4 de el mon6mero. Los 

elast6meros sintéticos están basados en butadieno, los tres más ~rtl!!, 

tes son: estireno-butadieno (SBR), polibutadieno (BR) y acrilonitrilo-IJ!! 

tadieno (ABR) • 

.-'.e e,... 
1 + 
e 
~e 

--•~· COPOLIMERO 

EPtireno 
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+ CH 2=CH 
- 1 

COPO LIMERO 

CN 

Acrilonitrilo 

Reacciones de Hidrogenaci6n. 

La hidrogenaci6n de butadieno es llevada· a cabo usando una gran variédad 

de catalizadores para producir: butenos y butano. 

Reacciones de Halogenaci6n. 

V205 
-------· CH3-CHz-Olz-CH3 

Pt 

· n-butano 

CHzo:CH ·CHz-CH3 
1-buteno · 

CH3-CH =-Ol-Ql3 
· 2-buteno · 

El butadieno reacciona cbn Cl2 , Br2, Iz y sus. haluros correspondíentes 

para dar reacciones de adici6n 1,2 y 1,4. 

i
CHz-rn-ai-~z. 

+ Xz 

qtz-CH-oI-qiz 
X X 

adici6n 1,2 

adici6n 1,4 
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Cllz• CH-cr-Clíz 
X H adici6n 1,2 

ReacctcnesdeCárb<liilati6n. 

lbs ooles de butadieno reaccionan con tma ml de mon6xido de carbono en 

alcohol para producir ~ ,B nonadienoato. La reacci6n. es en una etapa car· 

Acetilacetonato ~ 

. . bonll

2

. aci~~dimerizaci~. @OH Pd 

rn2-at·CH-Ol2 + e o + · C ~3l 3P 

Reacciones de Alguilaci6n. 
~ 

m ---"reacciona: cm 'numerosos ccm¡iuestos ar~ticos .~jo cataliza-

dores tipo Priedel -Crafts .- Cllando se. hace pasar hlJtadieno en una mezCla 

de~ y ~ido sul~ico al 96\ reacciona para próducir 1,2 difenil-

. butano. 

• 
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CHz=CH-CH=Oiz + 2 © 
Reacciones de Oxidacf6n 

La oxidaci6n de butadieno en fase vapor con aire produce anhídrido ma-

leico. (10) 

e 
c7 HC-COOH 
1 + º2 11 
e, HC-COOH 

'-.e 

Reacciona con ácido hipocloroso para producir mon6xido de butadieno. 

CHz= rn-CH=CHz + OOCl ___ ..., rn
2
=rn-CH - m

2 
"- I o 

Reacciona con per6xido de hidr6geno para producir er~tritol. 

?H ?H ?11 ?H 
Olz=CH-Ql=CHz + HzOz --'>'9 CHz-CH-CH-CHz 

Reacciones con COITJ>Uestos que contienen azufre: 
Reacciona con ácido sulfhídrico para producir 
Ti6féno: 

e 
e~ 

b 
~e 

+ o s 
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Reacciona casi cuantitativamente con di6xido de azufre para producir 

3-sulf9nelo: 

~e e 
1 
e~ 

e 

Reacci6n con aiooníaco. 

+ 

El butadieno reacciona con amoníaco en presencia de cadmio y nitratos 

; de altuninio para producir pirro!: 

'le· 
e . 
1 
e 
~e 

Reacci6n ·con aminas. 

+ 

El butadieno reacciona con anilina en presencia de ácido clorhídrico pa-
. ' . 

ra producir dos C0114>uestos principalmente. 
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1.3 Usos de .&ltadicno. 

El butadieno ha tenido gran inportancia, no solamente como un conponente 
' 
para la polimerizaci6n, como por ejemplo en la producci6n de hule sin-

tético, sino también es un producto químico intennediario para la sin· 

sis de una gran variedad de conpucstos. 

A conti1U1aci6n se describen algunos de los principales usos de butadieno. 

ltlle Estireno-.&ltadieno (SBR)-Styrene-.&ltadiene Rubber). 

Antiguamente conocido como hule .Ilma. 

Es el hule sintético más importante usado en la industria llantera. Esto 

es debido a las buenas propiedades físicas y mecánicas que presenta, ·· 

además de su favorable costo. El SBR contiene aproximadamente 75% de bu 

tadieno y 25% de estireno. 

La polimerizaci6n de estireno y butadieno toma lugar en enlllsi6n usando 

radicales libres como iniciadores, tales c~ per6xidos; y en soluci6n 

acuosa usando iniciadores ani6nicos o'catalizadores de coordinaci6n, los 

cuales producen bloques de polímeros. El copolímcro de tres blciques SB.S 

(estireno-butadieno-estireno) es producido adicionando estireno y huta· 

dieno y otra vez estireno; éste es un elast6mero tennoplástico que pue­

de ser procesado sin wlcanizaci6n y además posee propiedades únicas, -

tales como alto esfuerzo a la tensi6n y elongaci6n reve.rsible. 

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

ral en cualquier relaci6n deseada para dar productos de gran aplicaci6n. 

La distribuci6n en el uso de S~ en Estados Unidos en 1980 fué como si· 

gue: 

Fabricaci6n de hule para llantas automotrices 65\ 
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·usos mecánicos no automotrices 

. Látex 

Usos mecánicos automotrices 

Otros 

15% 

10% 

5% 

5% 

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

ra. (11,12). 

H.tle Polibutadieno (CIS-BR), 

Es el más importante polúnero para producir hule. Existen varias formas 

estructurales de polibutadieno: CIS-pol.ibutadieno (correspondiente a -

la adici6n 1-4), Trans-polibutadieno (correspondiente a la adici6n 1-4) 

y Alto-vinil polibutadieno (correspondiente a la adici6n 1-2). Estas -

fo1111as son debidas al tipo de iniciador usado en la polimerizaci6n, 

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

producto de adici6n 1-4 el cuál es pol:ilnerizado con estireno SBR o con 

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

consisten de un alquilo de sodio, un alc6xido y un alcali se obtiene -

una adici6n Trans , con catalizadoJ:es ani6nicos a base de 1i tio se obtie­

ne adici6n 1-4 con diferentes niveles de cis y trans, con catalizadores 

de coordinaci6n da un polímero predominantemente cis. 

El polibutadieno puede ser mezclado facilmente con SBR y con hule natu­

ral, fo~do polímeros y copolímeros, de aquí su Wlqllia utilizaci6n.­

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

llantera, para proporcionarle a las llantas una mayor resistencia, una 

mayor tracci6n y flexibilidad a bajas temperaturas. Generalmente se --



-24-

combina con SBR en proporci~ de 25:75 (algunas veces hasta 3~:25). -­

También tiene algunas aplicaciones en el éa.llllo de recubr:iniientos prote.5:, 

tores. tales coon bamí.ces y en la producci6!1 de resinas mdificadoras 

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

fille Acrilonitrilo-:&ltadieno (ABR)'lllle Nitrilo. 

Es producido en enulsi6n acuosa por copolimerizaci6n, variando las pro­

porciones de butadieno y acrilonitrilo (El contenido de acrilonitrilo en 

1Dl hule comercial varía entre el 18 y el 45%). El peso molecular del -

polímero se controla mediante la adici6n de modificadores e inhibidores 

'cuando la reacci6n lleva un avance del 65%. El ABR presenta propiedades 

tales cano resistencia a disolventes, al petr6leo y a productos qu.úni-­

cos en general, posee Wlll gran resistencia a la tensi6n, al calor, pre­

senta buenas propiedades eléctricas y excelentes características para -

procesarlo. Al iD:rementar la cantidad de acrilonitrilo su resistencia 

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

carburos, tales c<JOO: mangueras de carbustible, forros en depósitos de 

cad>ustibl~, forros de tj¡j¡ques, eJ11>aques; también se usa COllX> material 

para.pisos. suelas de zapatos, :inpulsores de banbas; recubrimientos de 

hilos. cementos y 'adhesivos. 

El l~tex acrilonitrilo-butadieno tiene aplicaciones en recubrimientos e 

illpregnaci6n de papel, textiles, refuerzos de alfa!Dras, etc. (11,12). 
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1-ille Policloropreno (Neoµreno). 

El mon6~ero 2 cloro, 1-3 butadieno se produce por cloraci6n de buta-­

dieno a altas terrpcraturas, seguido por isomerizaci6n a 3,4 diclorobu­

tadicno, el cual es <lehülroclora<lo a cloropreno. 

El mon6mcro es entonces polimerizado en erulsi6n acuosa, usando pcrsul-

fato de potasio como catalizador para producir policloropreno. 

El policloropreno es el hule sintético ~s antiguo, tiene excelentes -

propiedades tales como: resistencia al esponjamiento en gasolina y otros 

disolventes; alta resistencia a la interrperie, a la tensi6n y a la ---

oxidaci6n. Se usa como líquido impregnante en papel y telas, coblo adhe­

sivo, en la manufactura de empaques, bandas transportadoras y cables -

(11,12,15). 

Ciclooctadieno (COD). 

Se obtiene por d:imerizaci6n de butadieno. Su principal uso es cano pre­

cursor para la fabricaci6n de Nylon 8, el cual es usado como materia -

prima para la fabricaci6n de fibras y plásticos. Tanlbién puede ser usa­

do cana materia prima para la fabricaci6n de varios productos, los cua­

les se describen abajo (8,12,16). 
·, .• :.; ' : 1 

• · · Acido 4:..octenodl.6ico •. 

·'Se obtienti por hidrogenaci6n, oxidaci6n y un rearreglo, puede ser -

usado como materia prima para poliésteres insaturados. 

- .Acido subérico. 

Se obtiene por oxidaci6n de crrr, puede ser usado como materia prima 

para plasticidas, poliésteres y poliamidas. 
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- Octametilendiamina. 

Se obtiene por ncutraU zaci6n con amoníaco de ácidos tlibásicos, pue<lc 

ser usado como materia prima para pol.iamidas y di-isocianato. 

- Octametilen <li-isocianato. 

Se obtiene por fosgenaci6n de las <liaminas, puede ser usado como ma-

tcria prima para poliurctanos. 

- Epoxiciclooctano. 

Se obtiene por epoxidaci6n de con, puede ser usado como materia pri­

ma para pinturas, adhesivos y plásticos. 

- Hexahalo ciclooctano. 

Se obtiene por halogenaci6n tle COD, puede ser usado como retardador 

de incendios para plásticos, tales COlfKl! polietileno, polipropileno 

y poliestireno. 

Ciclododecatrieno (CD'T). 

Se obtiene por trimerizaci6n de butadieno. Su principal uso es como -­

precursor para la fabricaci6n de Nylon 12, el cual es usado como mate­

ria prima para la fabricaci6n de fibras y plásticos, También puede ser 

usado como materia prima para la fabricaci6n de varios productos, los 

cuales se describen abajo (8,9,12,16): 
1 

- Acido 4,8 Dodecadienodioico. 

Se obtiene por hidrogenaci6n, oxidaci6n y un rearreglo, puede ser -

usado como materia prima parapoliestercs insaturados. 

- Acido dodecanedioico. 

Se obtiene por oxidaci6n de CD'T, puede ser usado corno materia prima 

para plasticidas, poliésteres y poliamidas. 
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- Dodecametilendiamina. 

Se obtiene por neutralizaci6n con aiooníaco de ácidos ~ibásicos, pue­

de ser usado como materia prima para poliamidas y di-isocianato. 

- Dodecametilen di-iscx:ianato. 

Se obtiene por fosgenaci6n de las diaminas, puede ser usado caoo ma­

teria prima pa~a poliuretanos. 

- Epoxi ciclododecadieno. 

Se obtiene por epoxidaci6n de CDT, puede ser usado COOK> materia pri -

ma para pinturas, adhesivos y plásticos. 

- Hexahalo, ciclododecano. 

Se obtiene por halogenaci6n de CIYf, puede ser usado como retardador 

de incendios para plásticos, tales como: polietileno, polipropileno 

y poliestireno. 

Hexametilendiamina. 

Se obtiene por cloraci6n, de butadieno a elevadas teqJeraturas y luego 

cianaci6n, o vía hidrocianaci6n directa de butadieno. Es usado COOK> -

materia prima para la manufactura de fibras de nylon y resinas (12,16) • 

.Acido .AdÍ¡>ico. 

Se obtiene por carbonilaci6n catalítica en fase líquida del butadieno. 

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

attanediol. 

Es producido a partir de butadieno, por W1 proceso de tres etapas que 

consisten en: acetoxilaci6n, hidrogenaci~n e hidr6lisis. Tiene dos usos 

- ·principales, como materia prima en la fabricaci6n de tetrahidrofurano -y -
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en la fabricaci6n de compuestos de acetileno. También es usado en la ~ 

manufactura de pol iurctano, hule sintético, poliéster tcrmoplúst:ico y 

en la imlustr ia de pl ast icidas (12) . 



CAPITULO 11 

PROCESOS PARA LA OBTENCION DE BUTADIENO 

... 
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Los procesos para la obtenci6n de butadieno pueden dividirse en 
cuatro grandes grupos : · 

A partir de etanol. 
De deshidrogenaci6n. . 
De oxideshidrogenáci6n. 
De extracci6n. 

Los procesos a partir de etanol difieren entre sí por el tipo de -
reacciones involucradas. · 

. Los procesos de deshidrogenaci6n se clasifican a su vez en dos ti­
pos, de acuerdo a la materia prima tisada; procesos de deshidrogenaci6n 
de butano.y procesos de deshidrogenaci6n de butenos. Existen dos proce 
sos que utilizan co11D materia prima butano y cuatro procesos que utilI 
zan collK> materia prima butenos. -

Los procesos de oxideshidrogenaci6n pueden dividirse en dos grupos: 
los que utilizan hidrocarburos, oxígeno y un catalizador y aquellos que 
operan además con hal6genos. 

Del primer grupo existen tres procesos utilizando COJIK) materia prima 
butenos, mi.entras que del segundo grupo solamente existe un proceso que 
utiliza co11D materia prima butano. 

Los procesos de extracci6n pueden clasificarse de acuerdo al tipo de 
separación en: procesos de separaci6n química y procesos de separaci6n -
física. EXistiendo W1 proceso basado en la separaci6n química y cinco ba 
sádos en la separaci6n física. Estos procesos difieren principalmente eñ 
el tipo de disolvente usado para la destilaci6n extractiva. 

En la figura 2.1 se presenta un cuadro lil>Strando la clasificací6n ge 
neral de los procesos para la obtenci6n de butadieno. · -

A continuaci6n se describe cada uno de los procesos mencionados ante 
rionnente •• 

Z.l Procesos a partir de Etanol. 

Los procesos para obtener butadieno a partir de etano'!, fueron desa-­
rrollados primeramente en Rusia debido a sus grandes recursos en granos -­
fennentables y en Polonia, antes de la ocupaci6n militar donde el alcohol 
era obtenido de las papas. · 

F.xiste Wl gran número de caminos a partir de los cuales se puede pro­
duéir butadicno a partir de etanol, esto es debido al tipo y secuencia de 
la reacci6n usada. Las interrelaciones que hay entre los diversos nétodos 
que pueden usarse para producir butadieno a partir de butadieno, así co11D 
los caminos usados; se lllllestran diagramaticaE_lente en la figura (Z. Z). 



FIGURA 2.1 
CLASIFICACIO:·~ w~NTIRAL DE LOS PROCESOS PARA LA OBTENCION DE BUI'ADIENO. 
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Los métodos para obtener butadieno a partir de alcohol etílico se 
pueden dividir en seis giupos: · 

1) Proceso de conversi6n directa. 
2) Proceso aldol. 
3) ~todos de etileno. 
4) ~todos de acetileno. 
S) Cóndensaci6n de acetaldehido y conversi6n a butadieno. 
6) Método de crotonaldehido. . . 

A continuaci6n se da una breve descripci6n de cada uno de ellos (17,18) 

Proceso de Conversi6n Directa. 

El proceso directo para la conversi6n de alcohol etílico a butadíeno -
consiste en 'la deshidrataci6n y deshidrogenaci6n sinultáriea de alcohol etfli 
co, el cual fué desarrolladó por Lebedev en RuSia. Este.proceso.es el resúf:' 
tado de la sim¡)lificaci6n de el método Ostromysslenski para la condensaci6n 
de acetaldehido con etanol:y del desarrollo de un proceso.pirolítico estableci 
do por Ipatieff en 1903. · -

La síntesis y la purificaci6n son llevadas de acuerdo ál digrama dado -
. en la fig\ira (2.3) el cual esta 'basa.do en una clrna.ra de catal'izaci6n o tubo 
de conversi6n de ·aproximadamente 1 pie de ancho y 12 pies de longitúd. La -
c'1iara de cátalizaci6n está construída de acero y recubierta interionnente -
eón un esmalte a base de vidrio. Delitro de ésta, hay ima c&nara de calenta-­
miento, el calor es suministrado por un honio que utiliza los subproductos -
gaseosos del proceso. Algunas veces se prefieren tubos de conversión de pe·­
quefio diM!etro, debido a que el .calentamiento del catalizador es más fácil· -

·en.un tubo largo y angosto. ·Previamente a la conversión, los vaporés de al·­
cohol etílico y agua, así 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 la misma temperatura que el catalizador. 

Los vapores de alcohol se inyectan a través de una boquilla en la parte 
superior del tubo de conversi6n, el cual se eneuentra generalmente en fonna 
vertical y-calentado a una temperatura de 400 a 425ºC. Los vapores al atra­
vesar los tubos son convertidos a butadieno y otros productos, con un catalí 
zador a base de alWnina y 6xido de zinc; Los productos gaseosos se sacan de! 
tubo de conversiÓ9..Y se pasan a un enfriador. que se encuentra a OºC, el cual 
condensa el alcohol que no reaccion6 y los otros productos condensables a esa 
teJl1leratura~ Esta condensaci6n crea.el vacio suficiente, para arrastrar los 
vapores a través del convertidor a tma presión ligeramente menor que la at--
DWJSf~rica 680- 710 lllllHg. · 

El enfriador condensa y separa los productos gaseosos de los líquidos. 
La tabla (2.1) muestra las composiciones de las fracciones gaseosa!;~ y Ií-­
quidas. La fracci6n líquida consiste principalmente de alcohol etílico no -
convertido, con péquefias cantidades de alcoholes superiores y aguá¡ mientras 
que la fracción gaseosa consiste principalmente de butadieno e hidrocarburos 
no saturados. · 
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Una llllidad de fraccionamiento separa los componentes de la fracci6n 
líquida proveniente del enfriador. El alcohol etílico se recicla al ca-­
.lentaddr para su utilizaci6n. La fracci6n 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-­
ci6n, donde asciende por ésta y entra en contacto con una corriente des­
cendiente que contiene tDl disolvente para butadieno. La torre está 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 operaci6n se encuentran en la tabla (2.2), donde se -
111Jestra los porcentajes de los componentes antes y después de la absor-­
ci6n. 

Los gases no absorbidos en la torre absorbedora, consisten princi-­
palmente de etileno y éteres, son altamente combustibles y se utilizan -
COJ!k) fuente de energía en el horno del convertidor. En estos gases se -
encuentran pequeñas cantidades de butilenos, los cuales pudieran ser des 
hidrogenados para producir butadieno, pero no son recuperadas, debido a­
la difil separaci6n 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 absorci6n. El destilado de butadieno contiene 
:in¡Jurezas activas, que son separadas por destilaci6n fraccionada a una -
presión de 3-4 atmi1sferas y posterionnente pasadas a través de una solu­
ci6n de sosa al 50%, esta operaci6n sirve para retirar las trazas de ac.!:_ 
taldehído. La mezcla gasesosa es secada posterionnente. En la tabla ---­
(2.3)· se da la contJOsici6n que tiene el producto en este punto. 

La etapa final de purificaci6n es la separaci6n de butadieno, de -­
butileno.s y éteres. El gas se trata con broJOC> para producir compuestos 
con puñtos de ebullici6n distintos, lo que pennite una separaci6n más -­
eficiente en la colUllUla. Luego el tetrabomobutano (compuesto producido -
al bromar el butadieno), se reduce con zinc metálico, dando prácticamen­
te butadieno puro. 

El butad1eno se almacena en fonna líquida bajo presi6n, debido a que 
su temperatura de licue.facci6n es relativamente alta. 

Pueden ser usados coDVJ disolventes: aguarrás o una mezcla de cloruros 
de cobre y calcio, glicol y acetonitrilo, dando buenos resultados; aproxi­
madamente 4.75 pies cúbicos de butadieno son absorbidos por cada gal6n de 
disolventes. Por repetidas extracciones de la mezcla con este disolvente,­
las inl>urezas pueden reducirse a menos de 10%. 

CollK> la reacci6n ocurre en la cámara de catalizaci6n, no existen muchos 
datos sobre el mecanis100 de la reacci6n. Sin embargo, es posible ITencionar 
dos posibilidades. · 

lba teoría explica que la conversi6n ocurre a travé~ de la fonnaci6n 
de tma JU>lécula activa de etileno, la que se condensa bájo el efecto de·-
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la sustancia deshidrogenante, para fonnar el butadieno. La conversi6n se 
representa con las siguientes reacciones: 

La otra teoría dice que el alcohol se convierte en acetaldehido, el 
cual se condensa con una cantidad equimolecular de alcohol etílico, y que 
el producto de condensaci6n pierde agua a trav6s de una serie de cambios 
hasta fonnar el butadieno. 

UlfHiou rn:san + H2 

UlfOO + Ul3CHzOH ~ CH3CH (OH) -CH20lzOH 

OifH (OH)-CHZCHZOH CHZCH: O!-CHZOH + 1-120 

QizCH: CH-CHZOH CH3CH: C: CH2 + H
2
0 

OifH: C:CH
2 

CH
2

:CH-CH:CH
2 

Los problemas encontrados en la producci6n de butadieno a partir de 
etanol por el ~todo de conversi6n directa consisten principalmente en: --

1) Reducci6n de los subproductos e incremento del rendimiento de butadi~ 
no. 

2) Incrementar y mantener la actividad d.el catalizador. 
3) Cuidar el consumo de combustible para llevar la conversi6n con un míni-

mo. 

Controlando la temperatura de la mezcla catalítica entre 400 y 425°C, 
se.. obt'k.'!\e rendimientos hasta del 40%. Jvf.ayores temperaturas causan la for-­
maci6n de hidrocarburos líquidos, dando como resultado la inactivaci6n del 
catalizador; por el contrario bajas temperaturas traen la formaci6n de hi-

. drocarburos gaseosos distintos al butadieno. 

Para increioontar la eficiencia de la cámara de catalizaci6n y para pre 
venir fluctuaciones en la temperatura de la masa catalítica, los vapores de 
alcohol deben sobrecalentarse a 4~0°C previamente a su inyecci6n a la cáma­
ra de catalizaci6n. Se usa alcohol diluído de 65-95% en vez de alcoh0l abso 
luto, allllque también el agua puede ser suministrada en fonna de vapor. La 7 

mezcla alcohol-agua actúa como un medio para mejorar la transferencia de -­
calor, mejor que con alcohol solo y puede dar una distribuci6n más uniforme 
de calor por todo el catalizador. El vapor absorbe los cambios repentinos -
de temperatura y reduce la fonnaci6n de hidrocarburos resinosos que pravo-­
can la inactivaci6n del catalizador a altas temperaturas. La presencia de -
vapor también regula la velocidad de la reacci6n. 
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También se puede usar aire enriquecido con dióxido de carbono junto 
con el vapc;ir, como gas diluyente, para poder controlar la velocidad de 
reacción; de tal manera que la conversión no ocurra instantáneamente y -
cause resinación y carbonización en la superficie del catalizador. 

Generalmente los catalizadores son una mezcla de: tres partes de -­
agentes deshidrogenantes, operando a 42SºC. El catalizador usual es una 
mezcla de óxido de aluminio para dehidratar y óxido de zinc para deshi­
drogenar. También COJIK) deshidrogenantes pueden usarse: óxidos de uranio, 
hidrosilicatos o sulfato de aluminio y coJN:> deshidrogenantes óxidos o -
sales de magnesio o zinc. 

El catalizador se prepara en fonna de tornillos "sinfin" y con \Dl -
dirunetro de 1-3 nro. Gránulos m.1s finos causan taponamiento e incrementan 
la velocidad de reacci6n, mientras que gránulos grandes tienden a dismi­
nuír el rendimiento, debido a que el área del catalizador disminuye. 

La inactivación del catalizador se debe a resinaci6n en la superfi­
cie causada por las altas temperatura, el catalizador es continuamente -
reactivado por oxidaci6n en la superficie del misnv, debido a la intro-­
ducci6n de oxígeno en forma de aire, el cual se introduce coiro gas dilü-
yente con la mezcla alcohol-agua. · 

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

La velocidad de reacci6n se controla por: la tentieratura, el tipo de 
·catalizador, los gases de diluci6n y por la velocidad de inyección de los 
vapores de alcohol. · 

En la cámara de conversión se usan tubos esmaltados, debido a su re­
sistencia a la corrosi6n y porque no tienen efectos perjudiciales sobre el 
catalizador o la reacci6n. 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 soo~c. 1 

Los productos de la reacci6n mantienen la presión del sistema ligera­
meQte menor que la. atioosférica, pero esta presi~n de 50-80 nro. Hg no es -­
suficiente para alcanzar la velocidad requerida.de flujo del gas en el con 
vertidor para la eliminación de los productos. Para ésto se usan bombas ae 
vacío ·y poder reducir la presi6n a 0.25 atm6sferas. Esa presi6n da un flujo 
de gas suficiente ert el convertidor para lograr mantener un equilibrio, te-· 
ner una conversi6n eficiente y en la misma operación, los productos gaseosos 
son separados de.los productos líquidos. 
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Tabla 2.1 

Productos de la deshidratación y deshidrogenaci6n catalítica de alcohol 

etílico, para la obtenci~n de butadieno. 

GASES 

LIQUIOOS 

PRODOCTOS 
Hidrógeno 
t.t>n6xido de carbono 
Metano y Hon6logos 
Etilenos · 
Butilenos 
Butadieno 
2-Penteno 
Hexeno 
2,4-Hexadieno 

Piperileno 
TUlueno 
p-Xileno 
Dímero bivinilo 
Eter etílico 
Eter butil-etílico 
Alcohol n-butilico 
Alcohol Crotílico 
Alcohol n-hexílico 
Alcohol n-amílico 
Alcohol no sáturado n-hexilico 
Alcohol n-oxtílico 
Acetaldehido · 
Aldehído butirico 
Crotonaldehido 
Acetona 
Metil-etil-cetona 

RENDIMIENTO EN % 

1.3-1.6 
0.2-0.5 
0.4-0.6 
s -8 
3 -4 

20 -25 
0.5-0.7 
0.4-0.S 
0.6-0.8 

o.s-o. 7 
0.1-0.2 
0.5-0.7 
O.OS Aprox. 
2.0-5 
0.5-1 
2 - 4 
0.5 - 1 
0.5-0.8 
0.1 Aprox. 
0.05-0.1 
0.3 Aprox. 
2.5-5 

.0.1-0.2 , o.os 
0.3-0.5 
0.1-0.2 
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Tabla 2.2 

Conpc>sici6n del gas de conversión antes y después de la absorci~n en 

la conversión directa de alcohol etílico a butadieno. 
. ' 

GAS ANTES DESPUES 

Hid~geno % 40 Aprox. . 53-65 

oxígeno % 3-4 5 Aprox. 

M>n6xido de Carbono % 0.5-1 1-1.S 

Di6xido de Carbono% 1-2.5 1.5-3 

Hidrocarburos Saturados % 45-55 25-35 

Tetrabronuro de 1-3 butadieno 0.5 Aprox. 0.05-0.048 
en g/& de gas 

Tabla 2.3 

Co~sici6n del pro~cto de conversi~n directa despu~s de la 

purificaci6n inicial. 

BUtadieno 

Butileno 

Eteres de mas de S carbonos 

Acetaldehido 

% 

. 77-80 

20-15 

3 Aprox. 

menos de 1 
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2.1,2 Proceso Aldol. 
El proceso Aldol fué usado ampliamente en Alemania y propuesto en Estados 
Unidos. Este proceso involucra la conversi6n de acetileno o alcohol etíli 
co a acetaldehído; la elecci6n entre acetileno y alcohol etílico depende-

. principalmente de la disponibilidad de esos materiales. 

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

1) Deshidrogenaci6n u oxidaci6n de etanol a acetaldehído. 
Z) Condensaci6n de acetileno a aldol. 
3) Hidrogenaci6n de aldol a 1-3 butilenglicol. 
4) Deshidrataci6n de 1-3 butilenglicol a butadieno. 

Las reacciones en las que se basa el proceso, están representadas por 
las siguientes ecuaciones: 

CH3CHzOH ::> CllfHO + Hz 

ZCHfHJ CHfl 1 (OH) -CHzCHJ 

CHfH(OH)-CH¿Cill +Hz~ CHfH(OH)-CH¿CHzOH 

CHfH(OH)Cn¿CH¿OH ~ CHz: O!-CH:CHz + ZHzO 

La síntesis y la purificaci6n de butadieno, se llevan a cabo de acuer· 
do con el 'diagrama dado en la figura (Z.4) 

La deshidrogenaci6n de etanol a acetaldehido ocurre a ZS0-350°C, pero 
la velocidad de reacci6n es baja para aplicaciones comerciales. Para acele­
rar la reacci6n se usan catalizadores a base de cobre y plata o algunos de 
sus compuestos. La fonna de equipo y las condiciones de operaci6n varían en 
tre los diversos productores que usan este proceso. -
El método consiste en pasar una mezcla de alcohol, vapor de agila y aire, pre 
viamente calentada, sobre el catalizador. La temperatura para la zona de · - ·' 
reacci6n del convertidor varía entre 250 y 650ºC. 

La mezcla saliente del convertidor es enfriada a lSºC. Este enfriador 
separa los gases inertes y el oxígeno no utilizado, de la fracci6n canden-­
sable; la cual consiste de acetaldehído y etanol no convertido. La porci6n 
gaseosa se recicla como diluyente y la porci6n líquida se trata para la co!! 
densaci6n de acetaldehído a aldol, mezclando el ácetaldehido con una solu-- · 
ci6n de.sosa cáustica. La condensaci6n ocurre con rendimientos casi cuanti­
tativos, a una temperatura de 0-20ºC. De la cm.ara de condensaci6n la mezcla 
es alimentada a una colU11U1a de fraccionamiento para quitarle el aceta1Jchído 
no utilizado. Esta mezcla de aldol con agua y algo de etanol que aparece des ... 
de la conversi6n a acetaldehido, se acidula a un ph de 4.8 con ácido acético. 
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La soluci6n acidulada de aldol crudo y etanol es bombeada a la parte 
superior de un cilindro vertical que se encuentra a alta presi6n, el cual 
está revestido interiormente por un material resistente al á~ido y empacado 
con un catalizador que consiste de cobre depositado en tierra de Puller. -
El catalizador debe estar libre de álcalis. La temperatura de la cámara se 
regula de tal manera que en la parte superior no rebase los SOºC y que no 
baje de 60ºC, mientras que la parte inferior es calentada a 120ºC. 

Debido a que la soluci6n entra por arriba y pasa sobre el catalizador, 
se inyecta hidrógeno en la parte superior a una presi6n de 90 atm6sferas, -
para forzar a que el producto salga por la parte inferior. La velocidad de 
catálisis se regula, "principalmente controlando la descarga del producto por 
la base, allllque también puede hacerse variando la alimentación de hidr6geno. 
Una vez que el aldol ha sido hidrogenado, el producto es esencialmente una 
soluci6n acuosa de 1-3 butilenglicol y alcohol etílico con sales de sodio y 
ácido acético. 

Las etapas subsecuentes sirven para separar el alcohol y el agua de la 
mezcla, la soluci6n resultante de butilenglicol es precalentada y pasada di­
rectamente a un déshidratador, el cual consiste esencialmente de tnla col\.Ulilla 
de destilaci6n. El agente deshidratante puede ser suministado directamente a 
la columna junto con el butilenglicol. Como agentes deshidratantes se pueden 
usar ácidos sulf6nicos junto con ácido sulfúrico. La mezcla de butilenglicol 
y catalizador se.calienta suavemente antes de entrar a la columna deshidrata 
dora para prevenir espumamiento y resinaci6n del glicol y del catalizador. -

La deshidrataci6n puede ser llevada conn una operaci6n contínua hasta 
que la acUJJll.llaci6n de subproductos sea voluminosa. Ocurrido esto, se inter­
rumpe el suministro de butilenglicol y la temperatura de la columna aunenta 
gradulamente debido a la fonnaci6n de butadieno, el residuo es entonces sa­
cado de la columna. El butadieno y los líquidos vaporizados son sacados por 
la parte superior de la columna y llevados a lll1 condensador que opera con -
agua a 18ºC, donde se separan los productos intermedios y el agua. 

La fracci6n líquida consistente de productos intennedios de deshidra­
·taci6n y agua, es llevada a un separador donde se separa en dos capas; la -
superior que contiene casi todos los productos inteI11Wildios, se alimenta, -­
.4irec,tamente ·a la columna por la parte inferior. Estos productos intennedios 

·· .··sirven para mantener la temperatura en la .torre e incrementar el rendimiento 
de butadieno. La capa inferior de la fracci6n líquida contiene pequeñas can 
tidades de cornpuestcs intennedios, los cuales son separados por destilaci6ñ 
fraccionada y reciclados a la columna deshidratadora. · 

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

La deshidrogenaci6n y la oxidaci6n del alcohol se llevan a cabo en la 
cámara que contiene el catalizador y consiste usualmente de un tubo de co-­
b:i'e o hierro, o un arreglo de esos tubos para poder proveerlos de calenta­
miento externo. La deshidrogenaci6n de etanol a acetaldehído es una reacci6n 
endoténnica y si se lleva en ausencia de oxígeno, se debe.suministrar calor. 
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Si se introduce aire u oxfgeno ccnel alcohol, la oxidaci6n puede tener 
lugar y el hidr6geno que apareciera en la deshidrogenaci6n se convertí 
ría en agua. Usando el método de <leshidrogenaci6n-oxidacién, la reac--=­
ci6n se vuelve exotérmica y s6lo es necesario suministrar calor al --­
principio. El retiro de hidr6geno come agua, cambia el equilibrio en -
la direcci6n que favorece una mayor conversi6n de alcohol a acetaldehi 
do. -

Para controlar la temperatura en la cámara de catálisis, se intr2_ 
<lucen diluyentes para los vapores de alcohol, tales como: aire, vapor -
de agua, di6xido de carbono o nitr6geno. El nitr6geno residual del aire 
se recicla para ese prop6sito. Manteniendo el alcohol y el acetaldehido 
producido en condiciones diluídas, se puede prevenir más facilmente un 
sobrecalentamiento. Esto es importante, ya que, a temperaturas altas la 
oxidaci6n continúa más allá del acetaldehido y provoca la fonnaci6n de 
ácido acético, di6xido de carbono y s6lidos que se depositan sobre 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 dep6sitos. 

Para prevenir la oxidaci6n de acetaldehído a ácido acético en la 
etapa de condensaci6n a aldol, es necesario quitar el oxígeno presente 
en la mezcla alcohol-acetaldehido. Si, el ácido está presente, neutra­
liza el álcali y dificulta el control de la alcalinidad. La condensa-­
ci6n de acetaldehido se controla por la adici6n de agua, para mantener 
uná velocidad de reacci6n alta, pero menor que el nivel explosivo, La 
temperatura del medio se mantiene a menos de ZOºC. 

La reducci6n de aldol a butilenglicol se lleva a cabo en medio -­
ácido, debido a que si existen trazas de álcali, inmediatamente destru­
yen o desactivan el catalizador de cobre; La presencia de agua en la -
soluci6n incrementa el tiempo para la reducci6n. No obstante, \D1a pequ! 
ña cantidad de agua siempre está presente y proviene de la oxidaci~n· --
del alcohol y del agua presente en el alcohol original. · 

La reducci6n de aldol a butilenglicol empieza a los 60ºC y no debe 
sobrepasar Jos 80ºC, debido a la fonnaci6n de alcoholes ronohídricos. A 
tenperaturas menores de ·80ºC, casi todo él aldol es hidrogenado y trans­
fonnado en butilenglicol, a excepci6n de pequeñas cantidades que requie­
ren temperaturas de 120°C para su conversi6n. Esto se debe al incremento 
en concentraci6n de butilenglicol sobre el'aldol y el establecimiento de 
un equilibrio. 'Al bajar la temperatura el equilibrio se desplaza hacia -

. la fonnaci6n de aldol. El calentamiento a lZOºC, es llevado a cabo en la 
parte inferior de la cámara, justo antes de ser descargado para su con--
versi6n final. · 



f;
 

f)
 

.....
.. 8 

.....
. 

t::
1 

f;
 

.....
.. 

'T
.I 

q 
.....

.. 
.....

.. 
~
 

n o 
.....

.. @
 

s ?:: .....
.. § 

6l 
;o

 

C
/l

 
.....

.. 
t::

1 8 

SE
PA

RA
D

O
R 

EN
FR

IA
D

O
R

 

A
CE

TA
LD

EH
IO

O
 

CO
N

V
ER

TI
D

O
R 

A
LD

O
L 

H
ID

RO
G

EN
A

D
O

R 

CO
LU

M
N

A
 

D
E 

D
B

SH
ID

R
O

G
EN

A
C

IO
N

 

I 
N

TB
R

M
ED

IO
S 

CO
LU

M
N

A
 

D
E 

P'
RA

CC
IO

N
A

M
IE

N
TO

 

._
_

_
-
-
1

 C
ON

DE
NS

AD
O 



2.1.3 

-44-

Métodos de Etileno. 
El etileno puede ser producido por deshidrataci6n de alcohol etílico con 
ayuda de ácido sulfúrico o acido fosf6rico, o por m6todos catalíticos. -. 
El etileno reacdona por diferentes crur.i.nos para producir butadicno. -- -
(ver fi¡,'Ura 2.2) Los derivados producidos a pUrtir del etileno, tales co 
llX>: glicol, monohalogenuros y dihalogenuros de ctileno, condensan en con 
diciones apropiadas con alcohol etílico para producir butadicno. Para es 
te tipo ele reacci6n se utiliza una mezcla de cloruro de bario y oxí<lo de 
aluminio a una temperatura de 400°C para catalizar la reacci6n y quitar 
el agua y/o los haluros de hidr6geno. 

El ctilcno también puede ser pirolizado clirectamente a butadieno. 
Esto se lleva a cabo pasando una mezcla de etileno <liluíclo con dióxido 
de carbono sobre un catalizador que consiste <le una mezcla <le 6xjcJo -
férrico y cloruro férrico a una temperatura de 400ºC. 

/ 
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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 carbón, en vez de -
alcohol etílico, 

La conversión de etanol a acetaldehido. se lleva a cabo por el 
camino del etileno por: métodos pirolíticos o eléctricos, por deshidro 
genaci6n o deshalogenaci6n de derivados del etileno. -

Mezclas de acetileno y etileno producen cantidades significati­
vas de butadieno, por calentamiento en presencia de un catalizador. La -
mezcla más adecuada consiste en 70-75% de etileno con 30-25% de acetile­
no respectivamente. Los catalizadores más comúnes son: 6xido de alwninio 
en carb6n activado, carb6n activado, 6xido de níquel, cloruro de estafio, 
6xido de níquel en asbesto o níquel en 6xido de aluminio. La pir6lisis -
se lleva a cabo entre 200 y 600ºC. 

Cuando se piroliza o polimeriza el acetileno, bajo la influencia 
de un catalizador de plata a una temperatura de 300 a SOOºC, se convierte 
en vinil-acetileno, un compuesto intennedio en la producci6n de butadieno 
y otros hidrocarburos. La conversi6n directa de acetileno a butadieno es 
producida bajo la acci6n de cloruro de zinc en piedra pomez a 420-430 ºC. 

Se obtienen altos rendimientos de butadieno al deshidrogenar vi­
nil acetileno. Esta reducci6n puede ser en fase gaseosa o líquida. En fa­
se gaseosa, se usan catalizadores, tales coino: paladio o paladio-hierro-­
kieselguhr a SOºC, para producir butadieno y pequeñas cantidades de buti­
lenos. La conversi6n en fase líquida se lleva a cabo usando catalizadores 
colTKl:paladio o paládio-kieselguhr en una soluci6n de acetato de etilo o -
acetona, obteniéndose rendimientos del 60% de butadieno. Usando zinc en -
una soluci6n básica, 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 ZOºC. -

También se puede obtener butadicno por deshidrogenaci6n de 1-4 -
butilenglicol, el cual se produce de la siguiente manera: acetileno y for 
maldehido son inducidos a reaccionar en fase líquida en presencia de com:" 
puestos del acetileno con metales pesados del primero y segundo grupo de 
la tabla períodica,·preferentemente compuestos de acetileno y cobre. El -
acetileno se.pasa por una soluci6n de fonnaldehído en agua o con.un disol 
vente orgánico, junto con gases inertes. La solución resultante de 1-4 di 
hidroxi-Zbutino se hidrogena a 1-4 butilenglicol bajo una presi6n de 300-
atm6sferas en presencia de un catalizador de cobalto o níquel. La deshi-­
drogenaci6n del glicol a butadieno se lleva a cabo en presencia de un ca­
talizador ácido, como los fosfatos ácidos de metales, a temperaturas de -
250-350°C 
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Condensación de Acetaldehído. 
El acetaldehido puede ser producido por oxidaci6n catalítica o deshidroge­
naci6n del etanol y por diferentes caminos y reacciones se puede obtener -
butadieno. · 

· Uno de esos métodos sigue la reacci6~ general para la condensaci6n 
de un aldehído alifático, col!WJ acetaldehidó, con un alcohol alifático, co­
oo alcohol etílico, en presencia de una sustancia que a 300-4.00ºC renueva 
el agua, de tal manera que la deshidrataci6n resulte en la fonnaci6n de -
la diolefina. 

Otro proceso usado consiste en condensar alcohol etílico por el mé 
todo de Fischer y Giebe, con acetaldehído para formar acetales, los cuales 
incluyen h~miacetales y etilacetales. Estos se producen en presencia de 
ácidos minerales diluídos o en soluciones de sales metálicas a temperaturas 
entre O y SºC. El etilacetal puede ser preparado por condensaci6n de etanol 
con acetileno, pasando la mezcla en fase vapor sobre catalizadores, coro -
sales u 6xidos de: cadmio, zinc, mercurio o plata. . 

El acetaldehído puede ser reducido directamente a 1-3 butilenglicol, 
por electr61is · en un electrolito ácido o en una soluci6n de sulfato ácido 
de sodio o de ácido fosf6rico, a temperaturas de 40ºC,_con una corriente de 
2a 3 anperios por decímetro cuadrado, con tm · cátodo de plollD enfrente de un 
anodo de platino, carb6n o grafito. 
El 1-3 butilenglicol es deshidratado para formar el butadieno, dando altos -
rendimientos. 
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2.1.6 Wétodos de Croto.naldehido. 
El crotanaldchido es obtenido con rendinúentos casi cuantitativos por 
dcshi<lrataci6n cutaiítica de aldol crudo en medio ácido a 8Sºr.. 1.:1 croto 
naldehido puede usarse para producir hutadiero, conviertiendolo en un 

. <lcd vado <le alquj lo y sometiendo el dc.:rivack a la acci6n <le cloruro de 
bario y 6xlclo ele aluminio. Otro método es la deshidrogenaci6n catalí­
tica de crotonaldehido para formar alcohol crotónílico y alcohol butí 
1 ico. De esos dos productos, el alcohol butíllco da mayores rendir.lieñ 
tos, mientras que la deshiclrataci6n de alcohol crotoníl ico da una· mayor 
pureza pero un menor rendimiento. 

La dcshidrataci6n y deshi<lrogenaci6n sirrultánea de alcohol butí 
lico, para producir butadieno se lleva a cabo a 625ºC, usando una moz7 
cla de un catalizador deshidratante corro 6xido de aluminio y de un catali 
zador deshidrogenante como 6xido de crom::i. Se obtienen mayores rendi-- -
mientes, si se lleva el proceso en etapas, primero la deshidrataci6n de 
la olefina y en otra etapa la deshidrogenaci6n. 

Los butilenos pueden ser convertidos por deshidrogenaci6n a huta 
dieno. Una completa conversi6n de alcohol butílico a butilenos se logra 
por la acci6n de agentes deshidratantes fuertes, como el ácido sulfúri­
co concentrado o una mezcla de ácido fosf6rico y 6xido de alull'.inio. 

Existe otro método para convertir alcohol butílico a butadieno, que 
consiste en tratar el alcohol con un hal6geno, para producir un haluro de 
butilo, el cual a una temperatura de 400-800 ºC, con o sin catalizador, 
produce butadieno. 



2.2 Dcshi<lrogenaci6n <le Butano. 

Lu pro<lucci6n ck: huta ti i cmo a part i r dc n-hutano es una operac i 6n c:n <los 

·etapas, c:nvolvicndo prin1l'ro J;1 producci6n dc n·but<.:nos u partir <l(; buta­

no y <lespu6s la convc:rsi6n tic.· Jos n-butc:nos a butatlieno. Ambas etapas -
son Jlcva<lus a caho en pn:scnciu de un cata1 iza<lor. 

Las reacciones <le <l<.:shi<lrogcnaci6n <l<.: n-butano y n-hutcnos para pro<lu-­
c:ir buta<lieno son endotfrmi cas y están 1 i ga<las a un grun consumo <ll? - -
encrgfo. 

n- c4 1110 " n c4 118 + llz Ali = + 30 Kcal/mol 

(hutano normal¡ (butcnos norrnalüs + hi<lr6geno) 
n c4 118 ~ n c4 llú + llz Ali = + 26 Kcal/mol 

(butenos nonnalcs) (buta<lieno + hi<lr6geno) 

Los cataliza<lorcs usa<los <leben ser bastante activos y selectivos para · 
pcnnitir una operaci6n en tiempos <le contacto relativamente cortos y a 
bajas temperaturas, para minimizar 1 as reacciones <le tlegra<lac i6n y <le fo!. 
maci6n de coque. El n-butano al igual que los n-butenos producen dep6si­
tos <le coque durante la <lcshidrogenaci6n. Estos son separados por oxi<la­
ci6n con un gas que contenga oxígeno. Además, el catalizador debe ser e~ 
table ténnicarncnte a la temperatura usada en este período de regeneraci6n. 
Los catal iza<lores tienen composiciones básicamente de alúmina }' cromo. La 

velocidad dedeshidrogcnaci6n del n-butano sobre catalizadores <le este ti­
po parece estar controlada por una rcacci6n <le superficie envolviendo ce~ 
tros activos duales. El n-butano necesita para alcanzar la misma veloci-

. dad de rcacci6n, una temperatura 130°C más alta que para los n-butenos. -
Para conseguir transfonnacioncs ccon6micas se tienen que emplear tempera­
turas relativamente altas <le 600-700°C. Una rctlucci6n en la presi6n favo­

rece la fonnaci6n de hutatlieno .. 

Algunos datos típicos <le conversi6n en el equilibrio estan mostrados en 
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Tabla 2.4 

Deshidrogenaci6n den-butano a 1-buteno 

% Conversi6n en el equilibrio 

Temperatura ºC 
500 
600 
670 

Tabla 2.5 

(1 atm) 
17 
50 
70 

Convcrsi6n tennodinámica de n-Butano 

Conversi6n, 

(1 atm) ºC 
Productos 600 700 750 

1,3 butadieno 6 27.5 45 
1-buteno 22.S 26 22.5 
cis-2 buteno 16 16 13 

trans-2 buteno 24 23 18 

(0.1 atm) 

% en mol 

so 
84 

95 

(0.17 atm) 
600 700 

27.5 69 

23 13 
16.5 7.5 
25 11 

ºC 
750 

82 
7.5 

4 

6 
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las tablas 2.4 y 2.5 c1.2) 

Existen dos procesos comerciales para la <leshi<lrogenaci6n' catalítica de 

n-butano para producir butadicno: 

Proceso lioudry 
Proceso Phill ips 

El proceso Hou<lry se lleva a cabo en una sola etapa mientras que el pro­
ceso Phillips lo realiza en <los. 

A continuaci6n se da una descripci6n de cada uno de los procesos mcncio· 
nadas anteriol11W3nte: 

Proceso de la Houdry Process Corporation. 

Este proceso está licenciado por l!oudry Proccss Corporation y es un pro­
ceso cíclico, ·adiabático y de lecho fijo, que convierte catalíticamente 
el n-butano a butadicno y butilcnos. 

A continuaci6n se da una descripci6n del proceso, el cual es llevado a 
cabo de acuerdo con el diagrama dado en la figura 2.5 (19,20,21,22) 

La alimentaci6n consiste principalmente de butano nonnal y una mezcla de 
butano-buteno reciclado de la etapa final de purificaci6n de butadieno; 
la cual es' mezclada y bombeada de un tanque acU11Ulador de carga a un in­
tercanbiador de calor, con un aceite de apagado y caliente. Esta alirnen­
taci6n evaporada, pasa a través de los calentadores con fuego directo, -
donde es sobrecalentada a la temperatura requerida de reacci6n, antes de 
entrar al reactor, la cual es aproximadamente de 1150°F. 

Los vapores calientes de la alimentaci6n 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 fonna horizontal están reves 
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tidos con azulejo, tienen una secci6n transversal relativamente grande y 

contienen cerca de un metro de profundidad de lecho catalítico activo, -
para minimizar la caítla de prcsi6n tlurante la etapa de procesamiento de 

hitlrocarburos. La baja prcsi6n absoluta a la que operan los reactores, n~. 

cosita una caída de presi6n mín.ima para obtener una eficiencia máxima en 
los compresores. La dcshidrogenaci6n so lleva a cabo pasando los vapores 
precalentados de hi <lrocarburos bajo condiciones controladas de: espacio­
velocidad, temperatura y presi6n sobre el catalizador de 6xitlo cr6mico · 

(Crz03) -AlCnnina. 

El efluente caliente del reactor contiene: butadieno, butilenos, butano · 
que no reaccion6, hi<lr6geno, h.idrocarburos ligeros, pequeñas canti<latlcs -
de gas inerte de las válvulas y vapor proveniente tle 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 más tarde es enfriado en dos 
torres de apagado en serie, por espreado directo con una corriente cirC!:J 
lantc de aceite <le apagado. 

El aceite de apagado caliente se usa para evaporar la alimentaci6n, una 
vez enfriado regresa a las torres de apagado. 

La corriente de producto pasa de las torres de apagado a un tanque aJIX)r­
tiguador. El líquitlo del tanque nm:>rtiguador retorna al sistema de apag~ 

do. El producto de la pa¡D:e .. ~rior es co~rimido en 3 o más etapas pa-
·. .,, . . . '. . 

ra comprimir los gases• a 145 :psig". Ef enfriamiento entre etapas es Uev! 
<lo a cabo por inyecci6n directa de agua en la primera y segunda etapas · 

'. ,,' 

·de cornpresión, para limitar la te~eratura del gas, coioo una precaución 
contra la polimerizaci6n de butaclieno. Son e~leados servicios auxilia­
res para la inyecci6n continúa de aceite de lavado en la segunda y terC! 

ra etapas de compresi6n. 

La corriente de la parte superior del Último tanque ank)rtiguador es pro--

.·, 
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cesada en un ciclo de absorci6n-agotamiento eJll>lean<lo nafta conw;) aceite 

de absorci6n. El absorbedor está diseñado para recuperar una porci6n de 
propano y todo el butano,butcnos, buta<licno y componentes pesados. El -

aceite rico es enviado a un agotador para eliminar y condensar la carric~ 
te mezclada <le productos. Para prevenir impurezas indeseables en el acei­
te de absorci6n, se alimenta una pequeña corriente a una colllllUla de frac­
cionamiento, para purificarla. El efluente <lel agotador pasa a la unidad 
de recuperaci6n y purificaci6n de butadieno y en una operaci6n continua 
la mezcla butano-buteno es reciclada al tanque acUllllla<lor de carga. 

El catalizador en fonna de gránulos cilíndricos consiste de lDla al6mina 
activa iJll>regnatla con un 18-20% <le 6xido cr6mico (Crz03)· Además, el ca­
talizador está mezclado con un exceso de partículas de Alundum. · Este ~ 
tcrial catalíticamente inerte da una gran área superficial, hace posible 
una rápida transferencia de calor (pequeña diferencia en temperatura) e!! 
tre.la fase gaseosa (reactantes o gas de regeneraci6n) y la fase s6lida -
(partículas de Altmdum y el catalizador). La vi<la de un catalizador es de 

18-24 meses. Es necesario prevenir la contaminaci6n del catalizador con -
hierro. Pequeñas cantidades de 6xido de fierro son catalíticamente acti-­
vas a las condiciones del proceso, dando com:> resultado grandes cantida-­
des de carb6n y de gases ligeros, además de destruír el catalizador. 

El catalizador opera bajo el principio de que el calor de reacci6n será -
stuninistrado primeramente por el calor de combusti6n, de pequeñas canti-­
dades de carb6n depositadas sobre el catalizador durante el período de -­
reacci6n. Este carb6n es ~lirninado por colli>usti6n con aire y da COllll resu! 
tado un incremento de temperatura dentro del reactor. Sin embargo, nucha 
de esta energía pudiera perderse en el reactor, pero no para la mezcla de 
material inerte granular de alta capacidad calorífica, con el catalizador 
activo en el lecho. La cantidad de este material inerte, relativa a la -­
cantidad de catalizador, depende del balance entre la energía de regener~ 
ci6n y los requerimientos de la reacci6n, además de la mezcla de produc­
tos deseada. FJ1 la tabla 2.7 se nuestran las condiciones de operaci6n del 
reactor. 
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Los períodos de reacci6n son nruy cortos entre 7 y 15 minutos, pero gene-­

ralmente varían en un tiempo de 8-10 minutos. Por esta raz6R, la variaci6n 

de temperatura es pequeña durante el ciclo, usualmente menos <le SOºr, <..-u­

briendo la escala 6ptjma de temperatura, necesarin para asegurar altas -­
conversiones; también, el <lep6sito <le carb6n sobre el catalizador, está -
limitado a un valor bajo, asegurando w1n alta act i v ida<l del catnli zador a 
través de todo .el clc_lo. 

Durante este período de reacci6n, se absorbe una gran cantidad <le calor d~ 
bido al calor de rcacci6n, el cual es aproximadamente de 1,000 BTU por li­

bra de buteno producido, a partir de butano y de 2000 BTU por libra de bu­
tadieno producido a partir <le butano. 

Después <lel período <le reacci6n, se real.iza tma purga con vacío en los 
reactores para retirar los hidrocarburos sobrantes, mas tarde,. se introd~ 

ce aire precalentado para quemar el carbón depositado y así regenerar el -
catalizador. Este aire de regeneraci6n es comprimido con compresores mane­
jados por turbinas y precalentcido por combusti6n directa en la corriente -

gaseosa, la presi6n a la descarga del soplador está controlada por la caí­
da de presi6n a través del sistema, la cual es generalmente del orden de -

2-3 lb/in2. Al final del período ele regeneraci6n, el aire sobrante en el -

reactor es evacuado por medio de un eyector de vapor, antes de la introduc 
ci6n. de hidrocarburos para un nuevo período de reacci6n. 

Para·):>¡:ier~ciÓn~s contínuas se requiere tm rníni.Joo de tres reactores. Duran­
t~ di pr~~~so, un rea~tor está en operaci6n, otro reactor está siendo rege 
nerado y el tercero necesita tiempo para el cambio de válvulas y operacio-

1nes de purgado antes y desp6es del período de reacci6n. Si se desea una c~ 
.~acidad adicional se puede emplear un sistema de cinco reactores. En éste 
sistema: dos reactores estan en operaci6n, dos reactores están siendo pur­
ga~s y un reactor está sometido al cambio de válvulas y operaciones de -­
purgado. Un sistema de siete reactores, con tres reactores en operaci6n y 

tres reactores en regeneración, parece ser el máximo n6mero de reactores -
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en una unidad simple. Si se utiliza lU1 sistema de nueve reactores, no hay 

tiempo suficiente para purgar y cambiar <le válvulas en lUl ~eactor simple, 
sin incrementar el ciclo de tiempo. 

La característica principal <le este proceso, es que las condiciones de -
operaci6n, son escogidas de tal manera que el calor usado para la reacd6n 
durante el período de reacci6n sea sustancialmente el mismo, que el calor 
desarrollado por la éombusti6n de los dep6sitos de carb6n. Además, el ma­
terial inerte en el catalizador actúa como un medio <le almacenamiento de 
calor; absorbiendo el calor liberado por la combusti6n de los dep6sitos -
de carb6n, durante el ciclo de regeneración, con un consecuente incremen­
to en la temperatura del lecho y liberando el calor a los hidrocarburos -­
reaccionantes, durante el período de deshidrogenaci6n, con un decremento 
en la temperatura. 

La condici6n preferida es, que el calor de reacci6n endoténnico, sea lige­
raJJK!nte mayor que el calor de combusti6n exotérmico, para dar una opera--­
ci6n esencialmente adiabática, de tal manera que la temperatura del lecho 
catalítico no aumente durante la regeneraci6n, pero que el almacenamiento 
de calor sea suficiente para proporcionar el calor de reacci6n. La defi-­
ciencia de calor y la temperatura de operaci6n deseada, son controladas -
por el ajuste <le las temperaturas de los reactantes y del aire, y por el 
uso de una cantidad mayor de aire que la requerida para la combusti6n du­
rante la regeneración. Este Último 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 distribuci6n iJl1lerfecta de flujo de fluídos por todo el 
lecho, desigualdades menores en la actividad del catalizador y en las capa 

' -
cidades calor~ficas. El aire usado está a presi6n atltX)sférica, el costo de 
bombeo es nonnal y el calor puede ser recuperado en una caldera de calor -

residual. 

Las válvulas operadas eléctrica o hidráulicamente son constroladas por un 

controlador de tielll'O especial (timer), que programa las secuencias de reaE_ 
ci6n, purgado y regeneración. El controlador de tiempo y su sistema de en-· 
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granes relacionados, sirve para asegurar que todas las válvulas est6n en 

la posici6n apropiada y que lus válvulas no puedan ser operadas impropia­

mc~tc y causen una mezcla peligrosa <le aire e hidrocarburos. Adcmús, por 
razones <le sq,11ffi<lad, las vú 1 vul as <le 1 reactor son scllacfas con un gas - -

inerte, el cual es intro<lucitlo automáticamente cuantlo Jas vúJvulas cstún 
selladas. 

Ciclo <lel Controlatlor <le Tiempo ('f'imerj. 

El "cerebro" <lel tren <le reactores <le <leshi<lrogenaci6n está en el contro­

la<lor maestro de tiempo, controla el proceso cíclico y salvaguarda la un.!. 
dad contra una mala opcraci6n. El controlador <le t icr.ipo envía un impulso -
eléctrico para iniciar el abierto y cerrado de las válvulas <lcl reactor, y 

tambi6n interviene en las etapas subsecuentes, si las válvulas hm1 sido~ 
vidas a su posici6n correcta y segura. Tambi6n controla la presi6n en el 
reactor, para determinar si es necesario proceder a la fase siguiente. Si 

el controlador falla, se parará automáUcamente y sonará una alarma. Al -
mismo tiempo aplicará un freno eléctrico para cuidar que el brazo <lel 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 sjetc reactores está en operaci6n 
9 minutos, en rcgeneraci6n 9 nrinutos, en las etapas de purga y evacuaci6n 

por 11 minutos y en cambios de válvulas 1! nrinutos. 

Por medio de un circuito e16ctrico, que es completamente independiente de 
el controlador <le tiempo, se prueban los circuitos, un sistema de apaga­

dqres eléctricos evita que se abra una válvula a menos que otras válvulas 

en el reactor estén en una operaci6n segura para esa fase de operaci6n. La 

fig1,1ra 2.6 muestra un esquema típico de los componentes involucrados en el 

abierto de una válvula simple. 

Sistema Hidráulico. 

La unidad <le deshidrogenaci6n emplea un sisterr.a de fuerza hidráulica, para -
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abrir y cerrar las válvulas del reactor, después de recibir una señal eléc 

trica <lel controlador de tiempo. 

L~ fuerza hi<lrául ica es ap Jicada a ca<la válvula como un producto de flujo­

tiempo-presi6n. La prcsi6n <lel sistema es mantenida por bombas rotatorias 
de paletas deslizablos. El ciclo do tiempo causa inherentemente altas y · 

bajas demandas intennitentcs de fuerza hidráulica, a veces, se re:quiero ~ 
ver válvulas de 30 in y otras veces es necesario mJvcr válvulas de 3 in. 
Adem.1s, debido al hecho que algunos movimientos de válvulas requieren 21 -

segundos para completarse, hay mas de una válvula iooviéndosc al misn"l'.l tic!!!_ 
po. Por esta raz6n el panel <le control hidráulico de cada reactor, está pr~ 
visto de un acUllUllador de aceite hidráulico, el cual acumula y ulmacena -­
aceite hidráulico <lurunte períodos <le buja demanda y libcru el aceite du·­
rantc períodos de alta deman<la. En la figura 2. 7 se muestra un esquema tí 
pico de los componentes <lel sistema hidráulico. 

Para controlar la vcloci<lad al abrir o cerrar ca<la válvula, en el tiempo -
asignado para el movimiento de la válvula en el controlador de tiernpi:>, ca­
da válvula de control contiene un controlador de flujo de aceite hidráuli­

co. El controla . el flujo de aceite durante el abierto o cerrado súbito. 

Adem.ís, para prevenir e1 "cerrado de golpe" una válvula de cierre, con una 
fuerza suficiente, calza la válvula también ligcrar11Cnte cerrada y un rcdu-5: 
~or de prcsi6n controla el flujo de aceite para el cerrado súbito, a una 
presi6n mucho menor que el flujo de aceite en un abierto súbito. 

Una válvula sol~noi<le de cuatro vías dirige el flujo de aceite en la diref 
ci6n apropiada, para el abierto o cerrado súbito (figura 2.7). La válvula 
<le 4~vías tiene un solenoide de abierto y uno de cerrado, el cual recibe su 
señal del controlador de tiempo como se representa en la figura 2.6. 

En caso de falla de la válvula solenoide, existe una desviaci6n con una vál 

vula manual de 4-vías. 
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No mostrado en figura 2.7, pero incluído dentro del cilindro del pist6n -

hidráulico, hay un "amortiguador hidráulico" que origina que la válvula 

del reactor viaje a una velocidad nuy baja durante la (11tima fracci6n del' 

abierto y cerrado súbito, cooo una precauci6n c;ontra el "cierre de golpe" 
de la válvula (23). 

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

La tabla 2.8 nruestra los rendimientos de una planta Houdry para producir 
butadieno, obtenidos de plantas comerciales a principios de 1950 despu~s -
de varios años de operaci6n. Esos rendimientos están comparados con aque-­
llos que pueden ser esperados de una planta diseñada apropiadamente en ---
1978. Se ve que el mejoramiento en la utilizaci6n de la alimentaci6n, a -· 
partir de una selectividad de mediados de los años cincuentas,·a una de~ 
diados de los sesentas se ha llevada a cabo a casi el 20%. Además, de la -
mejoría en el rendimiento o la selectividad, se ha incremer1tado también la 
producción de butadieno por cada paso de un 10% a 16%. Esto se debe- solo 
al provechamiento del equilibrio tenrodinámico, ya que las mejoras s6lo -­
pueden ser obtenidas, operando a una presi6n menor, lo cual es antiecon6m}._ 

co: o a mayores temperaturas, donde la producci6n do acetilenos indeseables 
puede incrementarse y reducir la selectividad (24). 
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Tabla 2.6 

Rendimientos Obtenidos en el Proceso llou<lry (20, 22). 

Todos los valores están en % en peso. 

Componente Alimentaci6n Reciclo Al imcntaci6n Droducto Rendimiento 
Total lel Reactor último 

lidr6geno 
.., ________ -- -- - ----- .. ---- 1.9 -----------

Metano --------- ---- - -------- .... 1.0 -----------
k.:2 --------- -- --- ___ .. ______ 

1.1 -----------
lc3 --------- ---- - ---------- 1.2 -----------
Isobutano 1.0 11. 2 9.2 9.0 -----------
ln-Buteno --------- 37.6 29.9 30.0 -----------
In-Butano 98. 5 50.2 60.1 40.0 -----------
Butadieno --------- 0.7 0.5 11.0 51. 7 
,_ 
'-5 + 0.5 0.3 0.3 0.5 -----------
Carb6n -------- ........... -·-------- 2.6 -----------
Inerte -------- ----- ---------- l. 7 

__ ,. ________ 

troTAL 100.0 tloo.o 100.0 ·. 100.0 

Componente Al imen taci6n Reciclo Alimentaci6n Producto "cndimiento 
Total el Reactor llltimo 

'·· Hidr6geno -------- -- --- --------- 1.9 10.1 
Metano -------- .. ---- --------- 1.0 5.3 

cz -------- ----- --------- 1.1 5.9 

C3 -------- -- -- - -------- .. 1.1 5.9 
Isobutano 0.5 * * * ---
Isobuteno -------- * * * ---
n-Buteno -------- 41.4 33.6 33.6 ---
n-Butano 99.5 57.9 65.8 47.0 ---
Butadieno -------- 0.7 0.6 11.1 55.8 

es -------- ----- --------- 0.5 2.7 
Carb6n -------- -- --- --------- 2.7 14.3 

TOTAL: 100.0 100.0 100.0 100.0 100.0 

(*) Incluido en el valor de n-buteno y n-butano. 



Tabla 2. 7 

Condj.cioncs de Opcraci6n (20) 

Tempcrntura promedio 

Prcsi6n 

Espacio velocidad 

Tiempo <le Operaci6n 

Tabla 2.8 (24) 
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610ºC 

127 nun Hg Abs. 
1-1.5 vol.carga/vol. cat./hr. 
8-10 minutos 

Distribuci6n del producto, n-butano a butadieno, % en peso. 

Alimentaci6n reciente, reactores solamente. 

Componente 1955 1978 

Hz 10.1 5.4 

C1 5.3 5.1 

Czª 2.9 4.8 

cz 3.0 4.8 
C3-::. 3.0 9.8 

C3 2.9 1.3 

futadieno 55.8 62.0 

C5+ 2.7 1.2 

Coque 14 .3 6.1 

TOTAL 100.0 100.0 
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Figura t.1 
Esquema que nuestra el control y dispositivos de seguridad incorporados en el sistema 
hidráulico para una válvula en la wlidad de deshidrogenaci6n. 

1000 Psig Suministro de Aceite 

Retorno lle _a_c_e_it_.,._..,._--~-¡ .-'--~ 

A= abre 
C= cierra 
N= nitr6geno 
O- aceite 

" 

1 

2 
3 
4 
5 
6 ., 
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Desviaci6n manual de la válvula de 4 vías operada 
con solenoide 
Filtro 
Controlador de flujo 
Circuito que abre el solcmoide 
Circuito que cierra el solenoide 
Acumulador de aceite 
Controlador de presión rci.luce el aceite de suminis­
tro Je 1000 psig a 500 psig. para el cerrado súbito 
Válvul11 de píst6n hidránlico mostrada en posici6n 
cerrada. 

9 Vál \'llla piloto 
10 Calentador o enfriador de aceite. 
11 PL'V 
12 Ala111ta por muy baja prcsi6n y paro del controlador 

de tiempo. 
13 Alanna por baja presión e interruptor automático 

de la bomba. 
1'I PSV 
15 Venteo de aire 
16 PCV 
li Alanna por nivel 
18 Tanque de aceite de suministro. 
19 Bomba 
20 Válvula de 4 vías. 
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Proceso Phillips. 

Este proceso está liccncia<lo por Phillips Pctrolcur~ Company y consiste: 
e.le ,las siguientes etapas: 

1) !Jcshi<lrogenaci6n <le n-butano a butenos. 

2) Separaci6n y purificaci6n <le butenos <lel n-butano no convertic.lo y 

otros productos de conversi6n. 
3) Dcshidrogenaci6n de butenos <le (2) a buta<licno. 
4) Separaci6n y Purificaci6n de butadicno de (3J 

Los butenos no convertidos son roci rcula<los a (3). 

Las etapas (2) y (4) son llevadas a cabo por clestilaci6n cxtractl.va con 
furfural; se tratarán en la secci6n de extracci6n (1,2,22). 

A continuaci6n, se e.la una descripci6n del proceso, el cual es llevado a -
cabo de acuerdo con el diagrama <lado en lCL fig. 2.8 

Deshidrogenaci6n de n-butano a butenos. 

La alimentaci6n consiste den-butano altamente puro (98% o más); que es 
secada cuidadosamente con bauxita en las torres secadoras. 
La alimentaci6n se mezcla con butano recirculado. 
La mezcla es evaporada y sobrecalentada en hornos tubulares de gas a llOOºF 
La alimentaci6n pasa entonces a los -reactores, donde la deshidrogenaci6n de 
butano es realizada isoténnicamente 0n reactores llllltitubulares con calen­
tamiento externo y empacados con el catalizador, hecho a base de 6xido de 
altuninio-6xido de cromo. Fn la tabla 2.9 se muestran las condiciones de -­
operaci6n de este.reactor. 

El proceso opera ciclicamente, los reactores trabajan alternados; estando 
tma hora en operaci6n y una hora en ·regeneraci6n. Cada reactor contiene -
algtmos cientos de tubos de dos pulgadas de diámetro y 10 pies de longitud, 
curveados interionnente, hacia los calentadores centrales en forma de arpa. 
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El calor de reacci~n est~ swn:inistrado por el gas de chimenea de un horno 

portátil (IA.ttch oven). El gas de regeneraci6n es una mezcla de aire-gas de 
ch~menca que contiene de 2 a 3% de oxígeno y es suministrado a 100 psig -
pero la presi~n es reducida para la etapa de <leshidrogenaci6n 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 120ºF y va a la secci6n de purificaci6n de butenos. 

Deshidrogenaci6n de butenos a butadieno. 

La corriente concentrada de 2-buteno de la secci6n de purificaci6n de but~ 
nos, junto con butenos recirculados de la secci6n de purificaci6n, son pr~ 
calentados a lOOOºF y mezcladas con vapor sobrecalentado a 1300ºF. 

La deshidrogenaci6n de 2-buteno a butadieno es realizada con un catalizador 
Phillips-1490 que est~ compuesto de 6xidos de: fierro, magnesio, potasio y 
CI'0111). Las condiciones de operaci6n están dadas en la tabla 2.10. El calor 
del efluente del reactor se recupera y se usa para generar el vapor de pro­
ceso. Despu~s de la recuperaci6n de calor, el efluente del reactor es apa­
gado, enfriado y lavado. Los couponentes C4 son recuperados en un absorbe­
dor con aceite. Los coJll>Onentes C4 son separados del aceite en un agotador 
con vapor y después purifisados. Los butenos no convertidos se recirculan. 

La corriente de butadieno impura pasa a la secci6n de recuperaci6n y puri­
ficaci6n de butadieno. 

Esta etapa de deshidrogenaci~n de butenos también puede ser llevada a cabo 
por algtm0 de los procesos tratados en la secci6n anterior. 
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Tabla 2.9 

Condiciones de Operaci~n usando el catalizador Phillips para deshidroge­
naci6n de butano a buteno. 

Ten¡>eratura ºC 
Conversi~n/paso (% IOC>l) 
Selectividad a buteno y Butadieno (% mol) 

Regeneraci6n 

Tabla 2.10 

593 

30 
83-87 

1 hr operaci6n/1 hr de 
· regeneraci6n. 

Condiciones de Operaci6n usando el catalizador Phillips 1490 

Temperatura ºC 
% Conversi6n/paso (IOC>l) 
% Selectividad a butadieno (IOC>l) 
vapor/buteno, 10C>l/10C>l 
frecuencia de regeneración 

620-680 

27-33 

69-76 

9-12/1 
ninguna 
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2.3 Deshidrogenaci6n Catalítica de Butenos. 

Los butcnos son obtenidos en la producci6n de gasolinas por desintegra­
ci6n catalítica de destilados medios y pesados en refinerías de petr6-­
leo, también son producidos en procesos de desintegraci6n ténnica, esp~ 
cialmcntc aquellos que operan a alta temperatura como para producci6n -
de etileno y propileno . Otra fuente de butenos es la deshidrogenaci6n 
catalítica de n-butano. 

Los butcnos son recuperados en fonna diluida en una fracci6n C4 obteni­

da en operaciones de absorci6n y destilaci6n convencionales. Una frac-­
ci6n c4 de desintegraci6n catalítica contiene aproximadamente: 44% de 

butano, 13% de 1-buteno, 11% de cis-2 buteno, 13%de trans 2-buteno, 18% 
de butilenos y pequeñas cantidades ( 0.5%) de C3 y C5. 

Estas cantidades están dadas en % en peso y varían dependiendo de la CO,!!! 

posici6n de la al~ntaci6n, el tipo del catalizador usado y las condi-­
ciones de operaci6n. 

Para un proceso econ~mico de deshidrogenaci6n, la fracci6n de butenos en 
la alimentaci6n deberá tener una concentraci6n de cuando menos lDl 70\ y 
preferentemente de 80-95% de n-butenos. Esto se debe a que s~lo 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 fracci6n C4 en un proceso selectivo de extracci6n-reacci6n. 

La mezcla de butenos es además purificada y separada de los butanos por 
destilaci6n extractiva. Los isobutilenos y los butanos son separados para 
prevenir aCU11Ulaci6n y excesivos purgados ya que los catalizadores usados 
en la deshidrogenaci6n no los convierten a butadieno. 
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ll1a fracci6n c4 de una operación de desintegración ténnica puede conte­
ner: 6.5% de butcnos, 16% de 1-butcno, 5.3% de cis 2-butcno, 6.6% de --

trans 2-butcno, 27.3% de isobutileno, 37% de butadicno, 0.5% de aceti-­
lcnos, 0.3% de C3 y 0.5% de C5 . Estas cantidades están dadas en % en 
peso. 

La deshidrogenaci6n catalítica de los n-butenos a 1,3 butadieno se lleva 
a cabo en presencia <le vapor sobrecalentado como medio de dilución y ca­
lentamiento. Las reacciones de deshidrogenación son reversibles en pre-­
sencia del catalizador usado. También son en<lotérmicas (aproximadamente 
720 BTIJ/lb de buteno deshi<lrogenado) y por consideraciones tennodinámi­
cas, el equilibrio es más favorable a altas temperaturas. El efecto de 
la presión y la temperatura, en el equilibrio entre butadieno y los --­
tres is6meros de butenos, para la conversión de buteno a butadieno es-­
tán mostrados en la tabla 2.11 

m2 = m CH2 CH3 - CH2 = CH CH = CH2 + Hz 

1 - buteno butadieno 

CI-13 - CH = CH CH3 --. CHz = CH CH = ª'2 

2 - buteno butadieno 

Para obtener niveles econ6micos en la conversi6n de butenos, es necesa--

ria operar el reactor de deshidrogenaci6n a llSOºF (621ºC) y a l~más b! 

jas presiones parciales de butenos posibles. El uso de vapor sobrecalen­

ta<lo permite una operación adiabática a alta temperatura en el reactor, -

niantiene baja la presión parcial de butenos y minimiza la fonnación de 

coque. 

Los procesos comerciales difieren en el catalizador usado, modo de opera­

ción (cíclico contra contínuo) y la relación conversi6n selectividad. 
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Existen 4 procesos comerciales de deshidrogenaci6n catalítica de n­

bUtenos a butadieno: 

Proceso ESSO 

Proceso OOW 

Proceso SHELL 

Proceso PHILLIPS 

A continuación se da una descripci6n de cada uno a excpción del proceso 

Phillips que se trat6 en la sección anterior. 

2.3.1 Proceso ESSO 

Este proceso está licenciado por ESSO Research and Engineering Company 

y consiste de las siguientes etapas: 

1) 

2) 

Extracción de butenos del corte butano-butenos. 

Deshidrogenación de 2-buteno a butadieno. 

3) Extracción y purificaci~n de butadieno. 

Las etapas 1) y 3) se tratarán en la sección de procesos de extracción. 

A contiooación se da una descripci6n del proceso, el cual se lleva a cabo 
de acuerdo con el diagrama dado en la figura 2.9. 

La alimentaci6n consiste de una c~rriente de hidrocarburos c4 con un 80\ 

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

y un horno a 1000-llOOºF, mientras que el vapor de diluciÓR es sobreca--

lcntada a 1300°F. Las <los corrientes se ponen en contacto por medio de -

mezcladores de boquillas y pasan sobre el lecho catalítico <lel reactor. 

Las boquillas del mezclador tienen Wla caída <le presi6n de 25 libras, p~ 

ra tener una adecuada energía de mezclado. El vapor sirve para obtener 

una presión parcial baja, necesaria para la deshidrogenación <le los bu­

tenos a butadieno por el catalizador. Los depósitos de carbón sobre el 

catalizador son removidos mediante una reacción de "gas de agua" con 

la ayuda del vapor, parcialmente durante la tleshidrogenaci6n y parcial­

mente durante el ciclo de rcgeneraci6n. 

Los productos de reacci6n son enfriados a menos de lOOOºF, a medida que 

abandonan el lecho catalítico, por llV:ldio 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 enfrían y se ge-­
ncra parte del vapor para los hornos sobrecalentadores de vapor, éste V!!_ 

por se mezcla con vapor de alta presi6n 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 W1 separador de vapor, 
donde se separan los gases del agua condensada. 
Esta corriente se pasa a una torre separadora de agua para quitarle hi-­
drocarburos volátiles y después es descargada a un sistema de purga de 
agua. Los gases del separador de vapor pasan a un sistema de compresi6n. 

Despu~s de la compresi6n, los gases son pasados a un separador de conde!!_ 
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: hidr6geno, mon6xido 

de carbono y di6xido ele carbono son desalojados por arriba y usados como 
g¿¡.s combustible. La absord 6n de los hidrocarburos en el aceite es exo- -
térmica y la temperatura a lo largo de la torre debe controlarse para -­
prevenir la absorci6n excesiva de hidrocarburos ligeros o la pérdida de 

algunos de la fracci6n C4. Ul aceite de absorción que contiene los hidr~ 
carburos sale por el fondo y es alimentado a la segunda torre de estabi­
lizaci6n, donde los gases son separados del aceite de absorci6n y el 
aceite de absorci6n 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 pequeña alimentaci6n para compensar las pérdidas y \.U\ -

regenerador ele 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 úna torre est! 
bilizadora, donde la corriente superior contiene los hidrocarburos.lige-­
ros. La corriente inferior es alimentada a una torre de repasado; don<le·se 
eliminan por el fondo los hidrocarburos C5 y pesados y una corri~~te de -

polímero. La corriente superior contiene el butadieno crudo y ~tros hidro 
carburos c4, esta mezcla constituye la alimentaci6n para fas sigúl~ntes:;:~ 

etapas del proceso de purificación. 

Fn este proceso el principal problema es el reactor debido af.~Ucitw 
qiseño desde el punto de vista de la ingeniería; por los requeriiili~ritos · 
impuestos por la naturaleza química de los reactivos y productos. La li­
mitaci~n más seria en el diseño del proceso; es la tendencia del buta-­
dieno a polimerizarse y finalmente a degradarse a carb6n e hidr6geno. E~ 
to puede minimizarse operando a presiones parciales del orden de 90-lOOllln 

de Hg. Las bajas presiones parciales pueden obtenerse con una presi6n ba­

ja de operación o con el uso de gas inerte como diluente. 
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Para obtener una buena conversi6n <le butileno, es necesarja una temper! 

tura de llOOºF, pero para evitar la <lesintegraci6n t6nnica <le los buti­
lenos en el horno y en las líneas <le transferencia, la temperatura no -
debe exceder los 1300°F. Para prop6sitos prácticr•s la temperatura varía 
entre 1150-1250ºF, con un tiempo <le residencia de 0.2 segundos. Debido 
a las consideraciones anter iorcs, es necesario sacar la rea c. ci6n con un 
25-30% de conversi6n y a una presi6n parcial reducida <le butilenos, para 
prevenir la degradaci6n del buta<lieno y una excesiva fonnaci6n de subpr~ 
duetos. Un problema adicional se presenta por el hecho de que la reacci6n 
es altamente endoténnica y se requiere un calentamiento externo de cerca 
de 725 B11J/lb de butenos convertidos. Fn la tabla 2.12 se nuestran las -
condiciones <le operaci6n para este proceso y en la tabla 2 .13 aparece: el 
rendimiento de butadieno obtenido por este proceso. 

La soluci6n comercial de esos problemas, es empleando vapor como un medio 
<le calentamiento, para proveer una suficiente capacidad ~alorífica y re­
ducir la temperatura a través del reactor en una escala de ·50-75ºF, y si­
multáneamente bajar la prcsi6n parcial del butileno al límite deseado de 
100 nm Hg. Las temperaturas excesivas de butileno se deben por sobrecale!! 
tamiento del vapor, arriba de la temperatura de reacci6n y por mezclarlo 

con el hidrocarburo prccalentado a 100-200°F abajo de la temperatura de -
reacci6n, justo antes de entrar en contacto con el catalizador. Una vent!!_ 
ja es que el vapor reacciona con coque para fonnar gas de agua por la te!!! 
pera tura empleada para la deshidrogenaci6n de butilenos, permitiendo la -

regeneraci6n solo con vapbr (25, 26). 

Tabla 2.11 

Convcrsi6n % mol 

Productos de 1 atm. 0.167 atm 
Conversi6n ºC 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.S 23 13 7.5 
cis-2-buteno 16 16 13 18 16.5 7.5 4 
trans-2-buteno 24 23 18 27 25 11 6 
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l.a corriente comprimida es enfriada y la mezcla licuada par~ialmente, 
pasa sucesivamente a través de un tanque separador y un estabilizador, 

los cuales separan los hi<.lrocarburos c3 y los gases ligeros. Parte <le 

la corriente ligera es recirculada para compresi6n, el resto va a un -

absorbedor, donde asciende en contra <le la corriente del aceite de en­

friamiento, la torre ventea por arriba los gases residuales. 

La mezcla de butadicno estabilizada entra a una torre de repasado que -

separa los hidrocarburos Cs y pesados. La corriente de producto va a -

una unidad de extrucci6n para completar la purificaci6n del butadieno, 

don<le los butilenos se separan y se recirculan a la alimentación ----­

(1, 2, 27). 

Tabla 2.12 

Condiciones de Operaci6n 

Espacio Velocidad V/H/V(volwnen de n-buteno como 
gas a condiciones estandard por hora por volumen 

de catalizador) ... 
Presión arriba.del.lecho, psig. 

Prcsión·abajo del lecho, psig. 
Presión parcial, llUTll-lg (dentro del reactor) 

Relación de gas en vo+umen vapor/Buteno .. : ' 

Teiiiperµtura, ºF 

125-225 

7-11 

2-4 

60-80 
14-18 

1150-1250 

Rendimientos t~picos para la deshidrogenación de butenos por el proceso 

ESSO. 

Butenos 
Butadieno 

Otros C4'S 
Polímero 

Gas combustible y Coque 

Al irnentaci6n 
i en peso 

80.0 
2.0 

18.0 

Productos 
% en peso 

60.0 
16.4 

16.0 

.1.0 

6.6 
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BUTADIF.NO 
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Proceso Iklw. 

H-;tc proceso cstlÍ licencimlo por flow C:hr~micals Compuny y consistü <le -
las si&iuicntcs etapas: 

1) Extracci6n <le butcnos tic l corte hutano-butcnos. 
2) 1Jcshiclrogena<.:i6n de but i lcno a buta<lieno. 
3) Purificuci6n <le huta<licno. 

Las ctapús 1) y 3) se tratarán en la sccci6n ele procesos <le cxtracci6n. 

Las principu les operaciones involucradas en la convers i6n <le butilcno a 
butadieno son: calentamiento térmico, <lcstilaci6n con vapor, reacci6n 
catalítica, extracci6n con disolventes, tratamiento con áci<los, fraccio 
namiento y condcnsaci6n. 

A continuaci6n se da una descripci6n del proceso, el cual se lleva a ca· 
bo <le acuerdo con el diagrama dado en la figura 2.10. 

La corriente de alimentaci6n consistente de butenos provenientes de.ope­

raciones <le refinaci6n <lel petr6lco, se purifica para quitarle los ésteres 
ácidos y después enviarla a almacenamiento. La carga de butenos pasa a ·· 
través de los hornos para ser calentada, al salir es dilu~da con vapor -· 
sobrccalentado, antes de pasar sobre el catalizador de lecho fijo durante 
15 'minutos (para un ciclo <le 30 minutos). Las condiciones de operaci6n ·• 
estan dadas en la tabla 2.14. 

El catalizador "Dow-B" en fonna de gránulos cilíndricos, está compuesto 
de un fosfato de calcio y niquel (f6nnula aproximada (c;8gNi (P04)6) 1 est.!!_ 

bilizado con un 2% de 6xido cr6mico. El níquel metálico 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 recui>.!:. 
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ración y purificación ele butaclicno. J\<lemás, la opc raci6n debe ser con -

.trolada cuidadosamente para evitar fugas y pén.liclas dt: cutalizudor. -

La vida del catalizudor depcn<lc tle la el imfoaci6n de carbón durante el 
período <le regeneración. Para evitar un depósito excesivo <le coque es -
necesario usar una al ta relaci6n de vapor-<lilución durante la reacción 
y reducjr el tiempo de rcacci6n. 

Se trabaja con reactores en para le.lo, que funcionan alterna<lamentc; rn­

generántlose y deshiclrogenánclose. 

La regeneración se lleva a cabo primero con una purga con vapor templado. 
Posterionnente se pasa una mezcla <le vapor y aire a través del reactor 
para completar la regeneración. El carbón se quema inmediatamente. Se --

reporta que el <li6xi<lo de carbón debe llegar a cero después <le 3 minutos 
ele regeneración. 

Cada ciclo tarda 30 minutos en completarse, el tiempo se distribuye de 
la siguiente manera: 15 minutos para la reacción, 11 minutos para la re­
generación y 2 minutos antes y después de la regeneración, para purgar y 
cambiar de válvulas. lllrante el cierre de válvulas 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 regeneración son venteados a la atm6sfera, mientras 
que los productos del reac~or van a una torre de apagado con aceite para 
su enfriamiento. El vapor en esta mezcla se condensa, primeramente en un 
condensador con aire y después en un condensador con agua. El condensado 
e~ separado en \U1 tanque deshidratador y la corriente gaseosa rica en bu­
tadieno es enfriada posterionnente en una columna de enfriamiento con -­
agua. Los fondos de esta columna, así como el condensado, van a un sepa-­

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

te superior de la torre de enfriamiento se comprime en dos etapas. Fntrc 

la primera y la segunda etapas hay una operación de absorción con agua, -

que separa los carbonilos; los cuales son recuperados mas tarde en un ag~ 
tador. 
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. Tabla 2.14 

Condiciones de Operaci6n (Dow) 

Variables de Proceso 
Pre$i6n Je la a1imentaci6n, psig 
Temperatura de la alimentaci6n, ºF 

Espacio velod.Jud de buteno 
Relaci6n de vapor,. moles/mol buteno alimentado 

% conversión/paso 
% selectividad 
Productividad, lb butadieno/lb catalizador/día 

Valor 
10-15 

11(10-1250 

125-175 

20/1 

mas de 45 

88-91 

1.4-2.0 



FIGURA 2.10 

BlJfILENOS 

1 mRNO DE BUfILENOS 
2 REACTOR EN OPERACION 
3 REACfOR EN REGENERACION 
4 CALDERA DE CALOR RESlDUAL 
5 mlPRESOR 

TORRE DE APAGAOO CON ACEITE 
7 ENFRIAOOR CON AIRE 
8 TAfllUE AHJRTIGUADOR 
9 TORRE DE APAGAOO CON AGUA 
10" ABSORBEOOR DE CARBONILOS 
11 AmTAOOR DE ACb1'0NA 
12 COMPRESOR 
13 ABSORBEOOR 

PROCESO OOW (;,\SES 

V.APOI\ 

AGUA 

mrrADIENO 

ESTABILlZAOOR 
TORRE DE REPASAOO 
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Proceso Shell. 

El proceso Shell está licenciado por Shell C11emical Company y consiste -
de las siguientes etapas: 

1) Separaci?n de butenos del corte butano-buta<lienos. 
2) Deshi<lrogenaci6n de butcnos a butadieno. 
3) Recuperaci6n y purificaci6n de butadieno. 

Las etapas 1) y 3) se tratarán en la secci6n de procesos de extracci6n. 

A continuaci6n se da una clcscripci6n <lel proceso, el cual se lleva a ca­
bo de acuerdo con el diagrama dado en la figura 2.11. 

La alimentaci?n que consiste de una mezcla butano-butileno·proveniente de 
re~inerías o de unidades de dcshidrogenaci6n de butano, es primeramente 
procesada en una unidad para quitarle isobutilenos. En esta unidad los -
isobutilenos son absorbidos en ~ciclo sulfúrico, polinierizados a 200ºF y -

separados en una columna de agotamiento. El ácido es recirculado. Los bu­
tenos recuperados son pasados a un proceso de destilaci6n extractiva para 
quitarle butanos y producir un concentrado de. 80-85% de butenos, los cua­
les consituyen la alimentación para la etapa de deshidrogenaci6n. 

Los butilenos van a la'unidad de deshidrogenaci6n, la cual consiste de W'l 

calentador de butilenos, un generador de vapor, un sobrecalentador y un -
reactor. En la tabla 2.15 se D11estran las condiciones de operaci~n de los 
principales equipos. 

Esta corriente de butilenos se mezcla con los butenos recirculados de la 
sección de recuperaci6n y purificaci6n del butadieno. Esta mezcla es pre~ 
calentada a llOOºF y vaporizada. Lo_s butenos son mezclados con vapor so--
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bre calentado para diluirlos en mezcladores tipo inyector, localizados 

directamente arriba del lecho catalítico y descargando para ~bajo, ha­
cia el lecho catalítico. 

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 Fez03, 27% KzO y~% Crz03; En la tabla 2.16 se lllJestran 
las condiciones de opéraci6n de este catalizador. Además de los productos 
de reacci~n, se producen algunos gases ligeros y pesados, debido a que -
la reacci6n no es 100% selectiva. En la tabla 2.17 se lllJestra un rendi-­
miento t~pico para el proceso, donde los rendimientos están dados en por 
ciento en peso. 

El efluente caliente del reactor es apagado con aceite en l.Ula torre de -
apagado a menos de 1000 ºF. ~s tarde, es enfriado ioodiante una calclcra 
de calor de desecho, en la cual se genera el vapor del proceso. Además,. 
el enfriamiento es acompafiado por un enfriamiento con agua y/o aceite en 
torres de enfriamiento y en cambiadores 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 compresi~n y a una secci6n .de· 

recuperaci6n C1e gases. 

La secci~n de recuperaci~n de gases consta de un absorbedor con aceite 
donde los hidrocarburos C3 y algunos de los C4 son absorbidos. 

Los gases no absorbidos principalmente hidrocarburos C3 y ligeros como: 
hidr~geno, metano, etano y dioxido de carbono se usan collk> combustibles. 

Una peqµef'ia corriente del aceite de absorci6n va a un sistema de repasado 
del aceite de absorci6n, para quitarle los pol~eros que pudieron haberse 
fonnado durante el proceso. Después de la etapa de agotamiento, los bid~ 
carburos c3 y algunos de los C4 son desalojados por .la parte superior del 

despropanizador y recirculados al absorbedor. 
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El concentrado de hidrocarburos C4 del fondo ~el despropanizador contie­

n~ 18 a ZO% de butadieno, el cual va a las secciones de recuperaci~n y 

JX.trificaci6n de butadieno. El 1-buteno y el 2-buteno son separados del 
butadieno y el 'butadieno es recirculado para satisfacer la especifica­
ci6n de pureza de 98% o más. Una pequefia porci6n de los butenos recir­
culados de la secci~n de recuperación y purificaci~n del butadieno se -
recircula a la secci~n de preparaci6n de la alimentación para controlar 
los diluentes (butanos e isobutanos) en el reactor de alimentación --­
(1, 22, 28). 



Tabla 2.15 

Condiciones de Operaci6n. 

Reactor de butadieno 
AgotaJor-AbsorbeJor 
Absorbedor 

Tabla 2.16 

Catalizador Shell - 205 

Conversi6n: 
Selectividad: 

Espacio-Velocidad: 
Temperatura: 
Presi6n: 

Vapor/buteno: 
Regeneraci6n: 

Tabla 2.17 
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Temperatura ''F 

Fon Jos Domo 

] '300 

220 

140 

26-28 % mol 
73-75 % mol 

500 V/V/H 
1150-1250 ºF 

450 

285 

143 

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

Prcsi6n 
Psig 

10 

2 

100 

P parcial dentro del reactor 60-80 11111 Hg 
8:1 volumen de gas 
Con. vapor, aprox. una hora cada 24 hrs. de 
operaci6n. 

Rendimientos obtenidos·para el proceso Shcll (%en peso) 

N-butenos 
Rutadieno 

·Otros C4 'S 
Polímero 

.Gas· y coque 

Alimentaci6n 
80.0 

2.0 

18.0 

Productos 
60.0 
16.4 
16.0 

1.0 

6.6 



FIGURA 2 .11 

A fU:FINEHJAS 
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5 TORRE DE APAGAOO CON AGUA 
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2.4 Procesos de Oxidcshidrogenaci6n. 

La palabra oxideshidrogenaci6n o simplemente oxi<lehi<lro es una contrac­
ci6n de "oxj<lat.ive <lehi<lrogenation". 

Existen dos tipos de procesos de oxideshidrogenaci6n: 

1) Aquellos que operan con los hidrocarburos, oxígeno y un cataliza-­

dor, consisten en la separaci6n de hi<lr6geno do un hidrocarburo por 
oxígeno, para formar agua y; 

2) Aquellos que operan con ha16genos (iodo, cloro o bromo) también -
adicionando un catalizador, consisten en la scparaci6n del hidr6-
geno de un hidrocarburo por un hal6geno para fonnar el halogenuro 
de hidr6geno correspondiente y posteriormente la regeneraci6n del 
hal6geno con oxígeno. 

Los procesos del tipo 1 se tratarán a contimiaci6n. 

Oxideshidrogenaci6n con Oxígeno. 

La oxideshidrogenaci6n de butenos a butadieno se lleva a cabo en fase -
vapor sobre un lecho catalítico. La reacci6n involucrada es irreversible, 
exotérmica (-52,000 BTU/lbmol 6 -502 Kcal/Kg), produce grandes conversi~ 
nes y rendimientos ?'r paso a bajas temperaturas, donde no es un gran -
problema la fonnaci6n de subproductos. Los calores de reacci6n de los -
tres is6meros del buteno, para la conversi6n a butadieno y a 6xidos de 
carbono se presentan en la tabla 2.18. 

La ecuaci6n fundamental para la reacci6n de oxideshidrogenaci6n de bute­

nos es: 

c4 Hg + 1/2 Oz---+ c4 1\) + HzO AH= -30 
Agua 

Butenos Oxígeno 1,3 Butadieno 

Kcal 
gmol 
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En el reactor también se c1esarrollan reacciones laterales como son: 

a) Combustión de Butano~ 

C4 Hg + 6n2 4 COz + 4 Hz O 

Bu te nos 

C4 Hg + 402 ·4 co + 4 HzO 

Rutenos 

b) Fonnaci6n de Acetilenos 

3 C4 Hg 4 C3 H4 + 4 Hz 

Butenos (metil-acetileno) 

C4 Hs C4 H6 + Hz 

Butenos (etil-acetileno) 

C4 Hg C4 H4 + 2Hz 

Butenos (vinil acetileno) 

c) Fonnaci6n de Compuestos Oxigenados. 

+ OJ2 + Hz o 

Propileno Acetaldehido 

+ Oz --+ CHz = CH - CH) + HzO 

Propileno 

C4 Hg + Oz ---

iso-buteno 

Acroleina 
CH3 

1 
c1-12 = e 

metacroleina 

- CHO + HzO 



C4 Hg + 

iso-butcno 
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60z ~ 4 e Oz 

c4 11s + 40z - 4 co 

iso-butcno 

butadicno fu rano 

C4 % + 1 1/Z Oz ~ 4 COz 

butadieno 

C4 I-l¡j + 7 /2 Oz ~4 e o 
butadieno 

+ 4 Hz O 

+ 4 iiz o 

+ Hz O 

+ 3 HzO 

+ 3 Hz O 

d) Combusti6n de otros Hidrocarburos. 

C5 H10 + 15/z Oz -:--+5 COz + 5 H¿ o 

pentano 

c2 % + 5/2 Oz -+ 2 co · + 3 Hz o 

etano 

Cz I!(j + 7 /2 üz ---1> 2 COz + 3 Hz o 

etano 

Cz Hz + 3/2 Oz-. 2 CO + Hz O 

acetileno 

cz Hz + 5/Z üz~Z coz + Hz O 

acetileno 

C3 "4 + 5/2 Oz~3 co + 2 Hz O 
metilacetileno 
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~ + 4 o2 ----. 3 cn2 + 2 llzO 

mctil acctHcno 

+ 3 Oz----3 CU + 3 llzO 

propileno 

+ 9/2 o2 - 3 co2 + 1120 

propileno 

Estas reacciones se llevan a cabo en mayor o menor grado dependiendo de 
la cantidad <le la carga y del control <le las variables del proceso. 

··'·'· 

Dos mecanismos se han sugerido para explicar la oxideshidrogenaci6n, -
cuando no se emplean hal6genos. El mas aceptado dice, que la· molécula 
del hidrocarburo es adsorbida en el catalizador. La reacci6n selectiva 
con oxígeno separa dos átomos de hidr6geno y produce una moléculá·de -
agua. La otra posibilidad es que el hidrocarburo sea aJsorbido y enton­
ces deshidrogenado catalíticamente. El hidr6geno liberado se junta en-­
tonces con el oxígeno para producir agua. 

La pureza de la alimentaci6n es importante, ya que la mayor~a de las ini­

purezas encontradas en la mezcla de butilenos son reactivas y cons\Dlllll-­
oxígeno en su conversi6n a compuestos oxigenados y 6xidos de carbono. La 

impureza mas problemática es el isobuteno, debido a que un 80% del iso~ 
teno presente en la alimentaci6n es convertido principalmente a produc-­
tos de combustión. (29). 

Existen tres procesos comercia.les de oxideshidrogenaci6n catalítica sin 
ha16genos, para producir butadieno a partir de n-buteno, estos son: 

Proceso Phillips 0-X-D 

Proceso BP Inte111ational 
Proceso Petro-Tex OXO-D. 
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A contirruaci6n se da una doscripci6n de cada uno de estos procesos. 

T~bla 2 .18 Calores de reacción a 430"C en cal/gmol de hidrocarburo 
reaccionado. 

--------- -----------------
p R o D u e T o s 

Reactantes C4 1-~ + HzO 4 COz + 4 HzO 4CXJ+4 H20 

------
1-Butcno 30. 580 607,430 336,169 

Cis- 2-Buteno 28 .339 605.184 333,928 

------
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Proceso Phillips 0-X-D 

Este proceso está licenciado por Phillips Potroleum Company y es un pro­
ceso de oxideshidrogenaci6n, que convierte c~talíticamente los n-butenos 
a butadieno. 

A continuaci6n se da_ una descripci6n del proceso el cual se lleva a cabo 
de acuerdo con el diagrama mostrado en la figura 2.12 

Una corriente típica de alimontaci6n contiene en peso 90% de n-butenos, 
5% de butanos, 1% de butadieno, 2% de hidrocarburos Cs y mayores, y pe­
queñas cantidades de hidrocarburos C3,isobuteno y acetilenos. 

La corriente de aire es comprimida y mezclada con la corriente de vapor. 
Esta mezcla es calentada en tm horno mezclada con la corriente de alimen 
taci6n de butenos y posterionnente pasada sobre un catalizador, oxides­
hidrogenante, en un reactor continuo de lecho fijo a una temperatura de 
900-llOOºF. Los vapores de butenos entran a 450°F a la secci6n de la me! 
cla para prevenir la.desintegraci6n. El vapor y el aire hacen posible la 
regeneraci6n contínua del catalizador en el lugar de reacci6n. El vapor 
además sirve como un medio para controlar la temperatura del reactor ya 
que absorbe el calor liberado por pequeñas 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 recuperación de calor 

,· ' . 

'el efluente del reactor es apagado, enfriado, lavado y pasado a un ab-
sorbedor con aceite donde se recuperan los hidrocarburos ct . El aceite 

es separado en un agotador con vapor y el butadieno crudo es transferido 

a la etapa final de purificaci6n. 

Los butenos no convertidos se separan en la unidad de recullt'.raci~n y pur! 
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ficaci6n y recirculados a la unidad de oxideshidrogenaci6n. 

No se usa compresor para el gas desintegrado. La el:iminaci6n del compr~ 
sor del efluente, reduce la inversión e incrementa la operabili<lad y el 
factor de servicio del proceso. 

El rendimiento de butadieno en la planta piloto fué de 70%, cuando la -
conversi6n estaba entre 75-80%, la selectividad a butadieno fue de 
88-92%. 

La alta conversi6n y selectividad 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 operaci6n requeridos, para dar un producto de 
alta pureza. 

En el proceso se producen pequeñas cantidades de un gran ~ro de com­
puestos oxigenados s:inultánearnente con butadieno. Estos compuestos son 
concentrados y llevados a una planta de tratamiento de desechos. 

El consumo de se1vicios auxiliares varía de acuerdo con la disponibilidad 
de vapor sobrecalentado do alta presión (ver tabla 2.19). Se necesita Wl 

mín:iJoo de energía aléctrica de 110 Kw-hr por tonelada de butadieno pr<>d!! 
cido, cuando se dispone de vapor de 600 psia sobrecalentado a ZOOºF. Los 
requerimientos eléctricos awnentan a 490 Kw-hr por tonelada, cuando la -
operaci6n'se lleva 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 conversi6n de buteno en 
fase gaseosa, la selectividad a butadieno, la concentración de oxígeno en 
el efluente y la AT en el reactor con las variables independientes: tiem­
po de residencia, temperatura del efluente del reactor, relación molar va 
por/buteno y la relacion molar oxígeno/buteno. 
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Las ecuaciones sirven para estimar (interpolar) los niveles de funciona-
miento del catalizmlor entre los Hr.1i te;-; de variables probadas, pero 
no pueden usarse para extrapolar valores fuera <le los <latos reunidos. Se 

pueden· usar para evaluaciones del proyecto, estudios de diseño y pa-

ra guiar la planta hacia condiciones 6ptimas de operaci6n. En la figura 
2.13 se ll'R.lestran los valores calculados por medio de las ecuaciones de 
conversi6n y selectividad en fase gaseosa, a varios tiempos de residen­
cia y las relaciones apropiadas de vapor/buteno de 27.5, 30.0 y 32.5. -
La temperatura del efluente del reactor y la concentraci6n de oxígeno en 
el efluente fueron respectivamente de 1125°F y 7.5% en todos los casos. 

Aquí se ve que: (1) altas relaciones c1c vapor y tiempos cortos <le resi­
dencia, favorecen mayores selectividades de butadieno, (2) el tiempo de 
residencia ejerce una fuerte influencia en la conversi6n de butcno y (3) 
altas relaciones de vapor, fav,orecen altas conversiones de buteno, a 
tiempos constantes de residcncfa. 

Fn la escala investigada, se encontr6 que el tiempo de residencia y la 
temperatura del efluente del reactor ejercen fuertes efectos en la con­
versi6n de butenos; mientras que las relaciones oxígeno/buteno y vapor/ 
buteno eran llk?nos importantes. 

En la tabla 2.21 se presenta una composici6n típica de la alimentaci6n 

y del producto. (~0,31). 
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Tabla 2.19 

Consumo de servicios J\uxill:Jrcs para el proceso Phill ips 

Por Tonelada ele Butaclicno Procluciclo. 

Vapor (42 KG/cmz, 94°C, sobrcculcntu<lo) Kg 

Vapor (18 kg/cmz saturado) Kg 
Vapor (3.5 Kg/cm~ satura<lo) Kg 
Condensado rccuperaclo, Kg 
Electricidad, Kw-hr 
Combustible MM Kcal 
Agua de enfriamiento, l/seg 

-7°C 

-lºC 
TOTAL 

I+ 

10885 

1769 
(1134) • 

14061 
110 

9.5 

6:'i 

19 

82 

o 

14740:: 

1179 
14061 

490 

9.5 

63 

19 
82 

+Caso I Requerimiento mínimo de electricidad, cunado hay disponibilidad 
de vapor sobrecalentado de alta presi6n. 

+ Caso JI Sin disponibilidad de vapor sobrecalentado de alta presi6n 

* Exceso. 
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Tabla 2. 20 

Correlaciones 

(1) Conversi6n <le buteno (fase gas) 

% = -212.36 + 1.001 + 0.504 B + 0.193 C - 16.55 
0.0166-0.0107A -D-

(2) Selectividad de butadicno (fase gas) 

% = 116.9 - 15.01 A + 0.126 B - 0.0192 C + 0.543 D 

(3) Concentraci6n de Oxígeno en el efluente 

% mol = 45.24 + 2.30 + 1.24 - 0.041C - 11.32 
---¡;:- 0.0855 + 0.0006 B -D-

(4) {lT del reactor 

Donde: 

ºF = 461.6 + 192.4 A - 2.777 B + 0.5878 C + 14.99 D. 

A= Tiempo de residencia en segundos. 
B = Relaci6n molar vapor/buteno. 

C = Temperatura del efluente del reactor ºF. 
D = Relaci6n molar oxigeno/buteno. 

Estas ecuaciones son válidas soio para la siguiente escala de valores: 

Temperatura del efluente 
Tiempo de Reside1:cia 

Vapor/buteno 

Ox~geno/buteno 

Oxígeno remanente 
Conversión ie buteno (fase gas) 

Selectividad de butadieno (fase gas) 

ó. T del reactor 

1050-ll50°F 
0.25-0.50 seg. 

30:-50 
0.9-1.20 

5.1-12% 

61.6-89.6% 
92. 7-97. 7% 

128-ZOOºF 
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Tabla 2.21 

Composición de la alimentación y el producto. 

( % en peso) 

Alimentación Efluente de Butadicno crudo 
Hidrocarburos C3 0.5 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 

Relación Vapor/Buteno 

·~· . 30/1 
95 . 27.5/1 

Relaci6n 
90 Vapor/Buten 

32.5/1 

80 

27 .5/1 

70 
0.2 0.3 0.4 0.5 

TIEMPO DE RESIDENCIA (SEG.) 

Figura 2.13 

Efecto del tiempo de residencia en la conversión y la selectividad en 
fase gas a una temperatura de 607°C y una concéntraci6n de 02 en el 
efluente de 7.5\ a varias relaciones vapor/butenos. · · 
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Pro~eso British Petroleum 

Este proceso fué desarrollado por Vistillers Co. Ltd. y es licenciado -
por British Pctrolewn Chemical Intcrnational Limited y es un proceso de 
oxideshidrogenaci6n que convierte catalíticamentc los n·butenos a buta­
dieno. 

A continuaci6n se da una descripci6n del proceso el cual se lleva a cabo 
de acuerdo con el diagrama mostrado en la fi1:;ura 2 .14. 

Este proceso fué desarrollado en una planta piloto e involucra las si-­
guientes etapas; una etapa de reacci6n, varias etapas de recupcraci6n y 

finalmente una etapa de extracci6n con disolventes (la cual se trata en 

la siguiente secci6n). 

El proc:so puede usar una alimentaci6n de n -butenos mezclados, obtenidos 
en una unidad de desintegraci6n (después de quitarle isobuteno y butadi~ 

no) pero también puede usarse en conbinaci6n con una unidad Houdry basa­
da en butano, donde las condiciones hayan sido modificadas para dar el -
máximo rendimiento de butenos en lugar de maxlinizar el contenido de but! 
dieno. Un análisis típico de una corriente de alimentaci6n está mostrado 
en la tabla 2.22. Las cantidades apreciables de butanos son inertes en -
las condiciones de operaci6n. 

Una composici6n típica de la alimentaci6n al reactor puede ser: 

Hidrocarburos Q¡ (aprox. 80% de n-butenos) ...... 13% en mol 
Aire. • . • . • . . . . • . . . . • • . . . • . . • • • . . • . . . . . . • . • • • • . . . 60% en mol 
Vapor de Agua . . . . . . . . . . . . . . . . . . • . • . . . . . . . . . • . . . 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 gránulos de un catalizador, el cual está basado en 6xidos de 
estaño y antimonio. En el catalizador el 1-buteno exhibe la velocidad 
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de reacci6n mas rápida. Como una etapa preliminar en la reacci6n total 

a butadicno, probablemente el 2-buteno fonna un intennediari9 alílico 

en la superficie del catall zacJor a una menor· velocidad que el is6mero 
1-butcno. 

Debido a que la reacci6n es cxoténnicu, el calor generado es quitado por 
transferencia de calor con una sal fundida y usado para genenr ol vapor 
de proceso. En la tabfa 2.23 se muestran las condiciones de opcraci6n. -
El rcnclimiento a butadicno varía entre 50 y 60%. 

IA.irante la reacci6n se deposita carb6n sobre el catalizador, para lo cual 
es necesario regenerar la actividad del catalizador separando estos dcp6-
sitos. Esto se hace en el sitio de reacci6n, oxidando controlaclarnente -­
con aire el carb6n, para restablecer la actividad del catalizador. La vi 
da del catalizador es de varios miles de horas. 

El producto gaseoso del reactor es enfriado a una temperatura superior a 
su pllllto de rocío, en calderas de calor residual y antes de la compresi6n, 
los solubles en agua se separan en el sistema de apagado y absorci6n. La 
concentraci6n de carbonilos en la corriente gaseosa es reducida a menos -
de 20 ppm. Esto es para minimizar los posibles problemas de polimerizaci6n, 
que pudieran haber surgido en el sistema de recuperaci6n. 

Además de los 6xidos de carbono, los principales subproductos de la reac­
ci6n son: furano, acetilenos y compuestos carbonilos, Los carbonilos son: 
acetaldehido, acroleina, metacroleina y fonnaldehido. Los rendimientos de 
estos subproductos varían de acuerdo a la alimentaci6n. El isobuteno es -
oxidado sobre el catalizador y los rendimientos de 50% de metacroleina -
pueden ser atribuídos a la presencia de esta olefina en la mezcla de ali­

mentaci6n. 

Un lavado con un hidrocarburo aromático bajo presi6n recupera un 99.5% de 

los hidrocarburos C4 y los separa de los inertes. Desgasificando el <liso! 
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vente antes de la colU11U1a de agotamiento, se reduce la cantidad de in.er-
' 

tes en la unidad de purificaci6n. Estos inertes desgasifitados contienen 
WUl alta proporci6n de impurezas de acetilenos C2· Se utiliza vapor vivo 

para liberar todos los hidrocarburos C4, como una corriente de vapor a 

la colur1ma despuntadora, Esta columna sirve para separar furano, hidroca.!. 
buros C5 y otros superiores por los fondos. La corriente de butadieno -­
crudo se manda a la secci6n de recuperaci6n y purif icaci6n de butadieno 

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

La planta en general puede ser construída de acero templado, en sus sec­

ciones de reacci6n, recuperaci6n y purificaci6n. 

Los problemas de polimerizaci6n debido a la presencia de oxígeno en el .­
sistema de recuperaci6n son r.únimos. 

En la tabla 2.24 se muestra el consumo de servicios auxiliares por kilo­
granx:> de butadieno producido. Si la alimentaci6n contiene una alta propo! 

ci6n de butenos, puede ser posible la recirculaci6n. (~2,33) 
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Tabla 2. 23 

C:on<licionos de Operac16n. 

Con<llcloncs <le Hcacci6n: 

Temperatura, ºC 
Presi6n Kg/cm2 

Espacio tiempo vcloci<la<l, h-1 

Composici6n <le la alimentaci6n: 

400-450 
0-0.7 

900-1500 

1:1 Relaci6n butenos/oxígcno 
Vapor de tliluci6n 2-4 volumenes (N2 restante) 

Resultados: 
Rendimiento por paso % 

Sclect i vitlad % 

Contenido de butadieno en 

55-70 
780 

los hidrocarburos recuperados (% peso) 55 

Tabla 2.22 
Analisis típico de la alimentaci6n y de la composici6n de la corriente de 
hidrocarburos. 

Composici6n de la corriente 

Propano/propileno 0.8 Isobutano 3.0 

!so-butano 2.4 n-Buteno 13.5 

N-Butano 11.8 1-Butcno l 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 Fu rano 0.15 

Pentenos 1.1 Acetilenos 0.046 
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Proceso Petro-Tex OXO-D 

Este proceso está l icenc.iado por Pctrn-Tcx Chcmical Corpóration y es un 

proceso <le oxideshidrogenaci6n que convierte catalíticamente los n-bute­
nos a butadieno. A continuaci6n se da una descripci6n del proceso, el 
cual se lleva n cabo de acuerdo con el diagrama mostrado en la figura -
2.15. 

La planta consta de las siguientes etapas: reacci6n, apagado, lavado y 

agotamiento de aldehidos, absorci6n y agotamiento de butenos y recupera­
ci6n del aceite absorbente. 

La alimentaci6n de butenos proveniente de la secci6n de extracci6n de bu­
tenos se alimenta a un precalentador, donde se vaporiza a 31 ºC y 2 .1 --
Kg/cm2 al intercambiar calor con la corriente de fondos de la torre de 
apagado. Los vapores precalentados se envían a la secci6n de convecci6n 
del horno, donde se incrementa su temperatura a 188ºC para mezclarse -
con vapor de diluci6n. El vapor que se usa como diluci6n proviene princ..!. 
palmen te de la corriente de. vapor generada en el proceso, la cual se me! 
cla con vapor proveniente de límites de batería, ésta mezcla se alimenta 
a la zona de radiaci6n del horno, donde se calienta hasta 452°C. El oxí­
geno puede obtenerse del aire, pero también puede usarse oxígeno puro o 
una mezcla de aire-oxígeno. cuando se usa oxígeno puro se requiere adi­
cionar vapor, para compensar la capacidad calorífica del nitr6geno sep.!!_ 
tado. El oxígeno se suministra mediante los compresores, éste se mezcla 
c~n la corriente de butenos y de vapor. 

La mezcla butenos-vapor-aire se alimenta al reactor adiabático de lecho 
fijo, conteniendo un catalizador heterogéneo autoregcncrativo a 343°C y 

0.7 Kg/cm2. El efluente del reactor sale a 593°C y con un máximo de --

0.2% en mol de oxígeno. Es necesario controlar la temperatura de salida 
clúl reactor para proteger al catalizador de la desactivaci6n y reducir 

las reacciones laterales. 
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11 ,~l calor del efluente se utiliza para generar parte del vapor de diluci6n 

en la caldera de calor residual, en donde se enfría con agua hasta 193ªC 

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 fonnaldehido. 

El efluente una vez enfriado, se alimenta al fondo de la torre de apagado 
· :1donde disminuye su temperatura a 46.SªC y se condensa el vapor de dilu-- · 

ci6n, al entrar en contacto con la corriente de agua fría. 
La corriente de fondos está fornada por agua de apagado y el condensado -
del vapor de diluci~n. 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, lllla parte va a la torre lavadora de aldehídos y la 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 c~ri-­
men en un compresor tipo tornillo y se mandan a los fondos de la torre l.!_ 
vadora de aldehidos. Este compresor cuenta con Wl control de presi6n" a:'.Ja 
succi~n del miSIOO, que ajusta la velocidad de su accionador, para mante­
ner una presi~n constante en la succi6n del mi~ y de este modo contro­
lar la presi~n en el sistema de reacci~n. 

La torre lavadora de aldehidos elimina por absorci6n con agua los aldehi­
dos, carbonilos y suproductos de la reacci~n. La corriente de descar~a -­
ae1 compresor de butenos se pone en contacto a contracorriente con agua 
de proceso, la cual se alimenta por la parte 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/cm4 en el doJOO y 66ºC y 11.0 Kg/cm2 en 

el fondo. La corriente de fondos de esta torre, constituida por agua y 

los aldehidos y carbonilos absorbidos, se enfr~a y se recircula a la to­

rre. 
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Una corriente lateral de la torre lavadora de aldehidos se mezcla,-~on 

la corriente de fondos de la misma y se alimenta a la torre agotadóra 
de aldehidos. Esta torre elimina los carbonilos contenidos en la co-­
rriente de condensado. El condensado tratado se utiliza para generar 
vapor y para reposici6n del agua de enfriamiento. 

La corriente gaseosa fría y libre de aldehidos conteniendo butadieno, bu­
tenos, nitr6geno, oxígeno, di6xido de carbono, mon6xido de carbono y oxí­
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 hidroca! 
buros, separfilidolos de los gases inertes y del oxígeno residual. El acei­
te rico desciende al fondo y se envía previo enfriamiento a la torre des­
gasificadora. Esta torre opera en el fondo a SSºC y 10.6 Kg/cm2 y en el -

domo a 40ºC y 10.2 Kg/cm2. 

La corriente de donvJs de la torre absorbedora de butenos, constituída por 
11itr~geno, oxígeno, di6xido de ca~bono y pequeñas cantidades de aceite 
absorbente y butenos, se envía a la.secci6n de recuperaci6n de aceite. 

La torre desgasificadora tiene como ftn1ci6n eliminar el gas residual de 
la corriente de aceite rico. Esta torre opera en el donvJ a 4lºC y 3.2 Kg/ 

an2 y en el .fondo a 82ºC y ~.3 Kg/cm2. La corriente del domo se envía al 
compresor de butenos. La corriente de fondos se envía a la torre agotado­
ra de butenos. 

La torre agotadora de butenos separa el butadieno crudo y demás hidroca­
buros, del aceite rico por el domo de la misma. Esta torre opera en el -
doJOC> a 42ºC y ~.S Kg/cm2 y en el fondo a 141 ºC y ~.8 Kg/cm2. La corrie!! 

te de dollX)s de esta torre se condensa y se divide en dos, una de ellas se 
recircula a la torre· y la otra se env~a a la secci6n de extracci6n de bu-
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tadieno. En la corriente de recirculaci6n se inyecta un inhibidor pura 

evitar el ensu<.:iamiento en c1 domo de la columna, por la presencia de -
pql ímcros; <Jsimbmo se inyecta terbutilcatecol para absorber trnzas de 
oxígeno, con objeto <le impedir la fonnaci6n de per6xiclos. La corriente 
<le fon<los <le esta torre conknien<lo acci te pobre, se mezcla con la co- -
rricntc <le aceitt! rectificadc. <le la torre rcpasadora ele aceite <le ab-­
sorci6n. Esta corriente intercambia calor con la corriente proveniente-

de la torre <lesgasificadora. El 5% ele esta corriente se alimenta a la -
torre repasa<lora ele aceite de absorción y el resto se envía previo en-­
friamicnto a la torre absorbe<lora ele butenos. La torre repasadora de -­
aceite de absorci6n opera en el domo a 130ºC y 0.3 Kg/cm2 en tanto que 

el <lomo opera a 148°C y 0.4 Kg/cm2. Esta torre tiene como función elimi 

nar los dímeros de butadieno, que pudieron haberse fonnado separándolos 
del aceite de absorción. Los vapores del domo, const.ituídos por aceite' de 
absorción, se condensan. Parte de este condensado se recircula, en tanto 
que el resto se envía para mezclarse con el aceite de fondos de la torre 
agotadora de butenos. Parte de la corriente de fondos constituída por h!. 
drocarburos pesrulos se recircula a través del rehervidor, en tanto que -
la otra parte sale como producto de fondos a almacenamiento. 

Las principales variables en e~te proceso son: relación oxígeno/buteno, 
relaci6n vapor/buteno, temperatura interna, espacio velocidad y presi6n. 

En la tabla 2.25 se presenta una cornposici6n típica de la alimentaci6n -
y del efluente recuperado. 
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Tabla 2.24 

Consumo de Servicios Auxiliares 

(Unidades por Kg de butadieno) 

Vapor (kg) 

Electricidad (Kw-h) 

Agua de enfriamiento y 

de proceso (1) 

Tabla 2.25 

Sin recirculaci6n 
nada 
0.70 

83 

Conposici~n de la alimentaci6n y del efluente 

Alimentaci6n 

Conponente % rool 

Ol4 o 
co o 
Hidrocarburos C2 o 

coz o 

Hidrocarburos C3 o 
n-Butano 4.75 

Neo-pentano 0.52 

1-Buteno o 
Trans-2-Buteno 52.02 

Cis-2 Buteno 42.49 

Butadieno 0.23 

Vinilacetileno o 
Acetaldehido o 
Pu rano o 
Acroleina o 
Formal debido o 

Con recirculaci6n 
0.4 
0.81 

114 

Efluente 

% en rool 
0.03 
1.34 
0.12 

10.89 

0.18 

4.09 
0.61 
1.26 

14.91 
7.84 

. S7.9 
0.20 
0.12 
0.22 
0.09 
0.20 ...... , 
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Oxideshidrogenaci6n con Halógenos. 

,lil procc!;o de oxidcshidrogenaci6n con hal6gcnos, se basa en las reaccio­
nes representadas por las ecuaciones: 

C4 1110 + Iz --~ C4 Hs + 2 11 r 

C4 lis + I z ~ C4 l '6 + 2 H I 

.... (1) 

.... (2) 

4 H I + Oz - 2 Iz + 2 HzO .... (3) 

De los halógenos el iodo es el único en que es rruy pequeña la cantidad de 
productos de sustituci6n fonnados bajo las condiciones de operación. 

Mientras la reacci6n (1) puede proceder hasta la tenninaci6n con un pe-­

queño exceso de iodo, la reacción (2) está limitada por el equilibrio y 

nol11lalmente requiere un gran exceso de iodo. Estas observaciones se refi! 
ren principalmente a procesos en fase vapor, sin catalizadores s6lidos, en 
los cuales aire y oxígeno se introducen en varios puntos del reactor. 

cuando un hal6geno se adiciona en el proceso, el mecaniSl!C asumido es que, 
el hal6geno sustrae el hidr6geno para fonnar un doble enlace generando un 
halogenuro de hidr6geno. El halogenuro es oxidado en una segunda reacci6n, 
para regenerar el hal6geno y formar agua. El oxígeno aparentemente reaccio­
na con el halogenuro de hidrógeno más rápido que con los hidrocarburos, re­
generándose algo del iodo en el sitio de reacci6n. 

Por ejemplo, al hacer butadieno a partir de butano con adición de iodo, -
el iodo selectivamente extrae cuatro átomos de hidr6geno para fonnar áci­
do icx1hídrico y butadieno. El HI es entonces convertido por el oxígeno -­
en· iodo y agua (ec. ~). Esta regeneraci6n intel1la de iodo en el reactor 
mejora los rendimientos de butadieno y reduce la relaci6n de iodo, rela­

tiva a los hidrocarburos requeridos para ser alimentados al reactor. 

Debido a que las reacciones (1) y (2) son endotérmicas y la reacci6n (3) 
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exoténnica, el uso de oxígeno permite operar el reactor adinbáticamente 

sin tener que quitar o suministrar calor a trav6s de las paredes dol -­
reactor. 

El efluente gaseoso del reactor, compuesto de butadieno, butenos, 1II, Iz 
y vapor de agua, es apagado en una solución acuosa ele 1II para enfriar los 
gases y separar el iodo y el Hf de la fase acuosa. La última parte es la 
rccuperaci6n 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 Ce., desarroll6 el uso de un -­
aceptar de HI, el cual reacciona con una ligadura del llJ fonnatlo en la 
reacci6n de deshidrogenaci6n y de éste el iodo puede ser regenerado por 
aire u oxígeno. 

Algunos oxídos metálicos e hidr6xidos pueden usarse como aceptares de HI. 
Escribiendo el metal (monovalente) como M, la rcacci6n completa es: 

+ MzO - C4 Hg + 2 MI + Hz o ... (4) 

+ Iz + MzO ~ C4 H6 + MI + Hz o ... (5) 

4 MI + Oz _. 2 MzO + Zlz .......... (6) 

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

Separar el HI de la mezcla gaseosa de reacci6n, tan rápido como e~ 
fonnado, el equilibrio mostrado en las ecuaciones (1) y (2) es de! 
plazado al lado derecho; de tal manera que en principio s6lo deben 
usarse cantidades estequio~tricas de iodo. 

Al regenerar el aceptar en una zona caliente integrada en el reactor, 

los vapores de iodo y el aceptar regenerado pueden reaccionar en una 
operaci6n cíclica con nuevos hidrocarburos, sin enfriamiento o aban­
dono del sistema caliente: reactor-regenerador (29). 
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Proceso IDAS. 

Este proceso está licenciado por Shell Development Company y es un proce­
so de oxideshidrogenaci6n con hal6genos que convierte catalíticamente el 
n-buteno a butadieno. Shell construy6 en·Francia una planta piloto con e_! 

te proceso en 1964. A continuaci6n se da una descripci6n del proceso, el 
cual se lleva a cabo de acuerdo con el diagrama mostrado en la figura 2.16 

La Shell adopt6 un reactor de transporte en fase s61ida diluida o reactor . 
de tubo ascendente y us6 un ingenioso método para separar las trazas de -
iodo y HI de los gases separados, que dejan·el reactor para recircular al 
sistema de reacci6n. 

El aire es introducido por la base a un reactor vertical de tubo ascende_!! 
te R.l, el cual consiste de una zona inferior de regeneraci6n R.l.A y una 
zona superior de reacci~n R.1.B. El aceptar gastado, que es wia mezcla de 
~xidos de calcio, magneso y potasio; el cual está soportado en tm inerte 
coro alfa y ganrna almnina, también entra por la base del reactor por medio 
de wia v~lvula especial de control de la tolva V.l, donde se mantiene en 
estado fluiclizado por una pequefia corriente de nitrogeno acbnitida por la 
base de la tolva. El s6lido entra al reactor a tma tenq>eratura de ------
450-SSOºC. 

En la zona de regeneraci6n R.1.A, los de~sitos de carb6n son oxidados a 
002 y a> y el iodo es liberado con la producci~n del ~xido aceptar, de 
acuerdo con la ecuaci~n (6). La reacci6n es exoténnica, pero el incremen· 
to de .tenq>eratura es pequeño (amortiguado por la capacidad calorífica del 
s6lido circulante). 

El butano es admitido en un ¡mtto intennedio del reactor, en el tope de • 

la zona de regeneraci~n R.l.A y mezclado con los gases (N2, vapores de -· 
iodo y 6xidos de carbono) y con s6lidos finamente divididos. El butano 
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reacciona con el iodo en la zona de reacci6n R.l.B. fonnando buteno y -

butadieno continuamente junto con Hf de acuerdo a las ecuaciones (1) y 
(2). 

El llI fonnado, se separa de la fase gaseosa al reaccionar con el 6xido 

aceptor de acuerdo a las ecuaciones (4) y (5), esto pennite que casi t~ 
do el iodo presente reaccione. La mezcla gaseosa y el s6lido finamente 
dividido son separados en el primer cicl6n ii-1, y los s6lidos regresan 
a la tolva V.l. El calor generado en el reactor se separa del s61ido -­
circulante en unos tubos de intercambio de calor de la tolva V.l, el ca 
lor generado se usa en otra parte del proceso. 

Los gases dejan el primer cicl6n S.1 a una temperatura de 500-5SOºC, CO!!_ 

teniendo pequeñas cantidades de iodo sin reaccionar, HI y los s6lidos que 
no pudieron ser separados. 

Una pequeña corriente de amoniaco gaseoso, mayor que la necesaria para -
reaccionar con el iodo, es inyectada al gas que sale por el domo del ci­
cl6n S.l. A esas temperaturas el.I2 se reduce a HI y se libera nitr6g! 

no. 

2 N H3 + ~ Iz ---- Nz + 6 H I 

Los gases pasan a través de los ciclones secundarios S.2 para separar el 

resto de los.s~lidos, los cuales regresan a la tolva V.l. Se inyecta agua 
a los gases calientes en la zona de apagado M.l, donde los gases son en­
friados a una temperatura de 90-llOºC por evaporaci6n del volumen de agua 
inyectado. Se utiliza un exceso de agua, para disolver el ioduro de ann-­
nio fonnado por la combinaci6n de NH3 y HI durante el apagado. La soluci6n 
resultante se separa de la mezcla gaseosa y del vapor de agua en el sepa­
rador s.~ y despúes se recirculan con el aceptor fluidizado en la tolva 
V.1. Aquí se evapora el agua presente en la soluci~n y el ~I es tam--

bién evaporado y disociado en .NH3 y HI. El amon~aco abandona la tolva jlJ!! 
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to con el vapor de agua y el nitr6geno, pasando por el sistema de ci­

clones, mientras que la mayor parte del HI liberado reacciona con el 

6xido aceptar en la tolva, <le aquí regresa a la base del reactor. 

La mayor parte del iodo circula en el sistcllll.I caliente <le reacci6n, que 

comprende el reactor <le tubo ascendente (R.1.A) y R.l.B), el sistema de 
ciclones S.l y S.2 y la tolva fluidizada V.1. Pequeñas cantidades de HI 

y 12 reaccionan amNH3 y son atrapadas como soluci6n de N¡-141 en el sepa -
rador de gas-líquido S.3 y recirculados al sistema caliente de reacci6n. 

Los ioduros orgánicos formados pueden ser separados por destilaci6n fraE_ 
cionada de los hidrocarburos C4 y el iodo puede 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 nitr6geno y de 

cantidades pequeñas de productos de desintegraci6n (hidrocarburos Cl- C3) 

fonnados. Despúes de lo cual, el butadieno puede ser separado por tm pro­
ceso de extracción y los demás hidrocarburos son recirculados al reactor. 

El sólido consiste de tll1 90% en peso de una alfa alúmina (soporte) y un -

10% de un aceptar, consistente de una mezcla molar 6:1 de CaO y Mn304° 

Una composici6n t~pica del gas que deja el reactor esta dada en la ta-­
bla 2.26 y la composici6n,de la corriente de hidrocarburos C4 una vez -
separada, se da en la tabla 2.27 

Esto corresponde a tllla conversi6n de n-butano del 76% y Wl rendimiento de 
butadieno + buteno del butano convertido de 90.5%. 

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

ioduros orgánicos en los gases que abandonan el reactor est~ dadas en la 

tabla 2.28 
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Para una planta productora de 40,000 ton/año de butadieno, a partir de -

n-butano, se convierten 5,400 ton/año de io<lo a io<luros metálicos. 

Tabla 2.26 

Composici6n <le] gas que deja el reactor en el proceso IDAS 
% en volumen 

Nitr6gcno y Arg6n 78.2 
Oxígeno 0.1 
Io<lo 0.1 
Ioduro de Midr~geno 0.36 
Ioduros orgánicos 0.34 
~:On6xido <le carbono 0.04 
Di6xido de carbono J.9S 
Metano 0.42 
Etano + Etileno 0.72 
Propano + propileno O.SS 
n-butano 4.S 
n-butcnos 1.0 
Butadieno 11.8 

Tabla 2.27 

Composici6n final de la corriente <le hidrocarburos C4 en el proceso IDAS 

% en JOOl 

n-butano 

n-butenos 

1,3-butadieno 

Tabla 2.28 

26.0 

S.8 
68.2 

TonGladas de iodo por tonelada de butadieno que deja el reactor en el 

proceso IDAS. 

Coroo Iodo libre 
Como Ioduro de hidr6geno 

0.08 
0.14 

Como Ioduro orgánico 0.135 
(aswniendo 1 átomo de iodo por molécula) 



FIGURA 2.16 PROCESO SHELL (IDAS) 

AGUA 

BUTADIBNO 

AIRE 



-114-

.2.5 Procesos de Extracción. 

Los prncusos <le oxtrncc i6n se utilizan para la preparaci6n de la a lime~ 
taci6n en los procesos de <leshitlrogcnaci6n y para la recuperuci6n y pur_! 
ficaci6n <le buta<lieno en fracciones C4 provenientes <le operaciones de -
craqueo o de <leshidrogenaci6n catalítica <le butanos o butenos principal­
mente. 

La tabla 2.29 presontu la variuci6n <le las cantidades de butu<licno en -
procesos <le petr6leo a altas temperaturas. 

El contenido de hutadieno en un corte C4 en las plantas modernas <le cra­

queo ténnico de naftas está en escala <le.40 a 50%, pero la cantidad de 
buta<lieno obtenida por pir61isis <le nafta es pequeña, en relaci6n a la 
cantidad de etileno producido (cerca del 4. 5% en peso de la nafta es - -
trasfonnada a 1,3 butadieno). La relaci6n exacta de etileno/butadieno d~ 
pende de varios factores tales como: la severidad del craqueo y la co~ 
sici6n de la carga de alimentaci6n, como puede verse en la tabla ~.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 -­
conversi6n, el rendimiento de butadieno tiende a decrecer, confonne a si 
su partici¡n1ci6n es mayor en las reacciones de condensaci6n secundaria. 
M:icntras mas severo sea el craoueo, da mayor cantidad de acetilenos pero 
se incrementa tamh ién f'l rendimiento <lcl butadicno. 

Una fracci6n de C4 por craqueo de naftas, produce <le 250-5000 ppm <le pro­
padieno y acetile11os. Para la manufactura de hule estireno-butadieno, es 
necesario que la pureza del 1-3 buta<lieno sea de 98.5% en peso; pero pa­
ra la producci6n de polibutadicno se requiere de un 99.5% en peso o mayor. 

El contePido total de acetilenos pennisible debe ser menor de SO ppm, de­
bido a que la soluci6n para polimerizaci6n usa avanzados sistemas catalÍ­
ticos, que contienen catalizadores metal-orgánicos, los cuales son muy -

sensitivos a los trazos de acetilenos. Además, una gran cantidad de aceti-
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lenos y de otros compuestos no saturados de las fracciones C4, causan 

la fonnaci6n de polímeros en las plantas de separaci6n y provocan in--

qustaciones y taponamientos en colW1U1as, equipos, tuberías y bombas. -­

Existen tres procesos para separar acetilenos, basados en hidrogenaci6n 
parcial o en tratamiento químico, que son: hidrogenaci6n selectiva en -
fase vapor, hidrogenaci6n selectiva en fase líquida, o un pretratamiento 
con acetato cuproam6nico (CAA). 

El proceso en fase vapor involucra la hiclrogenaci6n selectiva ele los ac~ 
tilenos sobre el catalizador Dow Tipok. El proceso en fase líquida consi~ 
te en pasar el corte C4 licuado sobre un catalizador en una atm6sfera de 
hidr6geno a 50-70ºr. El proceso CAA fué el mas usado cuando las etapas de 
purificaci~n subsecuentes estaban basadas en dicho proceso. Este involu-­
cra la extracci6n selectiva de acetilenos del corte C4, por contacto con 
una pequeña cantidad limitada de CAA acuoso. Los acetiluros de cobre fo!. 
mados y disueltos en la soluci6n, son descompuestos por calentamiento en 
la etapa de regeneraci6n de la soluci6n. 

En los nuevos procesos de extracci6n, esta etapa de separación de acetil.!:_ 
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 más de 
20 hidrocarburos diferentes de cza es; la calidad del 1-3 butadieno para 
la polimerizaci6n, mayor de 98.5% de pureza, no puede ser obtenida por --

• i 

destilación siinple y deben usarse procesos de extracción o destilación -
extractiva, debido a que el 1-3 butadieno y el n-butano fonnan un az~tr~ 
po y la separación por destilaci6n simple no es económica. La tabla 2.31 
lllle~tra los puntos de ebullición de los hidrocarburos mas frecuentemente 
encontrados en las fracciones crudas de butadieno de diversos orígenes, 
los cuales varían entre -47 y + 27.ºC. Las cantidades presentes de los hi­
drocarburos varían en la fracción cruda de butadicno, dependiendo del ti­
po de proceso usado para la conversi6n de hidrocarburos. 
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Las mono-olefinas están siempre presentes en mayores cantidades, las dio--

lefinas no conjugadas y los acetilenos están en menores cantidades (ver -
tabla 2. 30) , pero generalmente se incrementan, al munentarse la temperat:!:!_ 
ra 

0

<lurante la conversi6n de hidrocarburos. 

Para la extracci6n del butadieno, existen dos tipos de procesos, basado -
uno en la separaci6n química y el otro en la scparaci6n física: 

a) El proceso de separaci6n química aprovecha la formaci6n de un comple~ 

jo de butadieno con el acetato cuproam6nico (CAA) de fÓiilllla -------
[ cu (NH3 )2 ] OA c. Este proceso fué desarrollado por la ESSO, c~ 
mo un método de extracción para el tratamiento de fracciones C4 con -
bajo contenido de buta<lieno. 

b) Los procesos de separación física se basan en el principio de la des­
tilación extractiva. Por la adición de disolventes orgánicos selecti­
vos, se disminuye la volatilidad de detenninados componentes en una -
~zcla (en este caso de butadieno). Estos quedan en el fondo de la -­
colwnna de destilación extractiva con el disolvente, mientras que las 
partes volátiles, antes no separables que los acompañan, se separan -­
por el domo de la colurrma. 

Como disolventes para la destilaci6n extractiva se utilizan: 

Nombre ---

Acetonitrilo 

F\Jrfural 
Dimetil-
Acetamida 
D~til-

Fornarnida 
N-metil­
Pirrolidona 

Abreviatura 

(ACN) 

(IJ.lAC) 

(Il\'iF) 

(NMP) 

FÓiilllla Co!JlPañía Licenciadora 

CH CN Shell Chemical Co. 

frcoo Phillips Petroleum Co. 
o 

CH3 CON (Q-13)2 Union Carbide 

H~ON (CH3)2 Japanese Geon 

O=º BASF 
~ 

A continuación se da la descripcf6'/i' de cada uno de los procesos. 
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Tabla 2.29 

Contenido de butadieno en cortes C4 típicos. 

fuente del corte C4 

Craqueo catalítico: 
Coquizaci6n de residuos a baja presi6n 
Craqueo térmico a alta temperatura 
Deshidrogenaci6n catalítica de butanos 

de butenos 
Efluente de extracci6n de butadieno o desti­
laci6n extractiva 

Tabla 2.30 

% de butadieno 

1-3 
25-40 
10-14 

20-40 

0.2-0.1 

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 &npleado Contenido de Butadieno 

Etano 1-2 
Propano 4-7 
n-butano 7-11 

Nafta 12-15 
Gasoil 18-24 
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Tabla 2.31 

Propiedades típicas de Wla fracci6n C4 de pir6lisis de etilcno. 

Componente Tipo de compuesto % en peso en la Punto de cbu-
fracci6n q ____ 11 ici6n ºe 

Propino C3 0.04 -23.22 

Propileno C3 0.03 -47.70 

Propano C3 0.02 -42.07 

Propadieno C3 0.02 -34.05 

Tso-Butano C4 0.41 -11. 73 

1-Buteno C4 24.5 - 6.26 

IsoButcno C4 17.0 - 6.9 

1,3-Butadieno C4 45.0 - 4.41 

n-Butano C4 1.6 - o.so 
TransButeno-2 C4 5.4 + 0.88 

CisButeno-2 C4 4.3 + 3. 72 

Vinilacetileno C4 0.94 + 5.1 

1-Butino C4 + 8 .1 

Etil acetileno C4 0.49 + 8.7 

Diacetileno C4 +10.3 

1,2-Butadieno C4 0.1 +10.85 

2-Butino C4 +26.9 

.-·.,_ 



2.5.1 

-119-

Proceso de Extracción con Acetato cupro am6nico (CAA). 

Este proceso fué desarrollado por ESSO Research and Enginccring Company 
y es un proceso de extracci6n selectiva con un disolvente en fase líqu.!_ 
da. Es usado para separar y purificar butadieno de las fracciones ctudas 
derivadas de un cracking ténnico <le naftas o de gas de petr6leo o de la 
deshidrogenaci6n catalítica de butenos. 

El disolvente es una soluci6n acuosa de acetato cupro am6nico (CAA) de -
f6nnula aproximada [ Q.i (NH3)2] O Ac. Fn la tabla 2.32 se llllestra una -­
composici~n aproximada de éste disolvente. Este proceso está basado en la 
fonnaci6n de un complejo de adición entre los iones cuprosos y los enla­
ces olefínicos de los hidrocarburos insaturados. A mayor insaturaci6n de 
los hidrocarburos mayor será la solubilidad. El butadieno es de 10 a 50 
veces mas soluble que los butenos con punto de ebullición mas cercano, -
mientras que los hidrocarburos saturados no fonnan complejos con CAA. 

El disolvente es capaz <le producir un butadieno con un 98.5-99.5% de pu­

.reza y además, exhibe una alta selectividad hacia el butadieno¡ de tal -
manera que puede ser recuperado mas del 98% del butadieno presente en la 
alimentaci6n. 

Fn la figura 2.17 se nuestra un diagrama de flujo de este proceso. El p~ 
ceso consiste <le las siguientes etapas: 

1) Una etapa de absorci6n en la cual el butadieno y una parte de las 
ioono-olefinas y otros insaturados son disueltos por el disolvente. 

2) Una etapa de enriquecimiento en la cual casi todos los pidrocarburos 
disueltos excepto el butadieno son aaotados del disolvente (esto se 
efectúa generalmente por una combinación de calentamiento y agota--

r.tiento con el but::idieno enriquecido). 
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3) Una etapa de desorci6n en la cual el butadieno purificado es sepa­
rado del disolvente enriquecido. 

El proceso CAA se usaba como una técnica de <lestilad6n extractiva, por 
algunas de las pcquefias instalaciones fabric<.11tesde butadicno, usando -
un sistema de absorci6n por roca Jj entamiento. El buta<lieno era ubsortd <lo 
<le la corriente vaporizada de hidrocurburos en una columna de platos bu! 
bujeadores de recalentamiento o en una colW1111a empacada. Cuando se ope­

raba en una columna de platos tipo cachucha, la eficiencia del plato era 
de 10 a 20%. Las pequeñas cantidades de butenos absorbidos junto con el 
butadieno eran separadas de la soluci6n en una etapa de enriquecimiento. 
Después venía la usual desorci6n y el repasado de butadieno. Operando -

con hidrocarburos en la fase vapor se requería el enfriamiento de la so 
luci6n de CAA para aproximar los hidrocarburos a su punto de rocío y -

así obtener una alta solubilidad. 

En la secci6n de absorci6n, en la secci6n de agotamiento y en la etapa de 
desorci6n; el butadieno es puesto en contacto y absorbido por el disolve~ 
te, mientras que la mayoría de los butanos y butenos son retirados del -
sistema. El disolvente es mezclado con la alirnentaci6n de hidrocarburos -

en una serie de etapas, cada una de las cuales consiste de un turbo mez-­
clador y un sedimentador. Estas operan corno una extracci6~ líquido-líqui­
do a contra-corriente con recirculaci6n entre etapas, lo cual hace posi-­
ble que la eficiencia en la extracci6n de butadieno se aproxime a la teó­
rica. Debido a que los complejos son sensibles al calor, su solubilidad -
decrece rápidamente con el incremento de temperatura. El efecto de la te~ 
peratura es 1JU.1Y marcado; es recomendable usar una remperatura de opera--­
ci6n de 25ºF o menor. Para esto puede emplearse una unidad de refrigera-­
ci6n con amoníaco. Por operar a bajas temperaturas, con hidrocarburos en 
fase líquida puede reducirse la cantidad del disolvente circulante rela­
tiva a la alimentaci6n. También, a bajas temperaturas el calor de reac--

ci6n es menor. Esto da como resultado que la capacidad de la unidad de 

refrigeraci6n sea menor. 



-121-

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 hidrocarbu~os que se 

separan se lavan con agua y se recirculan a la planta de deshidrogena-­
ci6n o pueden ser enviados como alimentaci6n'a otras plantas. 

Las condiciones de operaci6n para una unidad típica se 11a.testran en la 
tabla 2.33 

La cor~iente de disolvente rico (extracto) de la etapa final va a la -
torre de desorci6n, donde la corriente de hidrocarburos es separada del 
disolvente. Esto se lleva a cabo por calentamiento y reducci6n de la -­
presi6n. La soluci6n pobre de CAA, despúes de ser enfriada se recircula 
a la etapa l. La corriente de butadieno, proveniente de la etapa supe-­
rior del desorbedor es lavada con agua para quitarle las trazas de amo­

.níaco; el cual es un componente indeseable en las operaciones de copo!,! 
merizaci~n y el amoníaco es concentrado en el fraccionador de amon~aco. 
(el amon~aco recuperado en la torre de absorci6n de butadieno puede ser 
regresado a la soluci~n de CA.~ en un estado altamente anh~dro). 

Los vapores lavados de butadieno son comprimidos, condensados por refri­
geranci6n y pasados a la torre de repasado de butadier..o. Aqu~, se sepa-­
ran los polímeros y otras impurezas de alto punto de ebullici~n para 11! 

var la corriente a una concentraci6n de mas del 98.5% de butadieno. Esta 
torre utiliza un flujo de aceite para ayudar en la separaci6n de pequefias 
cantidades de los materiales de alto punto de ebullici6n acunuladas en -
el fondo de la torre. El butadieno recuperado es enfriado por refrigera­
ci~n, inhibido contra la polirnerizaci6n y enviado a almacenamiento. 

El disolvente tiene una larga vida si se toman en cuenta ciertas precau­
ciones para evitar la reducci6n completa del cobre a la condici6n cuprosa 
y para purgar acetilenos y polímeros de acetilenos. 
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Tabla 2.32 

Composici6n aproximada de la solución acuosa de 
Acetato cupro am6nico. 

Moles/litro 
Cobre Total 3.3 
Cobre Cuproso 3.0 
Acetato (Aci<lo Acético) 4.0 
Amoníaco 11.0 
Agua 31.3 

52,6 

Tabla 2.33 

Condiciones de Operaci6n en el proceso de extracción CAA 

Temperatura de la solución pobre ºC 

Presión de la solución pobre Kg/cm2 

Temperatura de fondos del desorbedor ºC 
Presión de fondos del desorbedor 
Temperatura de los hidrocarburos rechazados ºC 
Relación solución CM/ Alimentación de C4 Kg/kg 

Temperatura en el domo del extractor ºC 
Temperatura de los fondos del extractor ºC 
Presión del extractor Kg/cm2 
Temperatura de los mezcladores -sedimentadores ºC 
Presión de los mezcladores-sedimentadores Kg/cm2 

Temperatura en el domo del desorbedor ºC 
Temperatura del agotador de butadieno ºC 
Presión del agotador de butadieno Kg/cm2 

-13 

3-4 

80-85 

0.7-1 
38 

8 

59 
119 

7 

(-12)-2 

2.1 

25. 
21 

0.8 

% en peso 
17.5 

20.0 
15.5 
46.9 

100.0 
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Tabla 2.34 

~nd:i.mientos típicos y análisis de la alimentaci6n y producto. 

Butenos 
Al imcntaci6n como producto Butadicno 
% en mol % en mol % en mol 

C3 0.2 0.3 0.3 

Butadicno 16.7 0.9 98.5 6 mayor 

i-Buteno 4.9 5.7 0.2 

n-Butenos 62.8 75.1 l.O 

Butanos 15.3 17.9 

C5 0.1 0.1 
100.0 100.0 100.0 
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Proceso de Extracci6n con Furfural. 

Este proceso está licenciado por Phillips Petroleum Company y es un sis­
tema de destilaci6n 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 nuestran relaciones de volatilidad con furfural. Este proceso pu!:_ 

de usarse para reeuperar butadieno o butenos de una corriente mezclada de 
hidrocarburos C4, proveniente de una planta de etileno o de una planta de 

deshidrogenaci~n catalítica de butenos. 

A continuaci6n se da lllla descripci6n del proceso, el cual se lleva de -­
acuerdo con el diagrama dado en la figura 2.18 

La primera etapa en el proceso de purificaci6n es separar '1os hidrocarbu­
ros C4. Esta se lleya a cabo en una coltlll11la de aproximadamente 40 platos 

diseñada para separar todos los C3 de la alimentaci6n (propano y compo-­

nentes ligeros). El propano recuperado es enviado a límites de bater~a y 

vendido coioo LPG o puede ser consumido coioo combustible. La separaci6n -
de todos los C3 asegura que un alto porcentaje de metilacetileno tani>i~n 

sea retirado de los C4· Almque el punto de ebullici6n nonnal del metilace­

tileno es mayor que el del propano, ~ste compuesto fonna un aze~tropo de -
punto de ebullición mín:Uoc> con propano, lo cual facilita su separaci6n de 
los hidrocarburos C4, 

La segunda etapa· en la secuencia de purificaci~n es la separaci~n parcial 
de los 2-butenos y C4 acetilenos del butadiend y componentes ligeros. El 

producto de fondos del despropanizador contiene principalmente n-butile­
nos y butadieno, pero tambi~n contiene pequeñas cantidades de isobutano, 

isobutileno, n-butano, C4 acetilenos, C5 y componentes pesados. Este pr~ 
dueto es llevado a la columna de 2-butenos que tiene aproximadamente -
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100 platos. En. esta columna la fracci~n de butádieno es concentrada como 

Wl pro~cto superior, eliminando com6 un producto del rehervidor gran Pª!. 
te del Z-buteno de alto punto de ebullici~n, una parte del 2~buteno de b! . 

. jo punto de ebullici6ri y los C4 acetilenos. Una pequeña porci6n del buta­
no nonnal sale con el producto superior, mientras que el resto sale con -

el producto de fondos. Una parte del producto del rehervidor se recircula 
a la unidad de deshid~ogenaci~n. 

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 la etapa de separaci6n final 
del butadieno. El prop6sito primario de esta operaci6n es reducir el vol~ 
men de la alimentaci~n para la etapa de destilaci6n extractiva con furfu­
ral y tambi~n hacer la separaci6n más fácil como resultado de la corrien­
te de al:imentaci~n enriquecida. Esta operaci~n tamb~en realiza la separa­
ci~n de aceites ligeros o los polímeros que est~ presentes en la mezcla 
estabilizada de hidrocarburos C4. Si estos materiales no son separados, 
se aClJlllllan en el disolvente y por tanto la selec~ividad del disolvente 
dec~ece; a~ de que incrustan las superficies de calentamiento. 

La tercera etapa en la purificaci~n es la separaci~n de 1-buteno del bu­
tadieno. El concentrado de butadieno retirado como producto superior en 
la columna de Z-buteno, contiene principalmente 1-buteno y butadieno; -­
jlDlto con pequeñas cantidades de isobutano, isobutileno, n-buteno, Z-bu­
tenos y C4 dcetilenos. Este concentrado es alimentado a una columna de 
destilación extractiva con furfural en un punto intermedio de la torre. 
Esta columna constaigeneralmente de dos torres de 50 platos operadas en 
serie. La secci~n superior act~a como un absorbedor para el butadieno y 

la secci~n interior actúa 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 est~ suministrado en la base de la torre y los vapores del reher-



-127-

vidor pasan a la torre entrando en contacto a contracorriente con la -

mezcla disolvente-hidrocarburo fluyendo hacia abajo de la torre. Los -

v~pores que abandonan la colU!IUla por el domo son condensados totalmen­
te y una porci~n del ·1íquido es recirculado a la torre collk> reflujo. El 
producto superior de la torre contiene principalmente isobutano, isobu­
tileno y n-butano junto con pequeñas cantidades de alenos y metilaceti­
leno, mientras que el butadieno retenido por el disolvente es sacado por 
el fondo de la torre. Los 2-butenos se encuentran distribuídos en el -­
producto superior e inferior de la torre. El producto superior de la - . 
torre de destilaci6n extractiva se recircula a la unidad de deshidroge­
naci6n. La tabla 2.37 presenta las condiciones típicas de operaci~n de 
la coltmllla de destilaci6n extractiva de butadieno. 

La corriente de disolvente rico que abandona la torre de destilaci~n -­
extractiva por el fondo contiene butadieno, 2-butenos y trazas de otros 
hidrocarburos C4 • La corriente de disolvente rico es bombeada a una -­
colwnna de agotamiento donde los hidrocarburos previamente extraidos -­
son ~eparados del disolvente. Los hidrocarburos C4 son eliminad~s 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 concentraci6n de butadieno en el producto superior del agotador es -
normalmente de 85%. La tabla 2.~8 1111estra un ~lisis típico de la alilne!!, 
taci6n de la columna de destilaci6n extractiva y del producto superior e 
inferior del agotador de furfural. 

1 

Los C4 acetilenos que pasan en la corriente superior de la columna de --
2-butenos son absorbidos por el furfural. Esto se debe a que estos Cl.Dll-­

pue~tos son menos volátiles que los otros hidrocarburos C4 y al miS11X> -

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 b):! 

tadieno. 
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' La cuarta etapa en la secuencia de purificaci~n, es una rigurosa separa-

ción cnt.re butadicno y los 2-butenos. El producto superior de la torre 

agotadora de <lisolvcnto es pasada a la colwnna de butadieno con 120 pl.!!. 
tos, en la cual el butadieno y las trazas de materiales ligeros como -­
isobutano, isobutjlcno, 1-buteno, n-buteno y mctilacetileno son sacados 

corno.un producto superior o como un producto lateral cerca del domo de la 
colWlllla, mientras que los 2-butenos, 1-2 butadieno y los hidrocarburos 
C4 son retirados por el rehervidor. J.as trazas de di sel vente o de pal f 
meros que pudieran aparecer en la unidad de disolvente son eliminados -
como un producto del rehervidor. La fuente de calor primaria para esta 
columna est~ suministrada por un cambiador de calor que intercambia calor 
con el disolvente de la base de la colunma de agotamiento. Los fondos de 
la colWIDla de butadieno son combinadas con los fondos de la collU!Ula de --
2-butenos y llevados a una colunma desaceitadora de 20 platos para qui­
tarle los hidrocarburos es y pesados, antes de regresar a la unidad de 
deshidrogenaci6n. 

El conswno de furfural está limitado por pérdidas mec~icas y por peque­
ñas cantidades que se polimerizan y descomponen durante el ciclo. Para -
mantener la calidad del disolvente con un nivel de productos de descompo­
sici6n abajo del 0.2% en peso en el disolvente; una corriente lateral de 
furfural (1-2%) va a la planta de purificaci6n de·furfural. 

Esta planta es operada como una planta de destilaci6n contínua, para se-
. parar el agua y los polímeros que pudieron haberse fonnado en el furfural. 
Esta planta puede consistir de un secador para separar agua y polímeros -
del furfural, agotadores de furfural y agua; una torre de recuperaci6n 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 collUID1a de destilaci6n -
extractiva varios platos abajo del domo de la columna para prevenir pér 
didas de disolventes en el producto superior y por tanto no requiere si! 

• 
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temas especiales para recuperar .el disolvente¡ además el disolvente 

no requiere equipos especiales de compresi~n o refrigeración para pr~ 
venir la polimerizad~n en·e1 agotador. El punto de ebullici~n del -
disolvente es tal, ·que más del 80% del calor· suministrado al disolvente 
circulante puede ser recuperado en intercambiadores de calor en la eta­
par final del fraccionamiento. (22, 38, ~9, 40). 
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Tabla 2.35 

Constantes Físicas <lcl Furfural. 

Punto de ebullici6n ºC 
Ptlnto de congelaci6n ºC 
Punto de flasheo 
Indice de refracción 

162 

Conductividad tfrmica a 37ºC cal/hr cm2 ºC/cm 

-37 

55-57 
1.5261 

2.2694 

Viscosidad:c.p. 

A 37°C 1.35 
A 55°C 1.09 
A lOOºC 0.68 

Calor de vaporizaci6n cal/g 107.51 

Constante dieléctrica a 25ºC 38 
Límite de explosividad a lZSºC, % 2.1 
Tensi6n superficial dinas/cm 49 

Tabla 2.36 

Relaciones de volatilidad relativa de hidrocar~uros C4 en furfural 

+ 4% de agua. 

Componente 

Isobutano 
, n-Butano 

1-Buteno 
Isobutileno 
2-Buteno (is~ero de baja ebullici6n) 
2-Buteno {isómero de alta ebullici6n) 
1-3 Jlltadieno 

Volatilidad del Componente 
relativa al butadieno 
(a 4.6 Kg/cm2 abs. y 54°C) 

2.6 {aprox) 
2.020 

l. 718 

1.665 
1.190 
1.065 

1.000. 
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Tabla 2.37 
Gradiente de Concentraci6n para la Colwrma de Destilaci6n Extractiva 
dé Butadlcnó. . 

Conccntraci6n de butadieno 
en la Fracci6n C4 

PUnto de Prueba Tenp. ºC Presi6n Gasto % en t.bl 
K~Lcm2 man l/hr. 

Plato No. 100 
Plato No. 90 
Plato No.··80 
Plato No. 72 

Plato No. 60 
Plato No, 52 

38 
47 
S3 
S4 
SS 

Plato de Alimentaci6n 49 
Plato No. 38 59 · 
Plato No. 18 62 
Plato No. 4 
Rehervidor 
Producto &lperior ,, 
Pur~ral pobre 
Reflujo de ll:'S 

Tabla 2.38 

68 
147 

S6 
26 

3.6S 

3.7 
3.8 
3.8S 

3.9 
4.1 
4.2 
4.3 
4.4 

lS,900 

19S,700 
38,600 

0.6 
0.9 
3.1 
7.0 

12.6 
17.7 
22.4 
31.3 
S7.4 
79.7 

8S.l 

Analisis del Sistema de Déstilaci6n Extractiva con Furfural. 

~nente Alimentacion Producto &lp. Producto de Producto de 
de.Extrae. de la C.OlUllllll la Columa la Coluana 

de Dest. Extr.agotadora de Butadie-
de furfural no. 

I.Sobutano 5.8 8.3 

Isobutileno 6.8 9.8 0.2 0.2 

aiteno-1 29.8 42.8 0.4 0.5 

Butaclieno 26.2 0.4 83.2 98.5. 

n-aitano 15.1 21.6 
Buteno-2 baja ebullici~n 13.0 15.4 9.2 0.6 

Buteno-2 alta ebullici6n 3.3 1.7 7.0 o.z 
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Proceso Shell. 

Este proceso est~ licenciado por Shell Oiemical Company y es un proceso 
de extracci~n que utiliza disolvente selectivo Aceto-Nitrilo (ACN). 

A continuaci6n se dá una descripción del proceso, el cual se lleva a -­
cabo de acuerdo con el diagrama rrostrado en la figura 2.19 

La carga,ioozcla de butadieno, butanos y butenos se alimenta a la torre -
prefraccionadora; donde se separan los hidrocarburos saturados de cuatro 
carbonos • .Apareciendo caoo productos del doro la mayor parte de iso-buta 

·• -
'..no, butenos y butadieno. 

La corriente de doioos de la torre prefraccionadora se envía a tr&ve$. ·del , • 
. • . • ~ 

11"·\''1\;;i 

vaporizador de carga (cani>iador de carga con los productos del. foJido de. · ·· 
la torre agotadora de disolvente) $ la torre de destilaci~ extractiva.­
El disolvente pobre (ACN y agua) proveniente del fondo de la torre agot!, 
dora de disolvente, se enfr~a para llegar COJOO aceite de absorci~ unos 
pocos platos abajo del dolOO de la torre de destilac~n extractiva, mvi~. 
dose hacia abajo cooo 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 la evaporaci~ de los fondos son maJ1Cjados en tm camino convencio­
nal. La corriente de doms de esta torre la constituyen: el metilacetile­
no (p~to de descoqiosici6n del ACN), todos los hidrocarb.lros paraffni . ' -
cos y la 111ayor parte de los hidrocarburos olefínicos, ms lDUl · pequefla can . -
tidad de ACN. El resto de los butenos, el butadieno y todo el disolvente 

j 

acuoso de ACN, constituyen los productos del fondo de la misma torre: esta 
corriente se env~a a la torre agotadora de disolvente. 

La torre agotadora de disolvente tiene como funci~ separar los hidrocar­
ruros del disolvente aruoso; siendo el butadienci y .los butenos los pl'Oduf 
tos del daoo que se env~ cooo carga a la torre deSpmtadora, mientras -
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que el di&Qlvente pobre sale por el fondo y . es mandado a trav~s del va-
porizador de carga a. la torre de destilaci~n estractiva. 

La torre despuntadora desaloja el metilacetileno como purga de la corrie!!_. 
te del domo para controlar las especificaciones necesarias de contaminan­
tes. El producto de fondos de esta torre se envía de cargaa la torre reE_ 
tificadora de butadieno, donde se obtiene por el domo el butadieno.recti­
ficado de 99% y con ~nos de 100 ppm de acetilenos. Por los fondos sefde.~ 

saloja el resto de las olefinas, el vinil acetileno, el etilacetileno y 

los productos más pesados. 

Debido a la presencia de algo de ACN en el producto de domos de la torre 
de destilaci~n extractiva es necesario lavar con agua esta corriente pa­
ra recuperar el ACN¡ de igual forma es conveniente recuperar.pequeñas -­
cantidades de ACN en la corriente de fondos de la torre rectificadora de 
butadieno, para lo cual estos productos se env~an a trav~s de un enfría-. 
dor al fondo de la torre lavadora con agua (torre llena en operaci~ no! 
mal); el producto de fondos (agua de lavado con el ACN recuperado) se -­
envía de carga a la torre recuperadora de disolvente, en donde se re~ 

' -
ra~. el ACN en la corriente de dooo coro soluci6n acuosa concentrada para 

' . ' 

usarse coioo diluente de AQJ fresco y el agua casi libre de ACN como --
producto de fondos de la misma torre recuperadora.sirve cOJOO agua de la­
vado que ·se en~a al daoo de la torre lavadora con agua para el lavado -
de butano-butileno ( 1, 41) • 
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Proceso de Extracci6n con Dimetilacetamida (IJ.1AC) • 

. Este proceso está licenciado por Union Carbi<lc Corporation y es un s.iste­
ina de destilaci~n extractiva que emplea como disolvente selectivo la Di-­
metpacetarnida (Jl.IAC). Es un proceso utilizado para recuperar el butatlieno 
de una mezcla de hidrocarburos C4. 

El proceso consiste de dos sistemas de destilación extractiva, seguidos -
por dos etapas de destilación convencionales. En la figura 2.20 se muestra 
un diagram& de flujo esquemático. 

El disolvente es una solución acuosa de dirnetilacetamida. La composición -
del disolvente y la presión de operaci~n varían, para poder proporcionar 
un sistema óptimo para el tipo de butadieno crudo que será procesado. 

La alimentaci~n consiste en una mezcla de hidrocarburos C4, la cual entra a 
una colwnná de destilaci~n extractiva que separa el butadieno de compuestos 

· del. tipo de butenos y butanos. La teuq>eratura en esta unidad varía entre 30 
y 70ºC; la presi6n entre 3 y S atm. La corriente de butadieno va a un agota 

. . . -
dor que recupera el disolvente y recircula parte col!K:l retroalimentaci6n a 
la primera columna. 

La segunda unidad de destilación extractiva consiste de una columna y un 
agotador, opera a temperaturas similares a las usadas en la primera colunma 
pero la presi6n varía de O. 34 a 2. 04 atm. El segundo agotador opera a mayo-

• • 1 • 

res presiones para facilitar la recirculaci6n y poder separar· los acetilenos 
del disolvente. 

La,fracci~n rica en butadieno entra mas tarde a unas c~lUllUlas de destila-­
ci6n convencional, donde el butadieno es refinado y separado de butenos li 
geros y pesados. Las collD!Dlas se ?iseñan de tal manera que no se necesite 

refrigeraci~n en los sistemas de reflujo. Las condiciones de operaci6n va­
r~an de acuerdo a la alimentaci~n, pero la temperatura nonnal varía de --
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40 a .45°C y .la presi~n de ~.4 a 5.1 atm, esto puede verse en la tabla 

2.39. 

Se han diseñado dos modos alteTI1ativos de destilaci6n extractiva. Los --. ' 

diagramas esque~ticos de cada uno de ellos se muestran en la figura 2.21 

r-000 I 

JVJOstrado en la figura 2. 21 requiere mas equipo que el 'MJOO II", pero es 
mas flexible y versatil. La colWJllla de extracci~n es mantenida a una tenp! 
ratura baja por usar vapores de recirculación de la colunma de agotamiento 
para abastecer el rehervidor. Esta baja temperatura de diseño, minimiza -­
los requerimientos de energía y el gasto de recirculaci~n del disolvente y 

elimina incrustaciones por pol~eros en la coltmma de destilaci6n extract!, 
va. Este ''r-k>do" incorpora un agotador parcial, el cual descarga al agota-­
dar primario y proporciona flexibilidad en el diseño de los intercambiado­
res de calor y en la operaci~n. Se requiere un compresor para bombear ~os 
vapores recalentados del agotador a la columna de destilación extractiva, 
debido a que el agotador opera a una menor presi~n que la columna. 

El ciclo de agotamiento está diseñado de tal manera que se requiere un mí­
ru.mo de calor. 

La combinaci6n del agotamiento parcial, mas el intercambio de calor de la 
alimentnci~n del agotador, con el disolvente agotado, da conn resultado -
\Dl bajo requirimiento de energía para la operación del agotamiento. 

M:JOO II 

.B;te 1'100do 11 se nuestra en la figura 2.21,la diferencia principal entre ~ste 

''Modo" y el ''Modo P' es que el agotador tiene una presi~n mayor que el -

extractor. Esto elimina el agotador parcial y la necesidad de un conpre­
sor para bombear los vapores calientes al extractor. Este ''Modo" , · 



-t38-

no es mas flexible que el ''Modo I", pero puede ser empleado bajo ciertas 

circunstancias. Fn la tabla 2.40 se nuestran algunos datos obtenidos en 
este proceso. 

El proceso puede emplear solamente un sistema de destilaci6n extractiva, 
dependiendo de la composici6n del butadieno crudo que va a ser tratado. 
No se requiere refrigeraci~n en ninguno de los dos ''t«ldos" 

En el diseño de la trayectoria de circulaci6n del disolvente se toman con 
sideraciones especiales, para evitar que el diso¡vente esté expuesto a -­
altas temperaturas por largo tiempo. Esto minimiza las ~rdidas de disol­
vente debido a hidr6lisis. Se hace un esfuerzo especial para m:inimizar --

.r • 

las ~rdidas de disolvente debido a escapes y retenciones. Se emplea tul 

absorbedor con agua en la corriente de venteo y se instalan en varios l!!, 
gares separadores internos. Una parte del disolvente del ciclo se trata -
en un sistema de revivificaci6n para mantener su calidad. (42). 
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Tabla 2.39 

.Condiciones de Operaci6n 

Primera colUJJDla de destilaci6n extractiva 
Segunda columna de destilaci6n extractiva 
Colunmas de destilaci6n noTI!lales 

Tabla 2.40 

Temperatura 
(ºC) 

30-70 
30-70 
40-45 

Datos obtenidos para el proceso de Extracci6n con ll4AC. 

Presi6n 
(atm) 
3-5.1 
0.34-2 
3.4-5.1 

Recuperaci6n con butadieno % 99.0 
(cons\DllO de vapor Kg/kg de butadieno recuperado) 
Sistema de destilaci6n 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 fracci6n cruda de C4 

Mezcla de Alimentaci6n !Utadieno como 
(C.Orte C4 de una. operaci6~ producto. 
de craqueo) % en Vol. · 

Propano-Propeno 1.6 

Propadieno 

Propino 

Butano-n+i 
lluteno-1 +i 
Butenos-2 
Butadieno-1,~ 

Butadieno-1, 2 
Butino-1 
Butino-2 
Viniletileno 
Diacetileno 

C5 

0.25 
0.1 
7.1 

46.0 
15.0 
29.7 
0.08 
0.005 
0.005 
0.07 
Trazas 
0.11 

0.0006 

0.04 
0.14 

99.8 
0.005 
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Proceso.de Extracci~n con n-metil pirrólidona (NMP). 

Este proceso es~á licenciado por la Badische .Anilin & Soda-Farbik A.G. -
(BASF) y es lD1 proceso empleado para separ~r butadieno de tma mezcla de. 
hidrocarburos C4. Como se nD.Iestra en la figura 2.22 el proceso completo 
de separaci6n toma lugar en 4 etapas: preabsorci6n, absorci6n principal, 

postabsorci6n y s~paraci6n de propino por destilaci6n. En cada etapa un 
grupo particular de materiales se separa del 1-3 butadieno de acuerdo a 
sus solubilidades en NMP, ~por sus presiones de vapor. 

En la tabla 2.41 se nruestra la composici~n típica de una fracci~n C4, con 

terdendo el butadieno y los por cientos de cada uno de ellos en el prodt.lf_ 
to final. La tabla 2.42 enlista las propiedades que afectan el coJ11)0rta­
miento de estos materiales en la separaci~n (tipo o conq>Uesto qu~co. -­
solubilidad en NMP y la selectividad referida al 1,~ butadieno de Nr>f> pa­
;;a los hidrocarburos C3 y C4. La Última col1.D1D1a indica la etapa del proce . . -
so en donde un hidrocarburo en particular se separa y elimina del 1-3 bu-
tadieno. 

Puede hacerse tma distinci6n entre estos tres grupos de compuestos: 

1) l.Ds hidrocarburos cuya solubilidad sea menor que la del 1-~ butadie· 
no. Estos junto con los butanos y los butenos representan la mayor • 
parte de los c00ponentes presentes en la alimentaci6n y son sadados -. . 
como \Dl producto ·st,JpCrior en el absorbedor principal. 

2) Colnplestos diya solubilidad es mayor que la del 1-~ butadieno. Estos 
consisten en pequeñas cantidades de C4 -acetilenos e impurezas de -
1-2 butadieno, que son sepai:ados del 1-3 butadieno en un segt..mdo ab­
sorbedor y son sacados como un producto superior. 

Este giupo de compuestos, tambi~n incluyen algtmos que no estan en--

listados en la tabla pero estan usualmente presentes en pequeñas C8!!, 
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tidades en las fracciones por cracking del C4 (hidrocarburos c5, 
principalmente pentnnos y pentenos, carbonilos como acetaldehido y 
los compuestos de azufre como mercaptnnos). 

3) Compuestos cuyas solubilidades no difieren 11U1cho de la del butadie 
no. Esto solamente concierne al propino, pero debido a que su punto 
de ebullici6n difiere en 20ºC, puede ser separado fácilmente por 
destilación. 

Los componentes de la mezcla cuya solubilidad difiere nuy poco de la del 
butadieno, son llamados coqxmentes claves, que go~ieman la cantidad de 
disolvente requerida en el agotador para la separación, y el Cis 2-buta­
dieno. Ahora bi~n ,estos a:>mpuestos pueden estar presentes en al tas concen­
traciones en la alimentaci~n, pero en el producto final sólo aparecen en' 
pequefias cantidades. 

En la figura 2.Z~ aparece un diagrama esqu~tico que lll.lestra la se¡)ara­
ci6n. de los tres grupos del 1-3 butadieno y en figura 2.24 aparece un dia . -
grama de flujo. A continuación se da WUl descripci~ del proceso. 

La mezcla cruda de C4 conteniendo acetilenos, no necesita ser procesada 
para quitarle los acetilenos por hidrogenaci6n de la fracci6n craqueada, 
por ser wi proceso que siempre tiene ~rdidas de butadieno. 

Para fracciones C4 que hah sido almacenadas por largos per~odos de tieu¡x>, 
es recomendable usar una etapa de preabsorci~n, antes de mandarlas al ab­
sorbedor principal. Para este pro~sito se necesitan pequefias cantidades 
de J"l.il>.Por este camino!llseparan trazas que pudieran causar problemas en -
el proceso. 

Una de las fracciones no separadas ·en ~sta absorci~n inicial, 'son los C4 

acetilenos, los cuales son separados en la tercera etapa. Las ~rdidas de 
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butadieno en esta etapa son muy bajas. 

En la etapa de absorci6n principal se separan los butanos y butenos del 
butadieno. La mezcla gaseosa de hidrocarburos C4 entra por la parte in­

ferior del absorbedor y el disolvente selectivo entra por el domo de la 
columna. El disolvente es una soluci6n acuosa de N-metil pirrolidona he­
cha con un s· a 10% de agua. El agua reduce la temperatura de ebullici6n 
de los fondos del absorbedor, para prevenir la fonnaci6n de polímeros en 
el absorbe<lor. Además, mejora la selectividad del disolvente y solo red~ 
ce levemente su poder de disolvencia hacia butadieno. El disolvente ese~ 
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 líquidos 
Debido a que los butenos tienen una cierta solubilidad en el disolvente, 
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 l.D1a zona de recti 
ficaci6n. 

En esta segunda colunma llamada agotador de butenos, en condiciones esta­
bles, los butenos menos solubles (más volátiles) son agotados del disol-­
vente, usando un flujo a contracorriente del butadieno mas soluble. La -­
mezcla gaseosa resultante consiste de butadienó 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 li 
bera de los hidrocarburos disueltos por flasheo, calentamiento y ebulli­
ciones subsecuentes en el;desgasificador. Los hidrocarburos recuperados 
son regi·¡~sados al absorbedor. El butadieno liberado en el agotador por -

c~lentamiento se enfría, el agua de condensaci6n fluye al absorbedor y -

se 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 agota.1· los butenos y así fonnar 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 acuerdo a sus solubilidades, las cuales son 
mayores que la del 1-3 butadieno, y son sacados en la secci61) de la col~ 
na en la cual sus concentraciones son máximas en la fase gaseosa. El di 
solvente sin gases se separa por el fondo del ~esgasificador. 

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 será alimentado al equipo. Otra parte del calor del di-­
solvente es usado para evaporar la mezcla de hidrocarburos de la alimenta­
ci6n. El calor residual se elimina en un enfriador con agua y el disolven­
te es reciclado al absorbedor. 

Si están presentes acetilenos y alenos en el corte C4, el butadieno sacado 

en el agotador de butenos contendrá algo de estas impurezas. El contenido de 

acetilenos y alenos es reducido a 50 p.p.m. o menos en la colunÍna de post­
absorci6n, en la cual el butadieno es absorbido con una pequeña corriente 
de N M P desgasificada. El líquido de absorción, cargado con acetilenos, -
1-2 butadieno y, :1--3 butadieno, se alimenta en el mistro punto en donde el 
butadieno es sacado del agotador de butenos, al igual que en la corriente 
principal de butadieno. 

La selectividad del N M P es baja para una corrq>leta separaci6n de propino 
del butadieno. Si la fracción de hidrocarburos C4 contiene propino, solo 

una parte de 6ste será desabsorbida del butadieno en la tercera columna de 
absorci6n. El propino restante deberá ser separado en una colunma de dest!, 
laci6n. 

En esta separación no estan involucrados grandes costos, ya que la difere!!_ 
cia en los puntos de ebullición entre estos dos componentes es de ZOºC y -
la volatilidad relativa para esta separaci6n 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 tma corriente lateral de la colUllil1a de pro· 

pino. El producto de los fondos contiene pequeñas cantidades- de hidrocar­

buros como olefinas C4 y diolcfinas; y si la alimentación contiene hidro· 
carburos C5 los fondos también contendrán olefinas C5. 

El disolvente puede ser recuperado con pérdidas mínimas 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 columnas pequeñas de absorción. 

El agua de absorción se indroduce en la colllllll1a 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 abullici6n del disolvente 
es mayor que el del agua y no forman aze6tropos. Esto permite ~e el diso!_ 
vente sea facilmente sacado collX) vapor del desgasificador junto con los -­
acetilenos y alenos. 

El contenido de vapor de agua en esta corriente de gas, reduce el peligro -
de polimerizaci6n de los acetileno~, los cuales se encuentran presentes en 
altas concentraciones y tienden a formar resinas. La corriente de gas se -
usa coDD combustible. El contenido de agua del disolvente, en el fondo del 
desgasificador y en el absorbedor principal, está determinado por la tem-­
peratura de los fondos del desgasificador. A una temperatura de ebullici6n 
de 140ºC (a 1 atm ) el contenido de agua en el disolvente es de 5% y aprox.!_ 
madamente 10%• a 122 ºC. 

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~n, no se incremente innecesariamente. 

La cantidad de disolvente requerida para separar un corte de hidrocarburos 

c4 , depende de la concentración de hidrocarburos en el disolvente del f~ 
do del absorbedor, Otras opiniones dicen que la cantidad de disolvente de­

pende de la Te~ratura en este punto. La cantidad de disolvente consumida 
puede reducirse manteniendo baja la temperatura de los fondos; idealmente, 
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esta <lebe ser solo tmos pocos grados encima del punto de condensación <le 
los hidrocarburos. En la tabla 2.43 aparecen el conswno <lo servicios -­
auxiliares para este proceso. 

J)Jrante la separación se acumulan en el disolvente impurezas con alto ptm­
to de cbullici6n. Para prevenir que la concentraci6n exceda un nivel datlo, 
una pequeña cantidad de tlisolvente se retira continuamente del sistema y 

se libera de las impurezas P<>r destilación (2, 43, 44). 
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Tabla 2.41 

Resultados para el procesamiento <le una frucci6n Cruda de C4 

Propano-Propeno 
Propadieno 
Propino 
Butano-n+i 
Buteno -l+i 

Butenos -2 
Butadieno - 1,3 
Butadieno - 1,2 
Butino - 1 
Butino - 2 
Viniletileno 
Diacetileno 

es 

Mezcla de Alimcntuci6n 
(Corte C4 de una opera 
ci6n <le craqueo) -
% en Vol. 

1.6 

0.25 
0.1 

7.1 
46.0 

15.0 
29. 7 
o.os 
o.os 
0.005 

0.07 
Trazas 

0.11 

;'¡ .. ~: 
.• ~ 
;·' .. 

Butaclicno 
como pro-
dueto 
% en Vol. 

0.0006 

0.04 
0.14 

99.8 
0.005 



Tabla 2.42 

Separaci6n de hidrocarburos C3 y C4 de 1-3 Butadieno por Destilaci6n Extractiva con NMP 

e o M p u E s T o Tipo de Solubilidad Selectividad Etapa en la cual se separa 
Compuesto 40°C de 1-3 butadieno y el punto 

m3 /m3 Butadieno/ , en gue es secado. 

Acetilenos y compuestos Preabsorci6n 
C5+= 5,000 1/100 Degasificador superiores Corriente lateral 

Propano C3 3.08 13.5 
1-Butano C4 4.87 8.52 Absorci6n principal, Propileno C3= 5.37 7.73 
n-Butano C4 9.5 4.37 
i-Butileno C4= 15.42 2.69 Absorbedor, 
Buteno -1 C4= 15.6 2.66 
Propadieno C3== 18.4 2.26 Producto Superior Buteno - 2 Trans C4= 20.4 2.03 
Búteno - 2 Cis C4= 25.1 1.65 

Butadieno 1-3 C4== 41.5 1.00 Producto Principal 

Propino C3: 43.0 1/1.09 Destilaci6n Simple 
Producto Superior 

Butadieno 1-2 C4== 78.0 1/1.88 Postabsorcion, 
Butino - 1 C4: 102 1/2 .46 Desgasificador del 
Butino - Z C4:: 206 1/4. !17 absorbedor principal 
Vinil acetileno C4=: 226 1/5 .44 y post-.absorci6n, 
Diacetileno C4== 2,200 1/50 Corriente lateral 
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Tabla 2.43 

Consumo de Servicios Auxiliares por Ton tle Butadieno Producido. 

Vapor 2.1 Tons. 

Electricidad 250 K\'/h 

Agua de Enfriamiento 150 m3 

Condensado 0.2 m3 

N-Metilpirrolidona 0.2 Kg. 
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FIGURA 2.24 
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Proceso de Extracción con dimetil fonnamida (DMF) 

Este proceso está. licenciado por The Japancse Geon Co. y es un sistema -· 
de destilación extractiva, que emplea como disolvente selectivo la dimeti!.. 

formamida (DMF), para la recuperaci6n de butadieno en una mezcla de hidr~ 
carburos c4• En la tabla 2.44 se l!Ulestran algunas propiedades de este di· 

solvente. 

A continuación, se da una descripci6n del proceso, el cual se lleva a ca­
bo de acuerdo con el diagrama de flujo (figura 2 .25). 

La c?rriente de alirnentaci~n después de evaporarla, se introduce en la pr.! 
mera colU!lllla de destilaci6n extractiva por la parte media, mientras que el . 
disolvente pobre se alimenta algunos platos abajo del domo de la columna. · 

En esta columna, la corriente de DMF extrae por el fondo lós acetilenos -­
ligeros, los hidrocarburos es, 1-3 butadieno y una pequeña cantidad de -­
cis-2 buteno, mientras que todos los de~s componentes son separados como . 
productos en la parte superior. El disolvente es separado completamente.· 

del efluente gaseoso en los platos superiores. La tenq>eratura y presión de· 
operaci6n, la cantidad de disolvente reciclado y el gasto de reflujo son 
ajustados apropiadamente, para una separaci~n eficiente de butanos y bute- · 
nos. Parte del efluente condensado, de esta colW1U1a de distilaci6n extra.=_ 
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 com5 materia prima en procesos químicos. 

El producto de les fondos de la columna de destilaci6n extractiva (1) se 
introduce en la columna de agotamiento (2), en la cual los componentes -
con bajas volatilidades como butadieno, acetilenos ligeros, hidrocarbU-­
ros c5 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 separaci~n. El disolvente pobre se recicla a trav~s del enfria­
dor (3) a la colunma de destilación extractiva (1). 
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El vóluren de gas, suministrado a la unidad de separaci6n de los mas solu­
bles, se reduce al 30 o 40% del suministrado a la columna de destilaci6n -
cxtractiva anterior (1). Los componentes más solubles que el 13utadieno se 
separan en la colU11U1a de destilaci6n extractiva (4), de la misma w.anera -
que en la columna de destilaci6n extractiva (1).· 

El butadieno se recupera como un producto de la parte superior y se env~a 
a la secci6n de destila~i6n final. El disolvente rico, contiene los co~ 
nentes más solubles COJIX)! acetilenos superiores (excepto metilacetileno), 
la· mayor parte de los hidrocarburos es y pequeñas cantidades de butadieno. 

Este disolvente se envía a la columna de agotamiento (5) para separar los 
componentes más solubles, mientras que el disolvente pobre de esta colunma 
de agotamiento se une con la corriente de la columna de agotamiento (2) y 
se recicla a las columnas de destilación extractiva. 

El efluente de la columna de agotamiento (5) se env~a a las calderas de va­
por coioo combustible o a quemadores, después de un lavado con agua, para -
quitarle pequeñas cantidades de disolvente, en la torre absorbédora con -
agua (6). Una pequeña cantidad de disolvente acuoso es entonces ·enviado a 
la sección de recuperaci~n del disolvente. 

lha cantidad pequeña de inpurezas puede estar a~ presente en la fracci~n 
de butadieno, despu~s de las dos etapas de destilaci~n extractiva. Estas 
se separan en la unidad de destilaci6n final, que consiste de una colunma 
de separación dsi baja te1J1Jeratura ebullición (8) y una colUIIUUl de separa-­
ci6n de alta tellq)eratura ebullición (9). En estas unidades se separan algt1 . . -
nos conpuestos de acetileno, principalmente metilacetileno, CIS-2-buteno e 

' hidrocaburos C5. 

Una corriente lateral pequefia del disolvente circulante, se introduce en 
la unidad de re01peraci6n de disolvente, donde se purifica y recicla a la 
corriente principal del disolvente. 
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La planta entera requiere s6lo tres operadores en cada turno de 8 horas. 

J.os dos extractores y la colunma de destilaci6n final se operan a condi-­
ciones medias de temperatura y presi6n; 28ºC y <le 4 a 5 Kg/cm2. 

El material de constIUcci6n 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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3. 1 Aspectos Económicos. 

El butadieno empezó a producirse en pequeña escala en los Estados Unidos 

de Norteamérica en el año de 1938, pero no fué hasta mediados de la se-­

gunda guerra mundial, cuando el gobierno de esta nación preparó un plan 

de desarrollo comercial para producir butadieno en gran escala, como un 

elemento para la producción de hule sintético debido a la escacés mun--­

dial de hule natural suscitada en ese tienpo. 

En la tabla 3._l se muestra la história de la producción de butadieno en 

Estados Unidos en miles de toneladas, desde el año de 1938 hasta el año 

de 1980; ( 2,47) además, se da el precio pranedio anual en centavos de -

dólar por kilogrruno, así cano el valor de la producción en millones de -

dólares referidos al año en cuesti6n. En la figura 3.1 se encuentra gr!!_ 

ficada la producción contra el tiempo. f\Jede observarse, que la produc­

ción durante el año de 1938 fué de una tonelada, aumentando a 2000 tone­

ladas en el año de 1942. En el año de 1945 la producción llegó a un má· 

ximo de 566,000 toneladas lo cual significa que para el período 1942-

1945 tuvo un incremento de más del 500%. A partir de este año la produ!:_ 

ción disminuyó a razón de 38% anual hasta el año de 1949 produciendo so­

lo 224,000 toneladas. A partir de este año la producción empezó a aume~ 

tar con un promedio anual de 29i hasta un máximo en el año de 1972 de --

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

esta producción. 
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Tabla 3.1 

Producci6n de Butadieno en E.U. 

Año Producci6n Valor Prom. Valor 
M Ton i./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 ~62.4 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 '. 31.1 156 

1953 523 26.5 138 

1954 367 ·30.9 113 

1955 640 28 179 

1956 683 31.l 212 

1957 699 32.2 225 

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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Afio Producci6n Valor Prom. Valor 
M Ton /Kg $ M.M. 

1966: 1325 22 292 
1967 1209 Z0.9 253 
1968 1342 19.4 260 
1969 1417 18.5 262 
1970 1409 18.5 261 
1971 1416 17.6 249 
1972. 1723 17.2 296 
1973 1650 zz.o 363 
1974 1674 32.1 537 
1975 1180 39.7 
1976 1594 38.7 617 
1977 1450 42.4 615 
1978 1615 
1979 1633 
1980 1678 
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En la figura 3.2 se encuentra graficado el precio pranedio de venta del 

rutadieno en centavos de dólar por kilogramo en función del tiempo. Pu!:_ 

de observarse que el precio de venta del'butadieno ha diSminuido en los 

Estados Unidos. IUrante el año de 1938 el precio promedio de venta -- · 
' ' 

fue de 240.3 centavos .de dólar por kilogramo y en 1972 fÜe de 17.2 c~n­

tavos de dolar por kilogramo. Esta disminución en el precio de venta -

se debe a diversos· factores como son: 

a) Disminución en el costo de producción por 1:1nidad de producto. 

b) Aument~ en el número de productores ocasionado por la gran demanda. 

c) Aumento en la capacidad de las plantas y por consecuencia, una dis 

minución en el costo de la inversión. 

Los factores anteriores han provocado, que en el área de investigación -

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 fenáne-­

nos inflacionarios, siendo en 1977 el precio de venta de 42.4 centavos -

de dólar por kilogramo. (48). 

,· 
El constm10 de butadieno en México se inició en 1965, año en el que la es:!!, 

·' 

pre!ia. Indm~tr:j.as· Resisto! S • .A,, empezó a producir látex de estireno-hlt! 

dieno._ füs· años m!ls tarde, en 1967 Hules 'Mexicanos S.A. empezó a produ~­

ci.r hule estireno-butadieno¡ en 1968 la empresa Negromex S.A. inició la 

producct~n de hules· estereoespecif icos de estireno.butadieno y polihl 
' 

taai"eno y• en 1970 se inició la producción de fule nitrilo por lbles Med. . . . -
canos S.A. En la tabla 3. 2 se JIR.lestran las empresas constunidoras de ~ 
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Tabla 3.2 

Empresus conswnidorus de huta<l.ieno y cupuci<lac.l instalada para la pro­
<lucci6n de hules sintéticos en el año de 1981. 

Producto Empresa Capacidad Instalada 
(ton) 

llulc SBR Hules t;;cxicanos, S.A. } 90,000 
Ncgromcx, S.A. 

Látex } Industrias Rcsistol, S.A. 10,000 (l) 

Estireno-butadicno Hules Mexicanos, S.A. 

1-llle polibutadieno Negromex, S.A. 25,000 
Ji.lle nitrilo Hules Mexicanos, S.A. 3,000 

(1) cifra correspondiente a látex s61 ido. 

Tabla 3.3 

Porcentajes del butadieno de la producci6n total, destinado a diversos 
usos en México. 

DestinO\_ Año 1970 1975 1982 

lllle SBR 70.3% 65% 63.5% 

lllle polibutadieno 24.9% 28% 29 .8% 

Látex SBR 

} } 6.81 

2.1% 
Resinas ABS 4.8% 2.3% 
Jble nitrilo 2.3% 
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tndieno y la capacidad instalada para producir hule sintético hasta - -

1981. 

En la tabla 3.3 aparece el porcentaje· de.la producción de butadieno de~ 

tinada u cada uso en ~léxico p;ua los años 1970, 1975 y 1 ~82. Puede ver 

se que la mayor parte se destinó a la elaboración de hule estireno-but~ 

dieno, el cual consume aproximadamente un 63.5'h del total <le buta<lieno, 

seguido por la elaboración <le hule polibutadieno con un 29.B'b y el ó.?i 

restante a otros uso:-: como la elaboración de látex estireno-butadieno, 

resinas acrilonitrilc-butadicno·estireno y hule nitrilo. 

En la tabla 3.4 se mu~stra la producción, ln importación, la exporta- · 

ción y el consumo aparente de butadieno en México y en la figura 3.3 se 

muestra una gráfica dol consumo aparente contra el tiempo. El conswno 

de butadieno se· inició en ·1965.· En el período 1968-1975 awnentó ininte­

rrumpidamente con un promedio anual de 8.4'L En 1976 el consumo aumen­

tó 27.Bi, seguramente porque aumentó la producción de hules sintéticos. 

En el perfodo 1976-1980 el consumo creció con un pranedio anual de - -

11.li hasta un máximo de 71,867 toneladas en 1980. A partir de este -

año, e:l c:onsumo ha descendido, debido a quc el pi'incipa 1 uso de buta - · 

dieno es para producir hule estireno-butadieno y hule polibutadieno y -

r la demanda de éstos <lepen<le principalmente de 11:1 industri11 llantera 

(fabricación de llantas y productos relacionados con llanta~, tale~ co­

mo cámaras, hule para recubrimientos y matcr iales de reparación).. Los 

principales factores involucrados en la denanda de llantas autcmotrices 

son: kilometraje recorrido, demanda de automóviles y tamaño del autan6-

vil. Los automóviles de pasajeros cada vez recorren menos kilánetros • 
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Tabla 3.4 

Producc¡:i6n. importaci6n, eXJ>?rtaci6n y CDnst.DOO aparante en México. 

Año Producci6n Inportaci6n Exportaci6n Consl.DllO 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 46,099 

1~77 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 71,867 

1981 12,261 54,976 67 ,237 

1982 14,613 49,554 64 ,167 
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debido a factores económicos, que incrementan los costos del viaje, co­

mo son el alto costo Ul'. 1n gasolina y C'l Ul' Jos rn1tomóvilcs. Otro fnc­

tor L'S la tL•ndern:ia lw producir Jl¡¡ntas r;1diale:-:., ];1~ cualc:s ofrecen un 

alto kilometraje pero utilizan más hule natural }'menos hule sintético 

que lns ll¡¡ntas nonnaks. Qmndo urn1 JJ:mta radial desplaza a una -

lla11ta non11al, se utiliza aproximadwnente 1111 14i menos de hule estircno 

butadieno, lo cual se refleja en el consumo de butadieno. 

En ~léxico se produce desde 197 5 en una planta con capacidad de 55, 000 -

tonelad2s anuales, localizada en la Refinería Madero. Antes de este - -

aiio, la oferta se satisfacía unicarnente con importaciones, las que al-­

canzaron su máximo en 1974 con 35,991 toneladas. La única exportación 

de butadieno en México fue en 1975 y consistió de 7,489 toneladas. 

La planta de Ciudad Madero no ha logrado alcanzar su capacidad de dise­

ño 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 máximo en el año de 1981 con un total -

de 54,976 toneladas. 

En la tabla 3.5 se muestran <latos <le producción de butadieno en Japón -

de 1969 a 1977 produciendo en este último año 610,000 toneladas (49.50). 

F.n la tabla 3.6 se muestra la producción de butadieno en Europa Occide!!_ 

tal, en el período de 1965 a 1980, produciendo en este último año -

1,730,000 toneladas(4~50). En la tabla 3.7 se muestra un desgloce por 
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Tabla 3.5 

l'ro<lucci6n <le buta<lfono en .Jap6n 

(Mi.les <le toneladas) 

Año M Ton/a 

1969 373 

1970 496 

1972 643 

1973 652 

1974 640 

1975 520 

1976 590 

1977 610 

Tabla 3.6 
Producci6n en Europa Occidental 

(Miles de toneladas) 

Año M Ton/a 

1965-1968 1678 

1969 738 

1970 860 

1973 1047 

1974 1460 

1978 1585 

1979 1680 

1980 1730 
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países, de la producción y la capaciclad instalada en Europa O:cidental 

durante 1~173, donJc se ohscrvn c¡uc 1\lemani:1 Occidental l:s el prim(:l' -­

jirocluctor Je buta<licno en Europ<1 y que en gcnernl las plantas no esta­

ban trabajando a su 111:'.ixima capacidad debido :1 una sohrcprouutT ión Je -

hutadicno. (50). 

En la tabla 3.8 Sl' muestran lns importaciones de hutadic110 por países 

durante el año de 1973, siendo los J::stados Unidos el país que importó 

más butadieno con un total ele 180, 000 toneladas. 

En la tabla 3.9 se muestran los precios de butadieno en centavos de -­

dólar por kilogramo en Europa Occidental de 1965-1974, los cuales com­

parándolos con los precios en Jos Estados Unidos no varían apreciable­

mente (12). 

En la tabla 3.10 se muestra la producción mundial de buta<licno, exclu­

yendo los países del bloque comunista, en miles de toneladas, alcanza~ 

do en 1978 una producción de cuatro millones de toneladas. En las ta­

blas 3.11 y 3.12 se muestra un desgloce de esta producción para 1961, 

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

mundo. (1, 2). 
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Tabla 3. 7 

Capacidad y producci6n de butadieno por países en Europa Occidental 

en 1973. 
(Miles de toneladas) 

~aís Capacidad Producci6n 

Francia 306 255 

Italia 345 202 

Alemania Occ. 460 373 

Gran Bretaña 313 217 

Tabla 3.8 
Importaciones de llltadieno por países 
en el año de 1973 · 

(Miles de toneladas). 

País M Ton/año 

u.s.A. 180 

Polonia } so 
Alemania Oriental 

Canada } 80 
Centro y SUdamerica 
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Tabla 3.9 

Precio:; del butadieno r!n Europa Occidcntnl 

Año 
1965 
1969 

1972 
1973 
1974 

(centavos de dolar~) 

i /Kg 

22 

13-15 
17-20 
22-26 
40-42 

Tabla 3.10 

Producci6n M.lndial excluyendo países conrunistas 

(miles de toneladas) 

Año M Ton/a 

1961 1700 

1963/1964 1930-2030 

1970 6604 

1974 4300 

1975 3300 

1976 3800' 

1977 3900 

1978 4000 

··'¡e_ 
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·Tabla 3.11 

Distribuci6n de la capaci<la<l mundial de butadieno excluyen<lo pa.íses 
cbrnunistas. 

(miles de toneladas) 

País 1961 1963/1964 

U.S.A. y Canada 1250 1400-1500 
Europa Occ. 300 380 

Otros 150 150 

Tabla 3.12 

Distribuci6n de la capacidad nundial de butadieno en 1970 (excluyendo 
países conunistas). 

Hemisferio Occ. 
Europa Occ. 
Otros pa~ses * 

Capacidad 
1450 
1029 

788 

* Australia, India, Ja~n, Sudáfrica. 

Producci6n 
1561 

863 
571 

ConsUIOO 
1586 
827 

529 
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3.2 - Variaci6n en las capacidades de las plantas. 

En la tabla 3.13 se muestra la variaci6n de las capacidades en las pll!n­

tas para la producci6n de butadieno en el Jlll.lntlo, desde la· segunda guerra 
mundial hasta la fecha. En esta tabla, también se indica el año de ini-­
cio <le operaci6n, el tipo de proceso empleado y la compañía licenciadora; 
observando la tabla puede decirse que: 

Los primeros procesos comerciales fueron a partir de alcohol etílico, e2_ 
tos tuvieron un gran auge en los años cuarentas pero fueron retirados años 
más tarde, solo se contruyeron plantas de este tipo en Estadqs Unidos, -­
Rusia, India, Polonia y Brasil. 

Los procesos de deshidrogenaci6n de butenos, principalmente los procesos 
Shell y Dow tuvieron nrucha demanda en Estados Unidos en el período com- -
prendido entre 1943 y 1970. 

De los procesos de deshidrogenaci6n de buteno, el proceso Houdry ha sido 
el proceso que por más tiempo se ha empleado no solo en Estados Unidos, 
sino también en el resto del mundo. Desde su inicio en el año de 1943, -
tuvo una gran demanda hasta mediados de la década de los años sesenta -­
cuando disminuy6 esta. En la década de los setentas solo se construyeron 
plantas empleando este proceso en Brasil, México y Rusia. Actualmente S.2 
lo se construye una pianta en Rusia. El otro proceso de deshidrogenaci6n 
de butano (proceso Phillips) s6lo fué operado por la compañ~a licenciad_2 
ra en su planta de Texas. 

Los procesos de oxideshidrogenaci6n de butenos hicieron su aparición a f! 
nes de la década de los setentas. De los procesos de oxideshidrogenaci6n 
exis~entes; el proceso BP International sólo se ha.operado como planta P!. 
loto y el proceso Phillips s~lo ha sido operado por la compañía Phillips 
Petroleum Ca.El proceso Petro-Tex OXO-D ha sido el proceso más usado y -­

que presta la mayor capacidad, dos COJll)afiías operan con este proceso en -
Estados Unidos: Petro-Tex Chemical CoJl1)afiy y N"eches Butane Products Coin-­

pany. ~xico tiene planeado arrancar wia planta con este proceso para ---
1986. 
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Los procesos de extracci6n han ido en atunento desde su aparici6n en la -

década de los curentas hasta la focha. Apareciendo primero los.procesos 
ESSO y Phi llips, más tarde el proceso Shcll y por Último los procesos -­
Union Carbide, BASF y Japancse Geon. Siendo los dps Últimos procesos los 
que actualmente tienen la mayor <lemandu. A partir <le la década de los -­
años setentas se han costruído casi exclusivamente procesos de extracci6n 
en el mundo, empleando los procesos BASF y Japanese Geon. 

Para complcmentár :lo Wlterior en las· tablas 3 .. 14. y 3. l S :;e ruestran los Pº.!. 
centajes de la producci6n total utilizando diversos procesos en Estados -
Unidos y Europa en varios años. 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 deshidrogenaci6n de butano y butenos y -
estos a su vez estan siendo desplazados principalmente por los procesos 
de extracci~n y en menor grado por los de oxideshidrogenaci6n. ne' tal -­
manera que la tendencia en Estados Unidos y en Europa es hacia los pro-­
cesos de extracci6n. (22, 47 y 51). 

Las plantas de deshidrogenaci6n han sido paulatinamente cerradas. (SO). -
En jap6n la única planta de deshidrogeriaci6n operando con el proceso ----­
Houdry fue parada en 1967 después de haber producido cerca de 400,000 ton!:_ 
ladas de butadieno. En 1958 Europa Occidentai 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 Italia basada en el proceso Union Carbide a partir de et! 
nol. En 1972 la única planta que quedaba era la planta Houdry de Alemania 
Occidental, ~sta planta producía cerca del ~%de la producci~n total de -
Europa Occidental, el resto era producido por procesos de extracci6n. 

En los Estados Unidos a partir de 1970 se han ido cerrando las plantas de 
deshidrogenaci6n. En 1976 Arco Chemical Co. par6 sus plantas de deshidro­
genaci6n y las sustituy6 por plantas con procesos de extracci6n, lo mis­
mo ha ocurrido con otras compañ~as. Tambi~n en 1976 Petro-Tex par6 sus -­
plantas Houdry y las sustituy6 por su proceso de oxideshidrogena~i6n de -
butenos, lo mismo ocurri6 con Neches Butano Products. Co. Phillips tam---
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bi~n pa~ ~u.planta de deshidrogenaci~n de butano y la sustituy6 por su -
proceso de oxideshidrogenaci6n. El cierre de las plantas de deshidrogena­

ci6n de butanos y butenos se debe principalmente a que lo~ costos obten.! 
dos en estos procesos exceden el precio corriente <le butadieno en el mer­

cado. 

Las únicas plantas <le deshidrogenaci6n que no han sido cerradas se encuen­

tran en los países del bloque comunista, en los Estados Unidos y en el -­
hemisferio occidentai, los cuales sjbiuen deshidrogenantlo butano y butcnos. 
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NOTAS a la tabla 3.13 de varlaci6n de las capacidades en -

las plantas para la producci6n de butadieno. 

El costo aproximado est¡ dado en millones d~ d6lares. 

La capacidad está dada en miles de toneladas por año: 

El prefijo "A" jndica una expansi6n y la capacidad mas-

tracia es la capacidad total de la planta incluyendo la 

nueva expansi6n. 

El prefija "POR" indica un incremento de capacidad 

Tipa de proceso-cada letra representa un tipo de proceso: 

A = Procesas a partir de etanol 

8 = Procesas de deshidrogenaci6n de bu te nos 

c = Procesos de deshidrogenaci6n de butano 

D Procesos de extracción. 

E Procesos de oxideshidrogenación de buten os 

F = Procesos de oxideshidrogenaci6n de halógenos. 

Año de 
. , 

operac1on: 

'(1) Construidas durante la segunda guerra mundial 1941-1944 

( 2') Construidas durante el período de 1945-1955 

(3) Construidas durante el período de 1955-1958 

( 4) Construidas durante el período de 1958-1967 

(5) Construidas durante el período de 1967-1970 

(6) Construidas durante el perlado de 1970-1976 

• Indice probable año de operación. 



PAIS COMPAÑIA CIUDAD COSTO CAPACIDAD AÑíl DE TlPO ·DE LlCENCIADOR 
APílOX M/TON /AÑO OPE.HA- PRllCESO 

CIDN. 

U.S.A Carbide & Carbon Chemical Corp. Institute, Id.Va 38.5 72.5 1943 D l~EJrbide 

U.S.A Carbide & Carbon Chemical Corp. Lovisville, Ky. 35.0 5l1 1943 A Cnrbide 

u.s.A Cities Service Ref. Corp. Lake Garles, La 17.0 50 1943 B 

u.s.A Hunt:Jle Oil & Ref. Corp. Baytown, Tex. 18.9 27 1943 B 

U.S.A Hunt:Jle Oil & Ref. Corp. Ingleside, Tr~x. 4 .1 12 ( 1) 

U.S.A Koppers Co. Kobuta, Pa. 60.f, 73 ( 1) ~\ Carbide 

U.S.A Neches Butane Products Co. Port Neches, Tex. 56.5 90 1944 B Dow,Shell/Phillips 

U.S.A Phillips Petroleum Co. Borger, Tex. 35.0 l11 1943 c Phlllips/Phillipa 

U.S.A 'shell Union Oil Corp. Torrance, Callf. 18.9 27 (1) B 511ell/ESSO 

u.s.A Sinclair Rubber ln8. Houston, Tex. 30.9 45 1943 B 

u.s.A Southell1California Gas Ca. Los Angeles Calif. 11.5 32 ( 1) 

u.s.A Standard Dil Co. Of California El segundo, Calif. 7.9 16 1943 c Huuctrv 

u.s.A Standard Oil Co. OF New Jersey Batan Ruuge, La 11. 3 20 (1) D ESSO 

u.s.A Sun Oil Co. Toledo, Ohio '7. 1 11, 1944 c Hnudry 

Cana da Polymer Corp. Sarnia, Dntario '1945 B Drn.1/ESSO, 

U.S.A Copolymer Rubber & Chemical Ca. Batan Rouge, La 21 (2) B Duw/ESSO 

U.5.A ESSO Standard Oil Ca. Batan Rouge, l.o A 34 (2) [l E:,~;I) 

U.S.A Humble Oil & Refining Ca. Bovtown, Tex. A 45 (2) B Dou1/ESSO 

U.S.A Neches Butane Products Ca. Neches, Tex. A 172 (2) B Dct,1/Phillips 

u.s.A Petroleum Chemicals tnc. Lake Charles, La. A 57 (2) B ;[SSO 

u.s.A Petro-Tex Chernical Corp. Houston, Tex. A 82 (2) 8 Houdry/Phillips e 
J.S.A Phillips Chemical Ca. Borger, Tex A 67 (2) c Phlllips/Phillips 

J.S.A Shell Chemical Corp. Torronce, Calif. (2) 8 Shell/ESSO 

Standard Oil. Ca. of California El Segundo, Calif. 
¡- 58 (2) e Houdrv/ESSO 

J,S.A ) 



PAIS COt-PAÑIA CIUDAD CllSTO CAPACIDAD AÑO DE TlPO DE LI CE.NCIADDR 
APROX. M/TON/AfüO OPEIH\- PROCESO 

CION. 

rocbideklom U.S.A Union Carbide Ctiemicals Ca. Sauth Charlestan 

} A 21 

(2) 
w. va. \ D ). 

u.s.A Un ion Carb ide Ghemicals Ca. Texas City, Tex. (2) 

J U.S.A Unian Carbide Chemlcals Ca. Sead.rift .. , tex. (2) 

Alemania Occ. Chemische Weike Huels Marl, l'ire is 1957 c Houdry 

U.S.A Allied Chemical & Dye Carp. Tanawanda, N.V. 4 (3) o 
U.S.A Copalymer Rubber & Chern.Co. Batan Rouge, La A 27 (3) [l Dow/ESSO 

U.S.A Dow Chemical Ca. Midland, Mich. 
~ 11:i 

(3) } D 
U.S.A Dow Chemical Ca. Frf'.,rArt., TP.x. .1 (3) 

U.S.A ESSO Standard Oil Ca. Batan Rouge, La A 115 (3) D ESSO 

U.S.A Firestone Tire & Rubber Ca. Orange, Tex. A 35 (3) e Houdry/ESSO 

U.S.A Hurrble Oil & Refining Ca. Baytown, Tex. A 59 (3) 13 Dow/ESSO 

u.s.A Nechee Butano Products Ca. Port Neches, Tex. A 2110 (3) B ~)ow/Phillips 

U.S.A Odesai:l Butadieno & Chem.Co. Odessa, Tex. 45 (3) e Hnudry/ESSO 

u.s.A Petroleum Chemi.cals I 11c. Lake Charles, La. A 73 (3) 8 /ESSO 

. u.s.A Petra Tex Chemical Corp. Houston, Tex. A 181 (3) B,C Ho1Jdry/Phillips 

u.s.A Phillips Chemical Ca. Borger, Tex. A 100 (3) e Phillips/Phillips 

u.s.A She ll Ch~mical Corp. Torrsnce, Calif. A 55 (3) B Shell/ESSO 

· u.s.A Standard Oil Ca. af California. El Segunda,Calif, A 15 (3) e Houdry 

u.s.A Texas Butadiene & Chemical Ca. Channelview, Tex. 30.0 73 (3) (; Houdry/Phillips 

U.S.A Unian Carbide Chem 1s Ca. Seadrift, Tex. 
} A 32 r (3) } D 

U.S.A Unian Carbide Chem'S Ca. Texas City, Tex. 

U.5.A Capalymer Rubber & Chem. Ca. Batan Rouge, La. A 54 (4) B fJo~J 

u.s.A Daw Chemical Ca. Midland Mich. } A 32 :} (4) } D 
Freepart. Tex. 

U.S.A Enjay Chemical Ca. Baton Rouge, La. 50 (4) D 

· u.s~A En,jay ChernicBl Ca. Bey to~•n, T P.X. '30 (4) B Do•.i 

u.s.A Du Pont Orang8 1 Tex. 18 (4) D 

u.s.A El Paso Natural Gas Prad. Odessa, Tex. A 59 (4) e Houdry/ESSO 

u.s.A Firestone Tire & Rubber Orange, Tex. A 100 (4) e Houdry/ESSO 

ti# -.. ,- •... -, 



Mobil Chemical Beaumont, Tex. 21 (4) [l 

Mausanta Alvin, Tex. 45 (4) [J 

Nechea Butane Products Co. Port Neche~ Tex. A 301. (4) B 
Calurráia Carban Co. Lake Charles, La A 73 (4) B 
Phillips Chemical Co. Borger, Tex. A ·102 (4) e Phillips/Phillips 
Petra-Tex Chemical Carp. Houstan, Tex. A 227 (4) f. Petra Tex 

e Houdry 
Sinclair Rubber Inc. Channelvi~w. Tex. 1\ 1'1t3 (4) e H1Judry 

U.S.A Unian Carblde Chemicals Co. Institute, W. Va A 9 (4) D 
u.s.A Union Carbide Chemicals Ca. Seadrift, Tex. 11 32 (4) [) 

· u.s.A Unian Carbide Chernicals Co. Texas Ci ty, Tex. !\ 14 (4) IJ 
u.s.A Tidewater & Internationol Latex. Delauier~ Ci tv, Del. fj (4) D 
Japón Japaneee Geon Co. Tokuyama 1.76 30 1965 o ,Japaneae Geon 
Polonia Palill'eX Plock 60 1967 e tioudry 
Francia Shell Berre, s. 40 196? Shell 
Brasil Petróleo Brasileiro Rio de Janei ro 36.4 1968 e Hour.Jry 
Francia ESSD Standard Port Jeróme 1,5 1968 Sh"11 
Alemania Dcc. Erdalchemi e Dormange.n 75 1968 D BASF 
Alemania Occ. Rheiniehe Dlefirn~erke Grn::ih Wesseling 45 1968 SnS!.U 
Inglaterra BP Chemicals (u.k.) Grangemouth 4.5 45 1':168 D Eihell 
Inglaterra Imperial Chemical Ind. Wil ton 80 1968 D BASF 
Inglaterra Shell Chemical U.K. Carrington 100 1968 D Shell 
Japón Japan Synthetic Rubber Chiba 50 1%9 [l St1ell 
u.s.A El paso Products Ca. Odeesa, Tex. A:t:B (5) e Haudry 
u.s.A Getty Oil Co. Delaware Ci ty, Del 18 ( 5) D 
J.S.A Neches Butane Praducts Co. Pbrt Neches, Tex. 327 (5) B 
J.S.A Unian Cerbide Panc8, P. R. 14 (5) ¡) Un! on (;erbide 
J.S.A Unian Carbide Teft, La 41 (5) 1.1 

J.S.A Phillipe Petraleum Co. Barger Texas 125 1970 E Phillips 

i<f/IJ. 

::_ 

'. 



PAIS COMPAÑIA CIUDAD . COSTO CAPACIDAD AÑO DE TIPO DE LICENCIADOR 
APROX M/TON/AÑO OPERA- PROCESO 

1 CION 

Italia ANIC Ravenna 1970 (l Phi! lips 

Rumania Industrialiflllort Pitesti 16 1970 D BASF 

Polonia NZRIP Plock 1970 1) Fhill ips 

Puerto Rico Puerto Rico Olef ins Penuelas 90 1971 () Snell 

Italia Mantecatini Edison SpA Port Margheru 100 1971 IJ St1ell 

Japón Chiba Butadiene Ind. Chiba 55 1971 [) Japanese Geon 

Japón Japan Synthetic Rubber Ca. Kashima 50 1971 D BAGF 

Inglaterra Shell Chemical U.K Carrington 100 1972 o St1ell 

Alemania Occ. Bunawerke Huls Grnb H Marl A 200 1972 D 81\!:iF 

Holanda Shell Netherland Chemie Moerdijk 100 1972 [) Shell 

Japón Kasei Mizushima Petrochemical Mizushima 75 1972 D BASF 

Corea del Sur. · Korea Oil Corp. Ulsan 19 1972 D Shell 

u.s.A Petro-Tex Chemical Ca. Houston A 250 1972 E Petro-Tex 

Brasil Petroquimica Uniao Capuara 50 1972 D BASF 

Francia Naphtachimie La vera. 80 1972 D BASF 

Holanda Dutch State Mines-Holland Beek 70 1972 () ,l8panese Geon 

u.s.A Exxon Chemical Co. Batan Rouge, Tex. A 150 1973 D J;ipanese Geon 

Italia Montedison SpA Brindlsi 100 1973 D Shell 

España Calatrava Puertollano 4.0 Por 32 1973 D .1ap<1nese Geon 

Alemania Occ. Chem Werke Hule Marl A 140 1973 [) BASF 

México PEMEX Madero 25.6 55 1974 
1 

e Houd ry /She 11 

Finlandia Neate ov Porvoc1 2D 1974 L) Shdl 

Francia Co. Petrochl.mie Gonfreville 57.5 1974 Ll BASF 

Franela ATU Chimie Gonfreville L1Ei 1974 () BASF • 
Holanda Shr.11 International Chemie Moerdijk 100 1971, D St1ell 1 

Rusia Technosi rrport Nizanekamsk 90 1974 e Houdry/Japanese G. 

Alemania Occ. Erdolchemle Grrb H Koln 150 1974 D BASF 1 

Alemania Occ. Rheiniehe Oleflnwerke Wesseling 130 1974 D 8ASF ~ 

Alemania Occ. Erdolchemie Glltl H Dormagen 150 1974 D ' 8ASF. , , ,::'ce.; 
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"fl'RocEfo . APROX. M/TDN/AÑO OPERA- ,. ~;. ~·-. ,::·.'' 

croN. 

Jap6n Osaka Butadieno Co. Sakai 100 1974 D .l<Jpanese GeDn 

Brasil Petroquisa Cuba tao POR 10 197/¡ r; ~ioudry 

Rusia Technosinport Khaz8n 100 1975 e Hnudry/Japanese G. 

Inglaterra BP Chemical International LTD Bsglan Bay, Gales 6fJ 1975 L1 !illE!ll 

Turqula Petkim Petrokimys AS Varimca 33 1975 [J !3hell 

Taiwan Chinese Petroleum Kaohsiung 35 1975 D Jupanese Geun 

U.S.A Amor.:o ChE!micals Chocolate Bayou, 90 (6) D 

U.S.A Copolymer Rubber Co. S~fon Rouge, l. a. A 73 (6) 8 Do1i1 

U.S.A Dow Chemical Co. Freeport, Tex. A 1,5 (6) ll 

U.S.A Mabil Beaumont, Tex. A 36 (6) D 

U.S.A Monsanto Chocolate Bayou, A 54 (6) D 
Tex. 

u.s.A. Shell Chemical Co. Desk Park, Tex. 118 (6) o 
U.5.A Union Carbide Seadrlft, Tex A 21 (6) D 

U.5.A Union Carbide Taft, La. A 32 (6) 1) 

U.5.A Union Carhide Texaa Ci ty, fox. A 27 (6) D 

U.5.A Un ion Carb ide Penuelas, P.R. A 68 (6) o l.lc• lon Carbide 

Brasil Fabor Fabr. Borracha DuquP. de Caxlfls 1.0 A 120 1976 [) 

Rusia Techmasirnport KhaZEm 1976 o .Ja~1aneae Geon 

China China National Tech. I rnport 45 1976 D Japaneae Geor 

Japón Japan 5ynthetic Rubber Co. Vokkr.1.ichi 95 1976 r1 81\ff 

U.S.A Arco Chemical Co. Channelview Por 73 1977 D Ar··.c1 

u.s.A Neches Butane Products Co. Port. Neches, Tex. l977 [ ,,,.0 tra-Tex. 

., Brasil Petraquisa Duque de Caxias Por 32 1977 e H1J11dry 

España Calatrava Tarragona 50 1977 1) Japanese Gean 

IJ.5.A Arco Chemical Co. Channelvie1.i Por 130 1977 D Arco 

Brasil Du Pand. Ind. Quirnica Paulinia 52 1977 Dunlap 

Brasil Copen e C~macari 52 1978 D Japrmese Geon 

Checoslovaquia Technoexpart CSR Krslupv 60 tn8 D Japanese Gean 

India Indian Petrochemical Bsroda 20 1978 UOP 

##### 
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PAIS CDP.PAÑIA CIUDAD. AOO DE COSTO CAPACIDAD TIPO DE LICENCI!'D~ 

APROX, M/TDN/AÑO OPERA- PROCESO 
CION. 

Inglaterra BP Chemical International LTD Wil ton 24 90 1979 D BASF 
U.S.A Exxon Chemical Ca. Batan Rouge>, La Por1B 1979 D J._ipanese Geon 

España Calatrava Tarragona 50 1979 D Japaneee Geon 

u.s.A Shell Chl.'rnical Ca. No reo 230 19BD D Shell 

u.s.A El Paso Products Ca. Corpus Chris ti 90 1980 [l Japaneee Geon 
U.S.A Exxon Chernical Ca. Bayto1~n 113 1980 D Japanese Geon 
u.s.A Petro-Tex Chemical Ca. Houston A 205 1980 D Japanese Geon 
Polonia Polimez Cekop Plock 40 1980 D Jopanese Geon 
Corea del Sur Korea Synthetic Hubber Yeo-Cheon 50 1980 l) BASF 

Portugal Ca. Natianal Petroquimica Sines 44 1981 D Japanese Geon 

Brasil Copesul Triunfo 77 1982 D Japanese Geon 
Austria OEMV AG Shewechat 47 •1983 D BASF 

Yugoslavia Fabrika Sitetickog Kauchuka D. Zrenjanin 45 •1983 D Japanese Jeon 

Iran Iran Japan Petrochernical Ca. Bandar Khomeini 25 •1983 D BASF 

Iran National Petrochernical Ca. Iran Bandar Khomeini 25 •1983 D 

Pakistan Pakistan Petrochernical LTD Karsc:hi 14 •1983 D 

Singapur Petrochemical Corp. Singapore Merbau Islsnd 52 •1983 D Japanese Geon 

Taiwan Chinese Petr. Lln Vuan 5.5 0 1983 D J<Jµanese Gean 

China China National Tech. Import Nanjing •!984 D Japaneee Gean 

Chine China Nationsl Tech. lll'IJOrt Nanjing 0 1984 D Japaneee Geon 

China China Nationsl Tech. lll'IJOrt Shengli 0 1984 D Japaneee Gean 

Corea del Sur Karea Synthetic Rubber Lin Vusn 5.5 •1984 D BASF 

Rusia Techmasimport Tobalsk 180 •1985 c Haudry 

Alemania Occ. Unian Rheinishe Brsun Wesseling 100 •1905 D BASF 

Lyb1a Azzswiys 011 Rfg. Ca. Ras Lanuf 130 •1985 D BASF 

China China National Tech. lll'IJort. Daqing 31 •1985 D Japanese Gean 

India W Bengsl Ind. Develap. " Holdia 16 •1986 D 

México PEMfX More los 74 •!986 E Petro-Tex/Japanel8 
Geon. 

###### 
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TABLA 3.14 

·PORCENTAJE DE BUTADIENO OBTENIDO POR DIVERSOS PROCESOS EN ESTADOS UNIDOS 

1943 1944 1945 1955 1958 1960 1965 1971 1972 1973 1974 1975 1976 1979 19/D 

ALCOHOL 71 60 37 

.. 
'D•shidrog•nsclón} 

] 40 ~ 63 
}·· }•5.5 ]61 J59.2}sa } 42 J 32 de butenos 66.9 

49.21 51.2} 
Deahidrogenación 90.6 74. 5 

de butenos 29 22.2 4 1. 6 33.3 

Procesos de ex-
tracción 10.9 9.2 9.4 15.5 25.5 32 34.5 38.8 40.8 42 

Los valores a partir de 1970 también incluyen loe procesos de oxidehidrogenaci6n 
de butenos 

Procesos de deshidro­
geneción de butanos y 
butenos. 

Procesos de extracción 

TABLA 3.15 

PORCENTAJE DE BUTADIENO OBTENIDO POR DIVERSOS PROCESOS EN EUROPA 

1965 1969 1970 

60 30 12 

40 70 88 

58 68 



CAPITULO IV 

COMPARACION TECNICA 
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4.1 Este capítulo tiene como objetivo comparar desde el punto de vista té~ 

nico todos los procesos que se !mn de~crito antt:rionncntc, con exccp-­

ción de los procesos que utilizan como materia prima etanol, los cua-­

lc.:f; no se compararán ya c¡uc por ser procesos antif,ruos y qu(; tuvieron -

un tiempo corto <le vidn, no se tiunc:n ruporta<los muchos datos acerca -

de la operación de los mismos. 

Para un mejor análisis de los procesos, estos se han divitl'i<lo en cua-­

tro· grupos: procesos de deshidrogenación de hutenos, procesos de de~. 

hidrogenación de butano, procesos de extracción y procesos de oxidesh.!_ 

· clrogenadón. 

Para llevar a cabo una mejor comparación, los procesos se compararán 

primeramente por grupos y posteriormente se hará. una comparación entre 

grupos como sigue: 

Comparación entre los procesos de dcshidrogenación de butcnos y los de 

butano. 

Comparación entre los procesos de deshidrogenación y loe-· de oxidcshi · · 

drogcnación. 

Los procesos de extracción no se comparan con los demas procesos, dcbi 

do u que para aplicarlos es necesario contar con una materia prima que 

tenga un cierto contenido de butadieno, lo cual no sucede para los 

otros; además, estos procesos estan incluidos dentro de los otros mét~ 

dos, ya que sirven para llevar a cabo la separación )' la purificación 

del butadieno de la corriente mezclada de hidrocarburos de la serie 
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c4 que sale como oroducto principal.de los procesos. 

4.2 Comparaci6n de los procesos de deshidrogeoaci6n den-butano. 

F.xisten dos procesos de deshidrogenación catalítica den-butano para 

producir butadieno. Estos nrocesos fueron introducidos a Estados Uni--

dos durante la segunda guerra mundial. El proceso Houdry ha sido el --. 

más utilizado, no solo en Estados Unidos sino también en el resto del -

nundo; mientras aue el proceso Phillips solo fue utilizado por la Comp!_ 

fiía Phillips en su planta de Texas. 

En la tabla 4. 1 se presenta una comparación de estos procesos. la dif!. ·.·· .· 

rencia principal entre los dos, radica en que las reacciones de deshi-­

drogenaci6n de n-butano a n-butenos y de n-butenos a butadieno para el 

proceso Houdry, toman lugar en el mismo reactor y el n-butano es deshi7. 

drogenado a butad]eno en W1a operación adi~bática én un solo paso. Esta : 

operaci6n se lleva a cabo en un reactor adiabático de lecho :fijo, con -

un catalizador de cromo-alúmina a una temperatura de 530-6SOºC. En tan 

to que el proceso Phillips requiere de las siguientes etapas: 

(1) Deshidrogenaci6n de n-butano a n-butenos·. la cual se lleva, a. cabo. 

en un reactor multitubula:r isoténnico con un catalizador de crl1JIO~ahint 
' -

na a 590°C; (2) recuperación y purificación de los n~butenos, la cual 

se lleva a cabo recuperando primero el gas absorbiéndolo en un aceite r 
segundo concentrando los butenos, lo cual se hace.por destilaci6n extras_ 

tiva y (3) deshidrogenación de los n-butenos a butadieno, la cual se 

lleva a cabo en un reactor de lecho fijo con un catalizador Philli'ps n 
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1490 (bauxita, 6xido de fierro) a una temperatura de 6SOºC. 

El proceso Phillips tiene la ventaja de usar butano como alimentación. 

Sin embargo, en la primera etapa (deshidrogenación de n-butuno) se pr~ 

sentan problemas <le transferencia de calor, que requieren del uso <le -

11tJchos tubos de catalizador y equipo adicional para generar y circular 

el gas de chimenea para poder mantener fas condiciones de operaci6n -­

aproximadamente isoténnicas. En su segunda etapa (deshidrogenadón <le 

n-butenos) tiene la ventaja de no requerir regeneración. Este proceso 

presenta mayores rendimientos que el proceso Houdry. 

El proceso Houdry aparte de emplear butano como alimentación tiene co­

mo ventaja adicional, el de ser un método de deshidrogenación en una -

sola.etapa. Además, este proceso pennite una considerable flexibili-­

dad en la manufactura.de butenos o butadieno. 
'. 
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TABLA 4. 1 

CGIPARACION DE PROCESOS DE DESHIDRCXiENACION DE 

N-BUTk~O 

1-budry 
(una etapa) 

Reactor de lecho fijo, adiabático 
catalizador ' cromo- alúmina 

Espacio velocidad: 1-3 V/V/H 1 

Temperatura:. 6QOºC 

. Presión :. 2-3 psia 

Regeneración:. Requiere reactiva~ 
ci6n perfod:ica con aire precalen 
tado cada 15 minutos ele operacion 
seguido por purgado y regenera--
ci6n. . . 

Selectividad: 5S,65t 
Conversión : .3Q % 
Rendimiento por paso 16-20% 

Phillips 
(dos etapas) 

1. Deshidrogenaci6n de butano 
Reactor multitubular isoténnico 
catalizador • cromo- alúnina 

Conversión : 30% mol/paso 
Selectividad : 83-87% mol 
Rendimiento por paso: 25 - 26% .· , 
(producción de butenos y butadieno)~; 

Tanperatura:: 535°C . 
Regeneraci8n :: 1 hr operaci6n /lhr . 
regenerac:i6n 1 · • 

Requiere reactivación con una mez~ 
cla aire-gas de chimenea contenie!!_ 
do 2~3i de oxigeno., ·· . 

2. Purificaci6n de &Jtenos. 
Recuperaci6n de gas , ah$orci6n .. 
con aceite~ 
Concentración de rutenos: ·Destila­
ción extractiva, 

3, Deshidrogenaci6n de butenos. 
Reactor de lecho fijo. adiabático 
Catalizador 1 Phillips 1490 

Conversión • 27% mol/paso 
Selectividad :76% mol 
Temperatura :650°C 
Rendimiento por paso= 20.,5% 

l. V IV LH= volilmen de butano liquido/voltlmen de 
catalizador/hora •. 
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4.3 Canparaci6n de los procesos de deshidrogenación de n-butenos. 

l..os procesos de deshidrogenación catalíticu de n-butenos difieren prin­

cipalmente en el tipo <le catalizador usado, modo de operaci6n (ciclico 

o contjnuo) y en la relación conversión/selectividad obtenida. 

En la tabla 4.2 para prop6sitos ilustrativos se nuestra una comparaci6n 

de los datos de operación representativos con los catalizadores: 

ESSO 1707, Shell 105, Shell 205, Dow By Phillips 1490. 

Los catalizadores Shell y Phillips son para una operaci6n continua, - -

mientras que los catalizadores ESSO y Dow requieren un cuidadoso con--­

. trol del ciclo de reacción y regeneración. 

El· catalizador ESSO fue desarrollado durante la segunda guerra nundial 

. dando un 20-40% de conversión y selectividad de 70\ o más en presencia 

de vapor. Este catalizador contenia óxido férrico como el ingrediente 

activo, junto con otros óxidos ( K2o, e u O y Mg') ) para darle estabili­

dad. Años más tarde éste fué sustituido por el Shell 105 y 6ste a su -

vez fué reemplazado poi; el Shell 205, el cual es una forma mas básica -

del Shell 105. El Shell 205 requiere una menor relación vapor/buteno 

Que su predece.sor. La oroftmdidad del lecho catalitico con.este catal!. 

z~dor es de 32-36 pulgadas, con un espacio velocidad de 500 volúnenes -

de butenos a condiciones estandar, por hora. por volGmen de catalizador 

La regeneración del catalizador se efectiia pasando vapor sobrecalentado· 

sobre el catalizador. Lá alta relación vapor/hidrocarburo de 8/1 durll!! 

te. la reacci6n mantiene en un mínimo la formación de coaue v a.aalquier 

Cantidad de carbón residual es separada por la reacción de gas de agua 

. '. . ~ 
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durante la regeneración. Con el viejo catalizador ESSO 1707 la rege­

neraci6n requería de un ciclo de una hora de reacción v·una hora de ~ 

regeneraci6n. Con el Shell 205 el tiempo de regeneraci6n nonnal es -

de una hora por cada 24 horas de operación. 

El catalizador Pnillips 1490 contiene bauxita y óxido de fierro, ~stc 

es usado con condiciones de operaci6n en el mismo nivel "'1e el Shell 

205, con un. espacio velocidad de 300-400 y profundidades de lecho ca­

talttico de 36-38 pulgadas. Este catalizador es el único que no re-­

quiere vapor para el período de regeneración. 

El catalizador Dow B, penni te dehidrogenaciones de n-butenos a rutad! 

eno con selectividades del orden de 90\ a niveles de conversión de --

45-55\ por paso. Esta relación selectividad/~onversi6n es considera­

blemente mejor que la de los otros catalizadores de deshidrogenaci6n 

de rutenos, lo cual pennite un ahorro de capital, pero requiere más -

vapor por kilogramo de producto, debido a su alta relación de alimen­

tación vapor/hidrocarburo y tiene oue ser operado en un ciclo de O.S 

a dos horas de. reacción por ciclo de regeneración, siendo preferibles 

los ciclos de tiempo pequeños. La regeneración se lleva a cabo con -

aire y vapor. Debido a la tendencia del catalizador a producir gran­

des· cantidades de subproductos como cetonas y acetilenos, deben de 11!_ 

cerse algunas modificaciones al equipo usual de recuperaci6n.y purif! 

cación de llltadieno. También la operaci6n deber~ ser controlada cui­

dadosamente, para evitar fugas en el reactor y pérdidas del cataliza­

dor. 
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Los catalizadores disponibles para la deshidrogenación de n-lxlteno a --

butadieno son: 

El Shell 205, el Dow By el Phillips 1490, la selección de uno de ellos 

depende de las condiciones particulares de la planta y la economía dic­

tada con esto. 

TABLA 4.2 

ClM?ARACICN DE Iai P~ DE DESHIDROOENACICN 
DE IUI'EN:S 

cataliZador 

'181peratura ºF 

% <:mversifn/paso 

1 Selectividad a 
w~ . 

. Vapor/blterr 
m:>l/M:>l 

. . fteCUesv::ia de re- . 
. generaci& 

F.spacio velocidad 
WH 

Piesi&l psig. 
Arriba ae1 lecoo 
Abajo del lechd 
Parcial 1mHg · . 

OJ!t>OSi.ci&l. 

• PrQfunrli.c:11d del :ie 
cm catalttico -

MJdo de.qieraci6n 

ESOO 1707 

1150-1250 
2(h.. 40 

Shell 105 Shell 205 DcM B 

1150-1250 1150-1250 1100-1250 

Phillips 
1490 
1150-1250 

20.- 30 26..,. 2B 45- . 55 21.,. 33 

69- 76 > 10 .70~. 80 73.... 75 90 

14..-18/1 10.-18/l 8/1 

!hr/lhr .lhr/.7 d1.a,s lhr~ 
· ' vapor· 

125.,.. 225 .,.... 500 

7-11 
2..-4 

60 ... so 
r~o3 con OKi~ de 

FeCr coo 
~O,.CUO,MgO 1<iº . 

C1clico Cont1nuo 

1 .... 11 
2':'4 

60.-80 

70% Fe203 
27% Ki o 
3% Cr2 03 

32 .. 36 

eonUnuo 

18.-20/1 9 .. 1211 

il/2""2hrs ningum 
de Clp1 ,yapar 

r0~00 300- 400 

10..-15 .,., 

152 ~. 

cag N~ (P04l 6 Fe2o3~ 
xi ta 

:;i-36 3~38 

C!clico Cootfnuo 

% OC11Versi&/paso= 100 O:nteno desaparecido/blteilo alimentado/paso) 
% selectividad a l:utadieno= lOO(rooles rutérliEno facnado/holes hJta .. 

. no desaparecido) •. 
Espacio velocidéd V /ff/V (volunen de n-hlteno cano gas a condiciales 
est:ardard par hora por vol1.1nen de catalizador, 
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4.4 Comparación de los Procesos de Extracción. 

Los procesos disponibles para la recuperación y purificación de l:utad . ' . ~ 

no por destilación extractiva, difieren principalmente en la complejj.~ 
.,, _,::.~.~?:!. 

dad del proceso y el tipo de disolvente. La selección y cootparaci6r( 

los distintos disolventes usados es difícil, ya que los datos reporta~ 

dos varían en: la composición de la corriente de alimentación,locali ,: 

ción de la planta, especificaciones del producto, los factores de esii . ··, 

maci6r. para equipos, tipo de moneda. los diferentes servicios auxilia~, 

res incluidos, capacidades de plantas, etc~tera. Para poder hacer una 
buena comparación sería conveniente hacer un pacto de secrecía con to• 

dos los licenciadores, en el que se especificara principalmente la co\ 
" p· 

rriente de alimentación, localización de la planta y las especificaci~ 
1, .· ·~·~\. 

nes del producto. 

Para que un disolvente selectivo pueda usarse en un proceso de sepára~: 

ción, deberá tener suficiente poder de disolvencia para todas las sus~,; 

tancias que serán separadas y una buena selectividad para el trabajo di 

separación particular. La selectividad a butadieno deberá estar entre 

1.5 - 1.7. Lo cual es equivalente a una diferencia en el punto de e~ 
; 

llición de 10-15° e en destilación simple. Para selectividades meno-" 

res, la separación por destilación simple es difícil, ya que esto exi¡ 

grandes cantidades de disolvente o un gran nWllero de etapas (platos) ,o 

ambas. 
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La selectividad S está definida como: 

~B= Solubilidad de 1,3 butadicno 

s = 
cJ.K= Solubilidad del componente en cucsti6n. 

Una medida de la cantidad de disolvente requerida, está·dada por el faf_ 

tor de eficiencia F, que toma en cuenta la solubilidad y la sclectivi--

dad. 

F = o.!B (S-1) 

En ésta ecuación, debe usarse la selectividad S para un componente -­

clave., porque ese requerirá la mayor cantidad de disolvente. Una fue!!. 

te de error al comparar varios disolventes, es usar la selectividad pa­

ra un componente que puede ser fácilmente separado, como por ejemplo,-

1-buteno o usar la selectividad para todos los lxitenos en general. 

En la tabla 4.3 se presentan 9 ejemplos de separación para 6 procesos -

de separación; puede verse que: 

a) El rendimiento de' recuperación de lxitadieno varía de 96 - .98% (no 

es económico operar con mayores rendimientos de recuperaci6n) 

b) La conceptración de 1-3 lxitadieno en la alimentación varía entre 

16.7 y 50.6% en volíinen. Los valores mas bajos corresponden a - -

fracciones c4 provenient~s de las plantas de deshidrogenación C! 

talítica de butanos o butenos, mientras que los demás corresponden 

a fracciones en operaciones de craqueo. 
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c} La concentración de butadieno purificado varia de 98.5 -98.8\ -­

(los efectos de la purificación y separación de acet~lonos estan 

anotados tamhién en la tabla 4.3). 

d) F.1 contenido dP. vinilacctileno es rrduddo de un o.si en la ali­

mentación, a un mrudmo de SO ppm o a trazas solamente. 



BASF JAPANESE GEOrJ ESSO f"IHU.JPS 

Co11ponente N- metil'pirrolidona Dimetil fornamida ncetato cuprornnónico Furfu-
EJEMl.LO 1 EJEMPLO 2 EJEMPLO 1 EJEMPLO 2 EJEMPLO 1 EJEMPLO 2 ral. 

A p A p A p A p A p A p A p __ ...___ 

Propino (C3) 0.65 - - - 0.13 !!. 4.2 - - - - - - -., 
Propileno ce 3 > 1.4 - - - J0.92 - - - ~1.05 - 110.2 \º·3 - -
Propano (C3) 0.21 - - - - - - - - -
Propildieno (C 3> 0.64 - - -- - - - - - - - - -
Isobutano Cc4) 1.50 & 1.1 - • - 0.9 - - - - - 5.8 -
1-Buteno cc4) 12.4 }º·º7 11.5 - 17.2 

~ 
& ~6.7 r & 10.b - # 11 29.8 IJ.2 

Isobuteno CC4) 31. 7 19.5 - 27.7 26.3 - 4.9 0.2 6.8 1).5 

1, 3-Butadieno (C11 ) 36.6 99.B 50.6 99.8 39.1 99.5 30.4 99.2 1,(3.0 99.5 15.7 98.5 26.2 98.5 

N-butano (C4) 6.30 & 3.7 

Trans Buteno-2 (C4) 5.3 ?.12 7.6 

Cis Buteno-2 cc4> 3.10 5.6 

Vinilacetileno (C4) 0.10 1001 401 

1-Butino cc4) 0.04 .003 5•1 

Etilacetileno CC4) - - -
Diacetileno CC4) & - -
1, 2-Butadieno (C4) 0.09 .005 0.1 

2-Butino CC4) .01 100' -
Serie (C5) 0.29 - 200' 

Serie (C6) - - -

A= % en volumen en la aliment8ción 

•= Incluido en el valor de n-butano 

#= Incluido en el valor de butenos 

'= PPM 

-
-

0.22 

& 

-
-
-
-
-
-
-

lABLA 4.3 

4.1 

6.04 

4.48 

0.14 

-
o.os 

-
0.06 

-
0.06 

-

- 8.8 - 5.8 - 15.3 -
& 5.30 & 3.8 - f2·ª ~ 1.0 

0.4-0.5 3.00 o.a 11.5 -
& 0.1. & 0.5 20 1 - -
- - - - - - -

40 1 + - + 100 1 - -
- + - + - - -

25' - - - 50' - -
- - - - - - -
- 0.3 - 0.5 - - -
- - - - - - -

P • % en volumP.n en el prorJucto dr¿ tJut.arJieno 

+ = Iricluido m el 11alo:r de 11\n\ lac:et.ilenc1 

& = Trazas. 

15.1 -
13.0 0.6 

3.3 0.2 

- -
- -
- -
- -
- -
- -
- -
- -

COMPOSICIDN DE Li\S CORRIENTES DE ALIMENTAClON DE C¡. y UIS PUREZAS 
DEL BUTADIENO OBTENIDO EN LOS PROCESOS DE EXTRACCION. 

ÜNION 
SHELL CARBIDE 

Dime tila-
Acr?toni trl_ cetamida. 

lo. 

~' 
p A p 

- - - -
} ?.50 - - -

- - -
- - - -
- - - -
- - - -
- - - -

42.5 99.5 4S.O ¡ig jj 

- - - -
- - - -

- - -
40fJÓ 1 501 0.5 301 

- - - -
+ - - -
+ - - -
- & - -
- - - -
- - - -
- - - -
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4.4.1 Acetado cupro amónico (CAAJ 

El disolvente O\A no puede ser comparado con los demás disolven~es, ya 

que no ~e usa como un disolvente para la destilación extractiva de bu­

tadieno, sino como un disolvente para una absorción selectiva. Este -

proceso puede ser incluido junto a los procesos de separación química 

basados en la fonnaci6n, aislamiento y descomposición. de un compuesto 

químico, conteniendo butadieno y una sustancia auxiliar. El disolven­

te muestra gran selectividad hacia el butadieno. Es un proceso de ex­

tracción líquido-líquido en el cual el butadieno es absorbido selecti­

vamente en e.AA a través de un sistema de mezcladores-sedimcntadores a 

contracorriente, equivalentes de 8 a 12 etapas. Este proceso fué des~ 

rrollado para el tratamiento de fracciones c4 con bajo contenido de b!:!. 

tadieno (como se ve en la tabla 2.34), además la cantidad de disolven­

te usada es menor que para furfural. El proceso puede hacer la separ~ 

ción de CIS-2 buteno del lJJtadieno, mientras que los demás procesos n~ 

cesitan un fraccionador convencional adicional. Otra de las ventajas 

es que el CM no es corrosivo al acero al carbón. La solución de e.AA 

necesita ser refrigerada (aproximadamente a 10°F). Debido a que las~ 

lubil idad de butadicno es mejor a hajas temperaturas al contrario de -

los demás disolventes. A altas presiones, la selectividad disminuye d~ 

bido al agotamiento del absorbente. El principal problema es la regene­

ración del medio de extracción, ya que una mezcla mul ticomponente en- -

vuelve grandes costos y necesita más equipo auxiliar. Adanás, la planta 

puede tener problemas si la concentración de acetilenos en la alimenta­

ción es superior a 100ppm, debido a que hace más difícil la separación 

del e.AA y puede presentar problemas de explosión si aumenta la con 

centraci6n; esto da como resultado que el producto presente una • 
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alta concentraci6n de acetilenos. Para evÍ.tár esto es necesario usar -

un pretratamiento, el cual es una hidrogenaci6n selectiva para hidrogc­

nar los acetilenos presentes; lo cual causa wm ~rdida de 2 - 1 oi de -

butadieso:' Además, se presentan problemas de contaminaci6n con el di-~ 

solvente .• 

4~4.2 Fürfural. 

El .íurfural; es un disolvente de fácil obtenci6n y relativamente barato 

(para propiedades fí.sicas ver tabla 4. 4) . P~!ª la. recuperaci6n de !J.tt!!_ 

dieno por destilaci6n extractiva, es de importancia pr:imaria la separa­

Ción e~treJ':utadieno, 1-butf!no y d isol:utileno,La tabla 4.5 presenta al­

gunos valores: de volatilidades para sistemas de hidrocarburos c4 relat! 
. . . 

vas 81. rutadj,eno. ,·.Los datos mostrados en la tabla son valores extrapo-

lados para hidrocarhlros,. c4 en el disolvente.::!1 diluci6n infinita. Debi-

do.~ cpe-niñ¡dn proceso opera ~ 1diluci6n inf+nita, el efecto de la car­

ga ·de hi'.drocarturos en la selectivi~ad del disolvente es de importancia 

primaria. La habilidad.de furfural para mantener altas selectividades, 

con altas cargas de hidrocarburos, está mostrada en la figura 4. 1. Es­

ta propieClad del disolvente fur.fural ''modifica~o", hace posible el dis~ 

no de unidades empleando un bajo gasto de circulaci6n del disolvente y 

requiere mi minimo de servicios auxiliares. Comparado con ACN y l'+fl>, -

el fur.fural es ligeramente mejor que el t-MP en la escala de 40-50% en -

JllOl. 

J.A>s.bu~os y butenos son completamente miscibles en el ~rfural, en las 

condiciones 11or.niales de operación. Adem§s, las considerationes de solu-
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bilidad no establecen ninguna limitaci6n en el disefio de la planta. 

El punto de eool lición del di sol vente furfural "modificado" es sufí - • 

cientemcntc alto para prevenir pérdidas del disolvente en la corrien· 

te de hidrocarhuros y suficientemente bajo para prevenir una excesiva ' 

polimerización de butadieno en la operación de agotamiento. El furfu 

ral "modificado" no requiere comprensión con vapor o refrigeraci6n e!· 

pecial para prevenir la polimerización en el agotador. No requiere -

ningún sistema especial de recuperación; pero las pérdidas de disol ·.­

vente son importante 2.2 Kg/Ton de rutadieno recuperado. Además, el 

punto de ebullición del furfural ''modificado" es tal, que más .del 80\ 

del calor proporcionado al disolvente cirrulante puede ser recuperado 

por intercambio de calor, en la etapa final del fraccionamiento. 

I.as propiedades fisicas del furfural puro, no pcnniten altas eficien· 

cias de plato, pero el sistema de fürfural "modificado" pcnnite efi-· 

ciencias del soi. Esta eficiencia es comparable con las eficiencias 

encontradas con disoJventes de bajo peso molecular; como la del acet~ 

nitrilo que tiene wta e,ficiencia de plato de 60%. Una alta eficien·­

cia de plato reduce el costo del equipo, ya que los sistemas de dest!. 

!ación extractiva usualmente emplean un gran nllmero de platoi; 

Solo 1% de la corriente del disolvente necesita ser mandada al siste· 

ma de purificación, donde se eliffiinan los productos de descanposici6n 

y polimerización a un nivel de 0.2% en peso. El costo de purifica· -

ci6n del disolvente representa menos del 10% de la inversi6n total en 

límites de bateria. 
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A) De datos de Phillips Pctrolcwn Co. 
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· Efecto de la carga de hidrocarburos en la selectividad con furfural, 
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Efecto de la tenpratura en la velocidad de dimeTizaci6n de butadieno. 
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Todo el equipo principal y la tubería están constniid~s de acero al 
carb6n, a excepción de una pequeña cantidad de acero inoxidable que se 
requiere en la unidad de purificación; debido a que el furfural puro · 
es corrosivo al acero al carh6n y los inhibidores de corrosión son ine 
fectivos para este propósito. 

Una propiedad úniCa del disolvente "modificado" es su habilidad para -
separar metilacetileno en la etapa de destilaci6n extractiva. Este ·· 
proceso es el único que no requiere equipo especial para separar mcti· 
lacetileno. Los etil y vinilacetilenos se eliman en el fraccionador · 
final. No .se necesita una hidrogenación especial, destilación extrae· 
tiva o equipo de fraccionamiento para la producción del butadieno con 
un bajo contenido de acetilenos. 

4.4.3 Acetonitrilo ACN 

• 

El acetonitrilo es un disolvente de fácil obtenci6n es medio t6Xico y·· · '' 

no es corrosivo al acero al carb6n. Pequeñas cantidades (kg/dfa) de · 
productos de descomposici6n (principalmente mnoniaco y acetamida) se -
fonnan por hidr6lisis. El ACNn11estra buena selectividad para la sep! 
ración de 2-butenos y 1-3 butadieno (solo el Jll.IP es mejor ver tabla 
4.5). 

En la práctica, las unidades extractivas operan a 20°C y el disolvente 
contiene.del 5 al 10% en volúmen de agua. Esto mejora ligeramente la 
selectividad, pero en operaciones a altas temperaturas y con mayores • 
concentraciones de hidrocarburos en el disolvente, decrecen la select.!. 
vidad. Esto puede verse al ccrnparar las tablas 4.6 y 4.7, sobre todo 
al comparar los valores a diluci6n infinita a baja temperatura {20°C) 
con aquellos de sistemas prácticos. Decrece en solubilidad con el in· 
cremento del contenido de hidrocarburos, esto significa operar las co· 
lunnas de destilaci6n extractiva a gastos de disolvente significativa­
mente arriba de los necesitados, para las consideraciones de solubili· 
dad y poder obtener una mejor selectividad. la canparaci6n de solubi· 
lidades en la tabla 4.5, muestran que la solubilidad de ri-butano y 1-3 
butadieno es mejor con l)!F, seguido por el t-l>IP y después por el ACN --
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(no se obtuvieron valores para-L'MAC). Todos los butilenos son nonnal-

mente completamente miscibles en cada uno de los disolve~tes anhidros 

a 70ºC, pero con adición de agua (la cual reduce la solubilidad), los 

buti1enos no siempre son completamente miscibles. La solubilidad no -

es el factor principal; la influencia en la selectividad es más impor­

tante. La operac~ón de los procesos a partir del punto de saturación, 

pennite evitar el espumamiento y un gasto razonable del disolvente CÍE_ 

culante y que la concentración del disolvente sea mantenida en la fase 

liquida, arr"iba del nivel de saturación. El bajo punto de ebullición 

del ACN (80.;82°C) permite operaciones a bajas temperaturas, evitando -

problemas de polimerización. La fi~'lJra 4.2 muestra el crecimiento ex­

ponencial de la dimerización de butadieno con la temperatura, ejemplo 

o.02i/hr a 65ºC (punto A) y 0.5%/hr a 1oo<c (punto B). Para disolve!!. 

tes con mayor punto de ebullición (por ejemplo J'l.IP a 204-209°C) se de­

ben adicionar grandes cantidades de agua y al menos una parte de la --

destilación extractiva debe ser operada a presiones reducidas. La co!!_ 

densación de ñidrocarburos·puede necesitar refrigeración o los vapores 

deben ser CQ!llp!imidos para obtener una condensación con el agua de en­

friamiento, En otros casos (como con !ll[F) deben de usarse inhibidores 

de,corrosi~n. La desventaja del bajo punto de ebullición, la relativa 

alta volatilidad y muy alta presión de vapor, es que las pérdidas del 

di~olvente ACN son relativamente altas (1,2 kg/ton de butadieno en lu­

gar de 0,2 kg/ton de~ y tf.IP). La purificación del disolvente es r~ 

lativamente fácil y representa del 10 al 15% del costo de manufactura. 

El peso 1110lecular del ACN es cerca de la mitad de los otros disolven-­

te~·, las· ventajas de éste son: alta selectividad; baja relaci6n de los 
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reflujos morales requeridos; un número mínimo de platos para una 

raci6n dada; bajo gasto de circulación del di.solvente, debido a] ·bajo 

calor cspcdfh:o (ver tabla 4.11;. La baju viscosidad (ver tabla 4.4) 

favorece las altas eficiencias de plato y dbminuye el consumo de encr 

gía por circulación del disolvente. 

4. 4. 4 Dimet il acetamida JA\li\C 

El disolvente es una solución acuosa de ™1\C. La composición y pre- - · 

sjón de operación varían de acuerdo con la calidad de butadieno crudo 

que va a ser tratado. 

En el sistema de circulación del disolvente se deben de tomar conside­

raciones especiales para evitar que el disolvente esté expuesto a.al-­

tas temperaturas por períodos largos de tiempo. Esto minimiza las p6r 

didas de disolvente debido a hidrólisis. 

No se presentan problemas de corrosión, incrustaci6n de polímeros, fo!. . 

maci6n de emulsiones o por alta disolución; no se necesita refrigera--. 

ci6n; tampoco se requ~ere una etapa de prehidrogenación y puede trata!. 

se una alimentación de c4 cun bajo contenido de butaclieno . 

. Las pérdidas de disolvente son de 1.6 lb/Mlb de butadicno recuperado. 

Se ha publicado muy poca información del IJ,IAC como disolvente select! 

vo, para la destilación extractiva de butadieno. 
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4. 4. 5 N-Metil Pirrolidona (r-MP) 

Las propiedades físicas y químicas del f'J\1P hacen <le este método, paru -

la recuperad6n y purificaci6n de hutadicno de una fracción c4, una pr2_ 

posición ccon6mica. 

El NMP conteniendo de un 5 a 10~ de agua, tiene un alto poder como di-­

solvente para diolefinas, así como una buena selectividad para diolefi­

nas Y olc!inas. En la tabla 4.5 se muestran unos factores de la efi- -

ciencia para la separación del 1-3 hutatlieno y del CIS-2-butcno. Aquí, 

se ve que el NMP muestra el valor más alto. Condiciones similares se -

tienen en la separación de los componentes que son más solubles que el 

butadieno. Así el vinilacetileno, el cual es un componente que puede -

ser separado con f'.MP, 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 mínimo de 20 ppm si.n form!!_ 

ción de polimeros y se evita la hidrogenación en la alimentación de hi­

drocarburos c4 para la separaci6n de los acetilenos (lo cual involucra 

pérdidas de butadieno). La selectividad del l'MP es tan buena que perm.!_ 

te la separación del '1- 2 butadieno del 1-3 Iutadieno. La selectividad 

para propino es baja, pero como el propino hierve a -47.7°C y el 1-3 b!:!_ 

tadieno a -4.41 ºC, es posible la separación por destilación normal. El 

·contenido de agua abate el punto de ebullici6n del fondo del desgasifi­

cador e incrementa la selectividad, pero disminuye la solubilidad en un 

3oi. 
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Otra característica del N>lP es su buena resistencia a la hidrólisis y -

al calor, además ele su alto punto de ebullición a presión npnnul. A la 

temperatura de con<lensación nonnal de 40ºC su presión de vapor es baja 

sólo lnnn de llg. Esta facilita la recuperación del disolvente de la co­

rriente del producto, debido a que e.L MIP es soluble en agua y no forma 

un azeotropo, ésta operación se lleva a cabo absorbiendo ia corriente -

gaseosa de producto, con una cantidad pequeña <le ;¡gua, en pequeñas co- -

lumnas de absorción o por reflujo de hidrocarruros, ya que el punto de 

ebullición del W!P es mayor que el del agua, ésta 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 mínimas 0.2 kg/ton de IA.ttadieno 

extra ido. 

El N\!P es fisiologicamente inofensivo y puede ser degradado biologica-­

mente. 

El t-lllP no muestra problemas de corrosión en ninguna parte del proceso }' 

la planta puede construirse de acero al carbón. 

4 . 4. 6 Dimet i.l fornamida (rnF) 

La JJ.IF excede a otros disolventes en solubilidad (para propiedades gen!:_ 

ralos ver tabla 4.4). Como con otros disolventes, generalmente se le -­

adiciona agua (5 a 10t), la cual incrementa la selectividad, previene -

la fonnación de polímeros al bajar su punto de eh.lllición pero decrece 

su solubilidad. Generalmente, una pobre solubilidad tiende a crear dos 
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. fa~s líquidas inmiscibles (disolvente pobre y disolvente rico) en la 

destilación extractiva. En el caso de la fase de disolvente pobre, la 

separación por el disolvente es incompleta, debido a que las volatili- · 

dades relativas de los hidrocarburos c4 en el disolvente pobre son mo­

dificadas inadecuadamente y son cercanas a la unidad. Para evitar - -

esas dos fases líq~idas, el volúmen de disolvente circulante deberá -­

ser mantenido arriba de un cierto nivel, dependiendo de su solubilidad 

(en la solubilidad pobre). l.a ™P sin agua evita esas dificultades,d~ 

bido a que es mutumnente soluble con los hidrocarburos c4 en cualquier 

relación, no obstante sean obtenidos por deshidrogenación o como subpr~ 

dueto. El proceso no pone limitaciones en el nivel de disolvente circu­

lante, para prevenir la formación de dos fases líquidas irnniscibles ba­

jo las condiciones de operación.Las volatilidades relativas entre dos -

componentes se modifican por la presencia del disolvente. La destila- -

ción 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 cercanas a la unidad (ver tabla 4.7) o el 

compuesto deseado forma un azeótropo. La mejor selectividad.significa 

que las volatilidades relativas pueden ser modificadas satisfactoriame!!_ 

te con el menor volCmlen de disolvente. Por lo tanto, para un mismo ·­

trabajo de separ1ción se requiere menos disolvente circulante y menos 

reflujo, lo cual da una economía en la operación, así como en los cos­

tos de instalación y constm10 de servicios auxiliares. Grandes vol(ime­

nes de disolvente circulante requerirán no solo grandes colunnas, in-
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tercambiadorcs, tuberías, bombas, etcétera; sino también grandes canti-

dadcs de vnpor, ngua de enfriamiento y energía elóctricn. 

En el proceso los butanos y hutenos pueden sc:r separados en In primera 

columna de destilm:ión cxtractiva y los acetilenos superiores pueden --

ser separados mas económicamente en la segunda columna de destilación -

extractiva, en vez de usar el proceso de hidrogenación convencional. 

La 1J;1F tiene una baja presión de vapor (ver tabla 2.44) y no fonna un -

nzeótropo con ningún compuesto c4. Estas propiedades son importantes,­

para separar el disolvente por destilación, debido a la gran diferencia 

en los puntos de ebullición de los hidrocarburos c4 re01perados (buta-­

nos, butenos) y el butadieno. 

Si el disolvente fonna azeótropos con los hidrocarl:uros c4, el efluente 

de hidrocarburos c4 deberá ser lavado con agua para separar el di salve!! 

te; además, es necesario separar el disolvente de la solución acuosa, -

debido a que el disolvente no puede ser separado de los hidrocarburos -

c4 por destilación simple. f:sto requerirá equipo y servicios auxilia--
, 

res adicionales. El proceso no necesita grandes equipos para separar -

el disolvente, pero requiere que se alimenten algunos platos arriba del 

plato de alimentación, en la colUHUla de destilación extractiva. En es-

tos platos el disolvente debe ser completamente separado por destila- -

ción sbnple, debido a la amplia diferencia entre los puntos de cbulli-­

ción del disolvente y los hidrocarburos c4. La baja presión de vapor, 

también reduce los peligros de riegos y explosión. 

.1 
'.! 
:;i 
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La principal desventaja ele la fMF se debe a sus propiedades de alta so-

lubil iclad y baja presión ele vapor. Estas incrementan la temperatura de 

.los fondos de L<Js rnltnnrms ele clesti ladón c::xtractiva y de agotrunfonto. 

Bajo esas a 1 tns temperaturas, e 1 butadi eno y los acetilenos superiores 

tienden a fonnar poi imcros, los cuales ohstmyc·no taponan las colwnnas 

intercambia<lores ele calor, tuberías, etcétera, de la planta y causan --

.frecuentes paros de la planta para separar los polímeros, lo aw1 es -~ 

una desvent:aja en una operación continua. 

El uso de agua (11\ff + agua) es corrosiva al acero al carbón, o la opera 
1 -

ción a bajas temperaturas (refrigeración) lleva a soluciones antieconó­

micas. Japonesc Geon Co., resolvió este problema usando pequeñas cant.!_ 

dades de un aditivo inhibiclor, especial con la lMP, el cual elimina la . 
fonnación de polñneros. El material predominante de construcción para 

la planta es de a~ero al carbón excepto para el absorbedor con agua que 

es de acero inoxidable. 
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TABLA 4.4 

PROPIEDADES GENEIW.ES DE LOS DISOLVENTES 
PARA LA EXTHACCION DE BUTADIENO 

Propiedad Física Dimetil-a N-metil - Dimetil Aceto rurfural 
cctamida- pirrolidona fornami nitrI 

da lo 

Peso molecular 87. 12 99. 13 73.09 41.0S 96.08 

Punto de cbullici6n 16S 204-209 1 S3-1 SS 80-82 162 
(ºC) 

Gravedad específica 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 Específico 
(BTU'l.bnol ºF) 

46 .. 5 3S.8 23.6 37.6 

-·--
r 

Solubilidad:. 
N- butanos (.% peso/% 30 39 26 16 
peso) •. 
1,3~hutadieno - - 77 82 63 .. 4 
(vol/vol a 20°C) 
1~3 bu~adieno3~ ~ 8S 86 83 80 
20°C m NPT/m --
atm 

Selectividad:: 
Coeficiente a 4QºC l. 40 1 .. 66 1 . .40 1.47 1.S9 

Factor de Eficiencia: 3S S7 33 38 
-----

TABLA 4. S 

VOLATILIDADES RELATIVAS PARA SISTIMAS c4 (RELATIVAS 
A 1,3- BlJfADIENO) A 20°C 

Furfural IMF r-NP ACN Sin disolvente 

n-Butano 3.00 3.04 3.84 3.41 
Isobutileno 2.03 2.00 2.45 2.20 1.03 
1-Buteno 1. 97 1.9S ·z.44 2.16 1.01 
trans-i-buteno 1.42 1.54 2.02 1. 70 
CIS-2-Buteno 1. 29 1.40 1.96 1. so 
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TABLA 4.6 

VOL¡\TILIDADES RELATIVAS DE HIDROCARlllinOS EN 
ACETONITIULO A 120 PSIA 

Iso-llutano 
N- Butano 
Isobutileno 
1-Buteno 
Trans- 2-lluteno 
1 , 3-Butadieno 

Respecto a 1 -3 butmlicno) 

Sin disolvente~' 

1 • 12 
0.88 
1.03 
1. 01 
0.86 
l. 00 

2.68 
2. (18 

1.60 
1. 59 
1 .36 
1 ·00 

l\CN' 

1. 69 
1.38 
l. 01 
1. 00 
0,86 
º· fi3 

* Mezcla ec¡uimolccular de los seis hidrocarburos. 
+ (85'!, mol de disolvente -15i de hidrocarburos). 

El disolvente contiene 15i mol de a&Jt.ta. 
(85'!, mol de disolvente - 15'1, de hidrocarburos). 
El disolvente contiene 25-30º. mol de agua. 

TABLA 4. 7 

VOLATILIDADES RELATIVAS DEL 1-BUTENO/ 1 ,3 BIJI'A 
DIENO EN DISOLVENTE AOJOSO. -

DISOLVENTE VOl.A'fILIDAD REL\TIVA -------
Ninguno 

Dimetilfornamida 
., 

Acetonitrilo (incluyendo 15% en mol 
de agua) 

l\cetonitrilo (incluyendo 2S'I, en mol 
de agua) 

Furfural (incluyendo 4% de agua) 

Acetona (incluyendo 3% de agua) 

1. 03 

2.5 
1. SS 

1.66 

l. 72 

1.55 
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4,5 Comparaci6n de los procesos de oxideshidrogenaci6n. 

4.5.1 Canparaci6; de la alimentación en los procesos de oxideshidrogenaci6n. 

Los isómeros n-butcnos difieren ligernmente en su reactividad y select.i 

vidad para la formación de butadfonn. Expcrimqtos rastreando con radio 

han demostrado que el CIS-2 buteno es el is6mcro más reactivo y selccti 

vo. El trnas 2-buteno es el isá'nero menos reactivo y tiene una selecti 

vidad intenncdia. El i!iómero 1-butcno tiene una rcactividad intemcdia 

y es el menos selectivo. Las diferencias entro los isómeros no son gra!!. 

des. La diferencia total en selectividad a butadieno entre CIS-2 ruteno 

y 1-buteno es menor del H. La distribución de los tres isómeros y el -
contenido de butenos en el producto recuperado, está mas relacionada con 

la canposición de la alimentaci6n que con las variables de reacci6n. 

La pureza de la alimentación es importante, ya que la mayoría de las im­

purezas encontradas en la corriente mezclada de butilenos son reactivas 

y conSlDllen oxígeno en su conversión, a compuesto oxigenados u óxidos de 

carbono, disminuyendo además la conversión y el rendimiento. 

Del butadieno presente en la alimentación, aproximadamente un 5 % es con-, 

vertido a óxido de carbono en cada paso. 

Las parafinas como propano, n-butano e isopentano tienen una ligera acti- ·.· 

vidad sobre el catalizador de oxideshidrogenación y su impacto en la pro- · 

ducción sólo se observa en altas concentraciones. Los hidrocart1tros pe-­

sados como pentano y penteno son oxidados, reduciendo con esto la dispo-­

nibilidad de oxígeno para la reacción principal y disminuyendo el rendí-­

miento de butadieno. Los canpuestos oxigenados tales como aldehidos y C! 

tonas son oxidados sobre el catalizador y también consumen oxígeno. 
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La impureza mas indeseable es el isobutileno. El butadieno y el n-bu-

tano son menos reactivos; sin embargo, a altas concentraciones en la -

~l imentáción tienen un pronunciado efecto en el rendimiento por paso. 

En la tabla 4.8 se muestran los efectos de las impurezas presentes en 

la alimentación sobre los consumos de gas coml:ustible y vapor para el 

proceso Petro-Tex OXO-U. 

En la tabla 4.9 aparece una comparación de las composiciones típicas -

de alimentación y del producto recuperado para los tres procesos de -­

oxideshidrogenación de n-butenos, las cuales estan en porciento en pe­

so; aquí puede observarse que: 

a) La concentración de butadieno en el producto final es difícil de 

comparar, dado que se presenta una alimentación muy variada. Esta con 

centración varía entre S3.8i y 63i en peso, siendo la menor parn el 

proceso BP International y la mayor para el proceso Phillips. 

b) La concentración mínima de rutenos en la carga de alimentación es 

de soi. 

c) El porcentaje de butadieno en el producto para el proceso Petro-­

Tex ynría de 58.Si a 58.8%, al atunentar In concentración de rutenos en 

~a alimentación de 82.9 a 94,3%, 

d) También en el proceso Petro·Tex puede observarse que de los tres 

isómeros del n·buteno, el CIS·2-buteno presenta la mayor conversión a 

butadieno, 
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TABLA 4.8 

liFECTO DE LAS IMPUREZAS CONTENIDAS EN lA ALIMEN 
TACION SOBRE LOS CONSUMOS DE GAS CDlllJSTIBLE Y 

VAPOR. . 

Impureza en la ~limentación, Rendimiento Gas* Vapor** 
% en mol. 

Isobutileno, 
Isobutileno, 
Isobutileno, 
Isobutileno, 
Isobutileno, 
N-attano, 
N-attano, 
&ltadieno, 
.&itadieno, 

* 

** 

de butadieno Canbusti 
ble. 

o.o i 57. 1 5.77 8.74 
o. 5 '/, 55 •. 5 s .. 99 9.,17 

l.O. i 53.,8 6 •. 24 9.68 

2.0 '!. 49.8 6.87 11..01 
.3 •. 0 % 45.S J .,74 12 •. 92 

7.0 % 55,S 5.99 9.17 
14. Q ?, 53. 1 6 •. 45 9.36 

1..0 '/, 55 .. 1 5,99 9.17 
3.0 i 54,6 6, 14 9.27 

Millones de B'IU por tonelada de butadieno producidº. 
Eficiencia de calentamiento, 80% 
Miles de libras por tonelada de butadieno, con un T 

40'/, de recuperación de calor residual en las calde·? 
ras. 



TABIA 4.9 

CC11PARACION DE LCS PRCX:ESa> DE OXIDFSHIDROOENACI~ 

J?E!'IP-TEX . PE.'IRO-TEX l?HII.LTPS BP INl'ERNATICNAL 
Eje'll'lO .1. rrjcr.iolo 2 

,Ali:rnen ta Producto Alpnen~ Proaucto Al:S.rrenta Pi'ooucto Alimenta Producto 
ción 

.,.... 
ci& ción ción 

% % % % ~· % \; % 
·~--~-~--· 

Hidtocarruros c3 y me- 10.0 o •. o3 ~ 0.01 0.5 1.5 o.s 
nares 

} 5.4 { ~ 5.3 ~ N-tutano 4,9 4 •. 5 14 •. 08 6.05 11.8 13.5 
i&OOOt:a,no º~º6 0.03 ( 2.4 3. o. 
isoblt:eno 2,0 0.18 0,5 

;2::~ j\ 
1.1 

1 ... blteno 1.3 10.5 2.61 
}9o.5 { 

43.5 
} f trans-2 ... rut:eno 51.9 15,7 14 •. 5 25.42 

.136.0} 
29. 5 ): 

cis-2-ruteno 42.4 8,3 57 ,9 6.9 
Butadteno 0 .. 2 58 •. 8 o •. 6 58.5 1.0 63.0 3.3 53.8 
Hidt'ocarl:uros c5 y ma~ 0.6 0.9 0,33 0.14 2.0 4.0 l 1 0.12 
res. 
.Acetilenos - c4 º··º 0.2 o.o 0.02 1.0 0.15 0.15 
F\lrano o.o 0.3 º··º 0.14 0.046 
% de but:enos en. la ali- 94.3 82 •. 9 90.5 79.5 
roentaci6n. 

Nota: 'lbdos los valores estan dooos en % en peso. 
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4.5.2 Consumo de servicios auxiliares para los procesos ele oxideshidrogena­

ci6n de butcnos. 

En 1u tahla 4.10 se muestran los consumos ele servicios auxiliares por 

tonelada de hutmlieno producido (vapor, energía eléctrica, a!,'lla de e!!. 

.fri:amicnto y combustihleJ para los procesos de oxieleshidrogenaci6n de 

hutenos (BP International, Phillips 0-X-D y Petro-Tex OX0-0). Los da 

tos publicados son el ifíciles de comparar dado que: 

Para el proceso BP lnternational se presentan dos casos: 

El caso 1 corresponde a una alfo1entación conteniendo 72% en peso 

de n-butenos en cual no hay recirculaci6n. El caso 2 correspon­

de a una al irnentaci6n constituida por 95% en peso de n-butenos y 

en el cual la recirculaci6n de la alimentación puede ser factible . 

El consumo de agua incluye agua de proceso y de enfriamiento. 

Para el proceso Phillips 0-X-D también se presentan dos casos: 

En el caso 1 se necesita un mínimo de energía eléctrica, siempre 

y cuando se disponga de vapor sobrecalentado de alta presi6n. -

El caso 2 es cuando no hay disponibilidad de vapor sobrecalenta­

do de alta presión. Ambos casos son para una alimentación const!, 

tuida por 90% e~ peso de butenos. la infonnaci6n del consllllo de 

servicios auxiliares para este proceso está 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 ºC •. 

Para el proceso Petro-Tcx OXO-D se ha publicado muy poca infonna 

ción sobre el constun0 de servicios auxiliares. 
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TA 8 LA 4.10 

CONSUMO DE SERVICIOS AUXILIARES PARA LOS PROC. 

OXIDEHIDRO POR TON. DE PRODUCTO. 

B p Phillips Petrotex 
PROCESO Caso t:aso 2 Caso 1 Caso 2 

10, 9 600# 
Vapor (ton) o 0.4 1.8 250# 14.8 250# 6.6 

Energh F.lF~ 
trie a (lzwh) 705 815 110 490 

Caso y 2 

Agua m3/min 3.8 a - 50 c 
3.05 4.16 1. 1 a - 10 c 

Combustible 
MMKcal. 9.5 1.3 - 1.5 
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4.6 Comparación de los procesos de deshidrogenación de butanos y butenos. 

La deshidrogenacion de l:utano y butenos son similares en muchos aspectos 

Los puntos princi.pales concernientes a esas reacciones serán mencionadas 

brevemente. 

1. Requerimientos caloríficos. 

La deshidrogenacion tanto de n-butano como de n-butenos es altamente en· 

doténnica. Los requerimientos de calor son de alrededor de 1,000 B11J ·­

por libra d~ butadieno o por libra de buteno fonnado, 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 BTIJ por libra de butadieno fonnado. 

2. Tienpo de Residencia. 

Ambas deshidrogenaciones pueden llevarse a cabo sobre catalizadores simi 

lares (6xido de cromo-alúmina) ·aunque en la práctica cClllercial se utili~ 

zan diferentes catalizadores, a exc;epción del proceso Houdry. El catali 

zador debe ser fuertemente selectivo ya que éste necesita acelerar la --
1 

reacción de dcshidrogenación, en relación a las reacciones de descompos.!_ ·~ 

ci6n térm1ca no catalíticas (ruptura de la cadena de carbonos). Esta 61 

tima rige el tiempo de contacto adecuado. El contacto con el cataliza-­

dor· debe ser suficientemente grand~ para dar una mezcla cercana al equil!_ 

brio, pero no tanto que pcnnita que predominen las reacciones de ruptura 

de la cadena de carbonos. 
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Otras condiciones 

Para la deshidrogcnación <le n-butcnos, la mezcla de equUibrio desl~a<la 

se fonna a una temperatura mayor que para la deslü<lrogenación de n-hu­

tano. Por consi&'1..liente la reacción anterior es conducida en la escala 

de 540-700ºC y la última de 480-590°C. El 1 ími te superior para la de_:: 

hidrogenación de-butenos es alrededor de 700°[, para así poder minimi-­

zar la desintegración de los butenos, formación de coque, poli.rncriza-­

ción térmica y la descomposición del butadieno que es formado. Consi­

deraciones similares se presentan en la dcshidrogenación de butano a -

n-butenos. Si, se usa una alta temperatura o presión los butenos que 

han sido fonnados son destruidos, con la formación de alquitrán y car­

bón. También una alta presión reduce la concentración de butenos en -

el equilibrio y además disminuye la utilización de butano. 

En plantas comerciales de butadieno basadas en butenos, se adiciona v~ 

por al reactor para stuninist.rar el calor y reducir la presión parcial. 

En las plantas 1-loudry, la presión es re<lucida por un vacío y el calor 

es suministrado por Ja regeneración del catalizador. La tabla 4.11 -­

muestra el efecto de la temperatura y la presión en deshidrogenaciones 

comerciales para la producción de butadieno. Por ejemplo: a SOOºC y -

l atm de presión el equilibrio se establece desi:ues de solo un 4% de -

la conversión. Al bajar la presión a 0.1 atJn, la conversión al equili­

brio se nrueve a 29%. Por subir la temperatura a 700°C (con la presión 

a O. 1 atJn) el equilibrio es empujado a 100%. Desafortunadamente las -

temperaturas comerciales de operación estan limitadas por la velocidad 
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de las reacciones laterales tales como: la fonnación de propano, meta­

no, hi<lr6geno y coque (a partir de butano.). S:imilannente la presión -

cstt:i limitada por la neccsülad de obtener en la prlicticn tamaños razo~ 

nahlcs de equipos. 

4. Regeneración. 

En la práctica comercial, la fonnaci6n de depósitos de carbón ha si.do 

inevitable y la regeneración del catalizador ha sido requerida en uná 

u otra fonna. El único proceso que no requiere regeneración es el pr,2_ 

ceso PhiJlips, el cual utiliza el catalizador Phillips 1490 en su se-~· 

gunda etapa (deshidrogenación de n-butenos a butadieno). 

5. Problemas en el Diseño del Reactor. 

Para sumarizar los dos problemas mayores en el diseño del reactor son: 
'··,-

a) Suministro de calor y b) el tiempo de residencia. Grandes canti· · 

dades de calor tienen que ser sl.Dllinistradas, con una alta temperatura ' 

en un tiempo muy corto de contacto (del orden de 0.2 a 0.4 segundos), 

El reactor ideal podria ser un isoténnico, pero éste tiene un difícil· 

problema de transferencia de calor, debido a que involucra un gran ntí~ . ' 
'·1 

mero de pequeños tufos llenados con el catalizador. Sin embargo, Phi- 1 

·11 ips eligió un proceso semejante para la primera etapa de su método, 

en dos etapas para la deshidrogenación de ootano. ESSO dcsarrol 1.Ó el 

·método de dilución con vapor. (adiabático) en el cual el calor para la 

deshidrogenación es stuninistr?do por vapor sobrecalentado. Phillips -

también emplea vapor para su segunda etapa (deshidrogenación de n-oot! 

nos). Houdry en su proceso de deshidrogenación de butano en una etapa 

utiliza un reactor adiabático, en el cual un material inerte en el le-
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dio catulítico almacc.ma el c;ifor liiJc·rn<lo <lurantt! lu regeneración y -

lo cede <lunmto .la reacción. 

TABIJ\ il.11 

S:ECl'O DE LA Tlti!PERA11JRI\ Y lA PRESION EN l.J\ CON\IER 
S ION EN ~. EN MOL. -

PRODUCTO IUTJ\DIENO IJJTJ\IHENO 
-, 

---1 
ALIMEN'Ii'\CION N-BUTANO 1 - BUTEN O 

Temperatura SOOºC T600°C 700ºC SOOºC 600°C 700ºC 

Presi6n (atrn) 0.1 
0.1 ~ 1 

o. 1 1 0.1 o .1 1 0.1 1 

Conversión en el 29 4 80 6 1 100 60 160 12 35 31 71 60 
equilibrio (% en 
mol) 

1 1 
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4. 7 Coniparacion entre los procesos de deshidrogenación y los de oxideshidro 

gcnación. 

Los procesos de deshidrogenaci6n y oxideshid~ogenaci6n son diferentes en 

muchos aspectos. A continuación se mencionan algunos de los puntos pri!!_ 

cipales concernientes a estos: 

Reacciones 

l.as reacciones de deshidrogenación de butano y de butcnos: 

~H= + 28 kcal/gmol 

n-butano n-buteno 

c4 Hg -.--il< c4 H6 + Hz b. H= +28 kcal/gmol 

n-buteno 1,3 butadieno 

Son endoténnicas y bajo condiciones nbrmales de operación alcanzan equ!_ 

librios, cuando solamente una parte de la alimentación ha sido converti. 

da. 

Por el contrario, l:.i. reacción de oxideshidrogenaci6n: 

ti H= -30 kcal/gmol 

es exoténnica, irreversible y el equilibrio se mueve a la derecha (ha--

cia la tenninación). 
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Las reacciones de oxideshidrogenación en presencia de halógenos: 

n-butano aceptor 

n-buteno aceptar 

---> c4 ''s + z MJ + ''z o . 
n-buteno 

1 . 3 but:a<lieno 

Son irreversibles y endoténnicas pero como la reacción de rcgenerac ión 

del aceptar: 

4 MI + o2 

es exotérmica, permite una operación adiabatica, sin tener que slU!linis­

trar o quitar calor, a través de las paredes del reactor. 

Balance de Calor. 

En los procesos de deshidrogenaci6n a partir de tutenos se requieren - -

grandes cantidades de vapor para proporcionar calor para la rcacdón en­

doténnica. En el proceso Houdry de déshidrogenación de butano, el calor 

es suministrado por pequeñas cantidades de un material contenido en el -

catalizador que almacena calor durante la regeneración y lo libera dura!!_ 

te la reacción. En los procesos de oxideshidrogenación de butenos, la -

reacción es exoténnica 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 cantidad de reactores utilizados en los procesos de deshidrogenaci6n 

es mayor a los ocupados en los procesos de oxidcshidrogenaci6n. Esto se 

debe a que los depósitos sobre la superficie del catalizador en los pro­

cesos de oxideshidrogenación no son un gran problema, porque la atmósfe­

ra oxidante ayuda a mantener limpio de :impurezas al catalizador, elimi-­

nando con esto Ias frecuentes regeneraciones y las necesidades resultan­

tes para la operación de los reactores. 

En el proceso Houdry de deshidrogenación de n-butano se requiere un mini 

mo de tres reactores. Durante el proceso un reactor está en operación, 

otro reactor está siendo regenerado y el tercero necesita tiempo para el 

cambio de válvulas y operaciones de purgado antes y después del periodo 

de reacción. 

Condiciones de 9Jeracicfn 

En la tabla 4. 12 se muestra una comparación de las condiciones de reac-­

ción de los procesos de deshidrogenación y de los procesos de oxideshi-­

drogenación. En esta tabla puede observarse que: 

Los procesos de oxideshidrogenación de butenos necesitan una menor tem~ 

ratura de reacción que los procesos de deshidrogenación de n-butano y b!! 

tenes. De los procesos de oxideshidrogenación el proceso Petro-Tex OXO­

D es el que reqúiere la menor temreratura, la cual es de aproximadamente 

de 3SOªC. 
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Do acuerdo a la teoría del equilibrio tenno<linfunico, los procesos de -

deshidrogenadón (endoténnicos) .son f;1vorC'c: idno:; a pres iones reducidas 

.y aJtas temperaturas, mientras que en J,J:> procesos ele oxideshi<lrogcna­

ci6n ln presión es casj atmosférica. 1:11 lo~; proce:sos <lC' deshiclrogena­

ci6n de butenos se utiliza vapor p:m1 reducir la presión parcial y en 

el proceso Houdry de deshidrogenación de n-butano se utiliza un vado 

efectuaclo por un eycctor pura esta operación. 

El espacio velocidad en los procesos de oxideshidrogenación es menor -

que en los procesos de deshidrogenación. Esto significa, que los rea~ 

'tares deberan ser mayores para lJevar a cabo eJ mismo trabajo. En los 

procesos de rleshidrogenación de butenos es posible una escala amplia -

de espacio- velocidad. 

El tiempo de residencia es menor para los procesos de deshidrogenaci6n 

de butenos;los procesos de oxideshidrogenación requieren cerca del do-­

ble de tiempo para el mismo trabajo. 

Los procesos de deshidrogenación no utilizan oxígeno. En los de oxides 

hidrogenación·el oxígeno' puede suministrarse como oxígeno puro, aire o 

aire enriquecido, en el método Shell de oxideshidrogenación en presen-­

Cia de halógenos el oxígeno lo proporciona un "aceptar" que consiste en 

óxidos de metales monovalentes. La relación oxígeno,hidrocarburo es un 

poco menor para los procesos de o~ideshidrogenación que para los de ox! 

deshidrogenación en presencia de halógenos, siendo el proceso Petro-Tex 

OXO-D el que requiere la menor relación. 
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Los procesos de oxideshidrogenaci6n de butenos necesitan una menor can-

tidad de vapor de dilución que los de <leshidrogenaci6n de l~utcnos. 

El vapor en los procesos de oxideshidrogenación de hutcnos se utiliza -

como dilución y en los de deshidrogenación sirve además para reducir la 

presión parcial. Cuando se utiliza aire como oxidante para la reacci6ntle 

oxideshidrogenación de hutenos, el nitrógeno sirve para reemplazar al -

vapor como diluente. Cuando se utiliza oxígeno puro para la reacción, 

se necesita una cantidad mayor de vapor para así poder compensar la ca­

pacidad calorífica del nitrógeno separado. Los procesos de deshidroge~ 

nación Houdry y el de oxideshidrogenaci6n Shell no necesitan vapor para 

su reacción. 

Conversión al E9.,uilibrio. 

La conversión al equilibrio a una atmósfera de presión y 600°C de temp! 

ratura, para un proceso de deshidrogenación de butano es de 26i en mol, 

para un proceso de deshidrogenación de butenos es un poco mejor 31i en 

mol (ver tabla 4.12); mientras que para un proceso de oxideshidrogena-­

ción es casi 100%. Esta conversión al equilibrio significa que un alto 

porcentaje de la alimentación 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 cano resultado un alto 

rendimiento por paso. 

Estos altos rendimientos obtenidos por paso, reducen significativamente 

los costos de capital y operación. Un rendimiento alto por paso, sig­

nifica menores costos por almacenamiento de la alimentación. Mayores -
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conversiones reducen equipo y los costos de energía electrica,al redu--. 

cir la recirrulaci6n y además envuelve ahorros signH.icat_lvos en los 

costos de recuperación y purificación. 

Una ventaja de los procesos de oxideshidrogenaci.6n en presencia de hal.2_ 

genos, es ln pequeña cantidad de n-butenos fonnada en relación a la ob­

tenida en el proceso Hou<lry de <leshidrogenación de butano, lo cual sig­

nifica una economía adicional, debido a que el CIS-2 buteno y el trans-

2 buteno son los compuestos mas difíciles de separar del 1,3 butadieno. 

La explicación probable para el bajo rendimiento de butenos es que la -

reacdón entre los butenos y el icdo, se lleva a cabo nrucho más rapida­

mente, que la reacción entre butano y iodo, aunque por supuesto es tam­

bién necesario que el ácido iodhídrico fonnado sea rápidamente separado 

por el aceptar sólido, para desplazar el equilibrio de la reacción de -

butenos a rutadieno hacia el lado derecho. 

Los rendimientos por paso obtenidos en los procesos de deshidrogenaci6n 

de butano y de butenos están limitados por la constante de equilibrio -

terrnodintímico para las reacciones catalíticas. Para obtener rendjmien-

tos comercialn)ente aceptables de butadieno en estos· proce~os· se requie­

ren temperaturas s1;periorcs a 6SOºC, tiempos de contacto cortos. y una -

reducida presión parcial de los rcactantes,para disminuir las reaccio--

nes· laterales. A estas temepraturas tan altas tanan lugar otras reac-­

cíones como la ruptura de enlaces carbono~carbono r reacciones de isom~ 

rización. Estas generan la fonuación de subproductos tales coíno: meta-
. . 

no •. hidrocarruros c2 y c3, dióxido de carbono, 100n8xido de carbono, 

etcétera. Reduciendo con esto el rendmiento de óutadíeno •. 
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r:n la tabla 4.12 se muestra una comparación de las selectivi<lades, las -

conversiones, los rendimientos por paso y el contenido de butad.icno en -

ios hidrocarburos recup0ra<los ohtenic.los para varios procesos. Se obser­

va que: 

La selectivida<l ohteniili1 en Jos procesos de <leshidrogenac ión de hutcnos 

varía entre 75 y 90'1,, esta es mayor a la obtenida en el proceso de desh.!_ 

drogenación de butano (SS ;1 65'l} pero a su vez son menores a las obte1ü­

das por los procesos de oxidcshidrogcnación que son de aproximadamente -

92%. 

J..a conversión ol,tcnida en el proceso de deshidrogenación de butcnos -

Shcll es de 26 28'!,, para el Dow es mejor 40-50%; para el Houdry de desh.!_ 

drogenación de butano es mús baja 30%, mientras que las conversiones en 

los procesos de oxideshidrogcnación son mucho más altas de 65-80% depen­

diendo del método. 

Los mayores rendimientos por paso se obtienen en los procesos de oxidcs­

hidrogenación que varían entre 60 y 70% de acuerdo con el método, para -· 

el IX>w de deshidrogenación de butenos es de 40-50%, mientras que para el 

proceso Shell de deshidrogenación de lx.ttenos y para el Houdry de deshi-· 

drogcnación de butano es de solamente 20%. 

Prodlcción de Hidrógeno. 

Los procesos de dcshidrogenación de butano y de butenos producen hidróg! 

no, el cual puede ser recuperado para usarse o venderse. En los procc-­

sos de oxideshidrogenación no se forma cano subproducto hidrógeno y esto 

puede ser de consideración en algunos lugares. 
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TABIA 4.12 

CCMPARACION DE LOS PROCESOS DE DESHIDRCGENACION Y OXIDESHIDRO 
GENACION. . .-

PROCESO DESHIDROGENACION OX· IDESIUDROOENACION 

BUTENOS BUTANO JUTANO BUTENOS 
Shell Dow Houdry Shell BP. ~nteE_ I Phillips Petro 

nat1onal Tex. 

Temperatura 625-675 600-675 530-650 450-550 400-450 1480-590 350 
ºC. 
Presi6n psig O- 1 S · oft is 2- 4 10 10 
Espacio Tiern 4000-6000 2D00-4000 1900-1500 
po. Hr-1 -

Tianpo de re 0.9-0.6 0.9-1.8 2.4~4 

. sidencia. seg. 

Espacio velo 200-500 125475 225-4SO 20-100 3 
cidad. (volü-=-
men de alimen 
taci6n/vohi--:-
men de catali 
zador/hora) .-

. Relaci6n,o2/He o o : o 0.5·1.S 0.9-1.2 O.SS-. 70 
Vapor 'de dilu . ~- 12 18· 20 o o 2.4 vol. 
ci6n (yolume-=- resto de 
nes). N2 

Relaci6n va - - Zl.S-32. 12-16 
pór/HC. 
selectividad 73-75 90 S5-65 92 >80 88-92 92 
a.bu~ieno % 

Conver!ii6n/P!,. 26~28 .45-S5 30 76 68 75-80 6S 
so ' . . . .· . 
Rendimiento -
po~ I*SO,\ 

J g, 21 40-SO 16.20 70 S5-70 68-73 60 

Contenido de 20 . 62 68 SS 63 SS 
rutadieno en 

.·.los .hidrocar~ 
~s rei:upe· 
rados (en\ 
peso): . . 
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CAPITULO V 

COMPARACION ECONOMICA 
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Este capítulo tiene como objetivo comparar desde el plUlto de vista econ6-
mico todos los procesos que se han descrito anterionnente, con excepci6n 

· de los proccs~ que utilizan como materia prima etanol, los cuales no se -
. compara-rán ya que por ser procesos antiguos y que tuvieron un tiempo cor­
to de vida, no se tienen reportados nruchos datos acerca de los miSJOC>s. 

Ade!Ms debido a que no existe nrucha informaci6n de datos econ6micos de las 
plantas de los distintos procesos se hizo una comparaci6n de la siguiente 
manera: 

1) Conparaci6n econ6mica entre los procesos de deshidrogenaci6n de 
n-butano y los de deshidrogenaci6n de n-butenos. 

2) Conparaci6n econ6mica a partir de n-butano entre el proceso Houdry 
de deshidrogenaci6n y el proceso IDAS de oxideshidrogenaci6n. 

Los procesos de extracci6n se comparan aparte, ya que para poder aplicar­
los es necesario contar con una materia prima que tenga un cierto conten! 
do de butadicno, lo cual no sucede para los otros. 

:l.2 Comparaci6n econ6mica entre los procesos de deshidrogenaci6n de butano y 
.. deshidrogenaci6n de butenos. 

· Datos publicados en el año de 1965 (52) comparan los costos obtenidos para 
· producir butadieno a partir de butanos y a partir de butenos. Esos datos 

Í ·indican que los costos de capital para los dos procesos son virtualmente 
identicos y que cuando los costos de la alimentaci6n son excluídos, los 
costos de operaci~n del proceso de buteno son O.~~ centavos de dolar por 

: kilogrlUIWJ mayores que para el proceso de butano. El consumo de alimenta-­
ci6n es 1.89 kilogramos de butano por kilogramo de butadieno y para el -­
otro es 1.478 hilogrant>s de buteno por kilogramo de butadieno. En ese año, 

el precio de butano era de 2.6 centavos de dólar por kilogr~, el de b!!_ 
teno 3.13 centavos de dólar por kilogr81M> y el de butadieno 22.7 centavos 
de dólar por kilogramo. En el afio de 1970 el precio del butano era de 4-5 
centavos de dÓlar por ga16n, el de buteno 16 centavos de d6lar por gal6n y 

• 
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el de butadieno 8.5-10 centavos de dÓlar por gal6n. En 1975 el precio de 

buteno fu~ de 27 centavos de dólar por ga16n y ei de butadieno 20 centa· 
vos por gal6n. 

En general los procesos a partir de buteno ~btienen mejores conversiones 
y altas selectividades que las obtenidas en los procesos de butano. La i!l 
versi6n de la planta es un poco más baja para la n.ita de buteno pero los 
costos de la alime?taci6n son mucho mayores. 

5.3 Comparaci6n econ6mica entre el proceso Houdry de deshidrogenaci6n de bu­
tano y el proceso Shell de oxideshidrogenaci6n de butano. 

En la tabla 5.1 se muestra una comparaci~n econ6mica entre el proceso 
Houdry de deshidrogenaci6n y el proceso Shell de oxideshidrogenaci6n en 
presencia de hal~genos, para una planta capaz de producir 4~,000 tonela­
das por año utilizando como materia prima N-butano. Los datos fueron pu­

blicados en el año de 1966 y estan dados en d6lares. 

El capital de trabajo indicado en esta tabla incluye 15 afies de deprecia­
ci~n lineal, ventas y administraci~n general a O. 75 t /lb así cano tambi~ •·· 
impuestos ,seguros y sobrecargos.' El subtotal indicado en esta tabla no in- . 

cluye regalías. 

En esta tabla puede observarse que al hacer butadieno a partir de N-butlino 
por el proceso de oxideshidrogenaci~n se puede obtener un ahorro de aprox!, 
madamente 30% en los costos de capital y operaci~n. 

Este ahorro no es del todo cierto, ya que los datos del proceso.Shell de 
oxideshidrogenaci6n son estimados mientras que los del proceso Houdry e!_ 
tán basados en años de experiencia comercial, pero pueden servir para ilu! 
trar el tipo de reducci6n posible en los costos. 
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Comparaci~n econ~núca del proceso r~udry y del proceso Shell de oxideshi­
drogenaci~n. 

Proceso Houdry Oxideshidrogenaci6n 

Alimentación n-butano n-butano 
Inversi6n 10 1870,000 7'350,000 

. Costos de operaci6n: 
Servicios Auxiliares 0.61 t/lb 0.25 t/lb 

Productos Qu~cos 0.24 0.40 
Mano de Obra· 0.92 0.62 . 

' ·- . . :-~··- ... .. 
·r.osto · de Capital 2.35 ·1.60 

Alimentaci6n a l.t/lb 4.12 2.87 
&lb-Total - 1.89". 1.32' .. 

6.01 4.19 
Adici6n de' 15~ de retorno 

despli~s de in¡>uestos 4.08 2:77 

10.09 t/lb 6.96 t/lb 

~4 ' <:onpraci6n econ~mica de los procesos de extracci~n . 

. Una .. compa..aci~n econ~mica de los tres procesos ~ antiguos que son aque-­

llbs que usan acetoJti.trilo, acetato· cupro~irlco y furfural, esta dada en 

la tabla 5.2 y s~rizados ~n figur~s 5.1, 5.2 y ~·~· 

!'..· 

La siguientes notas aplican a los costos variables presentados en la ta­

l>la 5~2 y figura 5.1, 5.2 y s.~, donde los valores est~ mstrados en dÓ­

lares. 

INVERSION. - El capital de inversi~n para los procesos Shell (ACN), Esso­

•(CAA) y Pliiliips (FUJUIÜRAL) san respeetivamnte,· 4 2.1, $ 3.2 y $ 2.6 --



-233-
millones para wia planta de 16,000 toneladas a.nqales constru~da en Fl.aropa 

en 1964-65 (los costos de construcci6n en Estados Unidos serían un 10% -­
~saltos). Cae.la planta incluye una inversi6n de $600,000 fuera tle lími-­
tes de batería. 

SERVICIOS AUXILIARES.- El vapor costaba $1.6/Ton, la energía eléctrica -­
$10/f>IVh y el agua de enfriamiento $6/1000 m3. 

REGALIAS.- El pago por regalías para el proceso Phillips (furfural) est! 
inclu~do en el valor de la inversi6n. Las regal~as para los procesos Shell 
(ACN) y Esso (CAA) son de $8.25 por Tonelada tle butadieno, estas est'11 in­
cluídas en los costos variables. 

RIJQUERIMIENTOS DE PRODUCl'OS 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-­
ral (a $1.7 Ton), lo cual nuestra un precio más bajo para ACN. 

MAN:> DE OBRA.- Para los requerimientos de mano de obra para los tres pro­
cesos se to~ un valor de 4 hombre por Turno de 6 hrs. (un valor 1111y alto 
para las plantas roodernas; tmION CARBIDE propone~ hombre por tumo de --

8 hrs.) El costo de un afio-hombre era de $5,000 (salarios y prestaciones). 
La supervici6n fué tomada col!D 25% de los salarios y prestaciones. 

MATERIAS PRIMAS;- El butadieno en la mezcla C4 usada·en la alimentaci6n 

costaba $32/Ton ·(i;44 t /lb, el cual equivalía a su valor coro cod>usti­
ble en a.i~~pa. Se supuso que las plantas ib~ a operar al 97% de recupe­
raci6n, o ~p.c¡ue es lo misroo: para una planta de 16,000 Ton/a se requi! 
ren 16,550 Ton/afio· de butadieno en la alimentaci~n • 

. '' 

cosros VARIABLES.- Son la suma de los costos de servicios auxiliares -

;-: 

··1 
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+ regalías + productos químicos + mano de obra + materia prima. Puede. ver 
' . . .. .~ . . . .. .-, 
se en la figura 5.2 'que el proceso Shell (ACN) tiene los mayores costos -
variables, porque tiene el mayor cons1.UJIO de servicios auxiliares (no --

obstante el alto consl..UllO de energ~a eléctrica del proceso Esso (ACN)-10 a 
12 veces mayor que el proceso Shell, debido a los agitadores, sedimentad.2, 
res, etc.). Los costos variables en el proceso Phillips no incluyen rega­
l~as, las cuales cst~ inclu~dad en los cargos fijos. 

CARCDS FIJOS.- Los cargos fijos incluyen: depreciaci6n como 12.5% del ca . -
pital de inversi~n (INV); inter~s (3.5% de INV); cargos.de mantenimiento 
(4% de INV); gastos generales de planta (2% de INVJ y seguros e Íl!q)Uestos 
(1% de INV). La figura 5.2 lllJestra que el proceso Esso tiene los mayores 
cargos fijos ($47.2/Ton), mientras que el proceso Shell tiene los costos 
variables más altos col!Jlensados con los cargos fijos más bajos ($ 30/Ton). 

oosro DE MANUFACTURA. - Los costos de manufactura se obtienen SlUll31ldO los 
costos variables y los cargos fijos. Se puede ver en la figura: S. que P! 
rac:l tamafio de planta considerado, los procesos Shell·y Esso dan costos 
de ,manufactura nuy similares, $108. 2 y $109. 6 respectivamente, mientras -

.· que el proceso Phillips parece ligeramente m4s econ~mico ($98.8/Ton) deb.i 
do principalmente a sus bajos costos variables. 

PRECIO DE'VENI'A.- Este se calcul6 estableciendo~ 

a) El flujo neto de efe~tivo (V) , por ,ejeq>lo a 20% .de la inversi6n total 
(~ , de '1a cual se deduce la depreciaci~n (D), que es 12 .5% de INV, 
dando el ingreso neto des¡u~s de inpuesto (W)= .(V-D). 

b) .El ingreso neto antes de impuesto (X) donde X= 2W con wia tasa de iJn­

puestos del 50%. 

El precio de venta, se obtiene adicionando al costo de manufactura el 
ingreso neto antes de inp.lesto (X) • Estos c~lculos est~ zoostrados en 
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'l'·~~~.~~~·,·~~·'Vefsé que el .~~so.neto antes de ~.sto:·es 
.mayor para .el Proceso Ésso (OO)·/que ~l-.n!nor es pa~a el proceso 
Shell . (ACN) . 

La tabla S.~ nuestra una compensaci~n econ~ta de los procesos antiguo~ 

(Shell (AQI) , Esso (CAA). y Phillips (furfural) y los procesos mevos -­

(Union Carbide (I)IAC) , Basf (NMP) y Japanese Geon )JJ.tF) • Desde el punto 

de vista de los .costos .. ·de mamafactura, los procesos ~ baratos parecen · 
ser los procesos ~ (m>) y el Japanese Geon (INF) , aunque los valores . 

p¡:tra el proceso de Union Carbide en la tabla 5.4 y los del proceso ---­

Phillips en la. tabla 5. S son dif~ciles de coq:iar~r, debido a que existen 

dife~ias en la forma de tratar el mantenimiento, la depreciacicSn, las 
ta5as de inter~s y el costo tmitario del butadfono. . 

La figura 5.4 111.1estra una.clasificaci6n.de los seis procesos de acuerdo 
a:. a) cori.sum' de vapar; b) pérdidas.~· disol~ente; c) energt~ elktri~; 

d) CODSUlll> de agua y e)) capital de inversi6n. COlll> se aprecia en el cos· 
to de capital, los p~sos BASF y Jap~se·~ sen otra.vez los nmores, 

pero los procesos Shell, Phillips y Union Carbide pueden caipetir para ·• 
eapacfdSdes en·el rángo de 16,000•a 30,000 Ton/a. 

En la tabla 5.6 se DUestran los consulilOs de servicios auxiliares para Y! 
:tios "}IOCesos: BASF ofrece los constllll>s de servicios auxiliares con la - -

advertencia que pueden ser reducidos lUl .15·20t sin una inversi~ adicio­

.nal, a trav& de algunas JOOdificaciones hechas recientemente •. Japanese. 

tecn·~Cé ~e uM coiima lavadora con 'agua se ha'suprimido s~n ~rdidas 
adicionales de disolvente. Shell, PhUlips, y Union Carbide tani>ién ---
of~ consuim>s ··idas de servicios awciÜares en sus proceso~. 

-La•pll'eZ& deseada.~ los productos, afecta ligeramente el costo de la -­

planta. La eliminaci6n casi total de acetilenos (99t de metilacetileno, 
99.9t.de vinilacetielno y 99.98% de etilacetilenos) no aumentan el ca-­

pit~ de. inversi4n en ~ del lOt para el proceso ~11 (tabla 7). Va-· 
!~res.similares ·(99.9t de los tres acetilenos) se obtienen ~ra el pro-

. ceso Phillip;''mdificado" (tabla s.s, caso B), donde los costos del --
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, equipo des~~ asciende en 15% para la ~ep~r~ci~n casi total de acetilenos. 

Los cargos .fijos generalmente ascienden a 2,3% del capital ~e inversi~n. 

Un incremento del 10 a 115% en el capital de inversi6n incrementa los car . -
·gos fijos por la misma cantidad. Los cargos fijos generalmente representan· 
el 36-40% del costo total de manufactura y esto significa que si se reqtii~ 
re la eliminaci~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-­
ci~ri de C4 contra el costo total de mánufactura·se uuestra en las figuras 

5.5 y 5.6. El valor noTIQal del butadieno como combustible en Europa era de· 
$32/Ton. 

· El tamafio de la planta tiene un efecto considerable en los costos de recu­
peraci6n. Un incremento de capacidad de 16,000 a 50,000 Ton/a puede reducir 
los costos de rewperaci~n en $11/Ton, .mientras que eri Wl inCreménto de •• 

S0,000-60,000 Ton/a la reducci~ es de solo $1/Ton. Los valores obtenidos -
para el proceso Sbell indican costos de ~66.4/Tonpara \D1a planta de.~---~ 
16,000 Ton/a decreciendo a $58.78/Ton para 50,000 Ton/a y a $57.48/Ton P! 
ra 65,000 Ton/a (54). 



Tabla 5.2 

Comparaci6n econ6mica para tma planta de ·16,000 Ton/a de butadieno en Europa Occidental en 1964 

Unidad Shell Es so Phillips 
(ACN) (e.AA) (Furfural) 

Inversi6n 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 lb O 
Agua de Enfriamiento 1000 m3/a 8,080 1,720 2,870 

Regalías $/Ton anual 8.25+ 8.25 ---· 
Mano de Obra hombre/turno 4 4 4 

Costos Cantidad Costo Cantidad Costo Cantidad Costo 
Anual Anual Anual Anual Anual Anual 

Variables ($Xl03) ($Xl03) ($Xl03) 

Materia Prima $ 32/Ton & 16,500 527 16,500 527 16,500 527 
Vapor $1.6/Ton 256,000 410 67,000 llli 164,500 263 
Uectricidad $10/M!Ol 850 9 9,700 9¡ 1,280 13 
Agua de Enfriamiento $6/1,000 m3 8,080 48 l,i20 10 2,870 17 
Productos ~ímicos (pérdidas) $ 25 25 ·60 
Mano de Obra $5,000/ afio-H 16 80 16 80 16 80 
SUpenisi6n (25% de mano de obra) 20 20 20 
Pago de regalías 132 132 ...• :. 



Cargos Fijos + (23% de INV) $ X 103 483 735 
+ 

Costo Total de manufactura $ X 103 1,734 1,733 

Il (V) 
Flujo neto de efectivo, 20% de INV ~ X 10~/a 420 640 
Depreciaci6n, 12.5% de INV $ X 10 /a 260 400 
Ingreso Neto despues de imp. ~ln ~ X 103/a 160 240 
Ingreso Neto antes de imp. a O ·(X) X 103/a 320 480 
Costo de manufactura (S) $ X 103/a 1,734 1,.733 
Ingreso por ventas de butadieno (Y)$ X 103/a 2,054 2,213 

Precio de venta de butad1eno $/Ton 130 140 

* El pago de regalías está incluído en la inversi6n. 
Pago de regalías durante ocho años. · + 

* -: 23 de INV esta derivada de: 12.5% de depreciaci6n, 3.5% de intereses, 4% de mantenimiento, 
2\ de gastos generales, 1% de seguros e iiírpuestos. 
- Valor de butadieno conk> combustible en la · alimentaci6n · C4 · 
Pago en 5 af\os . 

& 
II 

600 

1,580 

520 
320 
200 
400 

1,580 
1,980 

125 -



Tabla 5.3 
Comparaci6n Econ6mica de los 6 procesos d.e e:>:~racci6n '· 

p ROCE SOS A N T I G U OS 
·, 

' 
'· 

SHELL (ACN) ESSO (CAA) PHILLIPS. · (Furfural)' 
. · 

.. , .. 
··.,· 

¡ ;, 

Costo $/Ton Costo $/Ton 
Requcri mientos. 

Costo. $/Ton " 
Requerimientos .ae. Producto Requerimientos de Iroducto de Producto · ~ 

... 
Vapor ($1.6/Ton) 16 Ton 25.60 4.Z Ton 6.?Z. 10.3 Ton 16.48 
~a de enfriamiento ($6/1,000 m3) 505 m3 3.03 107 m3 

g:s~ 1o~ow3t-Ml :·. h:Rr E ectric:idad ($ 10/r.l\1i) · o.oss ~ O.SS o. 606 Ml'l'h 
Costo Total de Servicios Auxiliares 29.18 13.42 

.. 
., ·18.35 

'' 
! ' 

J, Inversi6n (INV) ($/Ton anual) 131 200 163 ' Inv. para.una planta de 16,000 
,. ( . 

Ton/a en L.B. ($ millones) 2.1 3.2 2~6 

Cargos fijos totales (•23 X Inv/ 
16,000) 30.18 46.00 

·, ... 
~lano de Obra + SUpervisi6n 

. ; ' .. 
(4 hombres - afio+ 2St a·$22,SOO/ 
hombre-afio) 7.03 7.03 7.03 

1 
; 

Re¡aiías 7.90* 7.90* 1 ---
~laterias Primas {$/Ton) 33.00 33.00 33.00 

'' ~ 

. • Costo Total de MaJUlfac:tun ($/Ton) 107 .29 107.35 95.87 ; 

.. ~ - . .. . ...... ~ ~' .. 



, . Continuación de la Tabla 5.3 

p R O C E S O s N U E V O S 
··-· ···-·- ....... . 

UN ION CARBIDE (DMAC) BASF (NMP) JAPAl\ESE GECN (DMF) 
-' 

Costo $/Ton Costo $/Ton Costo $/Ton 
Requerimientos de Producto !Requerimientos de Producto Requerimientos de Producto 

Vapor ($1. 6/Ton) 
3.97 Ton 6.35 i 2.5 Ton 4.00 3.9 Ton 6.24 ~a de enfriamiento ($6/1,000 m3) 
a72 m3 tsg igo ~3 3:2~ 280 m3 lJ8 E ctriciclad ($ 10/MWh) 1 

• OS Ml\h .3 o ~n'fü .120 i\~111 Costo Total de Servicios Auxiliares 9.46 8.28 8.94 
-

Inversi6n (INV) ($/Ton anual) 106 97 84 
Inv. para una planta de 16,000 
Ton/a en L.B. ($ millones) l. 7 1.55 1.35 Cargos fijos totales {=23 X Inv/ 

16,000) 

Mano de Obra + Supervisi6n 
(4 hombres - afio + 25% a $22,500/ 
hombre-afio) 7.03 7.03 7.03 

Regalías. 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 hipot~tico 



-241-
Tabla 5.4 

Economía del Proceso Union Carbide (DMAC) 

Rara una planta de 35,000 Ton/año, 

Materiales: 
butadieno ($0.06/lb)* 
dimetilacctamina ($0.25/lb) 
otros·productos químicos 

Sexvicios Auxiliares: 
electricidad ($0. 009/Kl\b) 
vapor. ($0. 0006/lb) 
Agua de enfriamiento ($0.0145/1,000 

US gal) 

Mano de obra ($23,940/hombre-tuxno) 
SUpervisi6n (25% del costo de mano de obra 
Mantenimiento (2% de límite de batería) 
Gastos generales (2% de límite de batería) 
Depreciaci6n (10% de límite de batería) 
Interés (5% de límite de bater~a) 
l111J11estos, seguros (1% de' lÍmi tes de bate-

ría) 

~sto Total + 

tosto Total (excluyendo costo de buta-
dieno) 

* Precio de Venta 
+ No incluye pago por regalías 

RequeriO'ientos Costo ($ Ton de 
por Ton de pro 
ch.lcto. -

butadieno pro-
ducido). 

2,205 lb 132* 
3.3 lb . 0.83 

varios 0.88 

205 Kl'th 1.85 
7 ,450 lb 4.77 

44,100 gal 0.64 

1 0.67 
- 0.17 
- 0.97 
- 0.97 
- 4.86 
- 2.43 

- 0.49 

- 151.83 

- 19.53 
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Tabla 5.5 

Efecto de la separaci6n de acetilenos para una planta de 
50 ,000 Ton/a utilizando el procc.:so Phi 11 lps "Modificado" 

Costo A 

Costo de equipo desnudo * ($ u.s.) 
ColllllUlas 167,000 
Intercambiado res 138,000 
Recipientes, tanques 36,000 
Bombas, motores y arrancadores 65,000 

TOTAL: 406,000 

Inventario de disolvente (lb) 250,000 
Mano de obra por tumo 2 
Conswno de disolvente (lh/crl'.a) 700 

Servicios Auxiliares 

Vapor (lb/hr) 68,000 
Electricidad (KWh) 180 
Agua de enfriamiento (gpm) (20°F) 6,000 

Recuperación de butadieno (%) 97 

Separaci~n de Acetilenos (%) 
Metilacetileno 99.9 
Vinilacetileno 99.0 
Etilacetileno 99.0 

Pureza-de producto 99.5 

Costo B 

220,000 
138,000 

36,000 

72,000 
466,000 

250,000 

2 

700 

68,000 

190 
6,000 

97 

99.9 

99.0 
99.9 

99.7 

* Los valores para la unidad en límites de batería incluyen todas las par­
tes recomendadas, pero exluyendó almacenaniientó de la alimentación y - -
productos. · 
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'tat>1a s.6 

Nuevos consumos en Servicios Auxiliares. (53) 



Tabla 5.7 

Costos de Capital, relativos para varios requerimientos de diseño. 
(gasto de alimentaci6n const•mte; separaci6n de acetilenos). 

Butadieno en la alimentaci6n % 40 40 40 50 

Butadieno en el producto % 98.5 99.5 99.5 99.5 

Butilenos en el producto % 1.0 1.0 1.0 1.0 

Recuperaci6n de butadieno % 97 97 98 97 

Costo de capital relativo 1.0 1.02 1.03 0.99 

Separación de acetilenos % 

metilacetileno o 20 99 99 

vinilacetileno 35 35 35 20 

etilacetileno 90 90 20 99 

Costo de capital relativo 1.01 1.03 1.035 1.05 

50 40 40 

99.5 99 .5 99.5 

1.0 0.5 0.25 

97 97 97 

1.01 1.04 1.06 

, 

99 99 --
99 99.9 --
99.8 99.98 --
1.07 1.10, --
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Figura 5.4 
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CONCLUSIONES 
1.- Del estudio realizado se ha encontrado que la tecnología para la produc-­

ci6n de butmlicno, compuesto que polimcriza facilrnentc y que se utiliza 
·principalmente para la claboraci6n <le 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-­
p6n lo cual se debe principalmente al gran incremento que ha tenido la d! 
manda de hules sintéticos en los Últimos años. La Tecnología ha sido en-­
focada desde diferentes puntos de vista en funci6n de los recursos de ca­
da uno de los países que la han desarrollado; por este motivo para el es-

tu.dio de los procesos se ha hecho una divisi6n que los agrupa de acuerdo a 
sus características tecnol6gicas en seis grupos: Procesos de ':tanql, ,de de~ 
hidrogenaci6n de n-butenos, de deshidrogenaci6n den-butano, de oxideshi­
drogenaci6n de n-butenos, oxideshidrogenaci6n de n-butano en presencia 

... de hal6genos y de extracci6n. 

2.- La producci6n industrial del butadieno empez6 en los E.U.A. durante la se­
gunda guerra 11lJJldial debido a la escasez de hule natural suscitada en esos 
días, teniendo en 1941 una producci6n de 2,675 toneladas y para el afio de 
1980 la producci6n fué de 1,678,000 toneladas. De esta cantidad el 68% c~ 
rresponde a los procesos de extracci6n y el 32% restante a procesos de -
deshidrogenaci6n y oxideshidrogenaci6n. De esto se deduce que l~ tecnolo­
gía para los procesos sintéticos es la más avanzada y por lo tanto la que 
mayores cambios ha presentado, debido a la falta de insentivos provocados 
por la situaci~n 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 nrundial puede ser cubierta por el butadieno pr~ 

·cedente de las plantas de extracci6n. La producci6n nundial de butadieno 
en 1978 rebas6.los 4 millones de toneladas lo cual lo coloca como uno de . . 
los principales productos químicos. 

En México, su cons\..UJl) empez6 en el año de 1965 y no se produjo hasta el 
año de 1974 en la planta de PEMEX de Cd. ~ladero con capacidad de 55,000 
toneladas anuales. 
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3.- Los prinK?ros procesos para producir butadieno fueron a· partir de alcohOI 

etílico donde el alcohol era obtenido por fermentaci6n de 2ranos 
Estos procesos fueron desarrollados en Europa principalmente en Rusia y·­

Aiemania. En los E.U. el proceso a partir de .alcohol fue desarrollado pri& 
cipalmcnte por la compañía Union Carbide & Carb6n C'hemical Conqiany. Este . 

, proceso fue operado por dos compañías en 1943 Koppers United en Pensil-­
vania y Union Carbidc en Kentucky y Wcst Virginia, teniendo el priméro -­
cuatro plantas y el segundo siete plantas cada una con una capacidad de -
18,000 ton./año dando una producci6n total de 200,000 toneladas anuales -
de butadieno. Este proceso fue desplazado varios años mas tarde por proc_! 

sos de deshidrogenaci6n de fracciones de petr6lco, debido al crecimiento 
petrolero; ya que por éste camino resultaba mas econ6mico producir buta-- · 
dieno. Por ejemplo, para tma planta de 18,000 Ton/año se requerirán aprox!, 
madamente 190,000 litros/día de alcohol, lo cual hacia el proceso incoste! 
ble. 

4.- Los procesos de deshidrogenaci6n se dividen.en dos grupos dependiendo del 
tipo de materia prima utilizada: en procesos de deshidrogenaci6n de n-but! 
no y procesos de deshidrogenaci6n de n-butenos. 

Los procesos de deshidrogenaci6n de butano son el proceso lbudry y el Pro 
. . ' -

ceso Phillips. El Houdry tiene la ventaja de se'r un proceso versatil 1 ya 

'.< 

que puede deshidrogenar hidrocarburos ligeros para producir tanto JOOJlO - ,j 

_olefinas colll> olefinas a partir de parafinas de tres a cinco áto11X>s de 
carbono, debido a esto se puede comb)ror la producci~n de butadieno con 

· la de otros productos variando únicaioonte la al:imentaci~n. Otra ventaja 
del proceso Houdry, es el de ser un proceso que transfonna el butano a -
butadieno en un solo paso mientras que el proceso Phillips necesita pri­
mero la transfo1inaci6n de butano a buteno y posterionnente la transfonna 
ci6n de buteno en butadieno. 

s.- Se analizaron cuatro procesos de deshidrogenaci~n de buteno: el proceso 
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ESSO, el Shell, el Dow y el Phillips, estos procesos difieren principalme!! 
te en el tipo de catalizador usado, en el modo de operaci~n (cíclico 6 -
contínuo) y en la relación convcrción/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 sustituidos 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. 

El Shell 205 tiene la ventaja de ser un proceso continuo que además presc!!_ 
ta el menor consUJIM) de vapor por kilo de buteno y de requerir una hora de 
regeneraci6n por cada 24 horas de operación. El proceso Phillips tiene co­
llK> ventaja el ser un proceso contínuo que no requiere regeneraci6n y que -
tiene un conswno de vapor intennedio. El Dow-B es el que presenta la mayor 
relaci6n selectividad/conversión.pero tiene la desventaja de ser un proc~ 

so.cíclico que tiene que ser operado en un ciclo de 0.5 a dos horas de -­
reacci6n por ciclo de regeneración, además requiere más vapor que los an­

teriores. En general la selección de cada uno de ellos depende de las co!!_ 
diciones particulares de la planta y de la economía dictada con esto. 

• Existen dos tipos de procesos de oxideshidrogenaci6n: Aquellos que no util! 
zan hal6genos y que utilizan COJIK) materia prima butenos y los que utilizan 

·¡. ' 
ha~oge~os y parten de n-butano. Teniendo el primer grupo 3 procesos y el -
segtilido.uno . 

. ·, .· .... 
. ~hten 'tres procesos de oxideshidrogcnaci6n de butenos el British Petroletan 
· .: ::ei" .'PhÜlips 0-X-D y el lletro-Tex OXO-D. Estando el primero a nivel de planta 
/~~~~~t~ y l~s otros dos a nivel industrial. 
.. :· "'"' .·. . ' . . 

:·· :,_: ... ' l, :._ -~. • :: • ~ :. ' 

.~ ::::~¡¡;· ~at:~ci6n. entre ellos es dificil dado que no se encuentra reportada ru-
:·cJ,;."_i.11fo'IP1aci~n en la literatura sobre ellos y la poca infonnaci~n exis-­

tente dífiere principalmente en la especificaci~ de las corrientes de alime!! 
taci6n '.Y de productos, en las capacidades y en las condiciones de los servi- -
cios auxiliares requeridos. 
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'·' ,, .. 

7..- Existe lll1 solo proceso de oxideshidrogenaci6n en presencia de hal6genos 
el proceso Shell IDAS, el cual parece tener un gran potencial pero mu- -
chos riesgos. Una planta comercial fué construída en el Su~ de Francia -
por la S11ell Dev. Co. pero aparentemente f11é abandonada por que el cont~ 
nido de iodo resultaba insoluble. Una planta· trabajando en el mismó pr~ 
cipio fué construida en Rusia pero fué abandonada por razones similares. 

Las ventajas de usar iodo es que prácticamente no hay craqueo o fonT>a::i6n 
de ningún compuesto orgánico de iodo a la temp. de reacci6n. sus desvent~ 
jas son sin embargo, su alto peso molecular, es costoso y se necesita \.Dla 
al ta eficiencia en la recuperaci6n de iodo de los ioduros orgánicos ÍOrffi!! 
dos a bajas temperaturas,debido a que el precio del iodo es rucho mayor -
que el de butadieno. Otra desventaja es que es corrosivo y tienen que.ut!, 
!izarse materiales de construcci6n modificados. 

8.- Los procesos de extracci~n utilizan co!JX) materia prima hidrocarburos de la 
serie C4 que contengan una concentraci6n aproximada de más del 15% de -

butadieno. Estos procesos se utilizan tambien corro auxiliares en las eta-­
pas de preparaci6n de la alimentad6n y en la de-purificaci6n y recupera- -
ci~n de butadieno en los procesos de.deshidrogenaci6n y oxideshidrogenaci6n, 
para obtener un producto que pueda utilizarse en los procesos de· polimeri­
zaci6n de butadieno. 

Existen dos "tipos de procesos de extracci6n, los que estan basados en la s~ 
paraci6n química y los que estan basados en la separaci~n física. Del pri-­
mer tipo se tiene .!lll. solo proceso, el proceso ESSO que.utiliza con» disol­
vente acetato cupro am6nico. Del segundo tipo se tienen cinco procesos que 
son: el Phillips, el She11, el Union Carbide, el Basf y el Japanese Geon -
qiae emplean respectivamente los siguientes disolventes: Furfural,Acetoni--

trilo, Dimetilacetamida, N-metil pirrolidona y Dimetilfornarnida. 

El proceso ESg) tiene la ventaja de no usar lll1 fraccionador para separar 
el CIS-2 buteno del butadieno, pero sin embargo sus principales problemas 
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son: la regeneraci6n del disolvente y la necesidad de una etapa de pretra­
tamiento si 1 a concetraci6n de acetilenos en la al imcntaci6n es mayor de 
100 ppm, lo cual involucra grandes costos y equipo auxiliar. 

r:.11 la comparaci6n ccon6mica mostrada en el capítulo cinco puede observarse 

que: los procesos Basf y .Japanese Gcon son los que presentan los memores -
costos de manufactura y ele capital, mientras que los procesos Shell, Phill ips 
y Union Carbide pueden ser competitivos en el rango de 16,000 a 30,000 tone­
lada anuales. 

9.- En general los rendimientos por paso obtenidos en los procesos de oxideshi­
tlrogenaci6n aproximadamente 60-70% son nucho mejores que los obtenidos en 
los procesos convencionales de dcshitlrogenaci6n; esto dá como resultado una 
disminuci6n en los costos de alimentaci6n, en los equipos y en el consumo .­
de· energía, debido a que se reduce la recirculaci6n. Además estos altos ren 
dimientos dan ahorros significativos en los costos de purificaci6n. 
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