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PROLOGO 

Conjuntamente con el desarrollo comercial de la industria pe 

trolera, se inició el de la industria petroquímica. Y desde entonces y hasta 

la fecha, la petroquímica ha representado la industria mundial más importan 

te. 

Es en base a la riqueza de petróleo de un país como se mide 

su economía; pero no sólo es importante esta riqueza sino la forma de apro-

vecharla. Es por esto que los países que cuentan con los mayores recursos 

petroleros son los que han desarrollado de manera más intensa esta indus-

tria. 

Esta induStria a través de los anos se ha renovado constante 

mente, tratando de solucionar los problemas y-  necesidades que se han ido 

presentando y mejorando en todos aspectos los procesos que en ella se uti-

lizan. 

Dada la importancia que esto representa no sólo para los pro 

fesionistas de la carrera, sino para toda aquella persona que se interese en 

conocer el aspecto técnico de la principal industria del país, se ha querido 

presentar un cuadro general de la actual industria petroquímica mundial, 

describiendo quince procesos petroquímicos que a juicio personal, resultan 

representativos de,  los principales derivados del petróleo. 

Debido al desarrollo tan acelerado por el que atraviesa esta 

industria, el hecho de tratar en forma monográfica este tema, resulta de su 



/Tia importancia porque existen algunos procesos que desde su iniciación han 

tenido cambios radicales en s'u tecnología, lográndose en ésta una recopila-

ción de los mismos, ya que han sido cambios dinámicos debidos en parte a 

la política seguida por las compañías petroleras, pero sobre todo por la ex-

periencia obtenida en la utilización de los procesos. 

No se ha querido hacer un estudio detallado en ningún aspecto 

de los procesos, sino una descripción somera que proporcione una idea cla-

ra de lo que representa la petroquímica en la actualidad. 



INTRODUCCION 

El principio de la producción de productos petroquímicos da-

ta de principios de siglo en Europa y a partir de 1918 en los Estados Unidos. 

En Alemania antes de la Primera Guerra Mundial, en 1914, 

se produjo comercialmente el nitrotolueno de destilados de Borneo. Estos 

destilados de crudos de Borneo contenían entre un 25 y 40% aproximadamen 

te de hidrocarburos aromáticos. 

También al mismo tiempo, en Europa, se recuperaron en 

operaciones de refinación, subproductos tales como el ácido nafténico y mez 

cías ácidas sulfónicas; utilizándose tales subproductos en la fabricación de 

detergentes, emulsificantes, pinturas y hules. Mientras que en los Estados 

Unidos se produjo algo de benceno y tolueno. 

El crecimiento de los petroquímicos fué lento durante las dé-

cadas de los anos 30s y 40s. 

Durante la Segunda Guerra Mundial, las plantas petroquími-

cas trabajaron para producir amoniaco para explosivos de nitrato de amo-

nio, tolueno para el TNT y butadieno y estireno para el hule sintético. Al 

final de la Guerra no disminuyó el auge de la industria petroquímica. 

En la actualidad se están instalando un sinnúmero de plantas 

en todo el mundo. Entre las más importantes por Su capacidad que se cono 

cen hasta la fecha, están: una planta de gas natural de la Texaco Inc. en 

Morgan City, Lousiana;_ una planta de etileno de la Mobil Oil Corp. en Beau 



mont, Texas; en Sudamérica, una planta de cumeno de la Empresa Brazil 

Tetramer en Sao Paulo, Brasil; una planta de dicloro etileno de la Petro-

quirn Colombiana S.A. en Cartagena, Colombia; en Europa, una planta de" 

etileno de la Technoexport CSR, en Bratislava, Checoeslovaquia; una plan 

ta de gas natural de la Amoco Internatl Oil Co. en Bacton, Inglaterra; una 

planta desulfurizadora de kerosina de la ANIC en Portogruaro, Italia; en 

Asia, una planta de deshidratación de gas natural de la Machinoiport, en 

Groznyy, Rusia; y en Africa, una planta de gas natural de la Sonatrach en 

Hassi R'Mel, Argelia y una planta de gas natural licuado de la Kangan Liq 

Nat Gas Co. en Kangan, Irán. Todas ellas entre muchas otras. 

Las plantas de mayor capacidad corresponden a las de etile 

no y de gas natural, ya que constituyen la materia prima de muchos pro-

ductos. 

Era cuanto a Mé.tico su política de industrialización tiende 

hoy en día a integrar las industrias existentes para lograr mayor produc-

tividad. 

El sector privado, ha contado con la acción bastante dinámi-

ca y efectiva de organizaciones gremiales de empresas y profesionales, co 

mo la Asociación Nacional de Industria Química (ANIQ), el Instituto Mexica 

no de Ingenieros Químicos (IMIQ) y otras, que en mayor o menor grado ar-

monizan y coordinan esfuerzos e intereses junto a un sector público fuerte 

en el campo de la industria química. 

El sistema legal de promoción es aplicable a los productos de 



clarados petroquímicos, que caen bajo exclusivo monopolio estatal. El ar-

tículo 23 fija las condiciones y señala los productos sobre los cuales el Es-

tado tiene derecho exclusivo de producción y propiedad. Los artículos 26 

a 30 establecen lo que se entiende por petroquímica, determinan la parte 

de esta industria que es de exclusivo dominio fiscal por intermedio de Pe-

tróleos Mexicanos (PEMEX) u otras empresas fiscales, y la parte que pue 

de explotar el sector privado, bajo autorización del Estado y con interven 

ción de las Secretarías. del Patrimonio Nacional y de Industria y Comercio, 

previa consulta a Pemex. 

A consecuencia de los incrementos logrados y de la manufac 

tura de nuevos artículos, el sector químico ha sido un elemento dinámico 

del desarrollo dentro de la economía mexicana, logrando más que duplicar-

se su volumen de producción a partir de .1960. 

En el grupo de los principales productos químicos minerales, 

se destaca la producción de ácido fosfórico y nítrico y de amoniaco, en res-

puesta a la creciente producción nacional de abonos. También en los álca-

lis sódicos se notó un gran incremento en los últimos afros, importándose 

sólo el 30% del consumo. Uno de los principales obstáculos para al desarro 

110 de la industria de la sosa cáustica era la falta dé aprovechamientos para 

el cloro; sin embargo, la producción de etilenglicol, pentaclorofenol, ácido 

2.4 diclorofenoxi-acético, solventes elorados, toxafeno, etc., ha venido a 

resolver el problema. 

En el grupo de los principales productos orgánicos, destaca 



la producción de aromáticos de Pemex, suficientes para hacer frente al cre 

ciente consumo interno. 

La producción de plásticos y resinas después de un intenso 

crecimiento en 1964 (56%), decayó rapidamente. 

En 1965 se comenzó a producir el acetato de vinilo. Entre 

los productos que ya se fabricaban anteriormente a esta fecha, destaca el 

cloruro de polilrinilo, el poliestireno y los plastificantes ftálicos. 

En el grupo de las fibras sintéticas y artificiales aumentó 

grandemente la producción interna de las poliamidicas y poliestéricas; la 

producción de libras artificiales, tanto de acetato como de rayón tuvo esca 

so crecimiento. 

• En cuanto a otros grupos de productos químicos, aumentó la 

producción de negro a humo, litargirio, detergentes, dodecilbenceno y tri-

polifosfato de sodio, tetraetilo de plomo, silicato de sodió, etc. 

Los incrementos descritos, y la aparición de una serie de 

productos básicos •e intermedios, ha repercutido favorablemente en la es-

tructura interna de la producción, habiendo aumentado la proporción de los 

productos básicos e intermedios y disminuido la de los productos para-qufmi 

cos y de consumo final, tendencia ya comprobada en los paises de mayor de-

sarrollo en este campo. 

A su vez aumentó aceleradamente la producción de abonos y 

de insecticidas reduciendo la presión que sus importaciones ejercía sobre 

la balanza de pagos. 



En cuanto a las plantas instaladas en México en los últimos 

años, se cuentan: plantas de amoníaco, paraxileno, isomerización de xile 

no y eliminación de CO2, en Cosoleacaque; de cracking catalítico y butadie 

no en Cd. Madero; de etileno, dicloro etileno, percloroetileno y cloruro de 

vinilo en Pajaritos, Ver.; de etano gas natural, girbotol, dodecilbenceno, 

etileno, propileno y tetrániero en Poza Rica; de desalinación eléctrica e hi 

drocracking en Salamanca, todas ellas de Pemex. Se han instalado además 

otras plantas como son: una planta de urea y negro de humo en Salamanca; 

una planta de hidrógeno en Mexicali; una planta de nylon 6 en Monterrey y 

una de caprolactama en Salamanca. 



ETILENO 

GENERALIDADES:-  La industria petroquímica se ha encontra-

do con muchos problemas durante esta década. Estos problemas incluyen: la 

inflación en materiales de construcción, la utilidad y costos de alimentación y 

la sobreconcentración industrial con sus respectivos problemas ecológicos y 

de trabajo. 

El crecimiento de la demanda de etileno ha sido tomado como el 

modelo para la producción de olefinas en la mayor parte del mundo..  

Este modelo muestra un crecimiento global que permaneció casi 

constante a razón de un 17-18% anual durante treinta amos debido a la introduc 

ción de nuevos procesos y productos. Y este crecimiento podrá permanecer 

en este nivel durante la presente década. Sin embargo existen dudas acerca 

del crecimiento de nuevas áreas, las cuales no se sabe si se desarrollarán 

rápidamente para compensar la declinación anticipada en el crecimiento de 

mercados establecidos. 

Como los problemas petroquímicos actuales son tratados por me 

dio de análisis de revisiones anteriores, se han hecho previas sobreestimacio 

nes del mercado de definas. Puede preveerse una producción de 60 millones 

de toneladas para 1980, dependiendo de la solución de Muchos problemas. 

La demanda de etileno y su localización geográfica han cambiado 
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sustancialmente en los últimos 20 años. En 1950, la producción mundial se 

concentraba en los EUA, pero hoy en día Norte América constituye únicamén 

te el 45% de la producción -mundial y se espera que para 1980 sea sólo el 33% 

o menos. Rusia, Europa del Este, Latinoamérica, el Caribé y los países 

productores de petróleo del Medio Oriente y Africa, son las áreas importan-

tes de mayor incremento durante la presente década. En Europa Occidental 

(con una población mayor en un 50% que los EUA y un alto grado de industria 

lización) continuará su incremento en el consumo de etileno. Es probable 

que durante esta década o poco después, la demanda en Europa Occidental 

exceda a la de Norteamérica. 

La producción de olefinas y otros productos petroquímicos, es-

tá influenciada por factores económicos e industriales en general. 

El etileno constituye el más importante compuesto petroquími-

co por la gran variedad de productos que de él se derivan. Fué descubierto 

en 1795. Tiene numerosas aplicaciones en la industria; su principal derivado 

es el óxido de etileno. Es insoluble en agua. Biológicamente se emplea como 

anestésico general; su fórmula CH2  = CH2 . Los principales coproductos 

del etileno, son el propileno y el butadieno, ambos, con gran importancia en la 

industria de los hules sintéticos y otras. 

En lo que respecta a los diferentes tipos de alimentación para la 

obtención del etileno, los costos de producción estimados, proporcionan los 

siguientes datos para la selección de la alimentación: 
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a) De acuerdo con el precio de los subproductos, el etileno puede producir-

se a más bajo precio a partir de la nafta en Europa ' a partir de hidrocarbu 

ros ligeros en los EUA. 

b) A partir de las nuevas alimentaciones consideradas, el n-butano y el ga 

sóleo pesado son las más importantes actualmente en los mercados de EUA 

y Europa respectivamente. 

c) Ya que los costos de la nafta son aproximadamente 50% más altos en los 

EUA que en Europa, la producción del etileno a partir de la nafta no compi-

te con alimentaciones de hidrocarburos ligeros en los mercados de EUA en 

el presente. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION.- 

1 - Proceso CF Braun y Co. - Este es un proceso para la producción de eti 

levo, propileno, butadieno, benceno y otros productos, a partir de gas de re 

finación, etano, propano, butano, naftas y gasóleos. 

La alimentación a base de nafta se somete a un cracking térmico en pre 

sencia de vapor de agua en hornos de pirólisis tubulares. La relación óptima 

de subproductos a etileno se establece por medio de estudios económicos. 

La corriente que sale del horno se enfría en intercambiadores de trans-

ferencia en línea por medio de generación de vapor a presiones superiores a 

1 800*psi. El calor que se recupera de la corriente del horno y del gas que 

sale por la chimenea, se usa como fuente de energía. Esto permite el balan 

ce de vapor de una combinación óptima de turbinas de vapor, turbinas de gas 
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y motores eléctricos. 

Los gases enfriados se apagan con combustóleo recirculante y se lavan 

para remover fracciones de combustóleo. La presión más baja en el apaga--

do se logra por contacto directo con agua fría. Los productos en el rango de 

las gasolinas se condensan en este paso con el vapor que se denominará de 

dilución de la sección de pirólisis. El agua condensada se vaporiza y se re-

circula como vapor de dilución a los hornos de cracking. (') 

Los gases no condensados se comprimen y procesan para eliminar ga-

ses ácidos. Se usan sistemas basados en aminas u otras soluciones regene-

rativas seguidas de un lavado cáustico. Después los gases se secan con alú-

mina o mallas moleculares. 

La secuencia de fraccionación varía de acuerdo con el tipo de alimenta-

ción, pero comurmiente incluye una depropanización antes de una demetaniza-

ción. El acetileno se remueve por hidrogenación catalítica del propano y pro 

pilen° y de la corriente de ligeros que se obtienen del depropanizador. 

La alimentación del demetanizador se enfría en pasos sucesivos para 

condensar metano y productos pesados, mientras que el 112  sale como produc 

to gaseoso. El metano se separa de los etanos y etilenos, de los propanos y 

propilenos y la corriente de etano se fracciona en un separador de etano para 

producir 99.9% de etileno. El etano se recircula normalmente como carga a 

la sección de pirólisis. 

Los propanos y propilenos se pueden hidrogenar catalíticamente para ob- 



tener las especificaciones químicas del propileno, o pueden fraccionarse en 

un separador de propano para producir propileno para polimerización, de 

99.5% de pureza. 

El debutanizador produce una corriente en la parte superior, de butano 

la cual puede procesarse para extraer butadieno y otros productos del butano. 

Los productos del pentano pueden hidrotratarse para producir una gasolina es 

.table o pueden procesarse posteriormente para recuperar aromáticos o frac-

ciones de pentano conteniendo isopreno. 

La refrigeración se realiza con un sistema de cascada de etileno-propi 

leno el cual puede integrarse con loe etanos y propanos obtenidos de la frac-

cionación, reduciendo los costos de instalación. 

La producción total de etileno varía a partir de la alimentación conside-

rada; alrededor de un 80% para etanos comerciales; un 35% para naftas para-

fínicas ligeras; y abajo de un 20% en peso a partir de gasóleos pesados. 

2.- Proceso M.W. Kellog, Co.- Este proceso está basado en la producción 

de etíleno y coproductos olefínicos y aromáticos por medio de la pirólisis de 

hidrocarburos como son; gas de refinería, etano propano, butano, gasolina 

natural, naftas ligeras y pesadas, kerosina, aceite diesel y gasóleos ligeros 

y pesados. 

En los hornos de pirólisis, la aliMentación se combina con vapor de agua 

para conve rtirse en un gas oleffnico. Para dar mayor flexibilidad cuando la 

alimentación del cracking es líquida, deben controlarse los parámetros de tem 
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peratura, presión 'y tiempo de residencia del proceso. La Kellog logra esta 

flexibilidad gracias al uso de un horno con las secciones de pirólisis comple 

tamente separadas. Para lograr las condiciones óptimas en el cracking exis 

te un control automático del calor que se suministra. 

Los gases de pirólisis se enfrían facilitando la generación de vapor y se 

enfrían nuevamente en el fraccionador de pirólisis, donde se separa el com-

bustóleo de la corriente de gas principal. Los gases fríos se comprimen des 

pués en un compresor centrífugo de pasos múltiples con enfriamiento y elimi-

nación del líquido entre los pasos. Los gases pasan después por sistemas pa-

ra eliminar el gas ácido y posteriormente secarlos. La salida de los secado-

res se alimenta al demetanizador en donde se remueve una corriente rica en 

H2 . Una parte de esta corriente se ultrapurifica para usarse en los conver-

tidores catalíticos. En el demetanizador se fraccionan el metano e 112  de los 

productos pesados y del etano y etileno. 

Los fondos del demetanizador fluyen al deetanizador donde se fraccionan 

el etano y etileno en la parte superior. Se añade el 112  a esta corriente supe-

rior y se pasa a los convertidores de acetileno para remover el acetileno del 

etileno producido. La corriente que sale del convertidor pasa al separador 

de etano, donde el etileno producido se fracciona por arriba, y en los fondos 

el etano se recircula a la sección de pirólisis. Se logra una recuperación de 

más del 99% del etileno producido en el horno de pirólisis. 

Los fondos del deetanizador que contienen propano, propilenay materia- 
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les pesados fluyen a presión al depropanizador donde se separan, en una co-

rriente por la parte superior de propano y una por el fondo de butano y pesa 

dos. 

El producto de la parte superior se manda a los convertidores de metil 

acetileno para remover el metil acetileno y el propadieno. La corriente que 

sale del convertidor se puede separar con un grado de 92 a 94% de propileno 

o se puede mandar a un separador de propano para producir propileno de 99% 

en mol o más para polimerización. 

Los fondos del depropanizador pasan al debutanizador, donde una co-

rriente de butadieno-butileno rica en butano, se separa de las gasolinas aro-

máticas de la pirólisis. 

La refrigeración se realiza por medio de un sistema de cascada externa 

de propileno-etileno. 

Las alimentaciones liquidas dan productos con diferentes características. 

Y dependiendo de la alimentación, la producción de etileno puede ser arriba de 

un. 35% para naftas y un 30% para gasóleos. La fracción de propano producido 

contiene de 90 a 95% de propileno. La fracción de butano producido contiene 

un alto porcentaje de butadieno. La fracción de gasolina de la pirólisis princi 

pal, contiene un 50% de compuestos aromáticos.- 

3.- Proceso BASF. - Se ha desarrollado un nuevo proceso para obtener etile-

no y propileno en un lecho de colee fluidizado a partir de cualquier crudo o frac 

ción de bajo punto de ebullición. El desarrollo del proceso fué hecho por la 
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BASF (Badische Anilin and Soda Fabrik, A.G. ) de Alemania. 

• El cracking pirolítico de hidrocarburos alifáticos para dar olefinas ga-

seosas, es un proceso altamente endotérmico. El cracking del gasóleo cru-

do se realiza a 720°C. También se introduce vapor y con un tiempo de'resi-

dencia de aproximadamente dos segundos, se forman sólidos fluidizados del 

coke de petróleo durante el proceso. El residuo primario se regresa al reac 

tor y después de un cracking se produce coke y gas. Por la parte inferior de 

la malla del reactor se introduce una mezcla de vapor precalentado y oxíge-

no. El crudo precalentado, y en una corriente aparte, el aceite recirculan-

te de alto punto de ebullición junto con sólidos lavados fuera del gas-de crac-

king se introducen en el lecho fluidizado por medio de orificios localizados en 

la malla. Se mide la cantidad de oxígeno para asegurarse de que la tempera-

tura de reacción deseada se mantiene en un rango de 700 a 750°C. El'coke 

de petróleo producido en exceso durante el cracking se saca del lecho fluidi-

zado. 

La corriente de vapores y gases de cracking entran a un ciclón donde la 

mayoría de los sólidos acarreados se remueven para regresarse por gravedad 

al lecho fluidizado. Los vapores y gases que salen del ciclón que contienen pe 

quenas cantidades de sólidos granulares junto con hollín y polvo fino, se pasan 

al apagador, en donde se enfrían a cerca de 3000C inyectando algo del combus-

tóleo de cracking recirculado. Con esto, el hollín, el polvo y sólidos granula-

res se remueven y el combustóleo ya contaminado se separa del gas en el sepa 

rador. Este combustóleo junto con el cracking se recircula de la salida del 
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fondo de la columna al apagador; el combustóleo en exceso se regresa al reac 

tor. Los vapores y gases que salen del separador se alimentan a la columna, 

donde los componentes se condensan a temperaturas cercanas al punto de con-

densación del vapor. El calor necesario para el vapor se obtiene del combus-

tóleo que se saca del fondo de la columna, pasando por un cambiador de calor 

y regresando después a una capa de empaque. Se obtiene una fracción rica en 

naftaleno como una corriente lateral de la columna, y una fracción rica en aro 

raáticos ligeros y agua se saca del separador. 

El proceso de mayor interés para la obtención del etileno, es el desarro 

liado por la Lummus Co. por tener el mayor número de plantas en el mundo. 

GENERALIDADES DEL PROCESO. - Este proceso produce etile • 

no propio para polimerización (99.9% en vol.). Los principales subproductos 

son, propileno (como producto químico) o como copoirmero, una corriente de 

butano rica en butadieno y gasolina de pirólisis. 

Este proceso difiere de los otros pi"ocesos anteriormente descri-

tos principalmente en el tamaño del equipo y en menor grado el equipo de sepa 

ración para los fondos del depropanizador que resulta innecesario ya que es-

tos fondos son relativamente pequeños. Debido a las grandes cantidades de 

propano presentes en la corriente de propano y propileno, se requiere un frac 

cionador de propano-propileno. 

DESCRIPCION DEL PROCESO.  - La alimentación de hidrocarbu-

ros (nafta ó gasóleos) se precalienta y se somete a un cracking en presencia 



de vapor en hornos de pirólisis tubulareb SET (Hornos de Cracking de corto 

tiempo de Residencia desarrollados por la Lummus Co.) 

El producto que resulta, sale del horno a 1 500 - 1 600°F y 

se apaga rápidamente en cambiadores en línea, los,  cuales generan vapor de 

alta presión. 

La corriente que sale del horno, después de apagada, fluye al 

fraccionador de gasolina donde la fracción de gasóleos.-pesados se separa de 

. la gasolina y de las fracciones ligeras. 

El enfriamiento final de la corriente que sale del horno se com-

pleta con una corriente directa de agua en la torre de apagado. 

El gas que sale de la torre de apagado se comprime en una com-

presora centrífuga de pasos múltiples entre 500 y 550 psig. 

Los hidrocarburos condensados en los primeros pasos de com-

presión se regresan a la torre de apagado. 

El gas comprimido se seca después y se manda a una serie de 

enfriadores donde se separa el hidrógeno de los hidrocarburos. Todos los hi 

drocarburós condensados fluyen a la sección de fraccionación para separarse 

en los productos deseados. 

El acetileno presente en la parte superior del deetanizador se hi 

drogena. La corriente de etano-etileno resultante se alimenta al fraccionador 

de etileno donde se saca el etileno producido. El etano que sale por el fondo 

del fraccionador de etileno, se recircula a los hornos de cracking o se separa 

como producto. 

- 10 - 



El depropanizador recibe como alimentación los fondos del deeta 

nizador y del agotador de condensados. Los fondos del depropanizador fluyen 

al debutanizador el cual separa la corriente de hidrocarburos restante, en una 

mezcla de butano-butadieno y gasolinas ligeras. 

El sistema de refrigeración consiste de un sistema de cascada.  

de siete pasos con etileno y propileno como refrigerantes. 

VENTAJAS DEL PROCESO.- Las verdaderas ventajas se deri-

van de la alimentación utilizada, ya que esta debe estar de acuerdo con los re 

cursos naturales locales. 

El proceso de la Lu.mmus Co. resulta ser ventajoso sobre los de 

más debido a sus economías y a la adaptabilidad de éste a casi todas las condi 

ciones locales. 

Además como se dijo anteriormente, es el proceso que cuenta 

con mayor número de plantas en el mundo. 

(5) Cracking. - Rompimiento de una Molécula de hidrocarburo por la acción 

del calor. En presencia de un catalizador se le denomina - 

catalítico. 
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OXIDO DE • ETILENO 

GENERALIDADES.- Hasta 1969 más del 84% de la capacidad 

industrial del óxido de etileno se derivaba de los procesos de oxidación di-

recta. 

El consumo del óxido de etileno se incrementó a razón de un 

7 a 9% anual entre 1968 y 1969 y probablemente este incremento persista 

hasta 1975. El etilen glicol seguirá siendo el más grande consumidor del 

óxido de etileno con un 59% del consumo total del óxido de etileno. Entre 

los derivados del etilen glicol, han dominado los anticongelantes pero para 

1974 esto corresponderá a las fibras poliésteres. Otros mercados mayo-

res del óxido de etileno son los surfactantes, las etanolaminas, los .polieti 

len glicoles y Ios eterglicoles. 

La Unión Carbide cuenta con la participación más grande en 

la industria del óxido de etileno con una capacidad industrial estimada en un 

38%; y mantendrá baja su participación en esta industria para que nuevos pro 

ductores entren en el mercado. 

Entre los principales usos del etilen glicol, están los anticonge 

'antes que representan el mayor consumo del etilen glicol con un 66% de la 

producción total de éste. La industria mundial ha establecido un crecimien-

to de un 5% anual para el futuro, basándose en la demanda, pero la mejor es 

timación podría ser del, 2 al 3% anual dependiendo del crecimiento de la eco- 
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nomía. 

Las fibras y películas de poliester, han aumentado rápidamente 

el uso del etilen glicol, con un consumo del 26% de la producción total. 

Europa, Los Países Bajos y Bélgica son los principales consu-

midores del etilen glicol exportado por los EUA. 

En la categoría de los surfactantes se pueden incluir los fenoles 

alkil etoxilados, los alcoholes altamente etoxilados, los ésteres grasos del 

polietilen glicol y los ésteres grasos del sorbinol etoxilado, derivados todos 

ellos del etilen glicol. Y el crecimiento más rápido de estos surfactantes 

vendrá con los etoxilatos biodegradables. 

Otros de los derivados son las etanolaminas, en donde están in 

cluidas: 

1) la monoetanolamina usada para emulsificantes en riegos agrícolas y pin 

turas, como intermediaria en jabones y detergentes, inhibidores de corro-

sión y lo más importante corno un absorbente de gas ácido, 2) la dietanola-

mina, usada para detergentes líquidos, pinturas emulsionadas, aceites, 

champús, limpiadores; también se usa en productos químicos especialmente 

textiles y productos químicos intermedios para plásticos y resinas, 3) la 

trietanolamina que se usa para jabones de ácidos grasos en cosméticos, para 

limpiadores en seco y champús. 

Los polietilen glicoles son otros derivados dentro de los que se 

pueden considerar el dietilenglicol, cuyos principales usos son las resinas po 

liester, acondicionadores y lubricantes textiles, y solventes. También está 
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el trietilen glicol que se usa en la deshidratación del gas natural, como hu-

mectante y como solvente. Y por último el polietilen glicol que se utiliza co 

mo surfactante noniónico, para lubricantes, recubrimientos de papel, adhe-

sivos y cosméticos. 

Los éteres glicoles también son derivados del óxido; entre ellos-

están el etilen glicol, el éter monometílico, el etermonometílico etilen glicol, 

el etermonobutil etilenglicol y los éteres di y trietilenglicol. El principal uso 

para los éteres glicol es como solvente. Sin embargo, tiempo atrás, una gran 

cantidad del éter monometil etilen glicol se utilizaba como adhitivo para el 

combustible de los aviones jet. 

El etilen glicol seguirá con un uso principal en los derivados de 

poliéster. Se especula una baja en el precio del óxido de etileno debido a: 1) 

un incremento en el uso de procesos de oxidación, 2) un incremento en el 

uso de oxigeno en vez de aire como alimentación, 3) progresos continuos en 

los procesos y 4) grandes unidades. 

El nivel de los precios del óxido puede variar debido al precio 

del etileno que es el componente que resulta más costoso para la producción 

del óxido de etileno. 

En el presente más de la mitad del óxido de etileno se produce 

por el proceso más antiguo, el de la clorhidrina, el cual consume cerca de 

2 lb. de cloro/ lb. de óxido de etileno; por tanto este proceso representa el 

segundo lugar en cuanto a consumo de cloro. 

El proceso más común por oxidación directa del etileno, fué 
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desarrollado por la Scientific Design Company, Inc,, hace 7 años, y se ha 

comercializado en gran número de paises. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION. - A finales de la déca 

da de los 50' s, el proceso de la clorhidrina era el método principal para la 

manufactura del óxido de etileno. Hoy en día la Dow CheMical es el único 

productor que utiliza todavía el proceso de la clorhidrina. 

1.- Proceso de la Clorhidrina. - En el, proceso de la clorhidrina, el etileno 

se burbujea a través de una solución de cloro en agua. Se obtiene una solu-

ción diluida de clorhidrina en agua. Se neutraliza la solución ácida y después 

se saponifica con cal; el óxido de etileno se destila y purifica, mientras que 

la solución del cloruro de calcio también diluida se recupera y se descarga. 

Normalmente, la eficiencia (en base a una mol) de conversión de etile-

no directamente a óxido de etileno por medio de este método es de un 75 a 80% 

El resto se pierde con el gas que se desprende, se convierte en subproductos 

(dicloro etileno, eter dicloroetílico, etc.), o se pierde como glicol en la solu 

ción acuosa de cloruro de calcio. 

El consumo de etileno por libra de óxido de etileno es de 0.79 a 0.84 lb. 

."---zillarrál-qne el consumo de cloro es de 2 lb./ lb. de óxido. El consumo de 

cal es alrededor de 2 lb./ lb. de óxido. 

2.- Proceso Shell. - Hace algunos años, la Shell Development Company ini-

ció un trabajo 'de investigación dirigido a la producción de óxido de etileno. 

El experimento se inició en 1952 en una planta piloto con una producción dia-

ria de 300 ton. Como resultado de ésto, se estableció el proceso de una mane 
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ra comercial. 

El proceso se lleva a cabo en dos pasos; el primero consiste en una 

oxidación catalítica directa del etileno con oxígeno en reactores de lecho 

fijo. Puede usarse aíre pero resulta más económico el oxígeno. El se-

gundo paso es la hidratación térmica del óxido de etileno a etilenglicol. 

El catalizador para la oxidación del etileno contiene plata, lo cual le dá 

un tiempo de vida satisfactorio de un ario entre regeneraciones y puede 

renovarse fácilmente. 

Este proceso de oxidación directa se tratará más ampliamente a con 

tinuación. 

GENERALIDADES DEL PROCESO. 

La oxidación directa del etileno se lleva a cabo en fase vapor 

usando aire ú oxigeno de alta pureza con un catalizador de plata. 

La reacción es la siguiente: 

C 2 H 4 + 102412 
	

Ag 	C 2 /4
4 

0 

Todas las unidades de oxidación directa pueden dividirse en 4 

subunidades, de acuerdo a su función: 1) la:  reacción de oxidación del etile 

no, 2) la recuperación de la corriente de óxido de etileno; 3) el purgado 

de lbs gases como subproductos de la corriente de recirculación y 4) la pu 

rificación del óxido de etileno. La subunidad de la reacción de oxidación, 

es el. "corazón" del proceso y se realiza en un reactor tipo cambiador de ca 
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lor con tubos empacados con un catalizador de plata. Las dos reacciones pri 

martas que ocurren son; la oxidación parcial del etileno a óxido de etileno y 

la oxidación total del etileno a CO2 y agua. Si la primera reacción es ligera 

mente exotérmica, la última es altamente exotérmica, dando con esto una gran 

regeneración de calor. La configuración del reactor facilita la regeneración 

del calor de reacción haciendo circular un flujo para transferencia de calor al-

rededor de los tubos. Este calor puede usarse para generar vapor en una cal-

dera. 

Se hace hincapié en el diseño y control del reactor para minimi-

zar efectos indeseables de temperatura. Específicamente para limitar los al 

tos gradientes de temperatura, el catalizador puede distribuirse a través de 

los tubos y usarse anticatalizadores para evitar la oxidación del etileno a CO2 . 

El calor de mezclas explosivas se elimina inyectando un diluyente inerte en la 

alimentación y minimizando el tiempo de contacto con el lecho de catalizador 

a pocos segundos. 

Algunos procesos que compiten en la oxidación directa son los 

que usan comercialmente la Scientific Design Co., Shell Development Co., 

Unión Carbide, Dow y .Yapan Catalytic Chemical Industry Co. Aunque las con 

diciones específicas del proceso difieren entre estos procesos, básicamente 

son similares. En estos procesos después de la reacción, el óxido de etileno 

en la corriente de salida del reactor .se absorbe en una solución acuosa diluida 

para separar el óxido de etileno sin reaccionar del aire (u oxígeno). Después 

la solución se fracciona para sacar el óxido de etileno el cual posteriormente 
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se purifica removiendo los productos finales tales como el CO2  y el N2 . El 

proceso japonés incluye algunas facilidades para hidratar parte del óxido de 

etileno producido a etilen glicol. El di y trietilen glicoles producidos como 

subproductos son relativamente proporcionales a cada uno, y el monoetilen 

glicol puede variar al cambiar las condiciones de reacción. La mezcla de 

glicol se deshidrata y fracciona a una presión reducida para separar los dile 

rentes glicoles producidos. 

En contraste con el proceso de la clorhidrina, el cual usa cloro 

para oxidar la molécula de etileno, la Scientific Design Co. tiene un proceso 

que oxida el etileno con oxígeno (tal y como se encuentra en el aire) con la 

ayuda de un catalizador, absorbiendo el óxido con un sistema sencillo de de-

sorción seguido de una destilación y purificación. La reacción fué descubier-

ta por un francés llamado Lefort. Los únicos subproductos de la reacción son 

CO2  y agua y en el producto no se encuentra acetaldehido ya que es bastante 

puro en comparación con el de la clorhidrina. 

Las razones para ello son que todos los productos intermedia-

rios tales como el acetaldehido, se oxidan rápidamente a CO2  en las condicio 

nes de la reacción. Con estas ventajas se consideró al proceso desde un pun-

to de vista comercial. 

La Scientific Design Co. ha puesto mucha atención en todos los 

factores que son necesarios para este desarrollo comercial, como el que la 

producción aumente. Actualmente dentro de ciertos límites la producción pue 

de variar permitiendo una operación forzada la cual en ciertas circunstancias 
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resulta ventajosa. En general la obtención del óxido de etileno puro es del 

55 al 65% teórico ( en base a i mol) en condiciones normales y un 70% es 

posible en condiciones especiales. Estas cantidades equivalen a un consu-

mo de etileno de 0.92 a 1.16 lb/ lb de óxido de etileno. Desde otro punto 

de vista la eficiencia del proceso en condiciones comerciales, es casi máxi 

ma teóricamente, y puede pensarse en un posible incremento de esta eficien 

cía. 

Los costos han reducido sustancialmente gracias a una cuidado 

sa ingeniería en cada punto y a un análisis de todas las variables del proce-

so. 

Se nota también que una planta de clorhidrina de acuerdo a su 

magnitud presenta mayores problemas de corrosión que una de oxidación di-

recta, la cual resulta relativamente no corrosiva. 

Se han desarrollada nuevos catalizadores rugosos con un tiempo 

de vida bastante largo, y una eficiencia también notoria durante este tiempo 

de vida. 

Se ha puesto una especial atención en la reducción del equipo y 

la aplicación de un control automático, lo que produce una operabilidad me-

jor. Se ha tratado de evitar el fuego y las explosiones con estudios en el di-

seño y en la medida de seguridad de operación. 

Al igual que el proceso de la clorhidrina, este proceso de la 

Scientific Design, es capaz de producir todo su producto como óxido puro, 

el cual puede convertirse a varios derivados del óxido, incluyendo el glicol. 
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El sistema es por tanto 100% flexible porque no se encuentra un comporta-

miento igual en trabajos anteriores de este tipo. 

Mientras que el catalizador tiene un papel esencial en todo el 

proceso, los factores de ingeniería y operación son importantes en cada 

paso para lograr un proceso verdaderamente comercial. 

La primera planta que utilizó el proceso de la Scientific Design 

Co., estuvo supervisada por la Societó Naphtachimie de Etang-de-Berre en 

Francia. Otra planta de óxido de etileno-etilen glicol de diseño similar fuó 

construída por la Allied Chemical & Dye Corporation en Orange, Texas. Es 

tas dos son las primeras plantas de oxidación directa. Por último, la reduc 

ción de costos hace posible que este proceso tenga mayores aplicaciones del 

óxido de etileno en la industria química. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. 

El proceso SD es en particular interesante porque muestra más 

detalles en las diferencias que existen entre los diagramas de proceso cuando 

se usa oxigeno en vez de aire como alimentación. Cuando se usa aire como 

oxidante, una parte del gas que sale por el absorbedor principal, se manda a 

un "reactor de purga secundario, en donde posteriormente se convierte el 

etileno que no reacciona. La corriente de salida del reactor se enfría, y el 

óxido de etileno se absorbe en un absorbedor de purga donde los gases resi-

duales se descargan del sistema. 

Cuando se usa oxígeno, se elimina el sistema secundario. Por 
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el contrario, una parte del gas que sale por la cabeza del absorbedor se man 

da a un sistema para eliminar el CO2  antes de regresarlo al sistema de re-

acción. 

La alternativa de usar aire u oxígeno puede tener una significa-

ción económica en el proceso. Con alimentación de aire, el oxígeno se dilu 

ye con 4 partes de su volumen de nitrógeno. Por esto, el nitrógeno deberá 

separarse y purgarse, lo que requiere un equipo de recirculación mayor, au 

mentando esto los costos de instalación. Este costo puede contrarrestarse 

parcialmente incrementando la conversión de etileno por paso en el reactor, 

con lo que se reducirá el tiempo de recirculación. Cuando se usa oxígeno, 

se emplea un sistema con un solo reactor de alta selectividad, con baja con-

versión por paso y una alta concentración de reactantes y baja pérdida de pur 

ga. 

Por esto, este sistema requiere que el CO2  se remueva ew un 

sistema adicional de desorción-agotamiento para conservar baja la pérdida de 

purga de oxígeno y el etileno. De esto, puede deducirse que la diferencia en-

tre ambos procesos no es obviamente intuitiva y deberá determinarse para el 

uso de cualquiera de ellos, un análisis económico detallado en el cual se con-

sideren los precios y las purezas del oxígeno y del etileno. 

Son significativos los adelantos en el mercado, en cuanto a los 

catalizadores de oxidación, la tecnología a alta presión, el diseño del reactor 

y los métodos de fabricación, porque producen una mejor transferencia de ca-

lor. 
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Influyen muchas variables en la reacción de oxidación directa. 

Algunas de las más importantes son: 1) concentración del etileno, 2) con-

centración de hidrocarburos, •3) concentración de oxigeno, 4) concentración 

de CO2, 5) velocidad de flUjo, 6) presión, 7) caídas de presión, 8) tem 

peratura, 9) vida y composición del catalizador, 10) envenenamientos, 

11) materiales de construcción, 12) tipo de lecho y 13) altura del lecho. 

Deben limitar-se las concentraciones de hidrocarburos, oxígeno, 

inertes y óxido de etileno. 

El diseño apropiado de una planta de lecho fijo, el cual involucra 

un cambio dentro de ciertos límites de temperatura, presión, volumen de flu-

jo, catalizador, produce un significativo gradiente de temperaturas y una len-

ta eliminación del calor. La Scientific Design Co. Inc. estudió originalmente 

estos dos tipos de lecho, incluyendo resultados de la planta piloto. No obstan 

te el desarrollo del lechó fijo últimamente fué cambiado por varias razones. 

El lecho fluidizado es también útil en ciertos casos pero en investigaciones 

desarrolladas, se comprobó que no resulta ser el mejor para la reacción del 

óxido de etileno. Para esta reacción se encontró que la producción más alta, 

las instalaciones más reducidas y la mayor sencillez del diseno y operación 

corresponden al uso de un lecho fijo. 

VENTAJAS DEL PROCESO. 

A las ventajas del proceso SD deben agregarse las ventajas que 

ofrece el proceso de oxidación directa. Existen dos factores primordiales que 
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se deben considerar; los costos de instalación y de operación. Es difícil ha-

cer una comparación de costos básicos entre los procesos de oxidación direc 

ta y el de la clorhidrina debido a que esto depende de si se fabrica el etileno 

o el cloro dentro del proceso. Si ninguno de los dos se produce, los costos 

de instalación son los mismos para ambos procesos. Si se fabricara el etile 

no en uno de ellos, los costos de instalación aumentarían un poco, pero si se 

fabricara el cloro en adición al etileno los costos serían mucho mayores. Pe 

ro lo mejor es hacer una comparación entre los costos de operación de ambos 

procesos ya que normalmente estos precios reflejan a los propietarios de las 

plantas el aspecto satisfactorio de la instalación. 

Al hacer una comparación de los costos de operaciones se debe.  

considerar, materia prima, utilidades, trabajo, mantenimiento, produccio-

nes y alimentaciones. 

Las utilidades forman una pequeña parte del costo total y son ca 

si las mismas para ambos procesos. Por tanto no tienen gran significación 

en ninguna comparación de costos. 

Los costos de mantenimiento para el proceso SD son más bajos, 

pero si se considera el costo de reemplazamiento de catalizador requerido en 

el proceso de oxidación directa, entonces la diferencia será mínima. 

Con esto se ve que la diferencia-primordial entre los dos proce-

sos está en el consumo de materia prima. 

El proceso de la clorhidrina requiere cerca de 2 lbs. de cloro y 

0.8 lb. de etileno produciendo 0.22 lb. de dicloro etileno por lb. de óxido de 
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etileno. El proceso de oxidación directa requiere cerca de 1.04 lb. de eti-

leno y nada de cloro. 

Ya que por 6 lb. de cloro se consume 1 lb. de etileno, el proce 

so de la clorhidrina solo resulta económico cuando el precio del etileno es 6 

veces mayor que el del cloro. 

Paralelamente con el desarrollo del proceso SD, existen varios 

procesos que abaratan el precio y aumentan la producción•de etileno. Es por 

esto que existe una gran ventaja en favor del proceso SD. 
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CLORURO DE VINILO 

GENERALIDADES. - El cloruro de vinilo (CH2CHC1) que tam-

bién se conoce con los nombres de cloroetileno y cloroeteno, tiene las siguien 

tes propiedades físicas y químicas: incoloro o ligeramente blanco; no es co-

rrosivo a la temperatura atmosférica cuando está seco, pero a elevadas tem-

peraturas acelera la corrosión del fierro y acero; su presión y temperatura 

críticas respectivamente son 52.7 atm y 158.4°C, con un peso molecular de 

62.50. Es un gas ligeramente oloroso y su estado común es el gaseoso a tem 

peratura y presión ordinarias, y líquido cuando se somete a presión. Se poli 

meriza fácilmente en presencia de aire, luz solar, oxígeno o calor, esto se 

debe a su doble ligadura, pero por lo regular es bastante estable. 

Se espera un brillante futuro para el cloruro de vinilo en el cam-

po de los termoplásticos. Con la llegada de nueva tecnología para la produc-

ción del PVC a partir del etileno como materia prima, se encontrarán nuevos 

usos para el PVC.. Además dada la versatilidad de usos del PVC en plastifi-

cantes, estabilizadores, envasadores, etc., puede esperarse que se hagan in-

cursiones en el mercado, tradicionalmente ocupado por otras resinas. 

En Europa y EUA la competencia es muy fuerte y está basada por 

completo en el precio, lo cual hace que se mejore la economía de la produc-

ción del monemaro. 

'El cloruro de polivinilo sin plastificar tiene las propiedades de 

un buen plástico rígido, pero es muy difícil de procesar. El procesarlo resul 

ta mejor para un peso molecular bajo, ya sea por copolimerizacián con aceta- 
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to de vinilo, por mezclado con acraico, ABS, o modificadores de polietileno 

clorihados, y por estabilización con compuestos de plomo, bario, cadmio, 

calcio, zinc y estaño, con aceites epoxidados o fosfitos orgánicos. Las 

aplicaciones típicas incluyen la fabricación de platos de filtración, de cham-

pús para alfombras, de tuberías de resistencias en refrigeración, lámparas, 

etc. Y las aplicaciones que están en desarrollo incluyen los frentes de gabi-

netes para T.V. , cajas de batería, recubrimientos para charolas de refrige-

rador y una amplia variedad de perfiles extruídos y moldeados. Recientemen 

te se aprobó el uso de su aplicación en películas, láminas y botellas para el 

envasado de alimentos, drogas y cosméticos. 

Algunos métodos de obtención.- 

1. - Proceso Toyo Soda.- En mayo de 1966, la Japan Toyo Soda Mfg. Co. 

LTD produjo el monómero de cloruro de vinilo. El cloruro de vinilo se sinte 

tiza por la combinación de la oxiclorinación del etileno, cloro y aire con la 

clorinación convencional del etileno y el cracking térmico del dicloro etileno 

(EDC). 

La planta tiene las siguientes características de proceso: oxiclo 

rinación del aire, un nuevo catalizador, un reactor de lecho fijo y una piróli-

sis del dicloro etileno a alta presión. 

Este proceso resulta financieramente-atractivo, porque su costo 

de instalación es relativamente bajo, y porque la planta puede trabajar bien 

aún cuando la capacidad de operación esté abajo del máximo. 

La operación inicial toma lugar en la sección uno, donde el etile 
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no, única corriente de hidrocarburos, se clorina para producir dicloro eti-

leno. 

C
2 

H
4 	+ CIA 	 C1 CH

2 
 CH

2 
 C1 

Más tarde en forma de crudo, pasa a una purificación por frac 

cionación. Después en la sección dos por medio de un cracking térmico da 

el monómero de cloruro de vinilo y HCi . 

2 C1CH
22 

 C1 -e- 2 CH
2  CH CI + 2 HC1 

Este subproducto (HC1) se 'recircula al paso de oxiclorinación 

(sección tres) donde el 02  del aire reacciona con el etileno para formar más 

dicloro etileno crudo 

C 4 
+ 211C1 + 1/ 2 0 

2 	
CICS

2
CH

2
C1 + H

2
0 

El dicloroetileno crudo de la sección tres se alimenta en la co-

rriente de EDC de la sección uno; el flujo combinado pasa a un cracking tér-

mico en la sección dos. La reacción total: 

20 2 11
4 

+ C1
2 

+ 1/2 0
2 	

2CN
2

CNC1 + N
2

0 

Con el uso de un catalizador especialmente desarrollado, la To 

yo Soda efectúa la clorinación en fase líquida a una presión casi atmosférica. 

El etileno y el cloro se alimentan al clorinador, el cual se carga•parcialmen-

con etileno líquido, dícloro y catalizador. El calor de reacción se elimina 

por medio de enfriamiento y parte del EDC se recircula. 

- 27 - 



Al refrigerar los vapores que salen, el condensador del produc-

to disminuye la pérdida de dicloro etileno. La solución de sosa cáustica lava 

la corriente de gas que sale conteniendo principalmente N2  y pequeñas canti 

dades de etileno, hasta que su pureza es de 99% en peso. 

La reacción básica en el proceso de oxiclorinación, conocida 

por otro lado como clorinación oxidante u oxihidroclorinación, es la oxidación 
• 

del TICI. Se lleva a cabo a una presión moderada en fase vapor en un reactor 

tubular lleno con un catalizador especial cargado lateralmente en los tubos. 

La oxiclorinación es el corazón del proceso; y se distingue esta reacción por 

una alta selectividad del catalizador (98-99%) desarrollado por la Toyo Soda. 

El calor de reacción se remueve con un refrigerante líquido, com 

binado con un enfriamiento indirecto de agua, para producir vapor. La conver 

sión en este paso es alta (98%) considerando las relaciones estequiométricas 

de alimentación, lo cual elimina una recirculación ó el uso de reactores secun 

darios. 

La mayoría del EDC crudo se separa por apagado y el producto lí 

quido se lava con una solución cáustica que elimina las trazas de HC1 sin reac 

cionaz y el agua. Los vapores de EDC se recuperan en un sistema de recupe-

ración con solvente, siendo mínimas las pérdidas. La pureza del EDC crudo 

que se obtiene de la unidad de oxiclorinación es mayor de 98% en peso. 

El EDC crudo que proviene de las secciones uno y tres se purifi 

ca con un equipo de fraccionación convencional en el proceso de destilación 

(sección dos). Después a la.salida de la columna de deshidratación, el EDC 
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crudo se purifica removiendo las fracciones ligeras y pesadas (tricioroetano, 

etc.) en la parte intermedia, y en los fondos de las columnas, los pesados. 

El EDC final de las columnas de. recuperación tiene una pureza mayor del 99% 

en peso. 

La Toyo Soda trabaja con una técnica de alta presión en el crac-

king térmico del EDC. Empleando una alimentación líquida, la pirólisis ocu-

rre a alta presión. El HC1 se remueve de los gases producidos en el cracking 

por (IP ., tilación con un reflujo refrigerante (freón). 

Por la cabeza de la columna el HC1 se recircula a la unidad de 

oxiclorinación; los fondos fluyen a la columna de cloruro de vinilo donde el mo 

nómero de cloruro de vinilo purificado se saca por la parte superior de la co- • 

lumna y se condensa por enfriamiento con agua. Los fondos (EDC sin reaccio 

nar) de esta columna se recirculan a la sección de purificación del EDC. 

El monómero de cloruro de vinilo producido tiene la siguiente 

composición: pureza = 99.9% en peso; HC1 = 40 ppm; acetileno = 2 ppm; 

fierro — 5 ppm; residuo (evap) 	40 ppm. 

2.- Proceso Pechiney - Saint - Gabain.- Este proceso produce conjuntamen-

te el monómero de cloruro de vinilo y solventes clorinados (tricloro etileno, 

tricloroetano 111, percloroetileno) a partir del etileno, cloro y ocasionalmen-

te fiel. 

Primeramente se alimenta al reactor (clor-Mación caliente), clo-

ro, etileno y una mezcla de 1,2 dicloroetano y 1,1,2 tricloroetano que provie-

ne de la sección de oxiclorinación. 
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En el reactor adiabático se producen reacciones tales como la 

reacción exotérmica de la clorinación del etileno y el cracking endotérmico 

del dicloroetano y tricloroetano a cloruro de vinilo, dicloroetilenos y HC1. 

Después de la separación de hidrocarburos clorinados, la mezcla de etileno-

HC1 pasa directamente a la sección de clorinación. Después de una rectifi-

cación, el cloruro de vinilo se obtiene con un grado de pureza útil para poli-

eterización. 

La mezcla de dicloroetilenos contiene tres isómeros: cloruro 

de vinilideno y cis y trans dicloroetilenos. 

Si se desea, por medio de la hidrocloración de parte o todo el 

cloruro de vinilideno en el segundo reactor se puede producir 1,1,1, triclo-

roe tano. En la tercera sección (clorinación fría), los dicloroetilenos sobran 

tes se transforman en tetracloroetanos por medio de una clorinación en fase 

liquida. 

La mezcla de tetracloroetanos (simétricos y asimétricos) pasa 

a un reactor de cracking térmico (sección cuatro) donde se produce tricloro-

etileno y HCI. 

En la sección cinco se produce el percloroetileno por perclori-

nación de una fracción de tetracloroetanos y algunos subproductos. También 

se produce HC1. 

La sección seis (oxiclorinación) se alimenta con una mezcla de 

HC1-etileno de la clorinación caliente. 

La relación de HCl/etileno se puede regular agregando etileno; 
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la reacción se realiza con aire usado como oxidante, en un reactor de lecho 

fluidizado (catalizador Cu). 

Las condiciónes de operación se ajustan para producir la rela 

ción deseada de 1,1,2 tricloroetano / 1,2 dicloroetano. 

3.- Proceso Goodrich Chemical Co. - Este proceso produce el monómero 

de cloruro de vinilo y dicloro etileno (EDC) a partir de etileno, cloro y aire. 

El cloruro de vinilo se produce por el cracking térmico del EDC 

de acuerdo a la siguiente reacción: 

C 24 CI 2 IEDC) 	NCI + C 2
N 

3
Ci 

El EDC alimentado, proviene de dos corrientes. En la primera, el etileno 

y el cloro reaccionan en proporciones estequiométricas para producir EDC 

por adición directa: 

C1
2 	

C H
4 	

C
2 

I! 
4

C 1
2 -  

En la segunda, el etileno reacciona con el HC1 producido del cracking térmi-

co para dar EDC por oxihidroclorinación, como sigue: 

C 2 11 4 + 211C1 -I- 1 /2 0
2 

—a- C2114c
2 

+ 11
2

0 

La reacción de oxihidroclorinación se lleva a cabo en un lecho fluidizado im- , 

pregnado con un catalizador de cloruro de cobre. 

El diseño especial del reactor y las condiciones del proceso, re 

quieren de un reactor de acero al carbón para eliminar la corrosión. Los 

productos de la reacción se recuperan eficientemente por condensación en la 
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primera unidad de recuperación y por absorción en la segunda unidad de re-

cuperación. El.HC1 sin reaccionar se descarga con el agua .de la reacción 

como una corriente de FIC1 diluido (menos del 1%) la cual se neutraliza fá-

cilmente separándose después. El calor de reacción se elimina por.la gene 

ración de vapor. 

En la unidad de clorinación directa, el calor de reacción se re 

mueve con agua fría. El EDC crudo que resulta se combina con el EDC re-

circulado de la unidad de cracking. Esta corriente combinada se fracciona 

después para eliminar pequeñas cantidades de contaminantes de bajo o alto 

punto de ebullición. 

'El cracking térmico del EDC purificado se realiza en un horno 

a elevadas temperatura y presión. Los gases de salida calientes se apagan 

rápidamente y se destilan para separar primero el HC1 y después el cloruro 

de vinilo. El EDC sin convertir se regresa para una nueva purificación con 

el objeto de eliminar pequeñas cantidades de contaminantes que podrían afec-

tar al sistema. 

Un nuevo proceso con interesantes posibilidades económicas ya 

sea para grandes o pequeñas capacidades, es el proceso Dianor. 

Generalidades del proceso. - Este proceso fué desarrollado por 

Oronzio de Nora de Milán en combinación con la Diamond Alkali Co. de Cleve-

land, Ohib. 

La producción del monómero de cloruro de vinilo, es una reac- 
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ción sencilla y. barata, pero la alimentación a base de acetileno resulta cos-

tosa. Por otro lado la ruta del etileno resulta más costosa pero la alimenta 

ción es relativamente más barata. 

Ya que el cambio de alimentación de acetileno a etileno, en 

plantas de gran capacidad ha sido el resultado de la experiencia, podría pa 

recer ilógico establecer al etileno como la alimentación óptima para peque-

ñas plantas, pero gracias a los avances en la tecnología esto no resulta cier 

to. 

La proclücción adecuada de una corriente de etileno diluído es 

la llave del. proceso Dianor. 

En este proceso, los subproductos no se separan pero se 

zan como combustible, además el 11C1 resultante del cracking del dicloro 

etileno es un producto de desperdicio; esto y otros factores más hacen apa-

recer este proceso como n'económico en países industrializados pero se jus 

tifica por condiciones locales. Si el HC1 resulta un subproducto de bajo cos 

to para la manufactura de NaOH, las pérdidas son muy bajas. 

Los costos de producción del etileno varían ampliamente con 

las circunstancias locales. 

Las plantas de gran capacidad se construyen únicamente en 

áreas donde la eficiencia térmica, la recuperación de HC1 y la separación 

. de subproductos son importantes. 

Descripción del proceso. - La producción de etileno involucra 
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una sección de cracking térmico seguida por una separación primaria para 

eliminar productos pesados. El gas del cracking se comprime a aproxima 

damente 19 atm . y los gases ácidos se eliminan con un lavado con sosa cáus 

tica. Después de secado y enfriado, todo el producto más pesado que el eta 

no se remueve de los fondos de un etanizador, mientras que el etileno diluí 

do que sale por la cabeza de la torre fluye a través de un convertidor de ace 

tileno para facilitar la clorinación. Los productos más pesados que se pro 

ducen durante el cracking se separan en una mezcla de a(
3 
 /ft (4 	y en 

un producto combustible líquido. Las separaciones posteriores del C3  y 

materiales más pesados pueden hacerse si se justifica económicamente. 

La producción de dicloro etileno y cloruro de vinilo emplean 

una modificación tecnológica desarrdlada por la Diamond Alkali. La corriera 

te de etileno diluído que contiene-cerca del 45% en volumen de etileno, se mez 

cia con C12 reaccionando a presión en un recipiente lleno de liquido. La ma 

yoría del dicloro etileno producido se obtiene como líquido y el resto se con-

densa a la salida del reactor como gas, el cual se lava después para eliminar 

el HC1 y usarlo como combustible. 

El EDC crudo se purifica por destilación y pasa a un cracking 

térmico con un 55 a 60% de conversión y 95% de selectividad. La salida del 

horno contiene MVC, HC1 y EDC sin convertir que se alimenta a un.sistema 

de destilación de tres columnas para recuperar el MVC puro. 

El HC1 contenido en el EDC sin reaccionar se recircula al hor-

no donde se efectúa el cracking. 
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Ventajas del proceso. - El diagrama de flujo es muy sencillo 

cuando se compara con el de una planta de etileno convencional, y el mayor 

ahorro es la reducción en un 30% en la compresión del cracking del gas y 

un 70% en la refrigeración. Al mismo tiempo existe una considerable reduc 

ción en la cantidad de equipo de baja temperatura. 

La tecnología del proceso tiene además otras aplicaciones. Por 

ejemplo el etil benceno, el etanol y otros compuestos químicos no requieren 

de una alimentación con etileno de alta pureza. El dicloroetileno que se pro 

duce como intermediario en la manufactura del MVC, es también un interme 

diario en la fabricación de otros productos tales como insecticidas y 'Mimen 

tos. 

No es necesario construir una planta de etileno que se utiliza 

como alimentación ya que se ha probado que el etileno de baja pureza resul-

ta más económico. 
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ACETATO DE VINILO, 

GENERALIDADES. - El acetato de vinilo es un monómero casi 

incoloro, maleable, líquido fla.mable con olor característico. Su vapor es 

irritante a los ojos. Es soluble en éter y poco soluble en agua. Sus propie 

dades específicas son: 

Peso Molecular s 86.09 

Gravedad Específica = 0.934 a 20°C 

Punto de ebullición = 72.9°C 

Punto de fusión = -100.2°C 

Es un importante producto petroquímico usado para emulsiones 

de pinturas de acetato de polivinilo, en adhesivos, como comonómeros en fi-

bras acrílicas, en fibras de alcohol polivinnico que se obtienen por una sapo-

nificación de los polímeros de acetato de vinilo y como comonómero en cier-

tos tipos de cloruro de polivinilo. También para recubrir papeles y textiles. 

La producción del acetato de vinilo ha aumentado en los últimos 

años debido al incremento de sus aplicaciones. 

Este crecimiento en los territorios más importantes ha sido 

hasta 1967 como sigue: 

J apón 	 • 28% por año 

E.E.U.A. 	 22% por año 

Oeste de Europa 	11% por ano  

y hasta 1970, en total, un 	 10% anual. 
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Algunos métodos de obtención. - Actualmente los procesos en 

fase líquida para la obtención del monómero de acetato de vinilo no son muy 

comunes. Originalmente el acetato de vinilo se obtenía _como subproducto 

(25%) en la producción del diacetato de etilideno por la reacción catalítica 

del ac. acético y acetileno. El diacetato de etlideno era usado como solven- 

te y para producir anhidrido acético. 

Otro proceso en fase líquida está basado en la reacción del áci-

do acético y acetileno en presencia de mercurio como catalizador obteniéndo 

se de un 75-80% del acetato. El problema de este proceso era la pureza. 

En la actualidad muchas plantas operan con el proceso de ace-

tileno, pero se ha encontrado que el proceso a base de etileno resulta más 

barato y sencillo. 

a) Proceso del acetaldehido. En este proceso el acetaldehido y el anhidri-

do acético reaccionan a una temperatura elevada en presencia de un cataliza 

dor de acuerdo a la siguiente reacción: 

CH
3 
 CHO + (Ci

3 
 C13)

2  O 
	 H CHIDOCCH

3
)
2 

CII(OOCCH ) 
3 	 3  2 

 

CH CCION 	e'liiirHV11.3:‘-'-- 

 

 

CN7 CM:cc 443  

  

Los productos de la reacción se eliminan rápidamente del reac 

tor como vapor por la parte superior y por la parte inferior sale una corrien 

te líquida que se encarga de eliminar los sólidos. 
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La alimentación es el diacetato de etilideno que entra al reac-

tor donde se piroliza obteniéndose el acetato de vinilo y ácido acético que se 

sacan por la parte superior. Y los residuos que no reaccionaron se regre-

san al reactor. 

En los fondos de la torre, el acetaldehido y otros productos de 

bajo punto de ebullición se separan y se recirculan al reactor del acetato de 

vinilo. El residuo será la alimentación para la torre. 

El acetato de vinilo y otros ligeros se eliminan por la cabeza 

de la torre, mientras que el ácido acético se obtiene por una corriente late-

ral. El residuo de la torre de ácido se recircula al reactor y a la torre de 

fondos ligeros. 

El acetato de vinilo de los fondos de la torre, se separa por 

una corriente lateral con un 99.9% de pureza. La corriente superior lleva 

solo acetato de vinilo con algo de ligeros que se recirculan a la torre de fon 

dos ligeros. 

b) Proceso del acetileno. - En este proceso el acetileno purificado se mez-

cla, con el ácido acético en fase vapor y se alimenta a un reactor multitubu-

lar de lecho fijo. El catalizador usado es acetato de zinc depositado en car-

bón activado (10% de zinc). La temperatura del reactor se debe mantener 

entre 350°  y 4000F, con el exceso de calor de la reacción exotérmica del 

corribustóleo circulante por los tubos del reactor. El condensado a la salida 

del reactor se alimenta a la columna de ligeros en donde el acetileno y otros 

productos ligeros se separan por la parte superior de la columna. El aceti- 
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leno se vuelve a purificar antes de recircularlo. Los productos pesados se 

separan del ácido acético que se recircula a una torre de recuperación fi-

nal. La conversión del acetileno es aproximadamente de un 65% por paso. 

c) Proceso ICI. - Este proceso patentado por la Imperial Chemical Indus-

tries está basado en el etileno en fase líquida como alimentación. Este pro 

ceso tenía el inconveniente de la .corrosión provocada por el ITC1 gaseoso 

desprendido del sistema catalítico, en el reactor, por lo que hubo que uti-

lizarse titanio para recubrirlo. 

En este proceso se alimentan etileno y oxígeno a un reactor de 

paso simple que contiene un sistema catalítico a base de una solución de clo 

ruros de cobre y paladio y sus correspondientes acetatos. La cantidad de 

paladio contenida en el catalizador es entre 30 y 50 mg. de paladio por litro. 

Por tanto un incremento en la concentración de paladio incrementará la efi-

ciencia del catalizador para formar la dimerización del etileno a butenos. 

El acetato de vinilo es coproducido con el acetaldehido de acuerdo a la si-

guiente reacción: 

, 
2C

2
li

z1 
+ CH

3
coom + o2 

Pdei4 
 •Cli 

2
CHOOECH

3 
+ cii

3
cH0 + 2HCI +Pd 

2C
2

11
4 

+ 1.9 25
2
-w-

3 CHOOCCH
3 + 0 2 0  

El acetaldehido se oxida en un paso siguiente para producir el 

ácido acético para el proceso 

C H 3 CHO + 1/20
2 	 3

000H 
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La-reacción se lleva a cabo en una columna a una presión de 

450 a 600 psi y una temperatura de 230° a 236°C. En el reactor se intro-

ducen el oxígeno, el ácido acético y el etileno recirculante. La mezcla 

del etileno y el oxígeno que no reaccionaron a la salida del reactor contie-

ne acetato de vinilo, acetaldehido, agua y ácido acético sin reaccionar co-

mo productos de la reacción. La mezcla gaseosa de etileno-oxígeno se re-

gresa al reactor después de lavarla con carbonato para eliminar el CO
2 en 

la corriente. Con una pequeña corriente eliminan los inertes. 

La salida superior de la primera columna se separa en la se-

gunda columna en acetaldehido y ligeros, quedando en los fondos, el aceta-

to de vinilo, agua y subproductos de alto punto de ebullición. El acetaldehi 

do puro se recupera en un proceso de 2 pasos, absorción y destilación, y 

después se oxida a ácido acético que se usa en la alimentación. 

El acetato de vinilo se separa del agua por destilación azeo-

trópica y decantación. El acetato de vinilo se,: separa de las impurezas de al 

to punto de ebullición en la última columna.. El acetato que se obtiene tiene 

la misma pureza que el del proceso del acetaldehido. 

La conversión del etileno por paso que es sólo del 2.3%, está 

limitada por la concentración de oxígeno. 

Es importante hacer notar que la relación de producción de ace 

tato de vinilo a acetaldehido se controla por el contenido de agua en el catali 

zador, la cual se regula por el agua que hay en el ácido acético recirculante. 
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Se ha encontrado que una relación de 0.71 resulta ser la más económica. 

Existe también un proceso a base de acetileno pero que se lle-

va a cabo en fase vapor.. Este proceso por ser usado en mayor escala debi 

do a su economía, es el que se tratará con mas detalle a continuación. 

Generalidades del Proceso. - Este proceso se usa en algunas 

plantas en gran escala. Hace algunos anos La Farbenfabriken Bayer, quiso 

producir petroquímicos a partir de monoolefinas, estableciéndose con esto 

un proceso para la producción de acetato de vinilo en 1961. 

En gran número de pruebas de laboratorio, trabajos en gran 

escala y experimentos en plantas piloto, el proceso se desarrolló y probó 

en varias direcciones, tal que hoy en día se tiene un proceso técnico seguro 

en gran escala. 

Descripción del Proceso.- En este proceso como en el de fa-

se líquida, la alimentación es a base de etileno, oxígeno, y ácido acético a 

un reactor de lechó fijo. De aquí resultan como productos acetato de vinilo, 

agua y dióxido de carbono que se separan de la mezcla de reacción, y las ma 

terias primas etileno y ácido acético que se usan en exceso se recirculan. 

El ácido acético se evapora en el evaporador. Para evitar la 

corrosión la temperatura debe conservarse baja. Por tanto la entrada de 

gas recirculante y de etileno se pasa por el evaporador ocurriendo la satu-

ración de este gas con ácido acético a cerca de 120°C. 

La mezcla resultante gaseosa se sobrecalienta en el sobreca- 
« 

lentador a la temperatura de reacción. El oxígeno se mezcla con esta co-

rriente antes de entrar al reactor. Debe tenerse cuidado en este paso de con 
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trolar la cantidad de oxígeno porque puede ser explosivo. 

El reactor es un reactor tubular y el catalizador sólido se co-

loca en varios miles de tubos.. Se pueden predwir 50 000 tan/ano con un 

reactor simple. 

La reacción es fuertemente exotérmica, el calor de reacción' 

se utiliza para generar vapor, el cual se usa para la destilación. Con lo 

cual se logra un ahorro en el consumo de vapor. 

Se ha encontrado que un incremento en la presión de 5 a 10 

kg/cm2  y en la temperatura de 175°  a 200°C resulta particularmente eco 

nómico para el proceso. 

La cantidad de oxígeno que reacciona en cada ciclo es del 60 

al 70% y la contenida en el gas recirculante es del 2 al 3%. 

Después la mezcla de reacción se enfría y condensa al salir 

del reactor. La separación de las fases líquida y gaseosa se efectúa en el 

separador (1). Él gas se recircula al reactor. Se usa un ventilador para 

superar las pérdidas de presión en el sistema. Los productos enfriados a 

la salida del reactor a una temp. de 40°C contienen una tercera parte del 

acetato de vinilo formado. Para separar este acetato del gas, se manda a 

un tanque desorbedor contracorriente (desorbedor 1) y se alimenta junto con 

el condensado del reactor a la unidad de destilación. 

Una pequefla corriente purgada del gas recirculante elimina al 

material inerte que entra cantos productos gaseost-v‹.- 
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El CO2  que se forma, se desorbe en un segundo tanque (desor 

bedor 2) fuera de la recirculación gaseosa. 

Los productos líquidos se pasan del separador (1) al separador 

(2). El gas disuelto en el líquido por presión se libera, se recomprime en 

un compresor y se combina con el gas recirculante. Los productos líquidos 

se separan por. destilación, el agua al igual que pequeñas cantidades de ace-

taldehido y polímeros se obtienen junto con el acetato de vinilo. Después de 

reemplazar el ácido acético que reacciona, el exceso de ácido se regresa al 

proceso. 

La destilación. al igual que el lavado de los productos se puede 

efectuar de varias maneras que son independientes del proceso. 

Para describir el catalizador se dirá que consiste de tres com 

ponentes, portador, metal noble y modelador. El portador y por tanto el 

catalizador es esférico y tiene un diámetro de 4 a 5 mm. Este portador tie 

ne un tiempo particular de consumo dado que bajo ciertas condiciones de 

reacción, resiste por completo al ácido acético. El metal noble se aplica 

al portador en una distribución muy fina. Del otro lado del metal noble ac-

tivo, el catalizador, también contiene al modelador. En este caso también 

se probaron durante muchos años las más diferentes combinaciones y se en 

contró que el modelador emigraba muy lentamente del catalizador. Si no ha 

bía modelador en el catalizador o había muy poco la combustión de CO2  se 

incrementaba mucho. Por eso es necesario-reemplazar continuamente peque 

ñas cantidades del modelador principalmente en la capa superior del cataliza 
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dor. Este reemplazamiento se efectúa por una simple inyección antes de in-

troducirse al reactor. 

La planta operó por mucho tiempo bajo condiciones constantes 

únicamente la temperatura tuvo un ligero incremento de alrededor de 10°C, 

ya que el aumento en la presión diferencial resultó de los volúmenes de gas 

más grandes. El contenido de oxígeno a la entrada del reactor fue de 7 a 8% 

en volumen y en el gas circulante seco de 2 o 3%. Se producen pequeñas va-

riaciones en la producción debido a ligeros cambios, tales como la conver-

sión de oxígeno y cantidad de gas recirculante. La conversión restringida 

por un límite de explosión es la siguiente para los compuestos a continua-

ción: 

Oxígeno 	 60-70% 

Acido Acético 	 20% aprox. 

Etileno 	 10% aprox. 

Estos resultados fueron tomados de las pruebas realizadas en 

la planta piloto de la Farbwerke Hoechst. 

En este proceso no se ha desarrollado por completo el estudio 

sobre el catalizador. Los cálculos realizados mostraron que no existe nin-

guna alteración por la disipación del calor en la reacción pero si se rebasa 

un límite probablemente afectaría al sistema.,  

Los selectivos usados dependen únicamente de la formación de 

CO2. por lo que los selectivos de la reacción actual están ya establecidas. 

Lo esencial para la mayor producción de etileno, al igual que 
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la formación de CO2' es la cantidad de sustancias inertes que se introducen 

junto con el oxígeno y el etileno y que se eliminan del sistema purgándose 

con lo que resulta una pérdida de etileno. La cantidad de ac. acético obteni 

da está entre 95 y 100%. 

Ventajas del Proceso. - Las ventajas que este proceso tiene 

con respecto a los otros son las siguientes: 

Comparándolo con el proceso de acetileno; él costo de los pro-

ductos resulta igual que el del ácido acético, el etileno y el oxígeno juntos 

que son más baratos que el acetileno, porque la cantidad de etileno no es 

cuantitativa. 

Los gastos de equipo son mayores, porque el límite de explo-

Sión afecta la conversión y la cantidad estequiométrica de CO2  y H2O que 

se forma por la combustión del etilen.o. El costo de instalación es Más alto 

debido al modo de operación que hace más compleja la planta. 

Este proceso en fase gaseosa tiene cierta ventaja sobre los 

otros procesos basados en el etileno en cuanto a la corrosión. Además no 

se requieren materiales especiales. El acero inoxidable V4 AE (No.4571) 

es aceptable para todo el proceso. Los desorbedores y las unidades de des-

tilación utilizan tuberías de plástico o acero normal. 

En cuanto a la calidad se ha comprobado que resulta igual en 

ciertas caraCterrsticas que el obtenido por acetileno, porque en cuanto a su 

capacidad de polimeración resulta ser la misma. La competencia -de costos 

de producción del acetato de vinilo por varios procesos está muy cerrada y 
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básicamente depende de las condiciones locales. 
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ACETILENO 

GENERALIDADES. - El acetileno ha tenido un crecimiento rá- 

pido como materia prima en la industria petroquímica. Esto se ha debido a: 

1) el desarrollo de nuevos procesos para la producción del acetileno a bajo 

costo a partir de los hidrocarburos del petróleo, 2) una tendencia a cons-

-ruir plantas de gran tamaño capaces de producir acetileno a bajo costo y 

3) una expansión acelerada de los productos químicos derivados del acetile 

no. 

En años anteriores el uso principal del acetileno estaba en sol-

daduras, hoy en día este uso constituye menos del 10% del total y continuará 

disminuyendo conforme se vaya incrementando el uso en síntesis químicas 

donde se consuma acetileno. 

Los principales consumidores de acetileno son: el neopreno, 

cloruro de vinilo, tri y percloretileno, acetato de vinilo y el acrilonitrilo. 

Otros derivados de importancia incluyen acrila.tos, 1,4 butanodiol, metil es 

tireno, esteres de vinilo y polivinil pirolidinas. También de interés históri 

co es el uso de acetileno para la producción de acetaldehido. 

El crecimiento para el uso de acetileno en la producción del 

cloruro de vinilo y del acrilonitrilo, se ve influenciado por la alternativa de 

los procesos. La economía relativa de las dos rutas para la producción del 

cloruro de vinilo depende de los factores loOales y del precio del subproducto 

(IIC1) que se obtiene por la ruta del dicloroetano. 



En cuanto a la síntesis- del acrilonitrilo, utiliza el 50% más o 

menos del acetileno como materia prima. El acrilonitrilo sirve como mo-

nómero en la producción de fibras sintéticas y varios tipos de plásticos. 

En el caso del neopreno, es éste el consumidor más grande 

del acetileno. Continúa también la expansión del vinil acetato que se produ 

ce por la reacción del acetileno con el ácido acético. Igualmente sucede 

con el acetato de polivinilo que se usa en pinturas de latex, alcohol polivi-

nilico derivado del alcohol vinílico, formal polivinilo y butiral polivinilo. 

En 1953 Rohm and Haas, inició la producción comercial de 

acrilatos a partir del acetileno, CO y metanol, que compitió con la sínte-

sis convencional del acrilato a partir del óxido de etileno y IICN. 

En 1956, se comenzó a producir nuevos derivados del aceti-

leno entre los que se encuentran la polivinil pirolidona (utilizada en sínte-

sis farmacéuticas), alcohol propargilo (intermediario para la vitamina A, 

poliuretanos), butanodiol, butinodiol, y butirolactona (solvente de acetile-

no, intermediario para la pirolidona} y vinil éteres usados en la manufactu 

ra de elástomerosi  adhesivos y acabados textiles. 

Otros usos corresponden a la producción de glicoles acetiléni 

cos terciarios, estearato de vinilo y acetilidos de metales alcalinos. 

El acetileno ha tenido uno de los., dos o tres crecimientos más 

importantes de compuestos químicos. 

El taz:nano de la planta es la llave para la economía de la pro-

ducción de acetileno a partir de corrientes de petróleo. Para instalaciones 
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pequeñas, la ruta del carburo de calcio resulta ser la más económica, por-

que depende de las condiciones locales; aunque existen otras rutas como la 

de la combustión parcial del metano y la pirólisis de hidrocarburos con la 

obtención del etileno corno producto principal. 

Algunos métodos de obtención. - Para producir acetileno de 

hidrocarburos, la reacción altamente exotérmica deberá llevarse a cabo 

rápidamente. Excluyendo la futura posibilidad de una fuente de calentarnien 

to nuclear, existen tres métodos para suministrar el calor necesario al gas 

de proceso: 1) el uso de un arco o chispa eléctrica, 2) medios regenerati 

vos en los cuales el gas del proceso se pone en contacto con superficies pre 

calentadas y 3) la combustión parcial donde el gas hidrocarburo sirve por 

una parte corno gas de alimentación y por otra como combustible. 

La síntesis del acetileno es posible a partir de una gran varie-

dad de hidrocarburos, pero de acuerdo a consideraciones económicas, el 

metano es la materia prima universalmente usada en el proceso de combus-

tión parcial. 

1.- Proceso BASF (combustión parcial).- La formación de acetileno a par 

tir de metano,, se realiza de acuerdo a la siguiente reacción: 

2C H 
4 	

c
2

H
2 	

3N
2 
	 — 95.5 Keal 

a 1 500°C. La formación de acetileno abajo de 700°C es insignificante y cuan 

do la temperatura se eleva, el equilibrio de la reacción cambia rápidamente a 
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la derecha. La máxima formación del acetileno se alcanza a 1 400- 1 450°C, 

aunque puede obtenerse una cantidad extra de acetileno con un incremento pos 

terior en la temperatura. Loe límites de la conversión teórica del metano a 

acetileno son alrededor de 25%. 

En el proceso de combustión parcial, el oxígeno gaseoso se ali-

menta junto con el metano. Esto sirve para quemar una parte del metano y 

elevar a la temperatura requerida el gas del proceso obteniendo el calor de-

seado por la reacción de pirólisis endotérmica. En el rango de las tempera-

turas de operación, la combustión dá principalmente CO con una proporción 

menor de CO
2 

y agua. 

Se han desarrollado varios procesos comerciales de combus-

tión parcial del metano, siendo sus diferencias principales, el diseno del que 

mador y el sistema de recuperación. El proceso comercial predominante es 

el desarrollado por la BASF, Alemania. 

La alimentación de gas natural deberá estar libre de H2  y CO2 

con lo que resultaría un peligro de preignición. Deberá controlarse la rela-

ción de metano-oxígeno que será de 0.65 y en ocasiones menor. La pureza 

del oxígeno es 95%. Los dos gases de alimentación se separan por precalen 

tamiento a 600°C. Las corrientes se juntan en una zona de mezclado diseña-

da especialmente en el quemador a donde toma lugar la reacción. Después 

de pasar por la zona apropiada para la reacción en el quemador, el gas de 

proceso se apaga por inyección de agua en la sección baja del quemador. Los 

gases que salen del fondo del quemador a 80°C aproximadamente, tienen la si 
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guiente composición, en base seca: 

acetileno = 8 a 9%, CO2  3 a 4%, metano = 6 a 7%, CO = 24 a 26% e H2  — 56%. 

El resto contiene principalmente hidrocarburos más pesados (incluyendo 0_1 a 

0.2% de diacetileno) más algo de nitrógeno y argón. 

El gas del quemador se enfría después en una torre de lavado con 

agua y pasa a la sección de purificación. 

Durante la reacción en el quemador se forma hollín del gas que 

se alimenta, del cual una tercera parte se elimina con agua y el restante se 

elimina por medio de un filtro especial. El gas ya limpio se comprime a 105 

psig aproximadamente. Luego de un enfriamiento, se pasa a una columna de 

absorción en la cual más del 99% del acetileno contenido se separa con un sol 

vente orgánico soluble en agua. El gas que sale del absorbedor es rico en CO 

e H2  y es materia prima para varias síntesis orgánicas. 

El licor enriquecido se saca de una columna de separación que 

opera a la presión atmosférica. Parte del acetileno se alimenta al fondo del 

separador para quitar gases de baja solubilidad (especialmente CO2). Estos 

componentes se sacan por la cabeza y se recirculan a la columna de absorción. 

El acetileno que se produce se obtiene del separador como una corriente late-

ral cerca del fondo. Su pureza es arriba de 99.8%. 

El licor pobre, que sale del fondo del separador, contiene algo 

de acetileno y diacetileno, el cual es más soluble en el medio que el acetile-

no mismo. 
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La separación de contaminantes, tales como el diacetileno, del 

solvente y del acetileno, se lleva a cabo en una columna de rectificación fi-

nal. Esta torre opera a 3 psia•, con una temperatura en los fondos cercana 

a 100°C. En estas condiciones, el solvente orgánico, no puede hervir, pero 

el agua que contiene sirve como agente separador de los contaminantes que 

se eliminan en una corriente lateral de la sección más baja de la columna. 

El acetileno en solución entra al rectificador para removerse 

y salir por la cabeza de la torre, recirculándose al fondo de la columna de 

separación. La recuperación de acetileno, es casi total. 

La corriente lateral del rectificador, que contiene diaeetileno 

y otros homólogos del acetileno, se lava con agua para recuperar el solven-

te vaporizado que contiene. La solución acuosa que se obtiene se junta con 

la corriente principal de solvente para pasar a la columna de absorción. 

2.- Proceso del arco AC en dos pasos. - Aunque este proceso requiere ma 

yor calor por consumir más energía, tiene la ventaja de usar menos hidro-

carburo. 

El consumo de energía que se utiliza para el cracking es única-

mente del 40 al 50% de la energía suministrada al arco. 

Existen dos problemas básicos que deben tomarse en cuenta en 

los costos del acetileno en el proceso del arco, que son: 11 reducción en 

los costos de instalación y 2) reducción en las pérdidas de energía. Esto 

se ha resuelto gracias a la introducción de -un segundo paso en el proceso. 

Se ha encontrado que la energía óptima suministrada por el ar- 
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co es 0.0707 kw hr/ft3  de gas natural. Las corrientes más bajas y los vol-

tajes más altos dan una producción mayor de acetileno. Los electrodos de 

cobre también incrementan la producción de acetileno, siendo superiores a 

los de hierro donde los depósitos de grafito causan bajas. Pero como la vi 

da de los electrodos de cobre es más corta que la de los de fierro, entonces 

se ha utilizado un electrodo con un anillo de ignición de fierro y forrados de 

cobre. 

Ya que sólo del 40 al 50% de la energía se utiliza para reaccio 

nes químicas, del 50 al 60% de la energía suministrada se utiliza en el ca-

lentamiento del gas natural a la temperatura de reacción (2 700°F). Para  

incrementar la cantidad de acetileno, el gas producido debe apagarse con 

agua en fracciones de segundo, de 2 700°F a menos de 400°F, para evitar 

reacciones laterales indeseables. Se deben utilizar grandes cantidades de 

agua fría para que el apagado sea rápido. 

Para evitar la formación de carbón y/o breas, ya que. se  nece-

sita un apagado rápido no pudiendo utilizarse un cambiador de calor para re 

cuperar la energía del cracking térmico, debe considerarse lo siguiente: 

1) un enfriamiento rápido del gas producido, 2) el carbón y/o brea produ-

cidos no deben causar problemas, 3) una parte de la energía desperdiciada 

debe ser utilizada económicamente y 4) ninguna solución debe causar pro-

blemas. 

La estabilidad del calor de los hidrocarburos (parafinas) decre 

ce cuando aumenta el peso molecular. Es por esto que el cracking de las 
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parafinas más pesadas sucede aeteMperatura más baja que la del metano. 

El apagado con nafta reduce el gas producido a 1 100 - 1700°F de 2 700°  

y un espreado con agua posterior reduce la temperatura a menos de 400°F. 

El proceso de enfriamiento se completa en menos de fracciones de segundo. 

El aparato del segundo paso del arco requiere que el espreado 

de agua se reemplace con uno de hidrocarburos, La única instalación adi-

cional es una bomba y un tanque de almacén de hidrocarburos. 

El proceso del arco AC en dos pasos dá un incremento en la 

producción de acetileno y etileno sin energía adicional, y reduce la energía 

por Kg. de acetileno en un 18 a 20% y la de acetileno/etileno en un 35-38%. 

Cuando se usa nafta para el apagado, el 5% de la energía total o el 10% de 

la energía de desperdicio, puede usarse en una reacción química posterior. 

Para una mayor economía debe precalentarse el hidrocarburo 

de alimentación antes de entrar al arco eléctrico. 

3.- Proceso Kunagi.- Existen cerca de una docena de métodos para conver 

tir hidrocarburos a acetileno, pero los mejores son los más económicos. 

Un método probado en una planta piloto en Japón, se basa en 

la carga de una mezcla de hidrocarburo-hidrógeno un horno. Aquí los hi 

drocarburos se someten a un cracking pirolítico con trozos de alúmina a una 

presión ligeramente mayor a la atmosférica. 

Se usa el hidrógeno como diluyente, es decir, para evitar la for 

mación de breas y productos con carbón durante el cracking, En caso de que 
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se utilice vapor, éste reacciona con los hidrocarburos a altas temperaturas 

para formar CO y CO2 . 

Las primeras investigaciones sobre el proceso se realizaron 

en la Universidad de Tokio. Se desarrolló a escala de planta piloto usando 

alimentación de metano, gas de coke y otros hidrocarburos ligeros 'en el In-

dustrial Research Institute. El proyecto fué descrito por T. Kunagi en la 

Universidad de Tokio. 

Una ventaja que acentúa Kunagi es el hecho de que el gas tiene 

bajas concentraciones de CO y CO2, lo que podría aprovecharse si el gas 

restante se utilizara como fuente de hidrógeno. 

Usando un catalizador en el cracking del metano, un volumen 

de metano se somete al cracking con 3.9 volúmenes de I-12  a la temperatura 

del reactor (cerca de 2 500°F). El contenido de acetileno en el gas del era 

cking era de 6.5% en vol., representando esto una conversión del 85% del me 

tano y una producción de acetileno del 87.5% basada en el cracking del meta-

no. 

Con el uso de algo de vapor, se encontró una producción ligera-

mente mayor. Cuando la corriente del diluyente se componía de dos moles 

de IT2 
y una mol de vapor, el contenido de acetileno del gas del cracking se 

incrementaba a un 6. 7% en vol. 

Se encontró satisfactorio el efecto de apagado en los trozos de 

alúmina usados en el horno regenerativo. No se observaron depósitos de 

carbón en el rango de temperaturas cercano a 875°F. 
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Como la concentración del acetileno en el gas de cracking es 

relativamente baja, la separación de los productos se lleva a cabo en un 

proceso de absorción continuo. • Resultó satisfactorio el uso de carbón ac-

tivado en lechos de pasos múltiples fluidizados. 

Gracias a la colaboración de la Societé Belgel' Azote (SBA) y 

la M.W. Kellog Company, ha sido posible que las industrias del petróleo y 

petroquímicas hayan desarrollado un método para la manufactura de aceti-

leno de alta pureza a partir de gas natural, nafta u otras corrientes de ali-

mentación líquida. 

Si se desea, puede obtenerse también etileno como coproduc-

to cuando se produce el acetileno a partir de nafta o de otras alimentacio-

nes líquidas como materia prima. El proceso SBA-Kellog ha sido diseñado 

cuidadosamente para dar una mayor producción y para controlar la pureza 

del producto. Los problemas de polimerización y mantenimiento se han re-

ducido al mínimo. 

Generalidades del proceso. - La primera aplicación comer-

cial del proceso SBA/Kellog fué en una planta construida por la SBA en St. 

Avold, Francia, la cual usa metano recuperado de un horno de gas de coke. 

Una segunda planta, que usa nafta como alimentación, opera en Japón por 

la Sumitomo Chemical Co. 

Las operaciones básicas que involucra el proceso, son: 1) un 

método para producir una pirólisis del gas diluido 'y 2) un tratamiento del 
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gas de la sección de pirólisis para recuperar acetileno. • 

El diagrama de flujo ilustra una operación típica cuando se 

usa gas natural como alimentación. En una planta que se use nafta u otro 

hidrocarburo líquido como alimentación la diferencia más notable en el 

proceso podría estar en el diseño del quemador y en la utilidad del pro-

ducto. 

La cantidad de acetileno a la salida del quemador cargado 

con gas natural, varía de 30 a 32% en peso basado en el carbón que con-

tiene la alimentación. La cantidad de nafta varía de 34.2 a 38.2% en un 

rango de peso etilenoiacetilenode 0.2 a 2.0 con una relación controlada 

por la velocidad de alimentación y la cantidad de calor producido en la zo 

na de combustión. El acetileno y etileno que se producen de nafta, varía 

de 40 a 54% en peso y pueden obtenerse mayores cantidades si los hidro-

carburos recuperados de los pasos de purificación se recirculan al quema 

dor. 

Descripción del proceso. - Cuando se usa gas natural, el gas 

y oxígeno de 98% de pureza, se precalientan separadamente y se cargan al 

quemador, produciéndose un gas en la sección de pirólisis con un 8% de ace 

tileno. 

El uso de altas temperaturas de precalentamiento aminora la 

cantidad de combustión requerida para proveer el calor necesario a la reac 

ción de pirólisis. Con esto el consumo de oxígeno es más bajo y la coticen- 
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tración de acetileno en el gas de pirólisis es más alta. 

El oxigeno quema parte de las reservas de alimentación, dan-

do con esto el calor necesario.para el cracking del resto de la alimentación, 

produciendo acetileno e hidrógeno. 

El control de tiempo de reacción se logra con un mecanismo- de 

apagado ajustado con la zona de reacción. Esto permite que la reacción se 

pare en el momento deseado y previene la destrucción del acetileno durante 

el cracking. 

La mayoría del carbón formado se elimina continuamente del 

quemador con una cascada de agua cubriendo completamente la paredes in-

teriores de la cámara de combustión. Esto elimina la necesidad de proyec • 

tos para eliminar el carbón, al mismo tiempo que provee una protección 

térmica a las paredes del reactor. La limpieza final del carbón del gas de 

pirólisis se efectúa en una torre de lavado de múltiples pasos donde el gas 

se lava primero con agua y después con aceite. 

Después de una compresión, el gas de pirólisis, se lava para 

eliminar prácticamente todo el CO
2 

(cerca de 99.5%) en dos absorbedores 

de amoniaco-agua. Las trazas restantes de CO2  se, remueven en un desor-

bedor cáustico. El amoniaco previene congelamientos en el paso de lavado 

y secado, que se lleva a cabo antes de la prepurificación. 

En la operación de prepurificación, la corriente helada de CO2  

del proceso, se pone en contacto con corrientes de nafta en una columna de 

absorción de dos niveles, con lo que se eliminan todos los compuestos más 
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pesados que el acetileno. En el primer nivel se eliminan compuestos de 

nC5  y nC6 . El vapor que sale por arriba de esta sección, se manda a 

una sección secundaria de absorción donde se eliminan el metil acetileno 

y componentes más pesados restantes. 

Cada sección de absorción tiene su propio agotador. Además 

se usa un preagotador para tratar el nafta rico del paso secundario de ab-

sorción antes de una separación final. En este paso se recupera el aceti-

leno absorbido, el cual se recircula por succión a un lado del compresor. 

La operación de recuperación está basada en la absorción se 

lectiva del acetileno en amoniaco anhidro. El acetileno se separa del amo 

niaco, se lava con agua y se separa. La pureza del producto es aproxima 

damente 99.8%. 

El cambio de amoniaco como medio de absorción se debe prin 

cipalmente a su selectividad extremadamente alta y a su relativa solubili-

dad en acetileno. Otras razones son: 1) que permite una flexibilidad de 

operación bastante alta y 2) una rápida y económica recuperación. Otra 

razón para el uso del amoniaco es su bajo consumo. La baja temperatura 

que se requiere en el absorbedor de acetileno se produce por la evapora-

ción parcial de un solvente de amoniaco recirculante. El uso de una unidad 

para la refrigeración en el sistema de prepurificación, se puede eliminar 

usando corrientes de proceso de la sección de recuperación. 

El residuo de gas rico en H2, del absorbedor, se lava para 

recuperar el amoniaco, y una parte se usa normalmente en la sección de 
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prepurificación como gas de separación. Este gas se puede quemar como 

combustible o usarse como alimentación para la producción de químicos 

tales como amoniaco y metanol. 

La relación de 2 jC0 en el gas de residuo es aproximadamen 

te 2.2 a 1. Como el proceso se puede adaptar a un amplio rango de presto 

nes, las unidades petroquímicas pueden diseñarse con el mínimo de reque-

rimientos para compresión. 

En plantas diseñadas para usar alimentaciones líquidas tales 

como propano, butano y nafta, se utiliza un quemador que difiere en poco 

del diseñado comunmente. La cámara de combustión se compone de un 

anillo refractario de enfriamiento de agua, único elemento no metálico en 

el quemador. 

Se mezclan las corrientes de oxígeno y gas combustible con 

vapor sobrecalentado y se inyecta por la cabeza de la cámara de combus-

tión. Los hidrocarburos líquidos se mezclan con vapor precalentado y se 

inyectan a alta velocidad en el quemador en un punto abajo de la zona de 

combustión. 

Ventajas del proceso.- El proceso SBA-Kellog permite al 

productor seleccionar o cambiar la alimentación según los requerimien-

tos de la planta y transportar el acetileno bajo presiones sin riezgo en el 

manejo del acetileno.. 
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La reducción de costos resulta de varios factores. Entre és-

tos están las producciones más altas, los requerimientos de compresión 

menores y el uso de corrientes intermedias para abastecer la refrigeración 

necesaria. Esto al igual que otras mejoras descritas anteriormente en el 

proceso, reducen sustancialmente los costos directos de operación al igual 

que disminuyen la cantidad de instalaciones que se requieren. 
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en anos anteriores, se ha visto un incremento conjunto en la demanda de 

plastificantes, los cuales constituyen de un 30 a un 40% en peso de produc 

to vinílico terminado. Los plastificantes para PVC, consisten general-

mente de alcoholes C7  - Cis  los que se producen por el proceso de oxo 

a partir de una olefina, CO e H2  en presencia de un catalizador de co-

balto. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION. - La reacción oxo 

fue descubierta en 1938 por Roelen de Ruhrchemie - Oberhausen, Alemania, 

pero debido a circunstancias que prevalecieron después de la Segunda Gue-

rra Mundial, fué hasta 1952 cuando se instaló la primera planta a escala 

comercial, en Alemania. Después de la Segunda Guerra Mundial, la terno 

logia básica del proceso fué utilizada por compañías interesadas. 

Existen dos rutas aplicables para la producción de alcoholes 

oxo. La primera, la más convencional, produce aldehidos y alcoholes 

b) producción de butanoles a partir de la hidrogenación de butiraldehidos 
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La segunda ruta, forma el alcohol directamente, quizá con 

un aldehido como intermediario, pero sin separación y con hidrogenación 

directa del acetaldehido, como se muestra en la siguiente reacción total: 

C H
3 CHCH

2 	
CO f 211z 	C>1

3
C14

2
CH

2
CH

2
0H 

La relación de H2 /CO en el gas de síntesis puede variar de 

1:1 a 1.8 :1 dependiendo primordialmente del proceso oxo utilizado y en 

particular de la olefina alimentada y de los productos primarios obtenidos. 

En la ruta de síntesis oxo, en la cual la producción de aldehido es predomi 

nante, se prefiere una relación de H2  - CO de 1:1 a 1.24: 1. También tiene 

importancia las concentraciones de H2, CO y la del catalizador, así como 

impurezas tales como C2 114  C21-12  oxígeno y azufre. 

El gas de síntesis de oxo, puede producirse a partir de refor 

orado de vapor de gas natural, gases de refinación y nafta o por la oxida-

ción parcial de hidrocarburo de gas natural, gases de refinería, nafta, ó 

combustóleo pesado. 

La ruta del reformado de vapor consiste de: a) desulfuriza-

ción y reformado catalítico de la alimentación con vapor y recirculación de 

CO2 	b) eliminación de CO2  del gas de proceso y la posible recuperación 

de CO2 del gasóleo dependiendo de la relación C/H de la alimentación y la 

relación H2 /CO requerida en el gas de síntesis y e) compresión de CO2  y 

compresión del gas de síntesis. 

La ruta de oxidación parcial utiliza: a) una unidad de separa- 
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ción para suministrar el oxígeno- requerido, b) una unidad de oxidación par 

cial; o) una unidad para eliminar 1-12S/ COS/ CO2 , y d) compresión del 

gas de síntesis de oxo. 

La comparación económica de las rutas utilizadas para la pro-

ducción del gas de síntesis oxo, se basan en los siguientes procesos. 

1. - Proceso de reformado de metano vapor. - Es un proceso convencional-

mente aplicado al metano. 

2.- Proceso de combinación Recatro en dos pasos. - Este proceso está ba-

sado en un proceso rico en gas de la BASF- Lurgi para una alimentación de 

nafta. 

En el primer paso, el nafta se convierte por medio de vapor 

en un gas rico en metano, del cual en el segundo paso, con un reformador 

de metano vapor y con la adición de CO2 , se produce gas de síntesis. 

El CO que se recupera de ambos procesos se remueve de los 

gases y se recircula al reformador de gas-oxo. 

La combinación Recatro consiste de un generador de gas rico, 

seguido de un reformador tubular. En el reactor de gas rico el nafta ligero 

se convierte en un 60% de CH4, 20% de CO2  y 20% de H2  por medio de la  

adición de vapor a una temperatura de 400°C. El gas que sale del reactor 

está prácticamente libre de hidrocarburos mayores y de carbón. 

En el reformador tubular el gas rico se convierte directamente 

en gas de síntesis oxo por medio de la adición de CO2, dando la relación re-

querida de II2 / co. Desde que se puso en operación la primera unidad comer 

- 65 - 



cial Recatro en 1.965, 14 unidades más se han puesto en operación. 

Las ventajas de esta combinación están en que se pueden usar 

catalizadores normales en la reformación del vapor, los cuales no necesi-

t=an activarse con potasio y que además se puede obtener una relación vapor/ 

nafta de únicamente 2.5kg. / kg de vapor reformado con un alto contenido de 

CO, a pesar de que la cantidad de CO2  recirculada es relativamente baja. 

Para eliminar el CO
2 se pueden usar varios procesos. El pro 

ceso descrito consta de un generador de gas rico, un reformador tubular se 

gvido de un absorbedor en la línea de gas combustible del reformador tubu-

lar donde se recupera el CO2  requerido, ajustando la relación H2 / CO del 

i;as de síntesis oxo. Los absorbedores tienen un regenerador común, de 

donde el CO2 , después de enfriado, se recircula al reformador tubular. 

Si existe una fuente de CO2 externa que se pueda utilizar re-

sultará una ventaja usar el proceso de potasio caliente para eliminar el CO 

porque este proceso elimina el CO2  de la corriente de gas de síntesis para 

dar la pureza requerida con un considerable ahorro en el consumo de vapor 

en el regenerador que el que se requiere en otros procesos para eliminar el 

CO2 . 

3.- Proceso de Oxidación Parcial de combustóleo pesado. - Se describirán 

dos procesos basados en este principio; el proceso desarrollado por la Texa-

co Corp. y el proceso de gas de síntesis Shell, más comunmente usado. 

a) Proceso Texaco Corp. - Es un proceso flexible para la pro-

ducción de gas de síntesis. -Se obtuvieron H2  y COprincipalmente; esta pro 
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ducción de alta pureza se obtuvo de H
2' 

amoníaco anhidro, metanol, com-

puestos oxo, gasóleo o gas reducido obtenido de la reacción de cualquier 

hidrocarburo líquido o gaseoso con oxígeno, aire o aire enriquecido. 

La reacción de oxidación parcial no catalítica se lleva a cabo 

a presión y con condiciones controladas estrictamente; después la corrien-

te que sale del reactor, se apaga directamente o se enfría en un cambiador 

de calor de desperdicio. 

Las mejoras mas económicas se obtienen elevando la presión 

de operación del generador a 2000 psig o más, de tal manera que el gas pu 

rificado fluya directamente sin compresión, facilitando la purificación de 

síntesis, hidrogenación, hidrocking, hidrotratamiento ó hidroterminado de 

varios productos químicos. 

Unos generadores sencillos son capaces de producir más de 

110 millones de ft3/día de H21 CO. 

El hollín se separa con agua del gas producido, se extrae del 

lodo de carbón-agua que resulta y se transfiere al crudo o al combustóleo. 

La mezcla de combustóleo-carbón se quema en un calentador o se recircu-

la al generador; en el proceso se produce carbón y a partir del gas natural 

no se produce hollín. 

El rango de temperaturas del reactor es de 2000 a 2800°F, 

las presiones van desde cercanas a la atmosférica hasta arriba de 2000 

psig. Las temperaturas de precalentamiento varían de 300 a 1 600°F. El 

oxígeno requerido está en un rango de 250 a 275 ft3 /1000ft3  de H2  + CO 
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producido, dependiendo de la alimentación. La producción de H
2 

t CO es 

de 82 a 87% de acuerdo con el hidrocarburo alimentado. La recirculación 

del hollín incrementa la producción de gas de síntesis. El azufre contenido 

en la alimentación puede recuperarse totalmente, como azufre elemental. 

b) Proceso de gas de síntesis Shell. - Este proceso por ser 

el usado mayormente y por las ventajas que ofrece, será descrito con ma-

yor detalle. 

GENERALIDADES DEL PROCESO. - El proceso de gas de sín 

tesis Shell se ha desarrollado comercialmente desde 1936. La primera 

planta, di6 resultados muy satisfactorios de operación, mantenimiento, 

tiempo de corrida y producción. La experiencia de esta primera planta fué 

tal, que se prosiguió a la construcción de una Segunda Planta. 

Este proceso está basado en la oxidación parcial de una alimen 

tación de hidrocarburos en presencia de vapor por medio de oxígeno, con al 

re enriquecido con, oxígeno, dependiendo de su aplicación. 

La reacción es de tipo no catalítica continua, la cual se lleva 

a cabo en un reactor especialmente desarrollado para este propósito. Las 

condiciones de reacción pueden adaptarse rápidamente a la alimentación se-

leccionada. 

El proceso es capaz de convertir cualquier hidrocarburo a par 

tir del metano pasando por gasolina ligera para dar combustóleo residual. 

Los principales productos de la reacción son CO e H2, junto con menores 

cantidades de CO2, Cr-r4, H2S y sulfuro de carbonilo; estos últimos produc- 
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tos se forman del azufre contenido en la alimentación. El azufre puede 

recuperarse como un subproducto, usando el proceso Claus. 

En el proceso existen tres partes esenciales: el reactor, 

el cambiador de calor de desperdicio y la unidad de recuperación de ho- 

llín. Aunque en la mayoría de las plantas existe una unidad de elimina- 

ción de azufre y una unidad para eliminar vapor de agua/CO2 en el reac- 

tor (si únicamente se requiere hidrógeno). 

La presión a la cual opera la planta está en el rango de 5 a 

40 atm. y más altas si se requieren. Aparte de la flexibilidad que ofre- 

ce el proceso, el trabajar con una alta presión da una considerable reduc 

ción en el tamaño de la planta. Esta construcción compacta hace posible 

producir cantidades relativamente altas de gas de agua en plantas peque- 

ñas, reduciendo con esto al mínimo el área requerida y las pérdidas de 

calor. La alta presión en la operación también dió un ahorro en los cos- 

tos de compresión. 

Una característica de los procesos de gas de síntesis de com- 

bustóleo, es la alta temperatura de reacción (1 200 - 1 500°C), con lo que pue 

de presentarse una economía considerable si se utiliza el calor desprendido 

de la reacción. A pesar de la presencia de carbón en el gas es posible utili- 

zar un cambiador de calor de desperdicio el cual puede producir vapor a la 

presión deseada en una operación continua_ 

El vapor producido se usa para recalentar los reactantes y pa- 

ra su inyección en el reactor junto con la alimentación y el oxígeno. 
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El calentador produce alrededor de 2.3 tons de vapor/ton de 

combustóleo gasificado. Se usan 0.75 ton como vapor de proceso y para 

precalentar combustóleo y oxígeno. 

El carbón que se forma durante la reacción se remueve del 

gas por medio de un lavado con agua. 

Existen probablemente tres distintas fases en la reacción. 

Primero una fase de calentamiento y cracking térmico en el cual el hidro-

carburo se descompone en oxígeno y vapor. El hidrocarburo se vaporiza 

si la alimentación es líquida y se mezcla íntimamente con el oxígeno y va-

por . La mezcla de gas se calienta por radiación de la flama y de las pare 

des del reactor. Puede ocurrir un cracking térmico parcial del hidrocar-

buro para dar carbono hidrógeno, metano y radicales hidrocarburos. 

En la segunda fase de la reacción cuando el hidrocarburo se 

calienta lo suficiente, se quema. 

La reacción es altamente exotérmica con un equilibrio tal que 

todo el oxígeno se consume. 

Para prevenir las temperaturas excesivas en la reacción, es 

importante que los reactantes estén muy bien mezclados de manera que las 

reacciones endotérmicas absorban mucho del calor de la reacción exotérmi 

ca, siendo la temperatura total del gas de 2 370 a 2 730°F - (1 300 a 1 500°C). 

En la tercera fase en el reactor, todavía a alta temperatura se 

llevan a cabo algunas reacciones secundarias. 
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Estas reacciones son relativamente lentas y no se alcanza el 

equilibrio. Algunas partículas de carbono se forman pero tienden a consu 

mirse en las condiciones del reactor. 
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Por esto, el tiempo normal de residencia es insuficiente para 

una reacción completa, de tal manera que siempre se encuentra presente 

algo de hollín. 

La composición final de gas producido se determina finalmen-

te por las condiciones de equilibrio de la reacción de cambio de agua a gas 

a una temperatura de 2 280 a 2 370°F (1 250 a 1300°C). 

	

CO + 14 O 	 CO + 

	

2 	2 	
W

2 

Parte del vapor se alimenta al reactor para controlar la tem- 

peratura de flama. En los limites normales de operación, la presión del 

reactor afecta muy poco la composición. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. - La planta se diseñó original- 
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mente para convertir 50 tons. métricas de combustóleo por día en gas de 

agua a una presión de 25 atm. 

El oxígeno que viene de la unidad.de separación de aire, se 

comprime en compresores reciprocantes a 30 atm. El precalentamiento 

alrededor de 220°C se lleva a cabo en calentadores de serpentín en ser-

pentín con vapor, El oxígeno se mezcla después con el vapor requerido 

para el proceso y se introduce al reactor. 

El combustóleo, se bombea a un precalentador de serpentín 

en serpentín, en el cual el calentamiento del vapor es aproximadamente 

220°C antes de entrar al reactor. 

El combustóleo, el oxígeno y el vapor se mezclan íntimamen-

te en un combustor de diseno especial, patentado por la Shell, antes de en-

trar a la zona de reacción. El reactor se recubre con un material aislan-

te para minimizar las pérdidas de calor. 

Los productos de la reacción pasan al cambiador de calor de 

desperdicio donde se enfrían a pocos grados alrededor de la temperatura 

de vapor (230°C aprox.). El cambiador suprime la necesidad de bombas pa 

ra la recirculación de agua caliente. El gas que sale del calentador pasa a 

la sección de eliminación de C, antes de salir de esta sección, pasa a tra-

vés de un lavador, en el cual el gas se enfría a 30°C. 

El gas se procesa después en una unidad de eliminación de COS 

y el 1-125 se lava antes de entrar a la unidad de conversión de CO para la pro 

ducción de H2crudo. 
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El equipo para lá recirculación del hollín en el prodeso Shell 

es muy sencillo y compacto. Existen unidades de gas de síntesis equipa-

das con recuperación de hollín (pelletizing) que únicamente necesitan la 

adición de equipo homogéneo. Estos equipos son compactos y consisten 

en implementos automáticos los cuales requieren poco espacio y un bajo 

costo de instalación. 

El sistema de recuperación de hollín sirve para el buen con-

trol en la separación de agua de lavado y hollín. Después de la separación 

el hollín puede dispersarse y homogeneizarse fácilmente en cornbustóleo. 

En corridas hechas durante un período de 18 meses, se mos-

tró que la eficiencia del proceso Shell (95%) no era afectada por la recircu 

lación de hollín, 

Ventajas del Proceso.  - La planta, la cual es completamente 

automática, opera con dos hombres por turno. La supervisión solo se re-

quiere por corto tiempo. 

Especialmente satisfactorio es el bajo contenido de carbón en 

el gas que sale de la planta, lo que facilita posteriormente el proceso para 

remover el H2S. 

El recubrimiento refractario especial del reactor resulta ópti 

mo ya que nunca se ha reemplazado desde su instalación. El óxido de vana 

dio que podría originar compuestos de vanadio en la alimentación, no ataca 

al material refractario. 
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El cambiador de calor de desperdicio no requiere limpieza ó 

mantenimiento y la producción de vapor se mantiene constante. 

Toda la planta de gas de síntesis, excepto el sistema de ali-

mentación de oxigeno, está construido de acero al carbón, con lo que la 

corrosión se puede considerar despreciable. 

Además este proceso resulta más económico, en cuanto a 

los combustibles empleados. 
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AMONIACO  

GENERALIDADES.  - Hoy en día, la reacción del hidrógeno 

con el nitrógeno de la atmósfera para formar amoniaco, es la base de la in 

dustria de los fertilizantes nitrogenados. Hasta 1880, se consideraba casi 

imposible llevarlo a cabo de una manera práctica, pero gracias a los traba 

jos del químico alemán Fritz Haber, pudo resolverse este problema, con el 

desarrollo de una unidad a escala, pequeña, capaz de producir 80 gr/hr. de 

amoniaco con un catalizador de osmio. Uno de los problemas más grandes 

era el catalizador, además era: deseable un equilibrio a bajas temperaturas; 

la reacción procedía rápidamente alrededor de 700°C, pero el equilibrio no 

era posible a estas altas temperaturas; por tanto el problema estribaba en 

encontrar un catalizador que diera una conversión comercialmente conside-

rable abajo de 500°C. El catalizador que se desarrolló eventualmente por 

Alwin Mittasch en BASF consistía de hierro promovido con óxidos metáli 

cos. 

Actualmente, las temperaturas en la síntesis de amoniaco se 

encuentran en el mismo rango que las del proceso primario (400 - 650°C) 

con algunas variaciones que dependen del proceso específico. Las investiga 

ciones de Fritz Haber convencieron al consejo de la BASF para realizar un 

trabajo experimental en el proceso de arco eléctrico, sobre el cual trataron 

de hacerse desarrollos para la síntesis directa a partir del hidrógeno y nitré 

geno. Contrataron un ingeniero, Carl Bosch, quién trabajó en los detalles 
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de construcción, construyéndose la planta piloto en 1911 en Alemania. 

Mas tarde, la BASF, montó una nueva planta en Oppau, Ale-

mania con una capacidad de 30 ton/día, la primera planta mundial de amo-

niaco sintético. Este proceso se conoce como el de Haber - Bosch y la 

principal diferencia entre este proceso original y las muchas variaciones 

desarrolladas hasta la fecha, es la presión de operación; aunque también 

existen ligeras variaciones en las temperaturas de operación y el catalina 

dor. La fuente de hidrógeno para la unidad de síntesis de amoniaco era va 

por de.agua. Se han desarrollado otras fuentes de hidrógeno, pero hasta 

la fecha las principales son, gas natural o productos del petróleo. 

El proceso para la producción de amoniaco consiste esencial 

mente en la reacción del nitrógeno e hidrógeno a alta temperatura y presión 

de acuerdo a lo siguiente: 

+ 	3$ 	 2 PH 3 

La investigación más importante en la industria del amoniaco 

se ha hecho en torno a la obtención del hidrógeno al más bajo precio posible. 

Hoy en día, prácticamente todo el hidrógeno para la síntesis de amoniaco, 

se obtiene del gas natural o del petróleo, pero existen excepciones de plantas 

basadas en gas de coke quemado. Generalmente se prefieren gas natural y 

fracciones de. petróleo para la Fr eparación de hidrógeno, excepto en aquellos 

países que carecen de fuentes naturales de petróleo o gas natural. La selec 

ciare del proceso en particular o de la alimentación, depende de la utilidad de 
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la alimentación y de la economía del área en la cual se construirá la planta. 

En aquellos casos en que el hidrógeno se obtiene con una pure 

za relativamente alta (electrólisis, reformadores catalíticos, gases de sali-

da de plantas de cloro, etc.), el H2  se purifica y se lava con nitrógeno líqui 

do, antes de entrar a la unidad de síntesis. 

Es por esto que cuando se produce hidrógeno de materias pri-

mas tales como gas natural, petróleo o carbón de piedra, se necesita una 

planta mas compleja. En estos procesos, se requieren los siguientes pasos. 

1.- Conversión de hidrocarburos para la síntesis de gas (CO e 112). 

2.- Conversión de CO a H2  y CO
2 

por medio de la conocida reacción de cara 

bio de gas de agua. 

3.- Eliminación de dióxido de carbono. 

4.- Purificación final. 

5.- Síntesis de amoniaco. 

Existen dos procesos básicos para obtener H2  de los hidrocarburos. 

1.- Reformado de vapor 

2.- Oxidación parcial. 

En el proceso de reformado de vapor, los hidrocarburos se 

convierten a dióxido de carbono e hidrógeno en presencia de vapor mientras 

que se añade aire durante el paso de reformado para abastecer el nitrógeno 

requerido para la síntesis de amoniaco. Los hidrocarburos que pasan a naf 

tas (a un punto final de 420°C) se pueden usar en el proceso. En el proce-

so de oxidación parcial, el oxígeno se introduce en el primer paso, introdu- 
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ciéndose el N2 antes de la síntesis de amoniaco. El proceso puede operar 

con un amplio rango de hidrocarburos. 

Debido a las constantes mejoras en la tecnología, primera-

mente en el uso de altas presiones en la unidad de reformación y en el uso 

de nuevas bajas temperaturas que cambian los catalizadores de conversión, 

se han disminuido los costos según informes actuales. 

Aunque los convertidores que se usan en el presente, están 

basados en el principio original - combinación de 112 y N2  a alta presión en 

presencia de un catalizador adecuado - la selección de un tipo particular 

de convertidor depende de las condiciones locales. En los últimos ahos se 

ha desarrollado un nuevo convertidor en Osterrelchische Stickstoffwerke AC 

en Li
nz  
zn, Austria, el cual tiene varias ventajas sobre los otros convertidores 

utilizados en la actualidad. 

Los más importantes tipos de convertidores que se conocen 

hoy en día, se pueden clasificar como sigue: 

1.- Convertidores empacados continuos 

2.- Convertidores empacados, subdivididos en varias secciones; el calor de 

formación de amoniaco, se libera en cada paso empacado, se incrementa la 

temperatura del gas a una temperatura definida; la temperatura del gas se 

reduce después por inyección directa de una mezcla fría de 112  - N2  entre 

los espacios libres entre cada paso. 

Además de envenenamientos en el catalizador, el factor mas 

importante que influye en la vida del catalizador es la temperatura de opera 

ción. Generalmente 550°C se considera la máxima temperatura permisible. 

- 78 - 



Otras informaciones dan 520°C como el límite para una operación continua. 

Si el catalizador se usa en prolongados períodos de tiempo a temperaturas su 

periores a este último valor, se inactiva prematuramente y la estructura de 

las partículas se destruye. La selección del tipo de convertidor se basa en 

las condiciones locales. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION. - El proceso original 

para la obtención de amoniaco, fue desarrollado por Fritz Haber en la BASF. 

Este proceso ha sido modificado por varias firmas. La principal diferencia 

entre los procesos modificados y el original, son las altas velocidades de 

conversión obtenidas. 

1.- Proceso Oesterreichische Stickstoffwerke (OSW). - Este proceso fue de-

sarrollado por la USW en Austria. La principal característica es el diseno 

del convertidor, el cual evita la división de la corriente de gas en dos. Nor 

malmente la alimentación se divide en dos para evitar un incremento en la 

temperatura de las paredes del recipiente a presión. En el proceso OSW, 

el gas de alimentación que entra se pasa a través de un espacio anular entre 

eI convertidor y la pared del recipiente. 

2.- Proceso SEA.- Este proceso se utilizó primeramente en las plantas de 

la SBA y en las unidades de síntesis de amoniaco vendidas a la URSS y a Hun-

gría. Opera a 300 - 325 atm y a 450 - 575°C, con una larga vida del cataliza 

dor. El producto es amoniaco líquido. Se recupera vapor de baja presión a 

20 atm. 

 

0 
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El gas de la síntesis que es una mezcla de H2  y N2, entra al 

convertidor de amoniaco después de una purificación y compresión. Pasa 

después a un cambiador de calor en el cual se precalientan los lechos del 

catalizador donde la reacción se lleva a cabo, por medio de los gases pro-

ducidos; luego pasa a través del generador de calor de recuperación de va-

por, donde se produce vapor por medio de una circulación forzada de agua. 

El sistema que produce vapor incluye un tanque de almacenamiento de agua 

desmineralizada con su conexión de venteo, una bomba de alimentación, un 

generador de circulación forzada de vapor en el convertidor de amoniaco, 

una bomba para la recirculación de agua caliente a presión y un tanque de 

vapor para separar vapor del agua-. 

El producto que sale del reactor a una temperatura cercana 

al punto de rocío del amoniaco, pasa a través de un condensador en el cual 

el amoniaco producido se condensa por enfriamiento con agua. 

El gas de la síntesis que no reacciona se separa del amoniaco 

condensado en el separador, obteniendo su presión original con un recompre 

sor y pasándose eventualmente por un filtro de aceite antes de mezclarse 

con el gas fresco producido. 

El amoniaco líquido producido se colecta en el fondo del sepa 

radar de amoniaco, descargándose luego automáticamente a un tanque en la 

parte inferior, en donde los gases disueltos se liberan por medio de una re-

ducción en la presión del amoniaco líquido. Ésto último se pasa automática 

mente y se manda a un tanque de almacén. 
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3.- Proceso Casale. - Las altas presiones involucradas en el proceso Ca-

sale producen amoniaco anhidro a temperaturas promedio del agua de en-

friamiento. Un sistema jet-inyector elimina la necesidad de un compresor 

de.  recirculación. Esto reduce la contaminación del combustóleo, manteni-

miento y costos capitales. El sistema esta diseñado para obtener 2 a 3% de 

amoniaco en la corriente de recirculación que regresa al convertidor, con 

una ligera baja en la velocidad de reacción del amoniaco y evitando un sobre 

calentamiento del catalizador. El gas se obtiene en una celda de síntesis a 

7 000 psi. El gas de alimentación comprimido pasa a un eyector donde se 

mezcla el gas recirculante de la síntesis que no reacciona con este gas. 

Además el eyector se instala de tal manera que permita mezclar el gas de 

alimentación con el amoniaco condensado que se produce. Este gas (preca- 

lentado por intercambio con el gas que sale del convertidor) fluye a través 

del lecho del catalizador. En este momento, una parte del N2  e H2  reaccio 

nan para dar amoniaco. Los productos de reacción se enfrían por un inter 

cambio interno de calor y se pasan a un condensador de amoniaco con agua 

fría, donde se condensa el vapor de amoniaco. El gas se purga en este pun 

to para limitar la creación de gases inertes en el circuito. 

El amoniaco fluye dentro del separador de alta presión, el 

gas recirculado se regresa al convertidor, y el amoniaco anhidro se sepa-

ra. Este amoniaco anhidro fluye al separador de baja presión, donde la 

presión se reduce a 1 000 psi. Los gases disueltos se descargan añadiéndo-

se a la purga que fluye del circuito a alta presión. Los gases de purga com- 
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binados se enfrían para recuperar el amoniaco líquido. Esto se une con el 

amoniaco anhidro del separador de baja presión. El gas de purga se regre 

sa al horno de reformado primario para usarse como combustible. 

4.- Otro proceso para la obtención del amoniaco es el desarrollado por la 

M.W. Kellog, del cual se describirán sus características a continuación. 

GENERALIDADES DEL PROCESO. - La Kellog ha desarro-

llado un convertidor con múltiples lechos catalíticos. Dentro del proceso 

se establece un control de temperaturas muy estricto en el apagado entre 

lechos del gas frío. 

El convertidor consiste de un tanque a alta presión con una 

sección catalítica y un cambiador de calor. La sección catalítica consiste 

de un cilindro dentro de un tanque a presión con un espacio anular entre los 

dos. La sección catalítica contiene varios lechos soportados sobre mallas. 

Para mantener el catalizador a una temperatura óptima para dar un máximo 

de producción, el gas de alimentación frío se inyecta antes de cada lecho ca 

talítico. La parte superior del lecho contiene las menores cantidades de ca 

talizador. Ya que el gradiente de temperatura está de acuerdo con la suce-

sión de los lechos, el tamaño de los mismos está graduado de tal manera 

que el lecho del fondo es el más grande. Abajo de la sección catalítica está 

el cambiador de calor. El apagado en la parte superior permite la introduc-

ción de gas de alimentación sin precalentamiento y además el control de tem 

peratura en el primer lecho catalítico. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. - En este proceso, los hidro- 
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carburos se descomponen en vapor por medio de la siguiente reacción: 

CH
4 

+ N2 0 ----p. CO 	+ 3512 

El reformado primario convierte cerca del 70% del hidrocar 

buro alimentado en el gas de síntesis principal, en presencia de vapor usan 

do un catalizador de níquel. La presión en este primer reformador es de 

400 a 500 psig. 

En el reformador secundario, se introduce aire para abaste-

cer el N2. El calor de combustión del gas reformado parcialmente, dá la 

energía para reformar el resto del gas después de que reacciona con el oxí-

geno del aire. 

La corriente de salida del reformador secundario se enfría 

en intercambiadores y se manda al convertidor de CO el cual contiene dos 

cargas de catalizador; 1) en el primer paso un catalizador convencional de 

alta temperatura y 2) en el segundo paso un catalizador para baja tempera 

tura. Las temperaturas en los reformadores primarios y secundarios son 

aproximadamente de 1 400°  a 1 800°F mientras que las temperaturas de 

cambio de reacción son de 800°F en el primer paso y 500°F en el segundo. 

La corriente de salida del reactor después de recuperar calor 

se enfría y se manda a la sección de purificación del gas El CO2  se elimina 

del gas de síntesis con un carbonato caliente regenerativo MEA (rnonoetanol 

amina) u otro sistema de eliminación de CO2  estandar. Después de eliminar 
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el CO2, el resto de CO y CO2  se elithina por metanación. El gas de, síntesis 

puro que resulta, se comprime y se mezcla con una corriente de recircula-

ción la cual se introduce al último paso del compresor. El gas se enfría con 

una refrigeración de amoniaco, y el amoniaco anhidro que contiene la corrien 

te de recirculación, se separa. El gas de síntesis se pasa a través de un in-

tercambiador de alimentación-corriente de salida, y después al convertidor. 

Los vapores que salen del convertidor se enfrían en contracorriente con la . 

alimentación y se recirculan uniéndose a la síntesis, de donde el amoniaco 

líquido anhidro se condensa y se separa. 

La selección de la presión de la síntesis de amoniaco depende 

de la capacidad de la planta y de la selección del compresor. Las unidades 

de alta capacidad que involucran el uso de compresoras centrífugas tienen 

presiones en el rango de 2 000 a 4 500 psig. 

VENTAJAS DEL PROCESO. - El proceso puede utilizar como 

materia prima para la producción de amoniaco; gas natural, gas de refinería, 

gas de coke quemado o hidrocarburos ligeros y aire, y también hidrocarburos 

ligeros. 

Las ventajas principales de diseno son el incremento en la can-

tidad producida y una vida del catalizador más larga. 

Nota:- Mientras que se ha demostrado que existe muy poca diferencia en los 

costos de producción de amoniaco a presiones bajas y medias la SNAM PROGE 

TTI ha desarrollado un nuevo proceso de separación de amoniaco, el cual hace 
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el proceso a baja presión mas atractivo 

El nuevo proceso de separación está basado en la absorción 

de amoniaco en un cambiador de película y un secado de gas por inyección 

de amoniaco y agua. Los principales resultados experimentales fueron 

que: La absorción de amoniaco con agua resulta económica por el bajo con 

tenido de residuos, lo que evita una baja en los cambiadores. La inunda-

ción ocurre únicamente a Reynolds muy altos en fase gaseosa (300 000).-

Se obtiene una alta eficiencia en la transferencia de masa. Se puede obte-

ner fácilmente una solución concentrada de amoniaco (75 - 80% en peso de 

amoniaco) incrementando la presión de operación a 150 kg/cm2 . 
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UREA 

GENERALIDADES, - Hasta hace pocos años, la melamina se 

producía por medio de la trimerización de la dicia_ndiamida. En los últimos 

años, esto se ha reducido debido al desarrollo de nuevos procesos que utili-

zan urea como materia prima. Uno de estos nuevos procesos es el desarro 

liado por la Austrian Nitrogen Works, en donde la melamina que se produce 

de una alta pureza, se obtiene de la urea que se utiliza corno fertilizante. 

La producción de la urea como compuesto orgánico a partir 

de uno inorgánico como es el cianato de amonio, fue estudiada por F. Wiihler 

en 1828. En 1870, Basaroff sugirió un proceso para la síntesis de urea a 

partir del amoniaco y dióxido de carbono. La producción de urea por este 

método se inició en 1920, concediéndosele el crédito como iniciador del mis 

mo, a I.G. Farben. Las compañías Du-Pont e Imperial Chemical Industrial 

lo empezaron a usar en 1935. Hubo también otras compañías en varios paí-

ses trabajando con este proceso para producir urea en pequeña escala, pero 

la producción mundial se mantenía baja hasta los años 50, en comparación 

con la demanda de la misma que era grande. 

La producción anual mundial de urea fue de 350 000 tons. en 

1954 y en 1966 fue de 9 900 000 tons. Esto debido en parte a que muchas com 

pañías productoras de fertilizantes utilizaron el proceso Farben por resultar 

económico. Varias compañías tales como la BASF, Du Pont, ICI, Allied Che 

mical, Montecatini, Lanza, Invental Dutch State Mines, Toyo Koatsu, Sumo- 
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tomo Chemical Co., contribuyeron a la optimización del desarrollo de la 

síntesis de urea, porque tenían las materias primas necesarias. 

M. Frejaeques fue el primero que definió claramente las ba 

ses teóricas para la síntesis de la urea y S. Kawasumi fue el primero en 

describir el mecanismo de la reacción en el reactor mismo. 

En el período de 1950 a 1960 la capacidad de las plantas de 

urea era de 50 a 150 tons. por día, debido a que los productores maneja-

ban operaciones a gran escala con procesos que no habían sido probados y 

ya en 1961 todos los nuevos procesos que fueron propuestos en 1950 habían 

sido probados a escala comercial. Por esta época de período de prueba, 

se demostró que el proceso de recirculación de solución de carbamato, era 

el mejor, con lo que se pensó en la construcción de nuevas plantas. 

Hoy en día se construyen plantas con capacidades de 100 a 

300 toas. por día en donde exista una localización de mercado estratégica. 

Este tipo de operación con plantas de recirculación parcial de urea tiene 

ventajas económicas cuando a la obtención de urea se agrega la de ácido 

nítrico y nitrato de amonio, sobre todo si en la planta la urea es el único 

fertilizante que se produce. 

Los productores de fertilizantes que desean instalar estas 

plantas de gran capacidad, requieren que estén basados en el proceso de 

recirculación de solución de carbamato. 

Por lo tanto si el proceso usado es eficiente, el tamaño del 

equipo requerido se reduce y los costos de operación e instalación se mini 
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minan. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION.  

1.- Proceso típico de recirculación completa. - Este proceso produce una 

solución de urea a partir del amoniaco y dióxido de carbono basado en la 

recirculación de solución de carbamato. 

El amoniaco líquido, el dióxido de carbono gaseoso y una so 

ilación acuosa de carbaxnato (conteniendo amoniaco) se alimentan simultá-

neamente al reactor; cuya temperatura es de 175° a 200°C y presión de 

190 a 230 eaxn. 

El dióxido de carbono gaseoso reacciona con el amoniaco 

para dar carbamato de amonio. 

La reacción es espontánea, completa y exotérmica. Bajo 

estas condiciones y con suficiente tiempo de residencia, un porcentaje de 

la solución de carbamato se deshidrata para dar urea y agua. 

Esta reacción de deshidratación, la cual es endotórmica, no 

es completa y el porcentaje de carbamato de amonio que puede deshidratar 

se depende del equilibrio en la reacción que a su vez depende de las condi-

ciones de operación, como son: temperatura, presión, densidad, propor-

ciones moleculares de amoniaco, dióxido de carbono y agua alimentados al 

reactor y del diseno del reactor. Como el agua es un producto final en la 

deshidratación, es obvio que cambiará el equilibrio de la reacción al redu-

cirse la cantidad de deshidratación y por tanto la cantidad de urea produci- 
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da. Si se presenta el caso contrario de añadir más agua tendrá que aumen-

tar la alimentación de amoniaco a dióxido de carbono. 

Las proporciones moleculares de amoniaco, dióxido de carbo 

no y agua alimentados al reactor se determinan añadiendo estos componen-

tes en las tres corrientes de alimentación al reactor. La relación mol de 

amoniaco a dióxido de carbono varía de acuerdo a los procesos de recircula 

ción de urea. El porcentaje de carbamato de amonio que se deshidrata a 

urea y agua al pasar por el reactor varia de 80 a 75% dependiendo de las pro 

porciones molares alimentadas. 

El carbamato en el reactor (incluyendo el que viene de la so-

lución recirculada) se deshidrata parcialmente a urea y agua. La corriente 

de salida del reactor que contiene amoniaco, carbamato de amonio (sin des-

hidratar), urea y agua sufre una baja de presión y se alimenta como primer 

paso a un recipiente de descomposición de carbamato. En muchos procesos 

de este tipo se consideran dos niveles; de descomposición y condensación. 

El primer nivel opera a una presión de 20 a 25 atm. y el segundo a 1 atm. 

En el primer nivel de descomposición se descompone la mayor parte de car 

bamato de amonio en amoniaco y dióxido de carbono gaseosos. El exceso 

de amoniaco se saca también en la corriente de salida del reactor. La fase 

gaseosa se manda como primer paso a un condensador de carbamato y la fa 

se líquida se manda a un segundo nivel de descomposición donde se descom-

pone el carbamato de amonio restante en amoniaco gaseoso y dióxido de car 

bono gaseoso. El exceso de amoniaco también se elimina de la fase líquida. 
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La fase líquida que sale del recipiente de descomposición es 

la solución de urea. Las fases gaseosas de los dos niveles de descomposi 

ción se mandan a los condensadores de carbamato correspondientes a este 

nivel. Estas fases contienen vapor de agua, el cual se separa de las fases 

líquidas. La mayor parte del exceso de amoniaco se usa en la reacción pa 

ra eliminar el gas que sale del primer nivel de condensación de carbama-

to, condensándose por enfriamiento directo y recirculándose al reactor. 

La técnica de dos niveles, reduce en gran cantidad el consu 

mo de agua de enfriamiento, y esto constituye un importante punto de vis-

ta para el diseño del proceso. 

En muchas plantas, el dióxido de carbono se libera por un 

proceso de purificación de gas en la síntesis de amoniaco, y el costo del 

dióxido de carbono no afecta mayormente los costos de producción. 

Cerca del 65% del consumo de energía eléctrica en la planta 

de urea se utiliza en la compresión del dióxido de carbono. Y el otro 35% 

restante es utilizado en bombas, transportadores, ventiladores, etc. 

2.- Proceso térmico de la urea. - Los productores generalmente seleccio-

nan un proceso en base a los costos de instalación de la planta. Y por eso 

la Compañía Chemico obtuvo la patente de un nuevo proceso llamado "Ther-

mo Urea Process" el cual está basado en el uso de una centrífuga de com-

presión adiabática para la recirculación del carbamato de amonio gaseoso 

al reactor. 

Dado que las diferencias más significativas en los requisitos 
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de operación son el consumo de vapor y el agua de enfriamiento, la Chemi-

cal Co. reporta el consumo más bajo de ambos, esto se debe al hecho de 

que la Chemico usa un técnica única de recuperación de calor. 

Este nuevo proceso de recirculación de urea se ha llamado 

"Thermo Urea Procese", porque está basado en la termodinámica ya que 

los procesos de recirculación de urea han sido estudiados y optimizados en 

base a los principios de equilibrio líquido-vapor. 

Es por esto que se requiere, el uso de vapor externo para 

la descomposición de carbamato. En este nuevo proceso, el calor de con-

densación del carbamato se recupera a una alta temperatura y se utiliza 

para producir el vapor requerido para la descomposición y acabado de la 

urea. Esto mejora mucho la economía de la producción de urea porque se 

eliminan muchos pasos en el proceso al igual que el correspondiente equi-

po requerido, por ejemplo; condensadores de carbamato, bomba de recir-

culación de carbamato, condensadores de amoniaco, cambiadores de calor 

para la condensación, bombas centrifugas, etc. El uso de agua de enfria-

miento se elimina y el vapor necesario se abastece con el calor recuperado 

de la condensación de carbamato a elevada temperatura. Los compresores 

centrífugos deben manejar necesariamente grandes volúmenes de gases, y 

la Chemico Thermo Urea satisface este reqUisito. 

Estudios preliminares sobre los costos indican que una plan-

ta basada en el Chemico Thermo Urea Procese, deberá ser menor que una 

planta que opere con la técnica de recirculación de solución de carbamato. 
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3.- Un nuevo proceso desarrollado por la SNAM, muestra algunas ventajas, 

que hacen que se Ie considere de una manera más amplia. 

GENERALIDADES DEL PROCESO. - El proéeso SNAM está 

patentado en varios países, y la primera planta diseñada de acuerdo a este 

nuevo proceso, entró en operación desde principios de 1966. 

El desarrollo industrial de la urea comenzó hace cerca de 40 

anos, pero la técnica usada para su producción, ha evolucionado rápidamen 

te. El crecimiento en los últimos 15 años ha creado un interés continuo. 

La competencia ha obligado a diferentes compañías a mejo-

rar sus procesos para poderse mantener en igual posición en el gran nego-

cio de construcción de plantas de urea. Este crecimiento ha variado confor_ 

me a los avances técnicos de sus procesos. 

Se desarrollaron varias rutas, pero año con año, las diferen 

tes técnicas iban siendo similares, porque cada mejora introducida en un 

proceso era adoptada rápidamente por los otros, debido a que la protección 

de la patente era difícil en muchos casos. 

Los procesos más importantes con recirculación total como 

Chemico, Montecatini, Stamicarbon y Toyo Koatsu, usan básicamente en 

principio un proceso común; la recirculación del carbarnato sin reaccionar 

como solución acuosa a través de un sistema de múltiples pasos, se efectúa 

a diferente presión, de 45 Kg/cm2  hasta una presión atmosférica. 

Este sistema fue introducido primeramente por Montecatini 
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en 1958, representando una mejora sustancial comparado a técnicas anterio 

res. 

La Chemin° también introdujo un importante desarrollo; la 

recuperación parcial del calor útil para la absorción del carbamato, para 

ahorrar vapor. Aunque esto fue después adoptado por Montecatini y Toyo 

Koatsu. Por lo que desde este punto de vista, el proceso Chemico se basa 

únicamente en las diferentes relaciones de 	3/CO2 en el reactor y en el 

diferente manejo de la solución de urea para obtener el producto final. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. - Este proceso fue desarrolla 

do por la SNAM después de un largo periodo de pruebas de laboratorio y co-

rridas sucesivas en una planta piloto. El sistema básico del proceso SNAM 

se estableció a partir de las siguientes consideraciones teóricas. La urea 

se forma de acuerdo a las siguientes reacciones: 

2M1 	 C 13 
2 
	 esa  COO »14 

Gas 	 Gas 	 Liquido 

Id El
2

CM:1PM 

Liquido 

  

2
e L414

2 	
H2O 

Líquido 	Líquido 

  

  

La presión de disociación del carbamato líquido en el equili-

brio heterogéneo de acuerdo a la primera reacción, és una función de la tem 

peratura y composición de la fase vapor. 
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Considerando esto, el carbamato, en presencia de amoniaco 

puro o dióxido de carbono en fase vapor, puede disociarse a cualquier pre-

sión. Por lo que a partir de este principio, el proceso SNAM usa tinicam.en 

te un paso de recirculación de carbamato a alta presión. El carbamato con 

tenido en la corriente de salida del reactor se descompone y se separa de 

la solución de urea en un recipiente de descomposición diseñado especial-

mente, en donde una corriente de amoniaco puro permite la descomposición 

del carbamato a una presión mayor de 80 kg/cm2  y arriba de la presión de 

reacción. 

El contenido restante de carbamato en la solución de urea 

que sale del recipiente de descomposición de carbamato es despreciable 

(abajo del 2%); esto se debe al elevado contenido de amoniaco en fase vapor, 

lo que afecta grandemente a la descomposición del carbamato. 

En el proceso SNAM se registra una importante mejora en 

el recipiente de descomposición de carbarna.to y consiste en la alta presión 

de los vapores a la salida, lo que permite una absorción a una temperatura 

excepcionalmente alta (150° - 180°C). 

La solución acuosa de amoniaco y carbamato se obtiene en 

el absorbedor en muy poca agua, lo que resulta ser una importante ventaja 

para la velocidad de conversión en el reactor. 

Debido al alto nivel térmico del absorbedor de carbamato to-

do el calor desarrollado se puede recuperar Como vapor usado en la concen 

tración de urea. 
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El residuo de amoniaco en la solución de urea que sale del 

recipiente de descomposición de carbamato, lo cual constituye un factor 

importante para el consumo de vapor en las corrientes de salida de los 

cbncentradores de urea, puede controlarse fácilmente por la temperatura 

de la solución de urea. 

El recipiente de descomposición de carbamato opera a una 

temperatura relativamente alta (160° a 200°C) para obtener la descompo-

sición completa del carbamato y reducir el residuo de amoniaco. 

En este caso la temperatura no es crítica para la descom-

posición de la urea. 

El material de construcción del recipiente de descomposi-

ción y de otras partes de la planta, es acero inoxidable comercial. 

Esto permite la protección a la corrosión debida a la pre-

sencia de un gran exceso de amoniaco. 

De esta manera se puede obtener un producto muy puro y 

tambián la alta presión de 80 a 150 kg/cm2  resulta útil para recircular la 

solución de carbamato al reactor. 

La presión del reactor puede controlarse igualándola a la 

presión del recipiente de descomposición de carbamato, eliminándose así 

las bombas de recirculación de carbamato. 

Las bombas para la recirculación del carbamato pueden te 

ner una cabeza de 100 kg/cm2  máxima si la presión se conserva en los va 

lores tradicionales (180 - 250 kg/cm2). En este caso se puede sustituir 
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una bomba centrífuga por una bomba reciprocante, usada normalmente en 

el servicio, dando esto un ahorro en los costos de instalación y manteni-

miento. 

VENTAJAS DEL PROCESO. - Este proceso resulta ventajo-

so porque: el consumo de vapor se reduce a 0.9 ton/ton de urea obtenida, 

aunque otros consumos si son comparables con los correspondientes al 

proceso SNAM. Además los costos de instalación y operación son bajos; 

se eliminan o reducen los problemas de bombeo de la solución de carbama-

to. Y el producto contiene un mínimo de impurezas. Por ejemplo para la 

urea como fertilizante, el contenido de impurezas es del 0.5% en peso. 

• En lo que respecta á la materia prima, el 98% de conversión 

mostrado por los datos de consumo, puede considerarse bueno. 

El consumo de energía se reduce prácticamente a la cantidad 

requerida para la compresión del dióxido de carbono (80% del consumo total). 

La energía para la compresión del dióxido de carbono es bási 

camente la misma en todos los procesos. 

Una diferencia notable en el consumo de vapor, muestra que 

esta cantidad resulta afectada por pequeñas variaciones en la cantidad produ 

cida y en el sistema de recuperación de carbamato, por lo que los esfuerzos 

de diferentes compañías están enfocados a ello ya que el consumo de vapor 

tiene una importancia básica en los costos de producción de urea. 
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FENOL 

GENERALIDADES. - El fenol se obtiene de dos formas prin-

cipales que son: 1) métodos sintéticos (96%) y métodos naturales (4%). 

De los métodos sintéticos el 43% se produce por medio de la ruta del curve 

no y la cantidad de fenol producida por métodos naturales continuará sien-

do relativamente pequefia. Se espera un crecimiento en el consumo de fe-

nol de un 5% anual durante los próximos tres anos: 

El fenol vía sintética se obtiene principalmente por medio de 

los siguientes métodos:. cumeno (43%), Raschig (19%), clorobenceno 

rinación, 18%), sulfonación (16%) y otros (4%). 

El consumo del fenol se divide en nueve aplicaciones principa 

les: resinas fenólicas, bisfenol A, fenoles alkilados, caprolactama, ácido 

adípico, .refinación del petróleo, plastificantes, áCidos 2,4,D pentaclorofe 

nol y varios. 

Las resinas fenólicas han dominado por anos el mercado del 

fenol y lo seguirán haciendo ya que su consumo es el 50% del consumo total 

de fenol. Estas resinas se utilizan en materiales moldeados como son acce 

sorios eléctricos tales como tableros, manijas de herramienta, tapones de 

botella, agitadores de lavadoras, accesorios para automóvil, teléfonos y va 

ríos. 

También se utiliza-como resinas adhesivas para lami_nadG, 

aislación termica, recabringientos de madera, armazones moldeados y 

usos como adhesivos. Y como recubrimientos de proteceión, auroue tam- 
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bién tienen otros usos. En el parnao de la electricidad se espera oue co.nti- 

e .1.a. .Z.7113 	 , 

r._oresenta. elereclrniento 

5.` e s in_ a s 	 puedan acs..oa.- 

rae todo el mercado ee madera laminada sus usos tienen un incremento 

más rápido que el de la industria de la construcción. 

Las otras salidas, están incrementando a razón de un.  6 a 7% 

orernedio anual, el mercado de la resina fenólica. 

El mercado del bisfenol A ha creddo rápidamente debido a su 

consumo rn policarbona.tos y resinas epoxi. Los policarbona.tos tienen un 

volumen relativamente bajo pero se espera un rápido crecimiento. En el 

presente las resinas epoxi„ se usan mucho en recubrimientos de cápsulas. 

Cl- ros derivados, los fenoles alltilados y específicamente el 

fenol nonil y fenol dodecil, se usan como aditivos en aceites, en productos 

ourmicos vara hule y en plásticos; estos mercados también crecerán. Aun 

que también se utilizan en detergentes, este mercado disminuirá debido al 

uso de detergentes biodegradables. 

caprolactarna también es un derivado ya que se obtiene del 

fenol. La caprolactama es un monómero para el nylon 6 y como este mer-

cadp está aumentando rápidamente, el consumo de fenOl se ve afectado posi 

tivemente por ello, aunque con un crecimiento muy bajo debido a que la ru-

ta más económica para obtener caprolactama es a partir del ciclohexano. 

Dow y Mensa_nto han sido siempre los mayores productores de 
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fenol y continúan siéndolo. El número de productores se ha incrementado 

gradualmente y en los últimos ocho años este incremento ha sido de 10 a 

12% anual. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION. - De acuerdo .a los 

procesos antes mencionados, se tiene a continuación una descripción resu-

mida de ellos: 

1.- Proceso vía curneno.- Este proceso tiene dos rutas distintas: 1) el 

cumeno se puede producir por la alkilación del benceno con propileno y 

2) se puede producir fenol y acetona por oxidación del cumeno. 

En el proceso (1), el benceno se mezcla con el propileno en 

un tanque agitador de alimentación, alimentándose esta carga al reactor. 

Se usa ácido fosfórico sólido como catalizador y se mantiene en lechos se-

parados en el reactor. Como la reacción es exotérmica se provee una pu-

rificación adecuada de propano entre los lechos para un mejor control de 

temperaturas. 

La corriente de salida del reactor pasa al depropanizador; la 

corriente de los fondos del depropanizador pasa a una columna de recupera 

ción de benceno, donde el benceno que no reacciona sale por la parte supe-

rior. El producto del fondo de la columna de benceno (cumeno crudo) se 

purifica en una columna de recirculación para producir cumeno específica-

mente (arriba. de 99.8%). 

En el proceso (2) la oxidación se lleva a cabo en contactores 
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especiales diseñados para un mezclado óptimo de gas y líquido. La reac-

ción se realiza a 260°F y a una presión cercana a la atmosférica. La co-

rriente de salida del oxidador pasa a través de un condensador para recu-

perar el cumeno y otros orgánicos y después se carga a un tanque de adbe 

sión. El hidroperóxido de numen° se produce en el oxidador; este se des-

compone a fenol y acetona aa el tanque de adhesión. Esta adhesión es cau-

sada por el contacto con el árido sulfúrico diluido (10 a 15%) en un tanque 

de agitación a 130-150°F. La conversiaa del cumeno en la corriente de sa 

lida de la torre de lavado con agua es muy. baja, 76% de examen°, 14% de 

fenol únicamente y 8% de acetona. Esta rrnazcla se separa después en una 

serie de columnas de destilación convencionales. La acetona sale por arri 

ba de la primera columna, el cumeno de la segunda y el alfa rnetil estireno 

de la tercera. El fenol que se produce sale por la cabeza de la cuarta colum 

na, purificándose después por cristalización. La acetofenona que contiene 

pequeñas cantidades de brea y fenol, se saca del fondo de la columna y a ve-

ces requiere una purificación posterior de las sales. 

Este método de obtención del cumeno tuvo mucha importancia co 

mo combustible de reserva para la gasolina de avión durante la Segunda Gue-

rra Mundial. 

Si se emplea aire como agente oxidante, podría separarse del 

CO2 
 por medio de un lavado con una solución de sosa cáustica. 

Si se tiene cuidado de emplear numen purificado como alimen-

tación, la velocidad de conversión promedio estará entre 3 y 13% por hora. 
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La velocidad más alta reportada basta ahora es de 11 a 13% en peso de hi-

droperóxido de cut:nena obtenido por oxidación del cumeno a 248°F en pre-

sencia de cobre metálico el cual es pretratado con ácido nítrico. 

La velocidad de reacción obtenida en una oxidación comercial 

es entre 5 y 7%. Al principio de la reacción, la cantidad de hidroperóxido 

es casi cuantitativa, pero como también sucede la conversión del cumeno y 

otras reacciones laterales, se reduce la eficiencia en la formación del hi-

droperóxido. Para una gran magnitud esta baja en la eficiencia se puede 

atribuir a la descomposición del producto, el cual está catalizado con pe-

queñas cantidades de ácidos carboxílicos que se forman durante la reacción. 

Para compensar este efecto, la reacción se lleva a cabo en presencia de su-

ficiente álkali para neutralizar ácidos como subproductos. Las condiciones 

óptimas se encontraron ser a un pH entre 8.5 y 10.5. La oxidación en fase 

acuosa puede controlarse a. una alcalinidad apropiada con carbonato de sodio. 

Se han propuesto numerosos catalizadores y promotores para 

acelerar la auto oxidación del cumeno. Existen cuatro categorías: 1) sales 

de metales pesados (son notables las sales solubles en aceite de manganeso, 

cobalto y cerio), 2) compuestos alcálinos orgánicos (aminas terciarias) e 

inorgánicos (carbonato de sodio), 3) metales pretratados (cobre, plata) y 

4) agentes combinados (cloruro de sodio, sulfato de bario). 

Las temperaturas de operación están comprendidas en un ran-

go de 158°. a 266°F. En especial, en los procesos donde se trabaje con ca-

talizadores de sales de metales pesados, las temperaturas de operación se li 
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_Imitan a un rango de 158 a 185. F. Para procesos no catalíticos comercia-

les, las temperaturas son de 230 a 266°F. Tales temperaturas necesitan 

de una presión elevada que se puede mantener en fase líquida. El hidrope-

róxido crudo concentrado contiene impurezas, entre las cuales están el cu 

meno que no se remueve, acetofenona, metil fenil carbinol, fenol y alfa 

metil estiren°. Estos subproductos no interfieren en la conversión del fe 

nol y la acetcna. 

El ácido sulfúrico es el único catalizador empleado comercial 

mente en la reacción de descomposición, aunque se han propuesto otros ca 

talizadores como son los ácidos fosfórico y sulfónico, el sulfato de calcio 

y cobre, dióxido de azufre gaseoso, y azufre elemental ó fósforo. 

Una de las ventajas de este proceso, es que no sólo produce 

fenol y acetona sino también pequefias cantidades de acetofenona y alfa me-

til estireno. 

La producción reportada para el fenol es de 85 a 90% y la de 

la acetona es aproximadamente la misma. 

2.- Proceso Raschig.- Este proceso puede proceder de dos maneras: 1) 

el benceno se clorina a clorobenceno con una mezcla de aire - HC1 y con 

un catalizador de cobre y fierro. La conversión es de 10 a 15% por paso, 

2) el clorobenceno se hidroliza con vapor para producir fenol y HC1. El 

13C1 se recircula para usarse en el primer proceso.. La conversión en es-

te paso es también de 10 a 15%. 

Se han efectuado varias modificaciones al proceso original 
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para dar una mayor producción y utilizar de mejor manera el equipo. Se 

utilizan altas temperaturas y materiales especiales para reducir la corro 

sión. 

En el primer paso, la oxiclorinación, el benceno reacciona 

con HC1 y aire a 300°C con un catalizador. El monoclorobenceno produci 

do se separa de otro benceno clorinado y del agua. 

El clorobenceno se hidroliza a fenol en el segundo paso. El 

calentamiento de la corriente de alimentación es progresivo y va de 90 a 

500°C, con un catalizador no específico dando fiel, fenol y clorobenceno. 

El ácido se separa y se manda al primer paso. El fenol clorobenceno pro 

ducido se alimenta a una torre de destilación. 

En el tercer paso se separan por destilación, el benceno, mo 

noclorobenceno, diclorobenceno, fenol y la brea residual en pasos.sucesi-

vos. En esta cuarta columna, el benceno y sus derivados clorinados se re 

circulan a determinadas partes del sistema. 

3.- Proceso de la Scientific Design Co. - Las últimas especificaciones he 

chas a este proceso que produce fenol a partir de la oxidación del benceno, 

se realizaron en el Instituto de Ingeniería Química en Manchester, Inglate-

rra. 

En el proceso SD, la oxidación de los derivados del ciclohexa 

no es completa y en este caso no puede detallarse el mecanismo del catali 

zador, ni es regular el tipo de catalizador usado en la conversión del ciclo 

hexanol a ciclohexanona. 
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La SD ha desarrollado su propio proceso de hidrogenación para 

convertir el benceno a ciclohexano antes de la oxidación. Pero en plantas 

donde el hidrógeno corno subproducto pueda utilizarse posteriormente, la Com 

pañía tiene la posibilidad de utilizar ciclohexano a bajo precio como portador 

de hidrógeno. 

Los productores tienen por tanto la alternativa de: 1) comprar 

ciclohexano (con un costo semejante al del benceno) y convertirlo a fenol e 

hidrógeno (alrededor de 6 lb/100 lb. de fenol) ó 2) comprar el benceno y 

usar el H2 recuperado,  para la producción de fenol en la hidrogenación del 

benceno para dar ciclohexano. 

La SD convierte el benceno a fenol en seis pasos. La SD no dá 

detalles específicos de las condiciones de los pasos. El benceno se hidroge 

na a ciclohexano. El ciclohexano se separa después del hidrógeno que no 

reacciona. 

El ciclohexano enfriado se oxida con aíre, dando una mezcla de 

cielohexanol, cielohexanona y ciclohexano sin reaccionar. El ciclohexano 

crudo se destila de la fracción de ciclohexanol/ciclohexanona. Esta fracción 

se deshidrogena después para dar fenol y una mezcla que resulta de la deshi-

drogenación la cual se separa en fenol y un residuo por medio de una destila-

ción. El ciclohexano crudo se recircula para .:una oxidación. 

El paso de deshidrogenación catalítica es.el más difícil de com-

pletar y el menos detallado por la SD. 

Dentro de los posibles catalizadores existe uno de níquel estabi- 
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lizado con metales alcalinos. Otra es a base de platino en carbono, pero la 

SD no ha publicado nada acerca de cual utiliza. La SD únicamente habla de 

un catalizador rugoso, de larga vida y que muestra una alta selectividad. 

4.- Proceso del clorobenceno (clorinación). - Este proceáo se lleva a cabo 

en tres pasos: 1) el benceno y el cloro reaccionan para dar monocloroben-

ceno, HC1 y alrededor del 5% de policlorobencenos. 2) el monoclorobence 

no se hidroliza con sosa para dar fenato de sodio y 3) el fenato se mezcla 

con HC1 del primer paso para formar fenol y NaCl. El NaC1 se electroliza 

después para dar NaOH-  adicional y cloro. La hidrólisis toma lugar a 4 000 - 

5 000 psi y 700°F. En este proceso deben manejarse materiales corrosivos. 

5.- Proceso de sulfonación.- Los cuatro pasos de este proceso son: 1) el 

benceno reacciona con ácido sulfúrico para formar ácido bencensulfónico, 

2) el ácido bencensulfónico se convierte a bencensulfonato de sodio (NABS) 

por medio de una reacción con el sulfito de sodio, 3) la fusión cáustica del 

bencensulfonato de sodio produce fenato de sodio y 4) el fenato de sodio se 

acidula con dióxido de azufre (y una pequeña cantidad de ácido sulfúrico) pa-

ra dar fenol. La purificación del fenol se hace en una serie de tres colum-

nas. -Se producen grandes cantidades de sulfito de sodio y sulfato de sodio 

como subproductos, y deben usarse materiales especiales de construcción 

para combatir la corrosión. 

6.- El proceso Dow produce fenol a partir del tolueno y dadas algunas carac 

terísticas se describirá con mayor detalle. 
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GENERALIDADES DEL PROCESO.- En este proceso el pro-

ducto intermediario de la oxidación es el ácido benzoico. 

El tolueno es la corriente primaria más abundante y la más 

barata de aromáticos. Esto ha estimulado el trabajo de investigación para 

nuevos procesos que usen este compuesto como materia prima principal. 

El nuevo proceso Dow, convierte el tolueno a fenol vía ácido 

benzoico por medio de una oxidación catalítica en dos pasos. Sólo se requie.  

ren aire y agua como químicos en el proceso. 

La conversión del tolueno a fenal puede considerarse como una 

oxidación completa del grupo metilo para formar CO2  y H20. 

Cti
3 

+ 	4 (0) 
OH 

CO + i# O 
2 	2 (1) 

Los intermediarios estables, los cuales representan los sucesi 

vos pasos de oxidación, son: alcohol bencflico, benzaldehido y ácido benzoi-

co. Este último es el compuesto más estable y es el principal producto que 

se obtiene cuando el tolueno se oxida con una variedad considerable de agen-

tes oxidantes. En el reactor también está presente como líquido el benzoato 

de bencilo que se forma por la esterilización del ácido benzoico con alcohol 

bencílico 

Se han identificado también un número determinado de hidrocar 

buros, junto con los compuestos mencionados anteriormente. 

Todos estos compuestos son producto de series de reacciones 

de radicales libres. 
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La mayoría de estos compuestos se recirculan al reactor y 

se hidrblizan eventualmente oxidándose a ácido benzoico o a CO
2' 

ácido 

fórmico y ácido acético. 

La reacción neta para la producción del ácido benzoico en el 

primer paso, es la siguiente: 
C0011 

3 

▪ 3/ 2 02  

gni re} 

4-
2

O 	 (2) 

Esta oxidación se lleva a cabo en fase líquida a una temperatura de 130 a 

140°C, en presencia de un catalizador de una sal soluble de cobalto. La 

oxidación de ácido benzoico a fenol y CO2  es 

COOH 
	

OH 

4- 1 / 2 0
2 

 

C0 

 

(3) 

 

2 

 

y se completa durante el segundo paso del proceso. La mayoría del ácido 

benzoico se usa como reactante y medio solvente. 

El .benzoato cúprico está considerado como el principal rea-

gente, el cual se descompone térmicamente para producir los precursores 

del fenol (4). 

CO0 
/ \ 

• /2 •  
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—c  

COOH 
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C3014 OH 

O 

1- «
2

0 

II 
C0011 

(7) 

CO 
2 

COOH 

(5) 

CO
2 	

(5) 

En presencia de vapor, el ácido benzoil salicílico, se hidro-

liza para dar los ácidoS benzoico y salicílico (5). Este último se desear 

boxila muy rápidamente en este medio de la reacción para dar fenal y CO2  

(5). El tiempo de vida media para esta reacción se mide en segundos. 

Cuando se burbujea aire a través de la solución de ácido ben-

zoico conteniendo sales reducidas de cobre, el benzoato cúprico se regene-

ra rápidamente. 

El cobre metálico también se oxida en estas condiciones de 

reacción. Cuando se introduce agua simultáneamente con el aire, el pro-

ducto principal de la reacción es fenol libre. 

Esta reacción (7) muestra la suma de todas las reacciones 

previas,. 
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La diferencia entre los puntos de ebullición del producto y 

las materias primas resulta ventajosa al igual que la alta temperatura 

de reacción para poder rentover el fenol de la zona de reacción por des-

tilación. 

Existe una alternativa en eI mecanismo de reacción en don 

de la descarboxilación del ácido benzoil salicilico es antes de la hidróli-

sis. En este caso, el benzoato de fenilo podría ser un intermediario y 

este éster podría ser el principal producto de reacción, si se llevar a 

cabo en ausencia de agua. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. - Primeramente el tolueno 

reacciona con el aire, en fase liquida en el oxidad'or de tolueno. Los va-

pores contenidos en la corriente de N2 se condensan y la parte líquida se 

manda al decantador. La fase orgánica, principalmente el tolueno, regre 

sa, direetnmente al reactor. La fase líquida que contiene ácido acético y 

fórmico se remueve de las corrientes del proceso en este momento. Los 

gases no condensables, principalmente nitrógeno, pasan a través de un ab 

sorbedor de carbón para eliminar los residuos de tolueno, los que se re-

circulan antes de salir a la atmósfera. 

Cuando la concentración del ácido benzoico alcanza el grado 

deseado, se alimenta una corriente líquida a la columna de separación. La 

fracción con bajo punto de ebullición, principalmente tolueno, benzaldehido, 

y alcohol bendije°, se saca por la cabeza y se recircula al oxidador de to- 
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lueno. Los compuestos intermediarios en la oxidación pueden separarse en 

este paso si se desea. La fracción no volátil se alimenta en el final de la 

columna donde se recircula al oxidador de tolueno o se procesa posteriormen 

te para separar los compuestos de alto punto de ebullición si se desea. La 

mayoría del ácido benzoico se pasa directamente de un calentador al oxida-

dor de ácido benzoico. El ácido liquido contiene una cierta cantidad de cata 

lizador de sales de cobre .solubles •en ácido benzoico y algunos promotores 

catalíticos. En el fondo del oxidador el aire y el vapor están dispersos en 

el líquido. 

Los vapores del oxidador, los cuales contienen al fenol, se 

mandan a la columna de agotamiento. El tolueno rompe el azeótropo fenol-

agua y se condensa con el agua en el decantador. Los gases no condensables 

se mandan a los absorbedores de carbón antes de liberarlos. 

Después una corriente rica en fenol se manda a la columna de 

i-,..1.rotarniento para eliminar los compuestos con bajo punto de ebullición que 

aün perniariz,.•an, y por último el fenol pasa a la columna para su destila-

ción final. 

Los productos de alto punto de ebullicióii que se acumulan en el 

oxídador, se remueven por medio de un proceso de extracción selectiva lí-

quida. El solvente que se usa es agua. Una corriente lateral se manda a 

las unidades de mezclado para procesarse. El ácido benzoico, el cataliza-

dor y los promotores se extraen en fase acuosa y se recirculan al reactor. 

Los compuestos de alto punto de ebullición se descargan como un liquido vis 
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coso. 

VENTAJAS DEL PROCESO.- Corno las reacciones que se 

derivan del ácido -bentoico y del fenol por la oxidación catalítica del tolue 

no son generales, es posible obtener una gran variedad de compuestos 

sustituidos con los compuestos correspondientes derivados -del tolueno. 
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MELAMINA 

GENERALIDADES.- J. Liebig en 1834 descubrió la melami 

na, que anos más tarde se reconoció como la triamida del ácido cianúrico. 

Y sólo después de cien años, en 1935, se descubrió que los 

productos condensados de la melamina y del formaldehido podían ser trata-

dos para dar resinas. Con este descubrimiento la xnelaanina cambió de un 

producto de laboratorio a un producto técnico con una producción en gran es 

cala. 

Hoy en dra la melamina es un material básico importante pa-

ra la industria plástica. El incremento de la producción ha sido de un 10% 

anual durante los últimos diez arios. 

La melamina se ha convertido en una materia prima muy im-

portante para piezas moldeadas, resinas, adhesivos y barnices. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION.- Existen varios pro-

cesos para la obtención de la melamina. Se verán a continuación algunos de 

ellos describiéndose las características propias de cada uno. 

1.- Proceso de recirculación total. - En este proceso se obtiene la melarni-

na directamente de la urea, en gran escala y a un bajo costo que se hace po-

sible por el crecimiento de la industria del amoníaco que abarata el precio de 

la urea en grandes cantidades. El principio de este proceso fue llevado a ca-

bo por la Nissan Chemical en 1964. 

Esta síntesis de =lamina es una reacción endotérrnica de la 
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,urea. 

	

CO (kH z ) 2 	
 C A E E 	+ 	+ 3CO

2 fi 

	

Urea 	 Melamina 
Kcal 

La mayor parte de la urea se comprime a 100 Kg/cm2 y 

pasa a una torre de lavado a alta presión, absorbiéndose después la me-

lamina que contiene el gas que sale del reactor de la síntesis, y alimen-

tándose a otro reactor. El amoniaco líquido se comprime a unos 100 

Kg/cm2  y se vaporiza a 400°C en el precalentador, alimentándose des-

pués al reactor antes mencionado. La reacción se lleva a cabo a 400°C 

y 100 Kg/cm2  y la urea se descompone en una solución acuosa de melami 

na. 

La melamina gaseosa que se desprende de la solución de 

melamina por la parte superior del reactor, entra a la torre de alta pre-

sión de lavado y después de lavada se regresa junto con la urea alimenta-

da a la planta a 200°C y 100 Kg/cm2 . La melamina a la salida del segun-

do reactor se enfría en un apagador can la solución acuosa de amoniaco. 

Esta solución, después de separar parte del amoniaco a la presión atmos-

férica en el separador de amoníaco se filtra y pasa al cristalizador donde 

se separa el amoniaco restante y la melamina se cristaliza a la salida. 

El amoníaco gaseoso que se separa se recupera en el absor 

bedor de amoniaco, se licúa y se purifica por destilación, recirculándose 

- 113 - 



como amoniaco líquido. 

Este proceso se caracteriza porque produce melamina de al-

. ta pureza, arriba de un 90% sin ningún proceso especial de purificación. La 

melamina es un cristal blanco. 

Ya que el proceso se realiza en fase líquida. y la síntesis re 

quiere una presión alta, no es necesario purificar la melamina. Los cos-

tos de mantenimiento son bajos debido a que no se utiliza catalizador y el 

equipo diseñado especialmente para prevenir la corrosión. 

Las características de las materias primas son las siguien-

tes: La urea requerida tiene 140°C y 1.5 Kg/cm2  con una composición del 

99% en peso y un 0.3% en peso de humedad. 

El amoniaco líquido está a 40°C y 16 Kg/cm2  con una compo-

sición del 99% en peso, con 0.1% en peso de humedad 10 ppm de aceite y 

0. 1% en peso de CO2 . 

El vapor saturado debe estar en un rango de 12 a 20 Kg/cm2  

y el agua requerida a temperatura ambiente y a 2 Kg/cm2 . 

2.- Proceso D.S.M.- Este proceso tiene corno característica el. uso de un 

reactor a baja presión. Fue desarrollado por la Dutch State Mines. El reac 

tor es de lecho fluidizado, en el cual la urea se convierte a melamina. Solo 

se requiere una unidad ya que el reactor maneja capacidades arriba de 100 

ton/día. El medio fluidizante es el amoniaco y existe una cantidad extra de 

agua fuera de la unidad que sirve para mejorar la eficiencia de la reacción. 

Los ingenieros de la DSM comprobaron que no entraba al reac 
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tor, agua de otros corrientes del proceso. El 1% extra de agua produce 

una baja de 4 a 5% en la eficiencia de la reacción. 

No es posible formar una solución de melamina a presiones 

más bajas de 74 psi. El catalizador usado es un compuesto de alúmina fi-

namente dividido (cerca de 8f3j-k}. 

La mezcla de amoniaco, CO2  y melamina que sale como va-

por de la parte superior del reactor va a un disolvedor donde la melamina 

y parte de NR
3 

y CO
2 forman la corriente principal de licor. La tempera 

tura del disolvedor es de 266°F y se controla por un precalentador. De la 

centrífuga sale una solución de carbamato. La melamina sin purificar de 

los fondos del disolvedor pasa por los filtros, después se cristaliza y se 

separa. La mezcla pasa por los filtros, después se separa por arriba del 

disolvedor y entra a la torre de amoniaco para recuperar el amoniaco y la 

solución concentrada de carbamato. 

El proceso de filtración y cristalización que se realiza en 

tres pasos es similar al usado en el proceso anteriormente visto. Se obtie 

nen también cristales de melamina de alta pureza. 

Del fondo se obtiene una solución de carbamato que se manda 

a las unidades de concentración de carbamato. 

Resulta más económico mandar directamente la solución de 

carbamato a la planta de urea. Aquí la concentración de carbamato se lleva 

a cabo en una columna de destilación de vapor. Los costos finales de procluc 

ción dependen de los costos de la materia prima principalente. 
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3.- Proceso de la diciandiamida. Este proceso fue el usado primeramente 

para la obtención de melamina. La síntesis es más elaborada que otros. 

La cal y el coke de carburo de calcio se producen en un horno eléctrico. El 

carburo se convierte a cianamida de calcio por medio del nitrógeno en otro 

horno eléctrico. La cianamida de calcio se disuelve en agua y el calcio se 

precipita por medio del dióxido de carbono. Después de filtrar el carbona-

to de calcio queda una solución de cianamida. Esta solución se evapora. La 

cianamida en solución se dirneriza calentando a diciandiamida que se recupe 

ra al final. 

Este proceso requiere alta presión. La diaciandiamida se 

calienta de manera batch con una presión de amoniaco de 80 a 150 atm. de 

200 a 300°C. En estas condiciones la diciandiamida se convierte a melami-

na. 

La pureza de esta melamina no es sufiente para algunos usos. 

Para una purificación posterior la melamina se recristaliza con agua. Como 

la solubilidad de la melamina en el agua hirviendo no es muy alta, éste es un 

proceso lento. Las impurezas se eliminan con NaOH y filtrando la solución 

en caliente. La melamina pura se cristaliza de la solución caliente por en-

friamiento. Los cristales se centrifugan, se lavan con agua, se secan y se 

empacan. 

4.- El proceso para la obtención de la melamina usado por la Oesterreichis-

che Sticktoffwerke Aktien, es el siguiente: 
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GENERALIDADES DEL PROCESO, - En este proceso la sín-

tesis de la melamina se lleva a cabo en fase gaseosa a presión atmosférica; 

no existen problemas de corrosión se obtiene melamina de alta pureza sin 

recristalización y no resulta caro por la durabilidad del catalizador. 

Esta nueva síntesis procede en dos pasos. En el primero la 

urea se convierte en una mezcla gaseosa de ácido isociánico y amoniaco. 

Esta mezcla en un segundo paso se convierte en vapor de melamina y CO2 , 

el amoniaco permanece inerte. 

Para obtener una cantidad grande de productos la urea debe 

calentarse rápidamente a la temperatura necesaria de 350°C porque de 

otro modo se forman reacciones laterales que dan productos como el ácido 

cianúrico. 

La formación de la melamina a partir del ácido isociánico 

es una reacción exotérmica, con alrededor de 1 100 Kcal/Kg melamina. 

La reacción se efectúa con un catalizador sólido; entre estos 

catalizadores tenemos, síliea gel, alúmina gel, fosfato de boro y muchos 

otros. 

La melamina formada se evapora del catalizador y se remue 

ve del reactor junto con eI amoniaco y el CO2. La melamina sólida se ob-

tiene apagando la reacción en fase gaseosa. La suspensión de mela.mina en 

el amoniaco líquido que se forma, se centrifuga y recircula al apagador. 

La melarnina se lava con agua y se seca. El porcentaje de melamina que se 

obtiene de la urea es de'un 85 a 90%. 
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DESCRIPCION DEL PROCESO. - Se efectúa introduciendo 

urea en un lecho fluidizado de sólidos inertes a 350°C con amoniaco adicto 

nal que se hace pasar por uir orificio en el fondo del lecho. El calor de 

reacción necesario se suministra calentando externamente. 

La temperatura de la pared del tanque de descomposición no 

deberá ser alta. porque puede ocurrir una nitración en la parte interna de 

la pared con el amoniaco. 

Si el calor de reacción es el apropiado, la reacción procede 

de una manera casi estequiométrica. Y si no es el requerido puede produ-

cirse un enfriamento local en- el lecho; y se suceden reacciones laterales co 

mo la formación de ácido cianiirico que toma lugar a temperaturas más ba- 

jas de 260 a 270°C. 

La formación óptima de melamina a partir del ácido isociá-

nico es entre 400 y 430°C. El vapor que viene del tanque de descomposición 

se enfría a 320°C y el calor de reacción de formación de la melamina se ab-

sorbe por los gases de reacción que se calientan a 400 o 430°C. 

Si la temperatura de reacción decrece, la cantidad de mela-

mina se reduce. 

La temperatura en el catalizador se ajusta variando la con-

centración de ácido isociánico en el gas alimentado. 

La formación de melamina utiliza varias sustancias como ca 

talizaclor, y una propiedad común a todas ellas es que la superficie está cu-

bierta con grupos hidrozilos. 
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La formación de la melamina es como sigue: 

cat— OH + HN Ce 	 v 	eet 11111
2 

+ c0
2 

eat —NO
2 

+ HOC1N 	
2
CN + cat— OH 

La cianamida formada se trimeriza en melamina la cual se vaporiza. 

Los gases de reacción a la salida del reactor contienen. 

amoniaco, CO2 , melamina y ácido isociánicó sin reaccionar. 

Para separar la melamina de esta mezcla. se  recircula 

una corriente de agua saturada con amoniaco. CO2  y melamina. 

Como la melamina tiene poca solubilidad en el agua, se 

forma una suspensión. Parte de esta suspensión se saca continuamente 

y se manda a una centrífuga, donde la melamina se separa y se lava con 

agua, se seca y se empaca. 

El ácido isociánico que no reacciona se hidroliza parcial-

mente en N113 y CO2 
y otra parte reacciona con el amoniaco vía cianato 

de amonio para formar urea. 

Si el vapor de agua caliente está en contacto con melamina 

gaseosa por mucho tiempo, parte de la melamina se hidroliza, (amelina y 

amelida). Estas sustancias pueden contaminar el producto, el cual reque 

rima purificación por recristalización de soluciones alkalinas. 

La mezcla gaseosa que viene del apagador se usa para va-

rios procesos, en los cuales sólo se recupera el amoniaco. como son la 

producción de varias sales de amonio o fertilizantes. aunque una gran can- 
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tidad de subproductos podría no resultar favorable económicamente, porque 

sería nebesa.rio usar una cantidad equivalente de amoniaco fresco para la 

planta de melamina. 

Luego, la melamina en forma gaseosa que sale del apagador 

con vapor de agua a 70°C se enfría a 25 o 30°  y la mayoría del agua se con-

densa y se satura con el NE3. Esta corriente de amoniaco se recircula a 

contracorriente con el gas en 2 columnas empacadas en donde se absorbe el 

CO2 . 

El amoniaco con un menor contenido de agua sale por la par-

te superior de la segunda columna. Se comprime a la presión requerida en 

la planta de melamina y se enfría en un cambiador de calor. El amoniaco 

gaseoso seco se recircula a la planta de melamina y el condensado se regre-

sa para absorberse con el CO2 . 

El producto de esta separación es una solución concentrada 

de carbonato de amonio, con un exceso de NH3 . Esta solución se puede usar 

como: a) neutralizador de la reacción para producir amonio y sales de amo-

nio, b) para convertir yeso en sulfato de amonio y carbonato de calcio. e) 

para convertir el nitrato de calcio en tatrato de amonio y carbonato de cal-

cio, d) para producir urea, e) para producir amoniaco puro. La opción 

para utilizar estos pasos depende de las condiciones locales. 

VENTAJAS DEL PROCESO. - No existen problemas de corro-

sión en la planta de melamina. Todas las partes que están en contacto con el 
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producto final, son hechas de acero inoxidable, aluminio, o plástico para 

prevenir la contaminación. El tanque para la descomposición de urea es-

tá hecho de un acero inoxidable especial. 

Como existe cierto peligro en algunos lugares de la pared 

del reactor por nitración del amoniaco, la superficie de la pared es trata-

da para prevenir esto. 

La melamina que se obtiene como producto final es muy fi- 

la, el tamaao de la partícula es de 5 a 10 	Como el producto no se re-

Iristaliza de soluciones de NaOH, está libre de álcalis. 

La cantidad de naelamina que se obtiene a partir de la urea 

s alrededor de 85 a 90% en este nuevo proceso, dependiendo del conteni-

do de urea en la alimentación así como de la recirculación de amoníaco. 

Una parte de la urea se encuentra en la solución que se obtiene del apaga-

dor y de la cual se puede recuperar. El resto de la urea se hidroliza a 

NH3 y CO2• No existen pérdidas de N2  en el proceso. 

La planta puede manejarse automáticamente, excepto para 

empacar y almacenar el producto se necesitaría trabajo de supervisión. 

Los costos de equipo de la planta de melamina son bajos com 

parados con otros procesos. 
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CAPROLACTAMA  

GENERALIDADES. - La caprolactama cuyo nombre químico 

es 2, oxohexametilenimina, se usa principalmente en la producción del nylon 

6. Aunque también se utiliza como resina, como un agente de enlazamiento 

en el curado de poliuretano y como un material base para la obtención de li-

sina sintética, aunque de una manera limitada. Es por esto que la produc-

ción de la caprolactama está fuertemente vinculada al consumo de nylon 6. 

Las poliamidas (nylon 6 y nylon 66) son todavía las principa-

les fibras sintéticas, aunque durante los últimos años han perdido progresi 

vamente ventajas establecidas ante la fuerte producción de las nuevas acrí-

licas y poliésteres. Durante el período de 1959 - 1968, la producción mun-

dial de poliamidas se redujo de un 60% a un 40% del mercado total de sinté-

ticas. En los años siguientes el crecimiento de producción del nylon se ha 

mantenido constante. 

El método convencional para la síntesis de caprolactama fué 

desarrollado en Alemania en 1940. 

Para el desarrollo de este proceso, existen algunos pasos que 

lo hacen de cierta complejidad, como: la dificultad de remover el fenol, la 

oxidación a ciclohexanona, la introducción del nitrógeno por oximación y el 

rearreglo de la oxima a lactarna. 

Estas operaciones necesitan como materias primas: hidróge-

no, amoniaco, dióxido de carbono, dióxido de azufre y oleam. Además a 
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cada reacción sigue una purificación química, con lo que los costos de pro-

ducción se elevan y deben por tanto implantarse nuevas tecnologías para aba 

tir estos costos y obtener una caprolactama de buena calidad. 

En los años anteriores, el desarrollo del proceso y la activi-

dad de ingeniería en la manufactura comercial de la caprolactama, se ha 

investigado sobremanera; lo que ha dado como resultado un mejoramiento 

en la cantidad y calidad del producto. Los estudios recientes están encami 

nados a eliminar o reducir la producción de sulfato de amonio, sin afectar 

los costos de producción actuales. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION.- 

1.- Proceso tradicional. - Este proceso utiliza fenol como materia prima 

principal. Este se convierte a ciclohexanona en una reacción en dos pasos, 

donde el fenol es primeramente hidrogenado catalíticamente a ciclohexanol 

y después el ciclohexanol por deshidrogenación pasa a ciclohexanona. El fe 

nol se hidrogena a 150°C con un catalizador de níquel. El ciclohexanol cru 

do se purifica por destilación y se deshidrogena a una alta temperatura cer 

cana a 450°C, en presencia de un catalizador de. zinc. 

La ciclohexanona se destila separándose en subproductos y ci 

clohexanol sin reaccionar. La oxima de ciclohexanona se produce conden-

sando la ciclohexanona de alta pureza con sulfato de hidroxilamina en pre-

sencia de amoniaco. 

Esta reacción se lleva a cabo a 135°C y manteniendo un pH de 7 
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con amoniaco. Del reactor se saca una corriente de producto a un decanta 

dor donde se forman dos fases. La fase orgánica contiene la oxima produ 

cida que se decanta del lecho de sulfato de amonio y se manda al siguiente 

paso. La fase inorgánica se pasa a una unidad de recuperación de sulfato 

de amonio. 

Esta reacción se lleva a cabo en presencia de oleum y necesi 

ta cerca de 2 Kg. de ácido sulfúrico por Kg. de oxima. En óptimas condi-

ciones la cantidad es siempre cuantitativa y la calidad de la caprolactama 

es excelente. 

La caprolactama cruda se recupera por neutralización del áci 

do sulfúrico con amoniaco y con varios tratamientos químicos y físicos pa-

ra obtener la pureza requerida. 

El sulfato de amonio como subproducto se separa por decanta 

ción y se manda a la unidad de recuperación, en donde el agua se evapora,  

por vacío y se cristaliza el sulfato de amonio. Esta sal se utiliza como fer 

tilizante. El sulfato de hidroxilamina que se usa para producir la ciclohe-

xanona, se obtiene de acuerdo al proceso Raschig. Las materias primas 

son, dióxido de azufre, amoniaco, dióxido de carbono y agua. 

Para producir el nitrato de amonio, el amoniaco se oxida con 

un catalizador a una mezcla de NO y NO2. Estos gases se enfrían y absor 

ben en una solución de carbonato de amonio. Durante la absorción, el CO2 

se libera y se produce el nitrato de amonio. 

El disulfonato de hidroxilamina se produce adsorbiendo el dió 
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xido de azufre en nitrato de amonio. 

Después el disulfonato se hidroliza para dar el sulfonato de hi 

droxilamina. 

En el proceso convencional, la producción total de sulfato de 

amonio es de 5 Kg/Kg de caprolactama. 

2.- Proceso Allied. - Este proceso opera desde 1954, y trabaja con fenol 

como materia prima de acuerdo a la Allied Chemical Corp. 

El fenol se hidrogena directamente a ciclohexanona y peque-

ñas cantidades de ciclohexanol. La reacción se lleva a cabo en una serie 

de reactores con catalizadores de paladio en carbón. La corriente de sa-

lida del reactor, después de filtrarse para recuperar el catalizador, se des • 

tila para remover el fenol sin convertir, el cual se recircula al reactor. 

La mezcla de ciclohexanona y ciclohexanol se separa por destilación, y la 

ciclohexanona queda ya lista para convertirse a oxima según el proceso 

tradicional. 

Después la caprolactama cruda se separa por neutralización 

con amoniaco y con tratamientos de purificación. 

Este método emplea un proceso de cristalización de soluciones 

acuosas de lactama. 

Los cristales del monómero se funden, se secan en un secador 

flash y se laminan. El producto final es una fibra de alta calidad. Al mis-

mo tiempo se producen 4.6 Kg. de sulfato de amonio/Kg. de caprolactama. 

3.- Proceso Toyo Rayckz.- Esta compañia ha desarrollado la nitrosación 
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de ciclohexano a ciclohexanoneoxirna en un paso a escala industrial. Este 

proceso después de 10 años operó en una planta comercial. 

La reacción fotoquímica total consiste en la conversión de ci 

clohexano a una oxirna de hidrocloruro de ciclohexanon.a.. 

La oxima se convierte directamente a caprolactama con la 

evolución del HCI gaseoso por medio del rearreglo de Beckman en presen 

cia de oleum. El HC1 obtenido en este paso se recupera y se recircula al 

generador de cloruro de nitrosilo. 

El cloruro de nitrosilo requerido por la reacción se obtiene 

como sigue: el amoniaco se quema al aire para producir óxidos de N2 . 

Los óxidos de nitrógeno se absorben en ácido sulfúrico para formar ácido 

nitrosil sulfúrico. El HC1 reacciona con el ácido nitrosil sulfúrico para 

producir cloruro de nitrosilo. 

La recircuiación de ácido sulfúrico y HC1, permite la nitra-

ción del compuesto sin un consumo y producción de sulfato de amonio con-

siderables. El oleum empleado corresponde a una producción final de 2.3 

Kg. de sulfato de amonio/ Kg. de caprolactama. 

En comparación con el proceso tradicional, todos los pasos 

intermedios entre la entrada de material y la formación de la oxima, se 

han eliminado y la productión de subproductos se redujo a un 50%. 

4.- Proceso Du Pont. - En este proceso el nitrógeno actúa por la nitración 

directa del ciclohexano a nitrociclohexano. 

La reacción se realiza con ácido nítrico o dióxido de nitrógeno. 
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Se obtienen cantidades considerables de producto y la nitrociclohexanona se 

recupera por un lavado cáustico y destilación. Después se hidrogena cata-

líticamente para dar la oxima de ciclohexanona. En este paso se producen 

varios subproductos y la oxima pasa por una extracción del solvente antes 

de seguir con el proceso convencional para la caprolactama. No se han ins 

talado plantas comerciales con este proceso. 

5.- Proceso Techni -. Chem.- Una ventaja de este proceso es que no se 

produce sulfato de amonio o algunos otros subproductos que no pueden ser 

recirculados fácilmente. 

El proceso es a partir de la ciclohexanona, la cual se nitra 

con ácido nítrico concentrado y anhidrido acético. Después pasa de un enol 

intermediario a 2 nitrociclohexanona. El ácido acético producido puede con 

vertirse a anhidrido por pirólisis y recircularse al principio del proceso. 

La 2 nitrociclohexanona se divide en una base acuosa y se re- 

duce con hidrógeno a una presión moderada. El producto de nC6  en cadena 

recta forma el ácido 6 amino caproico, el cual se cicla térmicamente con 

una solución acuosa a caprolactama. En este proceso la caprolactama re-

quiere una mínima purificación. 

6.- Procesos del butadieno vía DieIs Alder.- Estos procesos basados en 

el butadieno, son aplicables a pequeñas plantas. 

Uno de estos procesos está basado en la reacción del butadie-

no con nitroetileno para dar 4 nitrociclohexano que puede reducirse a ciclo 

hexanoneoxima y posteriormente a caprolactama. El nitrociclohexano se 

- 127 - 



hidrogena a ciclohexanoneoxima con paladio. 

En estudios realizados en una planta piloto indicaron que al 

utilizar la catálisis Diels-Alder se maximiza la cantidad producida y se 

reduce la severidad de las condiciones de reacción. 

La economía de estos procesos será provechosa si se utili-

zan materias primas semipurificadas, por ejemplo: corrientes de refina 

ción ricas en butadieno. 

7.- Todos los procesos tratados anteriormente se llevan a cabo en dos 

pasos esenciales: la introducción del nitrógeno en la molécula orgánica y 

el reacomodo de la oxima de acuerdo a la reacción de Beckman. El pro-

ceso SNIA realiza esto en un sólo paso. Por lo que se describe con más 

detalle a más de otras ventajas. 

GENERALIDADES DEL PROCESO. - Los primeros estudios 

para el rearreglo de la oxima de ciclohexanona sin usar ácido mineral, se 

hicieron en 1944. Este rearreglo consistía en una deshidratación en fase 

vapor. Parecía también posible reducir el consumo de azufre, empleando 

SO3 
libre en lugar de ácido sulfúrico. El proceso SNIA hacía posible este 

consumo. En recientes trabajos sobre la alimentación se ha reducido el pa 

so de nitración y de derivados dehidratados del ácido ciclohexano carboxai 

co (como cetonas y anhidridos). La reducción del sulfato de amonio debe-

ría ser del 50%. 

Se ha instalado una planta piloto para desarrollar este proce- 
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so de manera que se elimine el sulfato de arnonio producido "involuntaria-

mente". 

El proceso SNIA se basa en la posibilidad de producir capro-

lactama directamente de la. reacción del ácido ciclohexaho carboxílico con 

el ácido nitrosil sulfúrico en presencia de oleum. La reacción: 

CO 
(14 s 0,) COON + 	2 2 	(Cii ) 	 + C 0

2 
+ H SO

4  N OH SO
4 	

1 2 5 	WH 	 2  
1 

Esta reacción fué desarrollada en 1960 y se aplica a todos los ciclohexilos 

con fórmula general: 

C O -X 

donde X puede ser un grupo arito, alkilo, cicloalkilo, alcoxilo e hidroxilo. 

Se pueden emplear el ácido nitrosil sulfúrico, cloruro de nitrosilo, N203  

y nitrato de sodio en ácido sulfúrico como agentes nitrantes. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. - El proceso comercial, desa-

rrollado en el laboratorio por la SNIA emplea ácido ciclohexano carboxffico 

y ácido nitrosil sulfúrico. El primero se prepara en dos pasos a partir del 

tolueno y el otro en un paso por la combustión al aire libre del amoníaco. 

El tolueno se convierte primero en ácido benzoico por oxida- 
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cióri con aire; la reacción se Lleva a cabo en fase líquida, con una sal de co 

balto como catalizador, a una temperatura de 160 - 170°C y de 8 a 10 atm_ 

de presión. Se usa un reactor continuo sencillo. La conversión es del 30% 

y la cantidad obtenida de un 92% de la teórica. 

La salida gaseosa del reactor, conteniendo principalmente ni 

trógeno con pequeñas cantidades de 02, CO2  y CO se enfría de 7 a 8°C pa-

ra recuperar el tolueno, que se condensa, decanta y se recircula al reactor. 

Un absorbedor con carbón activado quita las últimas trazas de hidrocarbu-

ros antes de que el gas sea venteado a la atmósfera. 

La corriente líquida del reactor confine ácido benzoico, cerca 

del 30%, productos intermediarios, subproductos y el tolueno junto con el 

catalizador de cobalto. 

Parte del tolueno se separa por destilación flash y la solución 

concentrada se alimenta a la columna de rectificación principal. Este to-

lueno obtenido en la parte superior se recircula al reactor junto con la co-

rriente principal de tolueno. El ácido benzoico que se obtiene corno vapor 

en una corriente lateral se saca de un determinado plato con una alta pure-

za (99%). Los demás productos calientes se sacan por el fondo de la colum 

na, contienen sales de cobalto que después se recuperan y recirculan al 

reactor con el catalizador fresco. El ácido benzoico es adecuado para la 

hidrogenación sin tener ningún tratamiento de purificación. 

La conversión total del tolueno a ácido benzoico es cerca del 

90%. La hidrogenación del ácido benzoico a ácido ciclohexano carboxílico 
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se realiza en una serie de reactores agitados, en fase líquida, con un sopor 

te de paladio en carbón activado. La temperatura es de 170°C y la presión 

de 10 a 17 atm. Como agente reductor se puede emplear hidrógeno o amo-

niaco gaseoso. La reacción da un 99.9% de conversión y es siempre cuanti 

tativa. 

El catalizador se recupera como una suspensión, centrifugan-

do la corriente líquida y mezclándola con el ácido benzoico, antes de alimen 

tarse a la reacción. El producto limpio pasa por una destilación flash en va 

cío para recuperar el catalizador en los fondos. Los vapores del ácido ci-

clohexano carboxílico se condensan y el producto se alimenta para la conver 

Sión a caprolactama. 

El agente nitratrante del proceso SNIA, ácido nitrosil sulfúri-

co, se usa con una solución sulfúrica del 73%. Se prepara a partir del amo-

niaco por una oxidación catalítica con aire en Pt ó Rh, y adsorbiéndose des-

pués en gases de N203 en oleum. 

Tanto el ácido ciclohexano carboxftico como el ácido nitrosil 

sulfúrico se mandan a las unidades de síntesis de caprolactama. 

El ácido orgánico se premezela con el oleum a temperatura am 

biente y se alimenta al reactor de nitración. Este es una unidad de mezcla-

do de múltiples pasos. En cada paso la solución de NOHSO4 se alimenta con 

una porción apropiada para dar una conversión completa del agente filtrante, 

mientras que la conversión total del ácido ciclohexano carboxílico se mantie 

ne a 50%. 
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Por una mol de caprolactama producida se produce una mol de 

CO2  y otros gases en menor cantidad (NO, CO, SO2, N2), 

Para conservar la temperatura de reacción, el proceso se rea 

liza con ciclohexano hirviendo a presión atmosférica. 

La adición de reactantes se hace de acuerdo a la mayor o me-

nor cantidad de producto y a la formación de subproductos. 

La pérdida de producto, en condiciones óptimas es menor del 

10% en el ácido orgánico. Los principales subproductos son ácidos sulfóni-

cos, como el ácido ciclohexano carboxisulfónico, el ácido C-aminocaproi-

co, el N-hexahidrobenzoilo y la hidrohexabenzamida. 

El consumo total de ácido sulfúrico es de 3.3 moles/ mol de 

caprolactama obtenida. 

La composición del gas de reacción está relacionada a las 

condiciones utilizadas y por medio de un control analítico se puede operar 

la reacción de una manera apropiada. 

La mezcla de reacción se hidroliza con agua a baja temperatu-

ra. El ciclohexano que sale del reactor en fase liquida, extrae el ácido ci-

clohexano carboxílico que no reacciona. Sus últimas trazas se recuperan 

de la solución sulfúrica por una extracción a contracorriente con ciclohexa-

no destilado como solvente. 

El ácido recuperado se concentra por destilación del solvente 

y se recircula a la mezcla de proceso. La solución ácida de caprolactama 

y ácido sulfúrico se neutraliza con amoniaco. La operación se hade directa 

- 132 - 



mente en un cristalizador de vacío recuperando el calor de reacción emplea 

do para evaporar el agua. Se forman dos fases, una solución de sulfato de 

amonio saturada y una solución acuosa concentrada de caprolactama, ésta 

se alimenta a las unidades de purificación. 

Los cristales de sulfato de amonio se almacenan para después 

usarse como fertilizantes. 

El proceso de purificación se lleva a cabo en varios pasos. La 

caprolactama cruda primero se extrae con tolueno para eliminar los subpro 

duetos solubles en agua. La solución de tolueno se extrae después con agua 

a contracorriente. Los subproductos solubles en tolueno permanecen en la 

fase orgánica y se eliminan del solvente recuperado por destilación por los 

fondos. 

De la solución acuosa, se recupera la caprolactama por desti 

lación después de remover el agua. La caprolactama para fibras se alma-

cena como hojuelas. 

VENTAJAS DEL PROCESO. - En este proceso al igual que en 

el proceso Toyo, los costos de las materias primas son bajos, cuando se 

incluye la salida del sulfato de amonio. Como en este proceso se cuentan 

con los costos directos más bajos, los costos de operación también serán 

bajos. 

En este proceso con la gran cantidad producida y la tecnología 

más desarrollada para tal, los costos de producción de ácido benzoico son 

muy bajos. 
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Si se consideran todas las circunstancias especiales, el pro-

ceso SNIA parecerá ser el proceso más corto y barato para la obtención 

de caprolactama. Las principales razones serían que se usa tolueno co-

mo materia prima principal y el diagrama del proceso es muy simple. 

El proceso tiene una conversión mayor de aromáticos debido 

al bajo precio de lamateria prima, que es cerca del 50% del precio del ci 

clohexano y de una tercera parte del precio del fenol. 

También el reducido número de pasos para obtener el produc 

to final baja los costos de instalación de la planta, afectando esto positiva 

mente los costos de producción, de mano de obra y de mantenimiento. 
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ACIDO ACETICO  

GENERALIDADES. - El ácido acético es uno de los principales 

productos químicos del petróleo, porque tanto él como sus derivados son muy 

útiles. 

El ácido acético se emplea comunmente como solvente en sínte-

sis orgánicas; en la producción de acetato de celulosa, para facilitar su aceti 

lación y corno solvente del producto final. 

También se usa en la producción de pigmentos de cromo amari-

llo y plomo blanco. Para dar la acidez necesaria en algunos procesos que se 

llevan a cabo en medio acuoso, como sucede en la industria textil. Se usa co 

mo coagulante del hule latex y como fijador en fotografía. 

Se usa mayormente como solvente en fase líquida de la oxida-

ción del p-xileno para producir ácido tereftálico. 

El ácido acético diluído sirve para preservar del mal olor los 

alimentos, tales como vegetales, condimentos, etc. 

El derivado más importante del ácido acético es el anhidrido 

acético que se emplea en la producción de acetato de celulosa, acetopropia-

nato y acetobutirato, en textiles y películas fotográficas, para artículos mol 

deadós de plástico y como agente acetilante en la síntesis de productos como 

la aspirina y fenacetina. 

Otros derivados de menor importancia son los ésteres de alqui 

lo y el acetato de vinilo. Los ésteres de alquilo como el metanos, etanol, iso 
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propanol y butanoles se utilizan como solventes de lacas y adhesivos y otros 

ésteres se usan.para aromas sintéticos de perfumes. 

El acetato de vinilo' polimerizado forma una resina empleada 

en la fabricación de pinturas. 

Los acetatos inorgánicos más imporantes y sus usos son: ace-

tato de aluminio para teñir; tetracetato de plomo como agente oxidante en sín 

tesis químicas; acetato de cromo hexahidratado en estampados; acetato de fe 

ni/ mercurio como fungicida y el diacetato de sodio para prevenir el creci-

miento de hongos en el pan. 

Otros derivados incluyen el ácido cloroacético, los ácidos cloro 

fenoxiacéticos usados en farmacia. 

Existen otros derivados de menor importancia como son la ace-

tanilida, el ácido peracético y el keteno. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION 

Existen algunos procesos secundarios para la obtención del áci-

do acético. Uno de ellos, consistía en la destilación de la madera, tomando 

el carbón como materia prima. Se obtenía un 7% de ácido acético en 37 500 

gal. de ácido pirolefloso producido. Se consideró un buen proceso, porque 

se obtenía como producción diaria 2 555 gal/día, a partir de leña y otros pro 

duetos como metanol, crudo, acetona, carbón, gas combustible y metano. 

El proceso consistía en pasar el ácido pirolefioso por leche de 

cal, dando -acetato de calcio y otras sales de calcio: Después se agregaba 
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ácido sulfúrico y se obtenía ácido acético y sulfato de calcio; y por último se 

destilaba el ácido acético. 

Las desventajas que presentaba este proceso, eran que se usa-

ba un determinado tipo de madera y que algunas veces se requerían hasta die 

ciocho meses para presecar la madera. 

Otro proceso secundario está basado en la fermentación de me-

lazas como materia prima para producir alcohol etílico. El ácido obtenido 

a partir del alcohol, tenía un 10% de concentración que se concentraba por 

destilación fraccionaria y finalmente se cristalizaba por enfriamiento. 

Pero en la actualidad los procesos petroquímicos han venido a 

sustituir, a los empleados anteriormente. Entre algunos de estos procesos 

petroquímicos se pueden mencionar: 

1.- Proceso de oxidación de etileno.- Se lleva a cabo en fase vapor. La 

reacción: 

C Z H 4 + 1 /2 13
2  —

.- CH 
3

CHO 

y para producir el ácido acético a partir del acetaldehido se usa acetato de 

manganeso. En este proceso se puede obtener acetaldehido para producir 

anhidr ido acético. 

2.- Proceso de oxidación del n-butano. - Este proceso opera con n-butano 

y propano como materia prima. El butano se oxida con un solvente. 

El proceso se lleva a cabo haciendo burbujear aire a través 
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del solvente, pasando después nitrógeno inerte sobre el líquido que lleva 

butano, ácidos fórmico, acético y propiónico, metil etil cetona, acetona, 

metanos, etc., en partes proporcionales. Los gases de salida se conden 

san, los productos se sacan y eI nitrógeno y los no-condensables se ven-

tean a la atmósfera. Los productos pasan a unas torres de recirculación 

y el n-butano se recircula al reactor junto con la alimentación de butano 

y más Tare. Este proceso resulta económico en lugares donde existan mu 

chas fuentes de energía. 

3.- Proceso DCL. - Este proceso se desarrolla a partir de los hidrocar-

buros ligeros obtenidos de la columna de destilación de combustóleo cru-

do (primer paso en cualquier operación de refinación). El proceso opera 

como sigue; la fracción de hidrocarburos ligeros se oxida con aire a una 

temperatura y presión altas. El gas caliente se enfría a la temperatura am 

biente para obtener la mayor parte de volátiles y después se baja hasta 0°C 

para obtener los hidrocarburos no convertidos. El nitrógeno y el dióxido de 

carbono resultantes se descargan a la atmósfera. 

El producto liquido oxidado pasa del reactor a un sistema de 

destilación y recuperación; el agua se elimina por destilación azeotrópica. 

En los diferentes pasos de la destilación se obtienen como pro-

ductos principales, ácido acético, propiónico y fórmico. También se obtie-

ne ácido succínico sólido. 

Características propias de este proceso son las temperaturas 

y presiones altas. 
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Comparando este proceso con el de la oxidación del etileno te 

nemos que respecto a la materia prima, el. proceso DCL resulta más eco-

nómico, aunque a partir del etileno que tiene una alta pureza resulta un pro 

dueto final mejor y más económico comparado con el material crudo. En 

este caso si aumentara el precio de la materia prima, no afectaría mucho, 

lo que no sucedería en el proceso de oxidación del etileno al aumentar el 

costo del nafta. 

4.- Otro de los procesos petroquímicos para la obtención del ácido acético 

es a partir del metanol y monóxido de carbono. 

Este proceso se tratará con más detalle debido a que es uno de 

los más nuevos y a que el ácido acético que se obtiene es de alta pureza. 

GENERALIDADES DEL PROCESO.- Este proceso fue patenta-

do por primera vez en 1913 y se encontró que en la reacción entre el monó-

xido de carbono y el hidrógeno había pequeñas cantidades de ácido acético. 

Entre los años de 1920 y 1930, se hizo un descubrimiento práctico por el que 

se obtenían grandes cantidades de metanol, en la síntesis antes descrita. 

Años más tarde patentes americanas e inglesas describían va-

rios catalizadores para la reacción entre los que incluían ácido fosfórico, sa 

les metálicas y fluoruro de boro. 

La reacción primaria entre el metanol formado y el monóxido 

de carbono para dar ácido acético es la siguiente: 

CM 
3

OH 
	

CO 	CH3COO H  
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Por estudios realizados en 1940 en la reacción del acetileno, 

monóxido de carbono y agua se demostró la eficiencia de los carbonilos de 

metal como catalizadores en la adición del monóxido de carbono. El des-

cubrimiento de estos catalizadores en la síntesis del ácido acético mejoró 

condiciones anteriores. En investigaciones de laboratorio, los sistemas 

catalíticos de carboniIos de cobalto ó carbonilos de hidruro de iodo y cobal 

to resultaron ser los de mayor reactiv-idad. 

Dependiendo del catalizador usadd, de las condiciones de reac 

ción y de la cantidad de agua añadida, se presentan algunas reacciones se-

cundarias de cierta magnitud como son las reacciones reversibles de forma 

ción de acetato de metilo, de éter dimetnico, y ac. fórmico. 

Estos productos junto con el agua se regresan para evitar la 

formación de cantidades mayores. 

Un ejemplo de una reacción irreversible es la de la formación 

del gas de agua cómo subproducto. 

El acetaldehido por reacciones de hidrogenación, carbonila-

ción, aldolización y esterificación forma los otros productos, el principal 

de ellos el ácido propiónico; el total de todos estos subproductos forman el 

4% del ácido acético obtenido. 

El mecanismo que se observa en el proceso es el siguiente: el 

monóxido de carbono, el agua y el yoduro de cobalto reaccionan primera-

mente para dar hidruro de carbonilo de cobalto y Hl. 

Después el yoduro de metilo y el hidruro de carbonilo de co- 
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balto reaccionan para formar el correspondiente éster metflico, dando el 

correspondiente compuesto de acilo por el desplazamiento de las ligaduras 

del monóxido de carbono al anadirse éste. El compuesto de acilo reaccio-

na con el agua para dar el ácido acético y el hidruro de carbonilo de cobal-

to que junto con el Hl forman la parte activa del catalizador. 

Puede también ocurrir una esterificación si la reacción es a 

partir del meteno, que se forma del yoduro de metilo. 

La reacción de formación del acetaldehido es la hidrogenación 

del acilo de cobalto y carbono con el hidrógeno resultante de la formación 

del gas de agua. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. - Primeramente se estudiarán 

las condiciones que deben operar en la reacción. Si se sabe que la veloci-

dad de reacción de formación del ácido acético depende de la concentración 

de metanol, entonces esta concentración debe mantenerse adecuada en la 

reacción. 

Si a la reacción de formación de acetato de metilo anteriormen 

te vista se le agrega agua, cambiará el equilibrio favoreciendo la formación 

de ácido acético y metanol. 

También es importante que la relación de los componentes en 

el catalizador, como son el cobalto y el yodo esté definida; porque un alza 

en la concentración de cualquiera produce un aumento del otro en la reacción 

Lo mismo sucede con la presión y la temperatura. 
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El problema más grande con que se encuentra el proceso es 

el de la corrosión. El acero inoxidable se encontró que era afectado en 

poco tiempo, al igual que el titanio y el Cántalo. Este problema se resol-

vió usando Hastelloy C. 

En 1960, la BASF estableció la primera planta utilizando las 

mejores condiciones encontradas para el proceso. La capacidad de esta 

planta era 300 tonsimes, pero esta capacidad aumentó casi cuatro veces 

hasta 1964. 

La torre es un reactor en donde se efectúa la reacción del 

metanol y el monóxido de carbono y está recubierta con Hastelloy C. 

Esta torre puede mantener una temperatura y grado de conver 

sión constantes sin ninguna dificultad. El calor de reacción liberado es 

530 000 k cal/ ton ácido acético. Un pequeño déficit en la temperatura se 

regula en el precalentador de la alimentación de 40°C a 80°C. Este pre-

calentamiento controla al mismo tiempo la temperatura de reacción. Para 

que este control de temperatura funcione, es necesario un mezclado total 

de los reactivos y es por eso necesaria la instalación de una recirculación 

en la torre. La energía para esta rectrculación proviene del gas. 

El ácido crudo se separa por arriba de la torre junto con el 

gas que no reaccionó enfriándose esto, en el enfriador. Después enfria-

dos, el ácido y el gas, se separan en un separador de alta presión. Y en 

el separador de baja presión se separan a una presión de 5 a 10 atm. Al-

go de yodo que está disuelto en el ácido, está presente como yoduro de me- 
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tilo en fase vapor. Estos gases son puestos en contacto con metanol en la 

columna. El metanol cargado con los gases se regresa aI tanque de mez-

clado junto con la alimentación. 

Los gases contienen CO, CO2, CH4  y metanol con un alto va 

lor calorífico que puede aprovecharse para producir energía o también pue 

den regresarse a la planta de separación de CO. 

En la sección de destilación se producen subproductos con 

punto de ebullición mayor de 117°C y el ácido acético se separa del crudo. 

Los subproductos, los catalizadores, el eter dimetflico, el acetato de me-

tilo, el agua y el ácido fórmico, que tienen un punto de ebullición menor que 

el del ácido acético, se recirculan a la sección de síntesis. 

Hay cinco columnas que operan continuamente. El ácido crudo 

se pasa a la columna I. Al mismo tiempo los compuestos de bajo punto de 

ebullición como el acetaldehido, el formato de metilo, el yoduro de metilo 

y parte del acetato de metilo se destilan y se disuelven en la alimentación en 

el tanque de mezclado. En la columna II el catalizador se separa del ácido 

y de los compuestos volátiles que quedan en el crudo, por destilación. El yo 

duro de cobalto contenido en la solución de ácido acético se saca del fondo de 

la columna y se mezcla con la alimentación en el tanque de mezclado. El 

grado de recuperación del catalizador es muy alto, de tal manera que el co-

balto se regenera en un 100% al igual que las pérdidas de yodo, que son muy 

bajas, por lo que esto no afecta la economía del proceso. 

En la columna III el ácido es deshidratado y purificado. El agua 
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se separa por destilación azeotrópica, cuya entrada es la mezcla de subpro-

ductos formados en la reacción, el ácido acético que contiene agua se intro 

duce a la columna como vapor. El agua, el ácido fórmico y los subproduc-

tos volatilizados por el vapor se sacan por la parte superior de la columna. 

La mezcla de subproductos a la entrada se separa en el tanque recipiente. 

Sus componentes principales son: acetato de metilo, acetato de etilo, ace-

tato de n-butilo y 2 etil butanol en la corriente superior. 

La fase más ligera de arriba de la torre contiene al agua que 

a la salida se mezcla con la alimentación. 

Para facilitar la separación puede quedar un residuo de ácido 

acético en fase líquida. En el fondo de la columna de deshidratación se ob 

tiene el ácido acético libre de ácido fórmico y agua. Éste ácido contiene 

4% de subproductos con alto punto de ebullición y se separa como ácido con 

más de un 99.8% de pureza y una mezcla de productos libres de ácido en 

las columnas IV y V. El principal componente -de esta mezcla es ácido pro 

piónico, que puede destilarse de los otros subproductos en otra columna 

de destilación. El residuo que contiene una mezcla de ácido carboxílicos, 

aldebidos, acetatos y alcoholes, se quema. 

El ácido acético puro que se saca de la columna IV tiene la si 

guiente composición: 

ácido acético 	 99.8% 

agua 	 0.03% 

agentes reductores, expresa- 

dos como ácido.fórmico 	 0.03% 
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VENTAJAS DEL PROCESO. - La síntesis y la destilación son 

completamente automáticas y pueden ser controladas por un operador. 

Del metanol que queda se forma un 3.5% de metano, 4.5% de 

subproductos líquidos y el 2% se pierde como gas. El 10% de CO se con-

vierte en CO2  y el resto se descarga junto con el gas. 

El metano', crudo también se puede usar en la alimentación, al 

igual que el eter dimetilico o•una mezcla de ambos. 

En este proceso de la BASF, más del 70% del metanol ha sido 

sustituido por el eter dimetílico que se obtiene como subproducto en la sín-

tesis del metanol. Este proceso es especialmente ventajoso si los gases 

que se adicionan al metanol contienen CO. 
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ISOPRENO 

GENERALIDADES.- La producción del isopreno está en un pe 

ríodo de rápido crecimiento. Este período se caracteriza por la baja de pre 

cios y el aumento en el número de productores. 

Las propiedades físicas más importantes del isopreno son: pe 

so molecular 68.1, punto de ebullición 93.3°F, densidad 74.8°API, densi-

dad 5.71 Ib/gal., gravedad específica 600/60° 0.686. 

El isopreno se usó primeramente en la manufactura del hule 

butilo y del hule cis polisopréno.; se ha estimado que menos de 10 millones. 

de lb/año se consumen en la manufactura del hule butilo. 

El cís polisopreno, reemplaza excelentemente al hule natural 

además tiene algunas ventajas sobre el hule natural en ciertas aplicaciones. 

Se utiliza en calzado, artículos mecánicos, médicos y deportivos, en latex 

y en muchas aplicaciones industriales. 

El consumo de isopreno ha crecido a razón de un 50% anual 

hasta antes de 1970 y a partir de entonces un 30% anual, no obstante el iso-

preno se encuentra en un período de rápido crecimiento. 

Como la producción de isopreno se ha visto incrementada rápi 

damente, la economía del proceso deberá mantener bajos los precios del 

isopreno y del polisopreno,de tal manera que el costo del poiisopreno pueda 

competir con el del polibutadieno en el mercado del hule natural. 
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Y como el mercado del hule natural está creciendo más rápido 

que la producción de él se hace necesaria la producción en grandes cantida-

des del hule sintético tipo natural_ 

La Good Year ocupa una importante posición en el negocio del 

isopreno, porque es un manufacturero en gran escala, porque produce un ti 

po particularmente deseable de polisopreno (tipo de alto cis) y porque usa 

el proceso aparentemente más barato. 

Cerca del 50% del isopreno se produce por la deshidrogenación 

de corrientes de nes; otro importante método usado es el proceso del dime-

ro del propileno. Y existen otros nuevos procesos más recientes que son el 

del metanol-isobutileno y el de la acetona acetileno. 

ALGUNOS METODOS DE 013 TENCION. 

1 . - Proceso de deshidrogenación de corrientes de nes.- El proceso Shell 

y el Houdry se basan en este principio. El proceso Houdry se desarrolló 

de acuerdo a la información de una planta piloto. Este proceso puede usar-

se para la producción de isopreno, la producción de butadieno y para la pro 

ducción de isopreno y butadieno en una operación mancomunada. El proce-

so es muy aceptable para la producción del butadieno a partir del butano. 

Una corriente líquida de nC5  compuesta de isopentano líquido fresco o isopen 

tano-isopenteno se alimenta a la recirculación del isopentano e isopentenos' 

de la unidad de recuperación, vaporizándose por intercambio de calor con 
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una corriente de combustóleo caliente. Después se calienta a la temperatura 

de reacción en un calentador de fuego directo y se carga a un reactor. La co 

rriente de salida caliente que sale de los reactores se apaga por contacto di-

recto con una corriente de combustóleo que circula en una torre. Se compri-

me y se pasa a la sección de recuperación de nC5. La sección de recupera-

ción consiste de un absorbedor, separador y debutanizador combinados con 

los que se recupera los nC5  para una separación posterior en la unidad de 

recuperación del isopreno. 

En la unidad de recuperación de isopreno, se producen isopreno 

de alta pureza, piperileno como subproducto y una corriente de recirculación 

de isopentano-isopenteno. 

Las condiciones de operación en la sección de deshidrogenación 

son de 1 0000  a 1150°F con rangos de velocidad de reacción de 1.5 a 3.5. 

La presión de reacción es de 22 a 24 in. de vacío de Hg. 

Esta unidad es posible operarla con varias fuentes de alimenta-

ción: 1) isopentano, 2) las fracciones de nC5  obtenidas en el cracking cata-

lítico de la gasolina conteniendo isopentano e isopentenos e 3) isopentenos. 

2.- Proceso del dímero del propileno. Este proceso fué desarrollado por la 

Goodyear Scientific Design. 

En este proceso la alimentación de propileno se mezcla con un 

catalizador de tripropil aluminio, se comprime, se calienta y se pasa al reac 

tor. 

La corriente de salida del reactor se pasa directamente a una 
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torre de destilación flash, en donde el catalizador e hidrocarburos pesados 

se separan, recirculándose como fondos. "La salida superior de esta torre 

contiene 2 metil 1 penteno, e 'hidrocarburos ligeros. Esta corriente se pa-

sa a una destilación. El 2 metil penteno purificado como se recupera en la 

parte superior del sistema de destilación, se calienta y se pasa a través de 

un lecho fijo de un catalizador sólido ácido. 

La corriente producida en esta reacción se pasa por un siste-

ma de destilación en donde el 2 metil 1 penteno sin reaccionar se recupera 

como fondos y se manda a un tanque agitador, en el cual se mezcla con un 

catalizador, se bombea a un horno de pirólisis y se calienta con el vapor 

que se agrega. La corriente de salida del horno pasa por un apagado, deme 

tanización, separado de hidrocarburos ligeros y luego se purifica finalmen-

te en una torre de destilación. De esta torre, el isopreno polimerizado se 

saca como producto de la parte superior y los hidrocarburos más pesados 

se sacan como fondos. 

3.- Proceso del metanol-isobutileno. Este proceso fue desarrollado por el 

Instituto Francés del Petróleo. 

El proceso consta de dos pasos, en donde el isobutileno en una 

corriente de nC4  y metano!, se usan como materias primas. En el caso en 

que el formaldehido sea útil, la unidad para convertir el metanol a formal-

dehido no es necesaria. En este proceso, el metanol se convierte en formal 

dehido al cual se le agrega el formaldehido recirculado. Las fracciones de 

nC4 se ponen en contacto con la solución de formaldehido que contiene el ca- 
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talizador. La-  conversión del isobutileno puede variar de acuerdo con las 

composiciones resultantes de variar las fracciones de nC4  usadas. El di-

metilmetadioxano (DMD), se separa y se somete a un cracking en un reac-

tor de lecho móvil. La corriente de salida se fracciona y el DMD sin reac 

cionar se recircula. Algo de isobutileno de alto grado que se produce como 

una reacción lateral, también se recircula. 

El isopreno crudo se destila para dar un material adecuado de 

una muy alta pureza para polimerización. Se obtienen algunos subproduc-

tos importantes.que pueden usarse en la fabricación de resinas, plastifi-

cantes y aditivos. 

De acuerdo a informes publicados últimamente, el proceso 

del dímero del propileno parece tener una ligera ventaja sobre los otros 

dos procesos, el de metanol-isobutileno y el de la deshidrogenación de nC5, 

y a su vez el de la deshidrogenación parece ser un poco más ventajoso que 

el del isobutileno - metanol. 

4.- Existe un nuevo proceso desarrollado en los laboratorios SNAM de Mi-

lán en el cual se sintetiza el monómero a partir de la acetona y del acetile-

no. 

GENERALIDADES DEL PROCESO.- Es difícil establecer una 

comparación con los otros procesos debido a la falta de datos, en cuanto a 

costos de materia prima y diferentes mercados. Pero la SNAM, hace notar 

que esta técnica resulta ser la más favorable en países en donde se necesita 
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una producción en gran escala, y existe un costo bajo del propileno, isopen-

tano o isobutileno. 

El proceso consiste de tres pasos básicos. En el primero hay 

una reacción catalítica en fase líquida entre la acetona y el acetileno. Des-

pués el butinol metil obtenido se hidrogena selectivamente a butenol metil y 

finalmente éste se deshidrata a isopreno. 

Las reacciones correspondientes son las siguientes: 

Metil Butinol 
(MBI) 

a) etinilación 
3 

CH3-CO-Cili3+ CfiecH 	[113 	- Cm- rH 

OH 

b) hidrogenación selectiva 

CH 	 cH 

	

1 3 	 1 3 
CH - C -C-zCH + H -* [II - C-  cli= CH 

3 • 	 2 	 3 1 	2 
OH 	 OH 

e) deshidratación 

	

CH 	 CH 
3 	3 

CH - C -EH= CH -"H O + CH= C-cH := Cm 
3 1 	' 2 	

-- 
2 	2 	2 

OH 

Metil Butenol 

(MBE) 

isopreno 

La etinilación se lleva a cabo en un rango de temperaturas de 10 

a 40°C y a una presión de 20 Kg/cm2  con amoniaco líquido como solvente. 

Este es un solvente económico, que fácilmente se recupera y se 
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para del producto de la reacción. Además puede utilizarse su alta presión 

de vapor y sus altas concentraciones de acetileno a bajas presiones parcia 

les; es un excelente solvente del acetileno, de los reactantes y de los pro-

ductos porque es un solvente polar como el agua, y debido a su alta ioniza 

ción favorece las reacciones fónicas. 

Para prevenir la formación de subproductos de la acetona, se 

usa un exceso de acetileno. La reacción es catalítica y dá, en base a resul 

tados obtenidos, en la planta piloto, de 50 a 60 moles de MBI/mol de cata-

lizador; el catalizador está en solución acuosa. 

El mecanismo de la reacción es muy complejo y a diferencia 

de lo observado en el caso de solventes orgánicos puede ocurrir una reac-

ción que no sea estrictamente anhidra. 

Con ciertas consideraciones cinéticas, la reacción de etinila-

ción es de primer orden en base a la concentración de acetileno usada. Con 

un exceso de acetileno, la reacción puede ser completa en un período que 

puede variar entre pocos minutos y varias horas, dependiendo de las condi-

ciones de operación. 

La correlación entre la velocidad de reacción y la concentra-

ción del catalizador es más complicada y de un orden poco mayor que uno; 

esto para la concentración de la acetona, por otra parte, es negativo, al 

igual que sucede con la formación de MBI y del agua que dan un efecto de re 

traso en la reacción. 

En condiciones prácticas industriales, la reacción puede con- 
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siderarse irreversible y casi cuantitativa. La reacción se para neutralizan-

do el catalizador, después de lo cual el solvente y el exceso del acetileno se 

separan por una destilación flash. 

El MBI crudo' se refina por una destilación convencional y se 

extrae en forma de azeótropo con agua (74% en peso de MBI). Es posible 

obtener un producto anhidro destilando con benceno. El producto de MBI, 

después de la destilación es arriba del 95% con conversiones del mismo or 

den. Por seguridad es inconveniente exceder las condiciones de tempera-

tura y presión especificadas. 

En cuanto a la hidrogenación selectiva, por razones de conve-

niencia, es preferible hidrogenar el azeótropo de MBI-agua obtenido por 

destilación del producto de la etinilación. La presión del H2  está entre 5 

y 10 kg/ cm2  y una temperatura de 30 a 80°C. El catalizador selectivo es 

paladio coloidal con un soporte apropiado en presencia de un inhibidos con-

veniente. Con esto el MBI se convierte totalmente a MBE, conteniendo és-

te menos del 1% del producto saturado (metil butanol, MBA). 

Cinóticamente, la reacción es de primer orden; mientras que 

la velocidad de reacción no depende de la concentración del MBI para una 

buena selectividad, la temperatura de reacción deberá controlarse cuidado-

samente a pocos grados, con lo que el calor de reacción deberá extraerse 

continuamente. 

La pureza del MEI obtenida en la primera etapa del proceso, 

alarga la vida del catalizador de la hidrogenación, ya que su consumo está 
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limitado. 

Por otro lado la selectividad del catalizador elimina la nece-

sidad de separar el MBE del MBA; porque la cercanía de los puntos de ebu 

Melón de los dos alcoholes y de los dos azeótropos, asi como la purifica-

ción podrían resultar un costo elevado en el proceso. 

Después de remover el catalizador el cual se recircula, se 

evapora el producto hidrogenado dando esto el azeótropo de MBE-ag-ua 

(con 77% de MBE), 

La deshidratación se efectúa pasando el azeótropo vaporizado 

de MBE-agua sobre alúmina comercial (con alta pureza) a 260 - 300°C. 

El isopreno obtenido de este modo tiene una alta pureza y sólo necesita la-

varse con agua para remover pequeños productos hidrosolubles antes de 

destilarse de manera común. 

El producto final ya almacenado es un monómero que antes 

de ser polimerizado, deberá secarse por un procedimiento convencional. 

El catalizador de la deshidratación tiene una vida de activa-

ción de más de 100 horas y puede regenerarse fácilmente por combustión 

de los productos carboníferos que se depositan en la superficie; una carga 

de catalizador puede regenerarse varias veces. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. - La mezcla de amoniaco y 

acetileno se somete a la presión de trabajo de la etinilación, se licúa y jun 

to con la acetona y el catalizador se bombea al reactor. El producto de la 
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reacción se pasa a un segundo reactor en el cual se añaden los químicos pa-

ra descomponer el catalizador. Después se reduce la presión a la atrnosfé 

rica con evaporación del amoniaco y un exceso. del acetileno, el cual se re 

circula a continuación. 

El líquido flasheado se destila en dos columnas; en la prime-

ra se recupera la pequeña cantidad de acetona que no reaccionó, en la se-

gunda se elimina en forma de solución acuosa, los subproductos pesados y 

la sal restante de la descomposición del catalizador. El azeótropo de MBI-

agua se saca de la parte superior de la segunda columna. 

Este azeótropo, junto con el catalizador y un exceso de II2, 

se transfiere al reactor para una hidrogenación selectiva; el hidrógeno que 

no reacciona se recircula, mientras que el producto hidrogenado se saca a 

la presión atmosférica y se centrifuga para separar el catalizador; esto a 

su vez, se recircula también. 

La mezcla de MBE y agua obtenida de este modo, se evapora 

y pasa al reactor, deshidratándose aquí; los vapores producidos en este reac 

tor se lavan en una torre con agua para recuperar la pequeña cantidad de 

MBE que no reaccionó y para remover algo de otros subproductos. El re-

sultado es isopreno crudo que pasa a una destilación final para remover pro 

duetos pesados y ligeros finales. 

.Con respecto a la instrumentación requerida por la planta, es 

pobre y convencional. Los instrumentos requeridos para los reactores no 

son especiales ni complicados; en las columnas de destilación se usan indica 
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dores de flujo, presión y temperatura estandar. 

En general los productos estándares útiles comercialmente, 

pueden usarse sin una refinación posterior. El contenido de agua no es 

crítico y puede exceder el dado originalmente para el proceso, arriba de 

un 2 ó 3%; esto significa, un gran consumo de catalizador y con esto el pa 

ro de la reacción de etinilación. Puede usarse amoniaco anhidro para fer 

tilizantes sin un tratamiento posterior como sucede con el hidrógeno que 

se produce normalmente por el cracking de hidrocarburos o por electrón 

sis. Aunque también es posible usar hidrógeno que contenga pequeñas can 

tidades de nitrógeno que causarían una ventajosa alteración en las condi-

ciones de operación. De igual manera, la velocidad de hidrogenación de-

pende de la presión parcial del hidrógeno. 

VENTAJAS DEL PROCESO. - El isopreno que se obtiene por 

medio de este proceso es polimerizable. El isopreno puede polimerizarse 

con algunos alquilos de aluminio y TíC14, resultando un polímero con 96% 

de unidades 1-4 cis. 

Las materias primas se pueden obtener fácilmente a bajo cos 

to en paises donde estén limitadas las fuentes de refinación. La acetona 

es un subproducto tal, hoy en día, difícil de vender, por lo que la capaci-

dad de producción ha excesido la demanda en los últimos anos y por tanto 

el precio ha disminuido. 

El acetileno corno materia prima es relativamente costoso, pe 
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ro en este proceso el consumo que se tiene es de 38.5 Kg/ 100 Kg de isopre-

no, con lo que el precio del acetileno no es un factor determinante en los cos 

tos de producción. Aunque también hay que hacer notar que en el futuro debe 

rá disminuir el precio del acetileno, debido a nuevas técnicas en los procesos 

de sintetización. 

Además debe considerarse que este proceso con materias pri-

mas más baratas que procesos similares produce un isopreno de igual grado 

de polimerización que el que se obtiene en éstos. Aunado a ésto, las modera 

das condiciones de operación en los tres pasos del proceso y el hecho de que 

toda la planta puede ser construida de acero al carbón común y corriente, el 

precio del producto final resulta muy razonable. 

Las pequeñas cantidades de subproductos que se obtienen pue-

den eliminarse fácilmente; la planta en sí es extremadamente sencilla el con 

sumo de energía es mínimo y no hay problemas en el contacto con los subpro 

duetos. 

También se hace notar que el MBI que se produce en la primera 

reacción, es un producto importante por si solo, al que pueden encontrársele 

muchas aplicaciones industriales. 

Finalmente el producto que se obtiene tiene una alta pureza 

(98.5% mínima) y se obtiene sin una refinación compleja. 

Por todo esto el costo del monómero de isopreno obtenido por 

el proceso SNAM compite con el del butadieno. 
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BUTADIENO 

GENERALIDADES. - Existen tres fuentes de obtención del 

butadieno. Una de ellas y la principal es a partir de butilenos; otra a 

partir del butano y otra del cracking de hidrocarburos, básicamente de-

rivado del etileno. 

La demanda del butadieno depende fundamentalmente de la 

demanda del SBR (hule estireno- butadieno), del BR (hule polibutadieno) 

y del NBR (hule nitrilo) y también en menor proporción, de la demanda 

de plásticos sintéticos como son el ABS (acrilonitrilo - butadieno - esti 

reno), nylon 12 y otros. 

Después se utilizó otro proceso de oxihidrogenación porque 

se estimó que con este proceso los costos bajarían considerablemente 

en relación con los existentes en otros procesos. 

Las reacciones químicas para la obtención del butadieno a 

partir del n- butano y de los n- butilenos, son los siguientes: 

C 4 Cl le 	 4 H  6 	 ▪ 	e  
4 H 6 	▪ 	H

2 
n - butano 	 butadieno 1, 3 	n- butileno 	hidrógeno 

C4 H 	 C 4 —1- 4Fi 
n - butileno 	 butadieno 1, 3 

Hz 
hidrogeno 

Los mayores consumidores de butadieno, son los fabricantes 
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de hules sintéticos en Europa y en EUA, teniendo un consumo de 96% de 

butadieno estos productos en Europa, y un 79% en EUA. La única dernan 

da importante en Europa de butadieno no empleado en hules, es el ABS 

y en menor escala el trímero ciclododecatrieno que se usa en la fabrica-

ción del nylon 12. 

Los derivados más importantes del butadieno y sus usos son: 

a) Latex de SBR que incluye productos moldeados de hule espuma como col 

chones, almohadas, asientos, etc., tapetes, textiles, papeles tapices y en 

ciertos países de Europa para pinturas emulsionadas. 

b) Hule nitrilo y latex que se utilizan en sellos, adhesivos, cables y recu-

brimientos. Los latex de nitrilo también se usan en la industria textil y pa 

petera. 

c) El policloropreno que se usa en aditivos, sellos, extrucciones, bandas 

transportadoras, cables y forros, está siendo desplazado por los EPDM. 

d) las resinas ABS laminadas se usan en las carrocerías de automóviles. 

e) Nylon 12. Este nylon es el más nuevo, ligero y flexible de las poliamidas. 

Este plástico es caro y por tanto sus usos son limitados en partes donde la 

corrosión debe cuidarse para mantener un buen acabado y en la industria au-

tomotriz. 

El butadieno se trimeriza a ciclododecatrino que después se hi 

drogena para dar ciclododecano que forma el material principal del nylon 12. 

El Instituto Francéá del Petróleo desarrolló un nuevo catalizador para el pro 

ceso de hidrogenación, que resulta muy económico. Para crear este sistema 
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catalítico el IFP combina un derivado del hidruro de aluminio con una sal 

de un metal de transición_ 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION. - Como se dijo ante 

riormente, los principales métodos para la obtención del butadieno son a 

partir de los n- butilenos, usados en un 50%, del n- butano en un 35% y del 

cracking de hidrocarburos en un 15%. 

I. - Proceso de los n- butilenos. - En este proceso una corriente de hidro-

carburos de nC4  que contiene cerca del 80% en peso de n- butilenos se des 

hidrogena catalfticamente a butadieno 1,3. La alimentación se precalien-

ta cerca de 1 000°F en el sobrecalentador de hidrocarburos; los gases ca-

lientes se mezclan después con vapor sobrecalentado, y esta mezcla se pa-

sa por el catalizador de lecho fijo. La presión está entre 2 y 4 psig en la 

parte inferior y.  entre 7 y 11 psig en la parte superior. El carbón deposita 

do en el catalizador se elimina parcialmente durante la deshidrogenación y 

durante el ciclo de regeneración. 

Los gases calientes se enfrían y se apagan y la corriente en-

tra al separador de condensados. Los gases a la salida del separador se 

alimentan al absorbedor en donde se absorben los hidrocarburos nC4  en 

combustóleo (nafta ligero), el cual se recircula después a una torre de apa 

gado de combustóleo. Se usan dos columnas adicionales para separar el 

butadieno crudo de fracciones pesadas y ligeras. El butadieno crudo se ah 

menta luego a la unidad de extracción para una purificación final. Aunque 

básicamente las condicioneá de operación y la cantidad obtenida dependen 
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del catalizador usado, se puede obtener un producto con un 16% en peso de 

butadieno, a partir de una alimentación normal que tenga un 80% de butile 

nos, 2% de butadieno y 18% de nC4' s. 

2.- Proceso del n- butano. El n- butano sirve para producir el butadieno 

pero también puede utilizarse una mezcla de n- butano y butilenos. En es 

te proceso, la alimentación se precalienta antes de ponerse en contacto con 

el catalizador en reactores de lecho fijo. Los siguientes pasos en la reac-

ción son: apagado, compresión, enfriamiento y una absorción y estabiliza-

ción del sistema. El producto ya estabilizado se pasa después a un sistema 

apropiado de apagado para recuperar el butadieno producido con una alta pu 

reza. La reacción se efectua en condiciones adiabáticas esencialmente, 

con una temperatura de 1 000°  a 1 200°F, y una presión de 5 in. de lig ab 

solutas e más. El proceso es un ciclo porque el calor que se requiere en 

la reacción se abastece por la combustión del colee que se deposita durante 

la regeneración del catalizador. 

La cantidad de butadieno que se produce por una alimentación 

de n- butano depende del grado de conversión pero puede considerarse apro 

ximadamente de un 62 a 63%. 

3. - Proceso de oxidehidrogenación. - Este proceso es nuevo y tiene una ven 

taja económica en los costos de operación sobre los otros procesos de des-

hidrogenación. 

En este proceso el hidrógeno se separa del hidrocarburo por 

medio de oxígeno formando agua; o también puede removerse del hídrocar- 
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buro con un haluro para formar un haluro de hidrógeno que se regenera con 

oxígeno. En ambos casos, la cantidad producida y las conversiones son más 

altas, porque los costos de Qperación de reacción y separación se reducen al 

igual que los costos de alirnención. 

4. - El proceso para la obtención del butadieno a partir del cracking térmico 

de hidrocarburos es el que se tratará con más detalle. 

GENERALIDADES DEL PROCESO. - Este proceso se lleva a 

cabo en el cracking de hidrocarburos principalmente corno coproducto del 

etileno. Es utilizado en la EASF (Badische Anilin & Soda Frabrik) de Ale-

mania del Oeste. De fracciones de nC4  diluido usando una contracorriente 

de gas con N-rnetilpirolidina como solvente, se obtiene un butadieno de alta 

pureza. Las fracciones de nC4 
contienen grandes cantidades de contaminan 

tes (acetilenos y alenos) por lo que el aislamiento del butadieno puro repre-

senta nuevos problemas. Los acetilenos y alenos se eliminan constantemen-

te obteniéndose butadieno puro sin. formación de polímeros y pérdidas míni-

mas de solvente. 

No se puede usar un proceso de destilación ordinario en esta 

separación por la formación de un azeátropo de butadieno 1,3 y n- butano. 

Además, los puntos de ebullición del butadieno y de otros hidrocarburos, es 

peciálmente i-buteno, son tan cercanas que la separación por destilación no 

resulta económica. El proceso CAA puede considerarse entre los procesos 

de separación química que se basan en la formación, aislamiento y descom- 
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posición de un compuesto químico incluyendo al butadieno y una sustancia 

auxiliar. Este proceso por sí mismo dá un bajo contenido de butadieno 

al fraccionarse el C4' "La regeneración del medio de extracción que es 

una mezcla de multicornponentes, resulta costosa y puede causar proble-

mas especialmente cuando el contenido de acetilenos tales como el aceti-

leno de vinilo está en exceso con unas 100 ppm aproximadamente. 

Se encontró un medio de separación más operable para es-

tas mezclas gaseosas, por medio de solventes orgánicos, los cuales ac-

túan en este proceso como absorbentes físicos. Este método es el utili-

zado en la BASF y que se describe como lavado del gas a contracorrien-

te. Este proceso se diferencía de la destilación extractiva en algunos as 

pectos. El diseno de plantas para la destilación extractiva se basa en 

métodos similares para destilación ordinaria, presiones de vapor, y yola 

tilidades selectivas. El hecho de que las presiones de vapor y las solu-

bilidades puedan ser convertidas en otras rápidamente, muestra una ana-

logía de los dos métodos. 

Una ventaja de la desorción química es la dificultad de la re-

generación, ya que muchas veces el licor lavado es una mezcla de multi-

componentes. El lavado físico eá ventajoso cuando la sustancia absorbida 

está en una alta concentración. Las presiones elevadas favorecen en este 

caso, porque afecta sólo ligeramente la selectividad mientras que reduce 

la cantidad de solvente requerido. 

En muchos casos en la absorción de hidrocarburos, la solubi 
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lidad en solventes físicos, y algunas veces solventes orgánicos, es más 

alta que en los absorbentes químicos. 

Un solvente que patisface casi todos los requisitos y es muy 

utilizado, es la N-metilpirolidina, la cual tiene muchas aplicaciones de 

separación en el grupo de hidrocarburos nC4  y nC5. Actúa como solven 

te físico. 

El butadieno 1,3 tiene una alta solubilidad en la n-metilpiro 

lidina. La adición de un 5% de agua al solvente reduce en un 30% las so-

lubilidades. 

En cuanto a la presión se vió, que cuando se incrementa la 

presión parcial de los hidrocarburos de nC4, se incrementan las solubili 

dades. 

Es por demás importante que la mayoría de los compuestos 

solubles no deben tener una alta solubilidad porque esto complicaría el 

eliminar las sustancias del solvente, por ebullición. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. - En este proceso, el crac-

king térmico del combustóleo se realiza a una temperatura de 700°  a 750°C 

en un lecho fluidizado de coke granulado. 

El cracking de gases de este proceso autotérmico pasa por 

una compresión que se hace lavando con agua a presión y después con una 

solución para eliminar el dióxido de carbono y el resto de acetilenos solu-

bles que son después separados por una destilación a baja temperatura. Una 
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parte de nC4's se obtiene con una característica muy especial de tener un 

alto contenido de butadieno (aprox. 50% en vol.) 

La mezcla gaseosa de nC4  se regresa a los fondos del absor-

bedor mientras que el solvente selectivo entra a una columna. La solu-

ción acuosa de N-metilpiroiidina con un 5% a 10% de agua en la parte baja 

del absorbedor separa el butadieno 1,3 de la mezcla gaseosa si la cantidad 

de líquido es la adecuada. Ya que los butenos también tienen una cierta so 

lubilidad en el solvente, parte de ellos son absorbidos por el solvente, y el 

resto se elimina por la parte superior como producto puro. El solvente 

cargado con butadieno y butenos se remueve del absorbedor como una co-

rriente de los fondos y pasa a una segunda columna llamada separador a 

contracorriente. Los butenos se separan del solvente por una contraco-

rriente que contiene butadieno que se solubiliza rápidamente. La mezcla 

gaseosa que resulta contiene butadieno y butenos; se remueve por la parte 

superior y se regresa al absorbedor. El solvente cargado únicamente con 

butadieno se calienta en un cambiador de calor y se pasa a un separador 

en donde se libera de los gases disueltos por medio de ebullición. El bu-

tadieno que se obtiene aquí se enfría en un enfriador, y el agua condensada 

que fluye por abajo del absorbedor, se alimenta al fondo del separador a 

contracorriente. 

Parte del butadieno se saca como producto crudo en un punto 

determinado mientras que el resto sirve para formar la recirculación de 

gas mencionada. Los acetilenos nC4, el butadieno 1,2 y los hidrocarburos 
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nC5 se obtienen en el separador después del butadieno 1,3 de acuerdo a sus 

solubilidades que son mayores que la del butadieno 1,3. Se separan en un 

punto donde la concentración en fase gaseosa es máxima. 

Parte del calor sensible del solvente que sale del fondo del se 

parador, se usa para calentar el solvente. Otra parte sirve para evaporar 

la alimentación. Después de que el solvente se ha enfriado por completo, 

se carga por arriba del absorbedor. 

La N-metilpirolidina que se usa en la separación, contiene una 

pequeha cantidad de agua, lo cual disminuye el punto de ebullición en el fon-

do del separador. 

Todo el producto que se descarga de las corrientes contiene 

solvente en fase vapor. Debido a la baja presión de vapor de la N-metilpiro 

lidina, esta cantidad es muy pequena. Como el solvente y sus vapores se di 

suelven rápidamente en agua, entonces las trazas pueden eliminarse de las 

corrientes gaseosas con agua en una torre de platos y así poder recuperar 

casi todo sin ninguna pérdida. 

El agua de lavado se alimenta a las columnas a la altura de las 

entradas de gas. Para prevenir que el nivel del agua no se eleve, el agua de 

be eliminarse nuevamente. El agua puede eliminarse como vapor por un la-

do del separador junto con los acetilenos. 

En la parte superior de la columna, se condensa el vapor y se 

calienta la N-metilpirolidina que se escurre. Parte del vapor de la corrien-

te de butadieno que sale del separador condensa, mientras que otra parte, se 
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remueve a la salida junto con los acetilenos y alenos. El contenido de vapor 

reduce el grado de polimerización de los acetilenos, los que en este punto 

tienen una alta concentración. 

El agua que contiene el solvente en los fondos del separador y 

por tanto el nivel de agua en el absorbedor y el separador a contracorriente 

pueden regularse por la temperatura en los fondos. La cantidad de agua es 

del 5% a 135°C y 10% a 122°C. 

Los costos de separación dependen en el absorbedor de las pre 

siones al igual que en el separador a contracorriente. Estas presiones in-

fluyen en la cantidad necesaria de solvente y por tanto en el vapor requerido 

Puede ser una ventaja económica trabajar a presiones de 4 atm. abs. a las 

cuales los productos se licuán sin compresión, enfriando únicamente con 

agua fría. Sin embargo, si se utiliza una alimentación gaseosa y al último 

una de las dos corrientes de productos se procesa en forma gaseosa, puede 

obtenerse una alta economía con bajas presiones. 

El separador opera siempre a presiones normales, y el aumen 

to de polimerización debido a un incremento en la temperatura, se puede 

eliminar. 

La pureza de los productos principales como son el butileno y 

el butadieno, se obtiene por medio de una cantidad específica de solvente y 

gas recirculante en las columnas de separación. 

La cantidad de gas recirculante se controla por medió de una 

válvula de control en la salida del butadieno. La cantidad de solvente afee- 
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ta esencialmente la pureza del butileno, y por tanto la pérdida de butadieno 

ya que la pureza del butadieno depende principalmente de la cantidad de gas 

recirculante. Al incrementarse la cantidad de solvente y gas recirculante 

para mejorar la pureza,. se requiere un incremento de la cantidad de vapor 

que se usa para hervir el solvente en el separador, pero esto ocasionará un 

aumento en los costos de separación. 

Para prevenir la formación de peróxido, el contenido de oxíge 

no en el butadieno debe mantenerse lo más bajo-posible. Con mediciones es 

peciales, el contenido de oxígeno debe guardarse abajo de 5 ppm. El conte-

nido de gas en los tanques que contienen al butadieno es una corriente alrede 

dor de 10 ppm. 

En este proceso, los acetilenos y los alenos disueltos en la me-

tiIpirolidina fluyen con el butadieno que sale del separador. 

La presión parcial de los acetilenos y los alenos en este punto y 

por tanto la concentración mínima posible de estas impurezas en el butadieno 

producido se determina por la cantidad de hidrocarburos en la mezcla de ali-

mentación. Si las fracciones de nC
4 

crudas, relativamente ricas en acetile-

nos y alenos que se obtienen se procesan para obtener butadieno de alta pure-

za, entonces el butadieno que sale del separador a contracorriente debe pasar 

se por un pequen° absorbedor secundario. 

En dicha columna, el butadieno crudo se lava con una pequeiia co 

rriente fresca de N- metilpirolidína. La columna requiere únicamente una pe 

quena cantidad de solvente. 
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La concentración de acetileno puede reducirse a 50 ppm. o 

menos mientras que la pureza del butadieno podría ajustarse por medio 

de la altura de la columna y de la cantidad de solvente aplicada. El licor 

lavado cargado con acetilenos, alenos y butadieno se alimenta al separa-

dor a contracorriente a la altura de la salida del butadieno y se junta con 

la corriente principal del solvente. 

La cantidad de butadieno en la salida de nC5, como la pérdi 

da de butadieno, la cual depende del contenido de acetilenos y alenos, en 

la alimentación, se determina por el número de pasos teóricos entre el 

butadieno a la salida del separador y el punto donde los acetilenos y ale-

nos se sacan del separador. 

Este proceso se puede combinar con un proceso análogo de 

separación de parafina- olefina y aplicarse en la deshidrogenación de bu-

tano a butadieno. 

VENTAJAS DEL PROCESO. - El Dr. Lorentz de la BASF, 

desarrolló valiosas contribuciones a este proceso. En una planta piloto 

con un lavado de ,gas ,a contracorriente, de acuerdo al proceso de la BASF 

en el cual se usa nC4 crudo del cracking, se obtuvo butadieno de una pure-

za especial. Esta operación mostró que la N- metilpirolidina que se usa 

corno solvente es completamente estable en las condiciones de operación y 

no ocasiona problemas como la formación del polímero, cuando se usa una 

alimentación que contenga acetilenos. 
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La pureza del butadieno producido podía ser aproximadamente 

del 99.5 al 99.9%. La pérdida de butadieno durante el proceso de separa-

ción es del 1 al 2%. 

Usando un control automático se hizo posible mejorar la cali-

dad y uniformidad de los productos a la vez que se redujo el número de ope-

rarios. 

La calidad del butadieno es muy satisfactoria para la produc-

ción de copoirmeros SB. Por eso se usa en los procesos de polimerización 

para la producción del 1,4 cis polibutadieno, que usan un catalizador organo 

metálico de alta sensibilidad, que requieren un butadieno de una alta pureza 

y en donde el contenido de alenos y acetileno no debe ser mayor de 50 ppm. 
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RECUPERACION DE AZUFRE 

GENERALIDADES.- Como la .demanda de azufre es extrema-

damente alta, el precio también lo es. Es por esto que los procesadores 

de gas natural trataron de recuperar el azufre de una manera económica a 

partir de muchas corrientes que habían sido consideradas anteriormente. 

Ellos se preguntaban cuáles eran los procesos más indicados, 

cuándo se podían aplicar, y cómo trabajaban. Estos procesos fueron pre-

sentados para preparar gases natural y sintético, aunque se dio mayor én-

fasis a la industria del gas natural. 

Los procesos de recuperación de azufre más contemporáneos 

pueden clasificarse en 4 clases principales: 

1) Conversión en seco en lecho catalítico (como el proceso Claus y el de 

oxidación directa). El proceso Claus modificado se usa para recuperar azu 

fre de corrientes gaseosas de ácido conteniendo grandes cantidades de azu-

fre. En general, el gas ácido puede contener 15% en mol o más de H2S y 

menos del 2% en mol de hidrocarburos ligeros. La gran mayoría de todo 

el azufre recuperado se obtiene del gas natural en plantas que utilizan el 

proceso modificado de Claus. 

El proceso de oxidación directa es una variación del proceso 

Claus, el cual se aplica a corrientes ácidas con pequeñas cantidades de H2S 

y gran cantidad de hidrocarburos. 

2) Conversión en seco en lecho de adsorción catalítica (tal como el proceso 
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Halares y el Shell de mallas moleculares). Estos procesos aún se encuentran 

en desarrollo, pero debe desarrollarse una tecnología adicional antes de que 

se puedan comercializar. 

3) OXidación de aire en un medio de absorción líquida (procesos Giammarco-

Vetrocoke, Stretford, Lacy-Keller, Thylox, Perox y Ferrox). Varios de és-

tos procesos se han desarrollado de manera comercial. Pueden considerarse 

para corrientes de gas ácidas que contengan bajas concentraciones de H2S y 

un contenido no mayor de 10 a 15 TPD de azufre total. 

4) Conversión directa en un medio de absorción líquida. (procesos tales co-

mo el Townsend y el Shell con una nueva patente concedida al C.H. Deal). 

Estos procesos serán aplicables a fuentes de gas ácidas cuando • 

se hayan desarrollado por completo. 

Ofrecen ventajas económicas sobre los convencionales en ciertas 

aplicaciones. El manejo del azufre producido puede ser problemático para una 

producción en grandes cantidades. 

ALGUNOS METODOS DE OBTENCION. - 

1.- Proceso de oxidación directa. - La Pan American Petroleum Corporation, 

ha desarrollado este proceso para manejar corrientes ácidas de gas que con-

tengan bajas concentraciones de H2S (2 a 15% en mol) y relativamente grandes 

cantidades de hidrocarburos ligeros. 

En esté proceso la alimentación de gas ácido se precalienta y se 

pasa por uno o varios pasos de conversión catalítica, con condensación de azu 
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fre después de cada paso. Se añade aire en uno 6 más pasos del proceso. 

La recuperación de azufre es del 80 al 85%. Los hidrocarburos insatura-

dos, que se encuentran en los gases de salida, afectan al proceso, por lo 

que sólo son tolerables pequeñas cantidades. Por esto, el proceso no ha 

sido utilizado aiin en refinerías. 

2.- Proceso Haines - Este proceso utiliza mallas moleculares o zeolitas 

en la recuperación del azufre de gas ácido natural. El H2S se absorbe del 

gas en un lecho de zeolitas, hasta que se satura. Luego se regenera el le 

cho con SO2 caliente, generado al quemarse una parte de la producción de 

azufre líquido. La zeolita cataliza la reacción de H2S para producir azu-

fre vapor. Los gases a la salida se enfrían y el azufre se condensa. 

La planta piloto se probó en Canadá durante 1960 y 1961, usan 

do una corriente de gas que contenía cantidades apreciables de hidrocarbu-

ros muy pesados. Aunque la regeneración de los lechos era imposible de-

bido al ensuciamiento de la zeolita con estos hidrocarburos, no se han desa 

rrollado trabajos recientes acerca de esto, ni tampoco se han instalado plan 

tas comerciales que utilicen este proceso. 

3. - Proceso Shell. - Este proceso utiliza mallas moleculares para recupe-

rar más del 90% del azufre presente en el gas combustible. El azufre se con 

vierte principalmente a H2S, el cual se elimina de la corriente de gas por me 

dio de una reacción catalítica con SO2 para formar azufre elemental. Los re 

soltados del laboratorio justifican este proceso para trabajar a una escala de 

planta piloto, pero. no una instalación comercial. 
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En casos en que el gas contenga apreciables cantidades de pe-

sados e hidrocarburos no saturados, se prefiere pasarlo por lechos de ad-

sorción de carbón de piedra.para remover los hidrocarburos antes de que 

entren a la planta de azufre. 

El flujo de corriente separada permite el paso de 2/3 partes 

del gas ácido del by-pass al quemador, decreciendo con esto la formación 

de carbono y sulfuro de carbono. El carbono causa un ensuciamiento del 

catalizador y el sulfuro es difícil de convertir a azufre elemental. 

Las principales variables que deben tomarse en cuenta para 

el proceso, son las siguientes: 

a) Composición del gas ácido alimentado. 

b) Combustión del gas ácido. 

e) Temperatura del convertidor catalítico de gas alimentado. 

d) Velocidad de reacción en los convertidores. 

e) Temperaturas de condensación de azufre, etc. 

Y las variables que deben tener mayor control son: 

a) La relación H2S/S02  de 2 a 1. 

b) La temperatura del convertidor. 

c) Las temperaturas de condensación de azufre. 

Se han desarrollado estudios para la recuperación económica de azufre en 

plantas de azufre empacado. Estas plantas utilizan el calentador tipo Webb, 

el cual combina el horno del reactor, el calentador y los condensadores de 

azufre en un solo tanque. Es económico para plantas con una capacidad de 
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54 TPD ó menos. 

En plantas de simulación del proceso de recuperación de azu-

fre'se han realizado estudios por medio de la computación para desarrollar 

el mejor de ellos. El proceso estudiado incluye tres pasos de condensa-

ción parcial y 2 pasos de reacción catalítica. 

La reacción total puede considerarse como: 

3 FI s 	
30, 	

3H O + 	3Sx 
2 	2 	 2 	-r- 

En la actualidad, la reacción total se lleva a cabo en dos pasos 

principales. Existe un tercer paso en donde el H2S se oxida a SO2  y H O 2 '. 

211
2
5 	30

2 	
2H

2
0 + 2S02  

Ocurre un cambio en la reacción con el SO2 y el H2S restante. 

2H 25 + SO 	2fi 
2
0 + 	3Sx 

2  

( las X se refieren al tipo molecular del vapor de azufre). 
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DESCRIPCION DEL PROCESO. - En el proceso cerca del 95% 

de H2Salimentado se manda al horno. La alimentación restante se separa 

en los dos quemadores en línea auxiliares. Los quemadores calientan los 

vapores de los condensadores antes de entrar a los reactores catalíticos. 

Este precalentamiento de la alimentación a los reactores catalíticos previe-

ne la condensación de azufre en el lecho del catalizador y consecuentemente 

el envenenamiento del mismo. 

Los efectos de las impurezas en la corriente de alimentación 

al igual que el sulfuro de carbonilo y disulfuro de carbono, son generalmen-

te despreciables. Todos los hidrocarburos pasan a través de un quemador 

para completar la oxidación a CO2  y H2O. 

En este proceso el aire que se añade al horno y a los quemado- 

res auxiliares es para producir la combustión completa del metano y para 

formar suficiente SO2  para la relación deseada de H2S/S02 - No ocurre una 

reacción posterior en los condensadores de azufre. Además no hay conver-

sión de H2S y SO2 a azufre en los quemadores auxiliares y parte del H2S 

que entra a estos quemadores como alimentación reacciona para formar SO2. 

H 
2 
s + 3/2 0

2 	
SO + H2O 

2 

La reacción del SO2 formado con el 112S ocurre en los reactores catalíticos. 

En este proceso convencional de Claus, los gases a la salida 

del tercer condensador, se queman en un incinerador donde el H2S se pasa a 
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SO2 . Los gases finales resultantes se mandan acumular para dispersarse 

en la atmósfera. 

Como de lo que se trata es de abatir la polución, se diseñó 

una mejor manera de almacenarlo para mantener un nivel bajo de concen-

tración del SO2 

VENTAJAS DEL PROCESO. - Se han hecho estudios para cada 

planta para determinar el diseno óptimo de almacenamiento y el número de 

reactores catalíticos. Entre los factores considerados están las caracterís 

ticas de operación de la planta, precio del azufre recuperado, datos meteo-

rológicos para situar la planta y las regulaciones de polución aplicadas a la 

localización. 'Por medio de estos estudios se ha hecho posible optimizar la 

recuperación de azufre y minimizar él grado de polución. 

El proceso cuenta con algunas desventajas en lo que respecta a 

la corrosión. En la industria se tiende a utilizar los condensadores horizon 

tales que tienen una.  sección de separación de vapor. Esto elimina los pro-

blemas de corrosión a diferencia de los condensadores verticales con una pla 

ca de tubos en la parte superior. 

Esta placa puede estar sujeta a altas temperaturas, especialmen 

te durante la regeneración del catalizador. 

Esta placa puede no enfriarse apropiadamente debido a una acu-

mulación de vapor sohrecalentado adyacente a ella. Este vapor no puede eli-

minar el calor rápidamente. Eventualmente esta placa puede no servir debido 

a la alta temperatura del azufre y a la corrosión. 
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