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I N T R o D u e e I o B 



INTRODUCC ION. 

El :presente trabajo ti<;ine por objeto señalar, por medio 

del análiEis de algunos productos petroquímicos que se importan en 

~'xico, . la importancia de construir industria.o que puedan euplir 

dichas ir:iportaciones, debido al d~ficit en la balanza comercial 

que dsto ocasiona por la fuga de divisas. 

Actualmente se puede tener una mejor protecci6n para -­

las industrias que fabrican y lleguen a fabricar estos productos,­

debido a que para su importaci6n requieren permiso de la Secreta~ 

ría de Indus~ria y Comercio, evitando que ·se hagan importaciones -

inn(lces!.'.rias protegiendo así el desarrollo de la Industria Nacio­

nal y favoreciendo el desarrollo de nuevas industrias. 

En el campo c1.e inversione::i dentro de la Industria Petr.Q. 

química. 

La comisi6n y subcomisi6n Petroquímica, constituida la 

primera por los secretarios de Industria y Comercio, Patrimonio 

Nacional :¡ por el Director de ?er:iex y la segunda por elementos de­

ei _-;na.dos por dicha.e Secretarias, dieron a conocer que para la ela­

boraci6n o fabricaci6n de los productos secundarios que en los ca- · 

pítulos sieuientee se desarrollan, requieren permiso Presidencial 

y que pueden ser elaborados indistintamente y en forma no exclusi­

va por la naci6n, la iniciativa privada sola o acociada con la na­

ci6n, por conductc de Petrolees Mexicanos o de organismos o empre­

sas - subsidiarias de dicha instituci6n o asociados a la misma, ere~ 

dos por el Estado. 

Las industrias que fabriquen estos productos que se de­

sarrollan en los siguientes capítulos, . requieren por mínimo el 6a1' 
de capital mexicáno. 

to: 

La construcci6n de estas industrias tendría como obje--

lo.- La substituci6n de productos de importaci6n por la de -

fabricaci6n nacional , evitando as! la fuga de divisas. 

2o.- La creaci6n de m~s f uent es de trabajo para el obrero 

me.xi cano. 



CAPITULO I 

A C I D O A D I P I C O 



ACIDO ADIPICO. 

P::::"oceso: No. 1 

A partir del cicloh~xano por oxidación (en un paso). 

]~ ~ cción: ver fig. No. 1 

Rendimiento 50 a 7o% 

B~lance do materiales: (teórico), 

Base ••••••• 1 Tonelada de ácido adípico (Producto 
Terminado). 

Ciclohexano . . . . . . . . . . . . . 521 Kg • 

Aire •••••••••••••••••••• 498 Kg. 

Descripción: 

El ácido adípico puede obtenerse por la oxidación con -

aire o ácido nítrico de la ciclohexanona, cicloh~xano y cicloh3xa­

nol. 
El proceso requiere bastante pura la materia prica y se 

adapta para obtenerse sintéticamente de benceno y fenol. Por eso -

el ciclohexano puede utilizarse directamente para la obtención del 

ácido adípico, es más común convertirlo primero a ciclohexanol y -

ciclohexanona. 

El proceso más moderno es una oxidación en fase líquida 

usando aire en presencia de un catalizador de acetato de cobalto. 

Obteni~ndose un rendimiento del 90'/o de ciclohexanol y ciclohexano-

na. 

El ciclohexano y ciclohexanona se cargan dentro de un -

tanque mezclador con ácido acético y un catalizador. 



La mezcla contiene cerca de 850 partes de ciclohexano -

20 partes de ciclohexa:Jona., 500 ¡:artes de ácido acético, una parte 

de ~ci~o clorhídrico y 0.7 pa rt es de exhidrato de cobalto, se c 2r­

gó dentro de un raactor de tantalio enchaquetado. 

La mezcla se calienta a 95°c. y el aire se carga hasta 
2 que alcanza una presión cte l0.5 Kg/cm • 

El aire se burbujea a trav~s de la mezcla ~anteniéndoee 

la presión de l0.5 Kg/cm2 
y la temparetura de 95º ~ 120°C. 

Los gases de salida se pasan a través de un condencador 

y despu~s a través de un lavador de etilbenceno (enfriador) para -

separar el vapor de ciclohexano. La mezcla roaccionante se descar­

t;a a un destilador, dor.de el ciclohexeno que no rea.ccionó se recu­

pera pcr destilación para utilizarse más tarde. El ~cido ac~tico -

se recupera por dectilación. 

Los residuos son destilados con vapor para recuperar el 

ciclohexanol y ciclohexanona. La nezcla acuosa no volátil de fste­

res, lactonas y ácidos dib~sicos se destilan después de adicionar­

les una pequeRa cantidad de ácido sulfúrico para evitar la hidról~ 

sis. 

El ión sulfato se separa con une. sal soluble de bario y 

el residuo es filtrado. 

~~ filtrado claro se lleve a un crietalizador, donde 

los cristales de ácido adípico con centrifugados, separados y sec¡a 

dos . ~l rendimiento os 1e 50 a 707~ en base a el cicloh~xano. 

- - - - - - - - - - - - - - - - - - -
Proceso: No. 2 

A partir del ciclohexano por oxidación con aire y i~cido 

nítrico. 

Reacci6n: ver fig. Ne. 2 

ciclohexano ciclohexanona 



BOOC (CH2)4COOH 

Rendimiento 70 a 9~% 

Balance de materiales: 

Base •••••••• 1 Tonelada de 'cido adípico (Producto 

Terminado). 

Alimentaci6n ciclohexRno (9~) ...... 748 Kg •. 

Acido nítrico (loo%) •••••••••••••••• 3058 Kg. 
Aire variable. 

~etavanadato de amonio •••••••••••••• 2.26o Kg. 

Cobre • •••••••••••••••••••••••••••••• 6. 795 . Kg. 

Naftenato de cobalto 
(contenido de cobalto) • • • • • •.• • • • • • • • o.o453 l:g. 

Deacripci6n: 

El 'cido adípico puede obtenerse por la oxidaci6n con -

aire o «cido nít~ico 1 · del ciclohexano, ciclohexanol y ciolohexano-

na. 

Varios fabricantes prefieren el proceso de dos pasos en 

el cual el cicloho:x.a110 1 es oxidado a ciclohexanol y ciclohexanona 

con aire, y el producto de la oxidación primaria es oxidado con 

4cido nítrico para obtener el ~cido adípico. 

ai.re 1 en 

ppm. de 

de 125• 

El ciclohexano comercial (9&¡( de pureza). es oxidado con 

presencia de un catalizador de .naftenato de cobalto (50 ,. 
cobalto basado en hidrocarburo). La reacción se controla -

. 2 
a 16o.r.. y de 3.50 a 17.6 Kg/cm. 

Durante la oxidación parte del hidrocarburo se vaporiza 

y coneeñsa. Se forman dos capas, la inferior es de agua y la supe­

rior de hidrocarburo, la inferior se separa y la superior se reci~ 

cula. 

Cuando la oxidación ha terminado, el producto líquido 

se mezcla con agua, y se separa en una columna de destilación. 

Los hidrocarb:.tros destilan en la parte superior; la me-' 

cla de ciclohexanol y ciclohexanona 1 se separan en el fondo con un 



r~ndimiento de 65 a 85~ basado en el ciclohP-xano. La mezcla de ~i­

drocarburos d9 la parte_~ !'uperior contiene bastante cantidad de be¡¡, 
-

ceno, el cual se separa por destilación azeotrópica en otra Wlidad. 

Pues este benceno tiene azufre libre y puede ser f~cilmente hidro­

gen~do a ciclohexano. 

La mezcla de ciclohexanol y ciclohexanona, obtenido por 

el proceso descrito o por cualquier otro proceso, puede ser oxida­

do a ~cido adípico con ~cido nítrico. 

En varias plantas, el fenol se utiliza como materia pr~ 

ma pura la preparación del cicloh?.xanol. El fP,nol se mezcl~ con r 
cat~lizador de paladio y se lieva a un tanque de hidrogenación a -

unn temperatura de l49ºC. y una presión de 3.50 Kg/cm2 • El produc­

to ciclohexanol, se lleva hasta la parte s~perior como vapor con -

1m exceso de hidrózeno. 

En cualquier caso el producto de la oxidación interma-­

dia contiene principalmente ciclohexanol, que es aliraentando al 

reactor para ser oxidado con ~cido nítrico. 

La mezcla resultante de la oxidación del ciclohexano, -

consiste aproximadamente de 3 partes iguales de ciclohexanol, cicl~ 

hexanona y una mezcla compleja de ~teres y &steres. 

Una parte de ~eta mezcla, se mezcla cuidadosamente con 

5 partes de una solución de 4cido nítrico al 4~ conteniendo o.~ 

de catalizador (metavanadato de amonio y cobre) y se alimenta al -

tanque de reaccilSn. Después de un 'tiempo de reacción da 6o min. 7 

a una temperatura de 50º a l50°C., y una presión de 3.50 a 17.6 

Kg/c~2 la masa reaccionante se de~carga cristalizando a 5°c, dee-­

pu~a es centrifugada y secada. 

Parte del licor madre ~e recircula con el áci_do nítrico 

los residuos ee ·destilan al vacío antes de reciroularse. 

Las colas de '•ta destilación pueden ser tratadae para 

recuperar el catalizador de vanadio ya agotado. 

Basándose en el contenido de ciclohexano de la aliment~ 

ción se obtiene un rendimiento de 6o a 7<1% de ~cido adípico. 

Una gran variedad de procesos se utilizan particularmen 



~~ con r~ epecto a la oxidación inicial del ciclohexano. 

Gane:-alrr.ente~ -se requiere una baja conversión por paso -

pa:-a obtener un rendirr.iento elevado. 

Muchos procesos limitan la conversión al lo% por paso -

;>"-!'ª obten'3r un rendimiento económico de 65 a 9o% dll ciclohexanol 

~, ciclohexanona. Antes de recircularsc el ciclchex:i.no ae separa -

;;:or una variedad de destilación, extracción y una combinaciÓ'.l de 

proceso de destilación y extracción. Despu~s de la oxid~ción con -

el ácido nítrico, alg~nos procesos quitan los gases nitrosos y el 

;~cirio nítrico de la mesa oxidante antes de la cristalización. 

P:-oceso: No. 3 

A partir del ciclohexano por oxidación con aire en dos 

pasos. 

~eacción: ver fi~. No. 3 

Naftennto de 
+ 

Cobalto 

ciclohexano ciclohexanona 

+ 
Acetato de 

C11 ó Mn 
HOOC(CH2)

4
cooH 

Rendimiento 70 a 90% 

Balance de materiales: 

Base •••• l Tonelada de ~cido adípico. (Producto Termi­
nado). 

Cicloh~xano •••••••••••••••••••• 521 Kó• 
Aire ........................... Kg. 

Descripción: 

El ácido adípico puede obtena rse del ciclohexano en un 

proceso de 2 pasos usando aire como oxidante en ambos casos. 

~l ciclohexano líquido se alimenta a un reactor de 



acero inoxidable, donde se mezcla con cat~lizador de n:ften~ to de 

" 1 b ~ . . ' ' 24 o·· K / 2 
co 0a to y se 2r~uJea aire R una pres1on ~e • & cm y a una -

temperátura de 125º a 130°C. 

La temperntura se mantiene a su nivel elevado, por la 

circulaci6n del líquido a travls de un cambiador de calor. 

Cuando del 8 al 10% de ciclohexano se tiene q~e cor.ve~ 

tir a c iclohexanol y ciclohexanona, la mezcla se lleva a una -

columna de desti lación, donde el ciclohezano que no reacc iona se 

separa en la parte sttperior para recirc~la.rse. 

En el segundo paso de oxidación, en el fondo de le - -

columna se mezclan con un catalizador que es una mezcle de ac eta­

tos de cobre y manganeso disueltos en ~cido ac,tico. La mezcla se 

burbujea por espacio de 6 horas a una temperatura de 8C°C y 6.o -

Kg/cm2 de presi6n. Cuando la oxidación a. te:' r.:inado el líquido se 

descarea dentro de un t.11.nque cristalizador en el cual loa crif1ta­

les de tcido adípico se sepc.ran, centrifu~an y se ~ecan • 

.t~ rendioiento es com;•ar?.ble al proceso de cxidaci6n 

con aire y ~cido nítrico. Las ventajee del proce~o ce oxidación 

con aire es de evitar vaporeE oxidanteo y lo~ problemas de la 

corrosión del eqdpo qLte se tiene con el vroceso del ~cido nítri-

co. 

Usos: 

En el Nylon para su obtención. 

Sri los plasticidas p:: ra la reducción de viscosi dad. 

Propiedades: 

Crictales amarillos 6 incoloros o polvos cristalinos. 

Pes o molecular ............ 146.14 

Gravedad específica ....... .36o 20º/4 

Punto de fusicfo ........... 152ºC 

Punto de ebullici6n ....... 265oc 

Soluble en alcohol y éter, poco soluble en agua (1.4 l • 

por 100 ml. a 15°C) el pH de una solución al 3% es de 2.7 a 25°c. 



Punto de flash••••••••••••••••• 196°c. 

Denei~ad de vapor ••••••••••••••• 5.04 

Concer.tracitn máxi ma permieible •• 
(ppm. en volumen) ••••••••••••••• 

Grado 

15 

99.5% 

IMPOR'l'.AC IOI<ES Y EXPORTACION~S. 

Eete ácido no se f abrica en México y s eg1n fuente del 

Instituto Mexicano del Petroleo ( IMP ) se proyect e f abrit,arlo -

hasta 1978. 

El ácido adípico requiere permiso de l a Secretaría de -

Industria y Comercio para eu importaci6n. Su prec io oficial es de 

S 6.05 el kilogramo lecal más el 2CJ1, an valorern no se tienen conc~ 

siones con ALALC. 

Grado alimenticio. 

Año Importaciones en kg. Valor en pesos 

1966 104,429 754543 
1967 78 864 561 499 
1968 262 492 l 473 401 

1969 267 126 l 366 375 
1970 363 148 l 711 693 
1971 28~ 381 l 303 537 

Grado farmac~utico. 

Nota: 

Año 

1966 

.1967 

1968 

19ó9 

1970 

1971 

Import .'l ciones 

12 634 

31 002 

15 230 

30 695 

---
50 

en kg. Valor en pesos 

88 581 

217 773 

74 640 

153 088 

Hasta 1970 el 6cido adípico se import6 bajo dos fracci~ 

nes diferentes (29.15.a.005) grado alimenticio y la -

(29.15.a.004) grado farmac&utico, mismos que fueron -



dercóadoe para unirlas en la (29.15.a.Oll) con los aranceles antes 

exptiestos en Julio de ~!911· 

S1 ácido adípico no se fabrica en ningún país de ALALC. 

Las importaciones del écido adípico provienen principai 

mente de Estados Unidos de América, Suiza y de Alemania. 
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CAPITULO II 

A e I Do 2, 4 D I e L o R o F E N o X I A e 3 T I e o 



Proceso: 

Reacción: 

ACIDO 2,4 - Dicloro fenoxi acético. 

A partir de diclorofenol y ácido monocloroacético. 

Cl
2

C6H
3

0H + ClCH2COOH + NaOH - - - -

c1
2
c 6H

3
-o-cH2COOli + NaCl + H20 

Rendimiento •••••• 80 - 85% 

Balance de materiales: 

Base •••• l Tonelada de ácido 2-4 diclorofenoxiacético 
(Producto Terminado). 

2-4 diclorofenol ................... 829 Kg. 

Acido monocloroacético ............. 439 Kg. 

Hidróxido de e odio ................• 448 Kg. 

Acido clorhídrico (l8°Be) .......... 792 Kg. 

DescripcicSn: 

Cantidades equimoleculares de 2-4 diclorofenol y 4ci do 

monocloroac~tico, se cargan dentro de un reactor ccle1;tado con 

vapor, con 2.2 moles de hidróxido de sodio en una sol~ción al 15~ . 

La reacción se lleva a cabo en varias horas de reflujo 

después la masa es acidulada (& 1.0 de pH) con 4cido clorhídrico 

diluido. El licor acidulado se envíe a un cristalizador y despu~s 

a una centrífuga. Loe cristalos pueden ser recristalizados con un 

solvente adecue.do, por ejemplo benceno, y después ser lavados y -

secados. La reacción puede llevarse a cabo sobre las condiciones 

cSptimas de tiempo, tempers.tura y velocidad de edición de los rea~ 

tivos para p:re·1renir la hidrólisis del ácido cloroacético en 4cido 

gliccSlico. En una variación del proceso, el diclorofenol no reac­

cionado se separe por de~tilación antes de la acidificación. 



Cuando se desea un rendimiento mejor (90-92%) el !,cido -

se separa con monoclorobenceno anhidro. 

La reacción se lleva hasta el punto de ebullición del 

solvente y el agua es separada azeotrópicamente. 

Loe productos insolubles se separan del solvente por 

filtración. 

Usos: 

Herbicida. 

Para la agricultura. 

Propiedades: 

Cristales incoloros e inodoros. 

Peso molecular ••••••••••••• 

Punto de fusi6n •••••••••••• 

Muy poco soluble en agua (0.4 g. por 100 g. a 25ºC), 

Soluble en 5o% de etanol (10.3 g. por 100 g. a 25°c.) 

Grados •••• Técnico (99%) 

H lPORTACIOiES Y SXPOiiTA CION~S. 

Polaquimia, S.A. lo empezó a fabricar en 1963 1 según 

diario ofi~ ial del 2 de a gosto de 19b3, con una capacidad de 800 -

ton. por a.ño. Esta planta estll instalada en Xalostoc 1 Edo. de ¡..Jx. 

la cual aumento su capacidad según diario oficial del 11 de Agos to 

de 1969 a 16oO ton. por año. 

La planta tenía una inversión inicial de un millón de -

pesos, la cual aua1dnto a dos millones, el 4CY,( del capital es nort~ 

americano (Somborn Div. of. Chemical Co.). 

Esta compa.ñ!a es la única que lo fabrica en México y su 

producción abastece el mercado nacional, esto se nota porque en el 

An~ario Estadístico de la Federación no aparecen importaciones ni 

exportaciones. 

El precio oficial del ~cido 2,4 diclorofenoxiac6tico 



es de $ 6.60 el kilogramo legal y tiene una c uota de importación 

de J 0.20 más 17% ad Nalorem. 

Los únicos paises de ALhLC que lo fabrican son Kéxico y 

Argentina. 

Cuando éste ácido provenga de paises ALALC estará excen­

to de la cuota específica. 
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CAPITULO III 

A N T R A Q U I N O N A • 



Proceso: 

Reacci6n: 

ANT Rli QU inONA 

A partir del anhídro ftálico y benceno. 

o 
11 

cr:D ,, 
o 

Rendimi ento •••• 95% 

+ 2nc1 

Balance de materiales: 

Base •••• l Tonelada de antraquinona (Producto Termin~ 
do). 

Anhídrido ftálico ••••••••••••••• 679 Kg. 

Benceno ••••••••••••••••••••••··~ 358 Kg. 

Acido sulfdrico ••••••••••••••••• ' 4530 Kg. 
Cloruro de aluminio ••••••••••••• 1268 Kg. 

Descripci6n: 

El anhídrido ftálico, benceno y cloruros de aluminio 

se cargan en proporciones molares de 1,1,2, dentro de un reactor, 

el cual es un molino de bolas horizontal conteniendo bolas de l li e­

rro en varillas y está equipado con un tubo en un extremo para que 

pueda salir el ácido clorhídrico formado durante la reacci6n. La -

rea.cci6n se lleva hasta unos 40 6 50°c, durante &ste tiempo l a ca~ 

ga aumenta de volumen, fort.ando un cloruro de aluminio compl e jo 

del ácido benzoil benzoico. Y el ácido clorhídrico liberado s e ab­

sorbe en un sistema lavador. Hacia el final de la reacci6n e l pol­

vo sobrante en el reactor se descarga a un tanque que contiene ~ci 

do sulf~rico dilu!do. El complejo de cloruro de aluminio deecom~ 

puesto y el ácido o-benzoil benzoico precipitan, ~ste precipitado 

es filtrado, lavado y secado. 

El rendimiento basado en anhídrido ftálico, aproximada­
mente es de 9{ífo. 



El ácido o-benzoil benzoico ya seco (l parte) se dis ol­

vió, en ácido sulfúrico de 98% (4 partes) en un tanque enc baq ue t a­

do el cual se calienta de l-3 horas a una temperatura de 115 a 

150ºC. Al terminar el tiempo de reacción se baja a un tanque de 

agua caliente. La arcilla resultante se deja enfriar y des yués es 

filtrada, lavada y secada. 

El rendimiento de la antraquinona a partir del ác id o 

o-benzoil benzoico es superior al 9~%, para obtenerla más pura el 

producto puede ser sublimado. 

Proceso: 

La antraquinona se obtenía por oxidación en suspensi ón 

del antraceno purificado, en ebullición con dicromato de sodio y -

ácido sulfúrico. 

La antraquinona resultante está contaminada con antrac~ 

no y requi ere purificarse. Se ha propuesto un proceso de oxidación 

catalítica en fase de vapor similar al que se usa para l~ fabrica­

ción del anhídrido ftálico. 

En éste proceso el antraceno vaporizado reacciona con -

aire en presencia de un catalizador de pent6xido de vanadio a 

400°C. 

Usos: 

Propiedades: 

En la fabricación de tintes como reactivo 

En el teiiido, colorear como reactivo. 

Peso molecular. • • • • • • • • • • • 208.20 

Gravedad específica • • •••• 1.438 20ºC/4 

Punto de fusión •••••••••• sublima a 286ºC 0 

Punto de ebullición •••••• de 379 a )8lºC. 

Soluble en alcohol (0.05% a 18.c, y 2.25% en caliente) 

acetona y benceno caliente, poco soluble en eter, insoluble en agua, 

Punto de flash ••••••••••• 185ºC . 

Densidad de vapor 
(aire• l) ••••••••••••••• 7.16 



U iPQ;UA CION.:;S Y 3XPORTACIO?!~. 

La antraquinona no se fabrica ~n h~xico y tampoco es 

fabricada por ninguno de los paises de ALALC. 

Por eso solo se obtiene de i mportaci5n, su precio es 

de J 20.úO kilogramo legal m~s el 18~ ad valorem. 

Para su importación se requiere permiso de la Secreta­

ría de Industria y Comercio, con la fracci6n ( 29.13.E.005). 

La antraquinona se empezó a importar en el ano de 1909· 

AÑO Importaciones en kg. Valor en pesos. 

1969 519 6 693 
1970 l 515 38 742 

1971 2,046 36 449 

Las importaciones provienen de ~atados Unidos de Améri­

ca, J apón, finlandia, y Suiza. 

En el Anuario sstadístico de Comerc io ~terior no se 

tienen datos de exportaciones. 
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CAPITULO IV 

ANILINA 



ANILIJ:A 

Proceso: No. l 

A partir de nitrobenceno por reducción. 

Reacción: ver fig. No. l 

+ 

Rendimiento de 90 95% 

Balance de materiales: 

Base ••••• l Tonelada de anilina (Producto Terminado). 

Nitrobenceno •••••••••••••••• 1390 Kg. 

Virutas de fierro 

Acido clorhídrico 

Descripción: 

........... 
1700 

125 

Kg. 

Kg. 

El nitrobenceno crudo se carga dentro de un reactor, 

que tiene adaptado un condensador de reflujo. El reactor es de fi,!it 

rro fundido, enchaquetado y tiene un agitador. 

~as virutas o polvo de fierro (libres de aceites y met~ 

les no ferrosos) el agua y catalizador se adicionan gradualment e , 

en pequeñas cantidades al ni trobenceno. Generalmente del 10 a 20;~ 

del total de fierro se adiciona al empezar y la mezcla se calienta 

con vapor a la temperatura de reflujo (200°C.) 

El resto de fierro se adiciona por encima, en un perío­

do de tiempo determinado por el propio balance de temperat ura y 

pres ión las adiciones deben ser lentas y constantes para mantener 

el reflujo ya que la presión ejercida por el hidr6geno puede ser -

excesiva debido a que la reacci6n es exotérmica. 

El agua requerida para la reacci6n es genera·lmente en 

forma de solución anilina - agua, recuperada en el separador o -

columna y se adiciona al reactor en cualquier volumen al principio 

o en pequeñas cantidades junto con las adiciones de fierro. 



El ácido clorhídrico diluido (3o,t) se adiciona junto -

con el agua como ca~alizador. 

El €cido reacciona con lae virutas de fierro, formando 

un catalizador muy activo de sales de fierro. Posteriormente puede 

ser utilizado el licor madre de anilina y ácido clorhídrico, como 

el ori~en del catalizador y un poco de agua de reacción. El paso 

de los reactivos es aproximadamente, de 115 partes de virutas de 

fierro, 0.27 partes de ácido clorhídrico de lOo%> y 6o partes de 

a5ua por 100 partee de nitrobenceno. Despu~s de la última adición 

de fierro, la reacción se calienta con vapor para mantener el re­

flujo. 

Al finalizar la reducción (cerca de 10 hrs., pa~a una 

carga de 2,265 kg.), la anilina se separa de la carga del reactor 

por uno o varios métodos. 

La mezcla líquido agua - anilina, puede separarse del 

fierro, hidróxido y óxido de fierro por destilación, destilación 

al vacío, filtración, centrifugación y eifonación. 

Por ejemplo, la reducción final del producto, puede ser 

neutralizada con pequeñas cantidades de carbonato de sodio (aproxi 

madamente iguales a las cantidades de ácido clorhídrico en la car­

ga) y se deja reposar, la mayor parte de anilina - agua se separan 

por sifonación y los residuos de anilina se separan de los lodos 

por destilación. Los lodos consis tentes en óxido férrico, agua y 

pequeñas cantidades de hidróxid-0 de fierro, se descargan y pueden 

ser enmarquetadas y después secadas. 

La mezcla anilina - agua del reactor, se lleva al sepa­

rador, en don4e se separan la anilina, la cual es sacada por el 

fondo, la parte superior contiene de 3-5% de anilina, esta es par­

cialmente destilada hasta qua el contenido de anilina en el agua -

es pequeña. Los residuos de anilina - agua son regresados al reac­

tor posteriormente. 

La anilina despu~s del destilado, se separa por decant~ 

ción y la capa de agua e~ redestilada para obtener los residuos 

de anilina. 



Un procedimiento alternativo, es el extraer la anilina 

del agua de anilina con nitrobenceno. las corrientes de anilina -

del separador y decantador se unen y se destilan al vacío, para -

obtener una anilina de alto rendimiento. 

El rendimiento basado en el nitrobenceno es de 95% en 

peso. 

Proceso: No. 2 

Por hidrogenación catalítica de nitrobenceno en fase -

de vapor. 

Reacci6n: ver fig. No. 2 

c6R..NO + 3B - - - - - - - G6H NB + 2 B O 
' 2 2 5 2 2 

Rendimiento de 98%. 

Balance de material: 

Base: ••••• l Tonelada de anilina (Producto Terminado). 

Nitrobenceno ••••••••••••••• 

Hidr6geno ..•..•..•......•.. 
Carbonato de cobre ••••••••• 

Descripci6n: 

1350 Kg. 
63.58 m3 

l Kg. 

La anilina puede obtenerse por hidrogenaci6n en fase de 

vapor del nitrobenceno, usando un catalizador de cobre. 

El nitrobenoeno conteniendo menos de 10 ppm. de tiofeno, 

ea.vaporizado en una corriente de hidr6geno pasando a un reactor el 

ciial contiene un catalizador de cobre, de cama fluidizada. El cata­

lizador ae obtiene por pulverizaci6n seca de nitrato de cuproamonio, 

sobre gel de sílice, el cual es absorbido por &sta. El polvo catali 

tico (contiene 10-2a;' de cobre) (de 20 - 150 micras) se activa den­

tro del reactor, al ser trGtado con hidr6geno a 250°c. 

La mezcla de nitrobenceno e hidr6geno (3oa;' ·de hidr6geno 

en exceso), es alimentado a través de un plato poroso, colocado en 



el .fondo del reactor, calentado a 270°C y 0.35 kg/cm2• 

El exceso ae calor de reacción se separa por circllla­

c i ón, de llll (cambiador de calor) líquido frío a través de tubos 

colocados en la cama catalizadora. 

Los ,~ses de salida son filtrados (librea de catali~ 

dor) por medio ~a ~n filtro poroso de acero inoxidable colocado 

en la parte superior del reactor. 

Los gases filtrados se condensan, se enfrían y se - -

llevan a un líquido separador o decantador. El exceso de hidróg~ 

no es recirculado. La capa más baja del líquido en el separador 

(contiene anilina cruda, con menos de 0.5% de nitrobenceno y 5% 
de agua) se separa o destila y loe vapores de agua y anilina que 

pasan a la parte superior son separados por destilación. 

La capa superior (anilina - agua) del separador, se -

bombea a una columna de extracción, donde se pasa a contracorrien 

te el nitrobenceno para recuperar la anilina disuelta.· Obtenién­

dose un rendimiento del 98%. El catalizador produce 67~.5 kg. de 

anilina por kg. de catalizador, por lo que requiere ser regener~ 

do. 

La regeneración se completa cuando se hace pasar por 

el sistema un gas inerte, y aire a través del catalizador, a una 

temperatura de 250 - 350°C, para quemar los depósitos orgánicos. 

El rendiraiento depende del tipo de catalizador que se utiliza, -

llll catalizador efectivo para hidrogenaci?n, es el sulfato de ni­

quel depositado en alumina. 

Usos: 
En las industrias huleras 1 comó acelerador en la vul­
canización. 

En. colorantes e intermediarios, como reactivo. 

En drogas y farmacia, como reactivo para la obtención 
de sulfas. 

En germicidas, como repelente de insectos. 

En pinturas y barnices, como reactivo para la fabric~ 
ción de color~ntes. 

Propiedades: 

Incoloro, líquido aceitoso, cambiado rápidamente a ob4 



/ 

curo al expcnerse al aire o a la luz, soluble en alcohol Y éter, 

pocD soluble en agua (3.6 g. por 100 ml. a 18°C.) 

Peso molecular ••••••••••••••••••••• 

Gravedad espucífica ••••••••••••••••• 

P11I1to de fusi6n ••••••••••••••••••••• 

Punto de ebullici6n ••••••••••••••••• 

Peso por lt. ••••·••••••••••••••••• 

Punto de flash •••••••••••••••••••••• 

Temperatura de . . . -1gn1c1on ••••••••••••• 

Densidad de vapor aire •l) •••••••••• 

Concentración m~xima •••••••••••••••• 
admisible (ppm. por volumen •••••• ~ •• 

Ilr:PORTACIO~'SS Y :SXPO;tT.8CI01BS. 

93.12 
l.0236°C/20 

(-6.2°C.) 

(184.4°c.) 
l.OlKg. (20° C.) 

158°C. 
371°C. 

3.22 

5 

Se empezó a fabricar en 1972 por la fábrica Cyanaquim, 

S.A.(antes HulqQimex, S.A.) que se encuentra localizada en Tampi­

co Tamps. con una capacidad instalada de 2440 ton/año (con el pe~ 

miso diario oficial del día 21 de Enero de 19~7). 

A finales de 1972 se inici6 la fabricaci6n local de 

anilina, sin que pueda considerarse que alcanz6 niveles normales 

de fabricaci6n, alcanzando una producción· de 67 toneladas. 

En los pr6ximos años se espera un aumento considerable 

en el consumo aparente de anilina, por conducto de la sustitución · 

de importaciones de hule qu!mico, que la utilizan como materia 

prima. 

El permiso petroquímico final autorizado en Cyanaquim, 

fue hasta el 10 de septiembre de 1972, esta planta estará integr~ 

da desde la nitraci6n del benceno. 

Otra planta que está en proyecto es Química Or~ánica -

de México, S.A. DS c.v., que estará localizada en Mexicali, Baja 

California, Con una capacidad instalada de 6oo ton/año, el permi­

so diario oficial del 2 de febrero de 1967. 



S~ importaci6n requiere permiso de la Secretaría de 

In~ustria y Comercio y su precio oficial es de S 9.35 el kilogra­

mo bruto, más el 8% ad valorem. 

Año 

1966 

1967 

1968 

l9t>9 

1970 

1971 

Nota: 

Importaciones en Kg. Valor en pesos 

318 625 l 057 269 

99 283 301 504 

442 5t>8 l 284 7~2 

431 839 l 419 352 

831 952 3 091 179 

1 018 098 4 930 227 

Las importaciones provienen de Alemania, Estados Unidos 

de América, y del Reino Unido. 

La fracci6n con que se importa es 29.22.B.OOl. 

No se tiene· concesiones con paises de ALALC. 
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CAPITULO V 

B I S F E N O L A 



2 

1!ISFE?lOL - A 

Proceso: 

A partir de fenol y acetona. 

Reacción: 

Rendimiento 9~ 

Bal ance de materiales: 

Base •••• l Tonelada de Bi sfenol-A (Producto Termina.­
do). 

Fenal ••••••••••••••••••••••••••••• 

Acetona ••••••••••••••••••••••••••• 

Acido clorhídrico •••~••••••••••••• 

Cal ••••••••••••••••••••••••••••••• 

Metil mercaptano 

Descripción: 

792. 75 Kg. 

240 Kg. 

poco 

poco 

poco 

Al bisfenol-A se obtiene haciendo reaccionar fenol con 

acetona en presencia de un catalizador ácido. 

E.l fenol y la acetona se cargan en una relaci6n molar 

de 3 a l en un reactor con agitador vidriado. 

Se adicionan pequeñas cantidades de un catalizador pr~ 

movedor generalmente es el met i l mercaptano y haciéndose burbujear 

ácido clorhídrico seco ~n fo r ma de gas a trav~s de la mezcla. La -

temparatura se mantiene a 50ºC de 8 a 12 hrs. El bisfenol-A se ob­

tiene en forma de lodos. 



Cuando la reacción se ha terminado, los lodos se des­

ear~ ~ una ~ombinación de t anque de neutralización y destila-­

dor donde los lodos se lavan con agua y se neutralizan con lech~ 

das de cal y después se destila para separar el agua y el exceso 

~e fenol. La destilación es al vacío a una temperatura de oO a -

150ºC, pri~ero destila el agua y luego el fenol. 31 produc to full 

dido sobrante en el destilador es calentado con vapor a l5 ~ºC , -

para separar las trazas finales del mercaptano oloroso. 

I;J. desodorizante fundido es apagado con un volume~ 

grande de agua, después es lavado filtrado y seca.do. El producto 

pued.e pi¡rificarse por recristalización. 

Usos: 

En resinas apoxi, como reactivo para su obtención. 

En policarbonatoe, como reactivo. 

Propiedades: 

Cristales blancos, poco soluble en agua (0.34% a 83°c.) 

soluble en cetonas y alcoholes. 

Peso molecular ................ 228.28 

Gravedad específica ··•·······• 1.195 25°C/25 

Punto de fusión •....•..•...... 157°.C. 

Punto de ebullición ...••.....• 230°C. 

IMPORTA~IONES Y EXPORTACIONES. 

Este producto no se fabrica en H~xico, pero Esquiro , S.A. 

tiene permiso petroquímico para el 10 de Septiembre de 1973 de 

empezar a fabric arlo, con una capacidad de 1000 ton. por año . 

Esta compañía tenía un permiso según diario oficial 

del día 18 de hbril de 1972, para empezar a fatricarlo y ésta f~­

brica estaría localizada en Cosoleaque Ver. pero más tarde se le 

otrogó permiso de cambio de localizaci6n, el día 11 de Julio de -

1972 en Cuernavaca Morelos, con una inverai6n de S 14.9 millones 

de pesos y se fabricaría a partir de fenol y acetona. 



Su importación requiere permiso previo de la Secreta­

ría de Industria y Comercio, la fracción con que se i mporta es -

(29.06.c.oo8) y su precio oficial es de i 8.40 . el kilogramo le­

gal con una cuota de S 0.50 más el lo% ad valorem. 

Nota: 

Aiio I mportaciones en kg. Valor en pesos 

1066 470 300 2 480 923 

¡967 394 300 l,698.883 

1968 581 300 2 735 264 

1969 525 700 2 336 448 

1970 681 500 3 094 909 

1971 590 900 2 705 957 

Las importacionés provienen principalmente de los 

Estados Unidos de Am~rica y de Francia. CUAndo este -

producto provenga de paises de ALALC estará exenta de 

cuota. 

No se tienen datos de exportación. 
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CAPITULO VI 

e L o R o B ~ N e E N o s 



Proceso: 

Reacción: 

CLOROBIDiCENOS. 

A partir de benceno y cloro. 

+ + HCl 

+ 

Rendimientos de 70 a 75% de monoclorobenceno y de 20 a 

lo% diclorobenceno. 

Balance de materiales: 

Base •••• 1 Tonelada de clorobenceno (Producto Termin~ 
do). 

Benceno •••••••••••••••••••••••• 

Cloro •••••••••••••••••••••••••• 

Fierro ••••••••••••••••••••••••• 

Descripción: 

86o. 7 Kg. 

792.75 Kg. 

poco. 

El benceno seco se carga dentro de tanque de acero o 

de hierro colado (clorinador) -forados interiormente de plomo o vi­

drio. 

Casi el li en peso (de la carga del Benceno) de virutas 

de fierro se utiliza como catalizador y también los restos del el~ 

rinador después de cada carga. 

Se burbujea el cloro, manteniendo una temperatura de 

40 a 6o°C, la cloración se continúa hasta que se obtiene la densi­

dad deseada. Cuando se desea únicamente monoclorobe!!ceno, la tempJL 

ratura se mantiene a 40°c, utiliz~ndose el 6o% del cloro teórico. 

Cuando todo el benceno ~s clorado, la reacción llega a temperaturas 

de 55 a 6o 0 c, y a una densidad de 1.280 (a 15°C) el proceso de rea~ 

ción dura aproximadamente un tiempoc2 6 horas. 



El ácido clorhídrico cedido en forma de ga~ durante la 

reacci6n, es lavado con benceno o clorobenceno, para separar los 

coffipuestos orgánicos, después es absorbido en agua para obtener -

ácido clorhídrico. 

;;m plantas modernas en donde el proceso es continuo, -

se utiliza aceites a presiones bajas de vapcr 1 como medio lavador 

obteniéndose ácido de elevado Índice de acidez. 

El benceno clorado se neutraliza en tanques de a c ero 

(que estan encI'.aquetados, tienen un condensador de reflujo y un 

respirador) que contienen una soluci6n al 10% de sosa c~ust i ca. 

La mezcla se agita perfectamente pura asegurar la ne u­

tralizaci6n y se m~ntiene caliente por medio de vapor. 

El benceno clorado débilmente alcalino, se lleva a re­

posar a un separador. 

La mezcla rica en diclorobencenos 1 es separada en la 

parte inferior del destilador. 

Si la cloraci6n es llevada a cabo, de tal forma que 

la cantidad te6rica de cloro es consumida (loo% de cloraci6n), se 

obtiene las siguientes fracciones en los porcentajes indicados: 

% 
Benceno J agua •••••••••••••••••••• 3 
Benceno y clorobenceno •••••••••••• to 
Cloro benceno ................•....• 75 
Clorobenceno y diclorobenceno ••••• 10 

Materiales residuos y lodos ••••••• 2 

Las primeras dos fracciones se regresan al ~istema 

para seguirse procesando y la tercera (clorobenceno) se lleva 

para almecenaree. 

La cuarta fracci6n, se sigue acumulando y despu~s es -

destilada. 

:n para isómero se obtiene en el destilado y lot> re­

siduos contienen el orto isómero contaminado con un poco de para 

isómero y policlorobencen~e principalmente el l,2,4, triclorobe~ 



ceno, de los dos isómeros del diclorobenceno (prácticamente no se 

forma el me ta isómero) el para compuesto se forma en grandes can­

tidades, la proporción del para y orto ea aproximadamente de 3 a l 

La composición de loa productos clorados, varía de --­

acuerdo a la temperatura de cloración, tipo, grado y catalizador, 

por lo tanto en 100-~ de cloración el rendimiento tiene la siguie~ 

te composición: 

Cloro benceno 

P-diclorobenceno ••••••••••••• 

y 0-diclorobenceno ••••••••••• 

8~ 

15% 

incluyendo policlorobencenos 5% 

Proceso continuo.- cuando se desea monoclorobenceno, 

con la formación de una mínima cantidad de productos clorados mas 

elevados, se utiliza un equipo combinación de clorinador y fraccio 

nador, de este modo el monoclorobenceno se destila una vez que se 

forma y únicamente el benceno fresco se expone al cloro. 

El benceno seco y el catalizador (puede ser fierro o - ­

cloruro férrico anhidro) se cargan simultáneamente dentro del clo 

rinador fraccionador. 

~~ benceno en el clorinador ea calentado hasta el pun­

to de ebullición y se introduce el cloro, la parte clorada del m~ 

terial se lleva a la columna de destilación , en donde el benceno 

se destila, condensa y se regresa al clorinador. El monocloro--

benceno se lle.va de la columna- fraccio~adora y es neutralizado y 

destilado, de la manera que se describió en el proceso anterior. 

Debido a que el monoclorobenceno puede también fabri-­

carse por oxidación del benceno en fase vapor con ácido clorhídri 

co y aire en presencia de un catalizador, este proceso solo sa -­

puede llevar a cabo 3n uni ón c on al proc~s o del fenal. 

Usos: 

Monoclobencenos 

fenol para su obtención. 

D.D.T. como reactivo pa­
ra su obtención. 

Anilina como reactivo p~ 
ra su obtención. 

Diclorobencenos 

Repelente de polilla 

Desodorante. 



Propiedades: 

lo!onoclorobenceno.- líquido vol~til, incoloro, tiene un 

olor semejante a las almendras, soluble en alcohol, benceno, clo­

roformo y éter en todas proporciones a temperatura ambiente, inso 

luble en a >::;ua. 

Peso molecular: 

Gravedad específica: 

Punto de fusi6n: 

Punto de ebullici6n: 

Peso por lt.: 

Punto de flash: 

112.56 

0.811 

(-45.2ºc) 

132.l 0 c 

i.099 kg. (25ºc ) 

29ºc 

Temperatura de ignición: 074°c. 

Densidad de vapor: 
(aire • 1): 

Límites de explosividad 
(%en volumen de aire): 

j.88 

Bajo -10°c A looºc 
Alto -12ºC A 150ºC 

0-diclorobenceno.- Líquido incoloro, vol á til, con ol or 

aromático a gradable, soluble en alcohol, benc eno, éter, insoluble 

en a5ua. 
Peso molecular 147.0l 

Gravedad específica: 1.305 2oºc/4 
Punto de fusi6n: (-17. 6°c) 

Punto de ebullic i6n: (179ºC) 

Peso por Lt. 1.304 kg. (25ºc) 
Punto de flash 66ºC. 

Densidad de vapor 5.07 
(aire = 1): 

Límites de explosividad Bajo 2.2 
(%en volw:ien en aire): Alto 9.2 

Máxima concentraci6n per-
mitida (ppm en volumen) 50 

P-diclorobenceno.- son cristales blancos volátiles y 

tienen un olor penetrante muy agradable. 

ferentes tamaños 

Los cristales son de di 

Peso molecular: 147.01 

Gravedad específica 1.458 (21 ºe) 

Punto de fusi6n: 53ºC 

Punto de ebullici6n: 173. 7 7oc 

Punto de flash: 65°c 
Densidad de vapor: 5.01 
(aire • 1) 



Soluble en al c ohol, é:er, cloroformo, insoluble en a~ua. 

IMPORTAC IOh'"SS y EXPORTAC rm:::;s. 
~ raonoclorobenc eno es fabricado por Guanos y FertilizaE 

tes de Kéxico, S. :.. , en su planta de Salamanca, Gto., en el l::m. --

314.5 Carretera Panamericana. 

Un país de ALALC que fabrica el monoclorobenceno es - ~ 

Ar5entina. 

El orto y para diclorobenceno lo fabrican: 

a) Pennwalt, s.:.. de c. v., en su planta de Santa Clara, f~exico,en 

el Kilómetro 17 carretera México-Pachuca, su ca pi tal social es -

de 45 millones, e inició operaciones en 1958. 

b) Productos Químicos e Industriales del Bajío, S. A., los empezó -

a fabricar en su planta de Salamanca, Gto. 

F.stos productos para su importación requieren p~rmiso de 

la Secretaría de Industria y Comercio. 

Fracciones con las que se importan: 

Monoclorobenceno: (29.02.n.004) con un precio oficial 

de S4.20 el kilogramo legal, con una cuota de l0.05 más el 7% - -
ad valorem. 

Ortodiclorobenceno: (29.02.D.OOl) con un precio oficial 

de i4.20 el kilogramo legal con una cuota de $0.05 máe el 7% - --­
ad valorem. 

Metadiclorobenceno: (29.02.D.002) con· un precio oficial 

de S4.20 con una cuota de $0.05 máe el 7% ad valorem. 

Paradiclorobenceno: (29.02.n.003) con un precio oficial 

de S3.25 el kilogramo legal, con una cuota de So.05 más el 7% - -
ad valorem. 

No se tiene comercio con paises de ALALC. 

llíONOCLORO:B:'l:NC ENO. 

Año Importaciones en kg. Valor en pesos 

1971 16 049 7ó 359 

Antes de 1971, no se tienen datos de importación. 



ORTODICLOROBENC :::NO 

iifi o Importaciones en Kg. 

l 9ó7 11 

19o8 12840 

1909 

1970 53 

1971 

MSTADICLOROBWCENO 

Año Importacion~ s en Kg . 

1909 

1970 

1971 

50 064 

2 205 

2 240 

Valor en pesos 

l 084 

25 ó79 

4ó2 

Valor en pesos 

183 725 

13 988 

11 200 

Antes de 1909, no se tienen da tos de importaci6n 

Fh RADICLOROBENCENO 

Año I mport aciones en Kg. Valor en pesos 

19oó 37 181 88 665 

19b7 98 239 324 900 

1968 167 333 541 326 

1969 6oo 114 1 845 012 

1970 641 996 2 065 113 

1971 692 056 2 lb9 210 

Las importaciones provienen princ ipalmente de Alemania, 

Reino Unido y de los Estados Unidos de América. 

No se tienen datos de exportaciones. 
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CAPITULO VII 

DIALQUIL FTALATOS 



DIALQUIL F'l'ALATOS 

Proceso: 
A partir del anhídrido ft~lico y alcohol por esterifi 

caci6n. 

Reacci6n: 

Rendimiento 9<>% 

Balance de materiales: 

Base l tonelada de ftalato de dibutilo. (producto ter-

minado) 

Anhídrido ftálico 

Alcohol but!lico 

Acido sulfúrico 
( 66º Bé) 

Descripci6n: 

543.6 kg. 

6ll.55 kg. 

4.53 a 11.32 kg. 

Los dialquil ftalatos se obtienen por esterificación -

del anhídrido ftálico y un alcohol apropiado, en presencia de , - -

ácido sulfúrico como catalizador. 

El proceso es esencialmente el mismo, para todos los -

alcoholes alifmáticos menores, y las modificaciones son necesarias 

solo para la recuperación del alcohol y la purificación del produ~ 

to. 

El ftal ato de dibutilo se fabrica, cargando cantidades 

equivalentes aproximadamente de anhídrido ftálico y alcohol butí­

lÍco normal, dentro de un reactor. Poco más o menos del 1% de -

ácido sulfúrico concentrado (66°:M) se adi.ciona como catalizador. 

El reactor esta equipado con un agitador y un serpentín interno -

con vapor para calentar. 

El reactor se calienta hasta una temperatura de 150º a 

200°c y el azeotropo binario de agua (38%) y el butanol (62%) se 

destilan en una columna a una temperatura aproximada de 93°c. El 

destilado se enfr!a y separa por decantación, la capa del alcohol 
but!lico se regresa a la columna y la capa de agua se puede recu­
perar o tirar. 



Cuando se tienen que separar cantidades muy pequeñas de 

a iUa dentro del reactor, el ftalato de dibutilo se descarga y se -

lleva a una columna al vacío. Cualquier impureza que sea volátil, 

se separa con vapor, las cuales son condensadas. El !talato dé ~ 

dibutilo es almacenado o si es necesario puede ser purificado por -

decoloración con carbón activado. 

ill. rendimiento del ftalato de dibutilo (99%) en base al 

anhíc\rido ftálico que se cargó, es cerca del 9o1o. 

DIM:~TIL Y DI:i:TIL F'l'ALATOS. 

Su fabricación generalmente es por esterificación, simi 

l~r al proceso para obtener el ftalato de dibutilo. 

Por lo que usualmente se le mete benceno a la columna 

para reducir la presión parcial del alcohol, ya que en presencia 

del benceno, hay una tendencia a inducir a el alcohol a una secci6n 

de la columna, mientras que el agua se separa en forma de un ezeo­

tropo ternario. 

La mezcla ternaria del alcohol, agua y benceno se con~ 

densa y separa por decantación. El benceno se regresa a la colwn 

na, mientras que el a~ua y el alcohol son rectificados para recup~ 

rar el alcohol, para volver a utilizarse. La destilaci6n se lle­

va a cabo hasta que únicamente se tienen trazas de éster ftálico -

en el reactor. 

El producto crudo, se purifica por deetilaci6n al vacío. 

DIAJriIL Y DIOCTYL F'l'ALATOS. 

Se obtienen de una manera similar al ftalato de dibuti­

lo, el problema de la recuperaci6n del alcohol as más simple en es 

tos tres ésteres que en la obtención de el metil y etil ésteres y 

su recuperagión del sistema puede ser eliminado. 

La capa de agua, es una de dos, desechada o recuperada 

por medio de un< sistema de destilación, dependiendo de la economía 

de la planta en particular. 



Usos: 

Ftalato de diar:iilo ............ En plasticiciad 
como reactivo 

Ftalato de dibutilo ........... Repelente de insectos 

Ftalato de dietilo ........... Repelente de insectos 

Ftalato de dioctil .........•• Repelente de insectos 

Propiedades: 

Ftalato de dimetilo: 

Líquido aceitoso incoloro e inodoro y aparentemente 

no-t6xico. 

Peso molecular ........... 194.18 

Gravedad específica ........... 1.189 25oc/25 

Punto de ebullici6n ........... 282oc 

Peso por lt. ........... 1.188 k g . (20ºC) 

Soluble en solventes orgánicos comunes, muy poco solu­

ble en agua (0.43%) 

Pu.nto de flash 

Densidad de vapor 
(aire • 1) 

Ftalato de dietilo 

Líquido aceitoso, inflamable, incoloro inodoro con sa­

bor amargo. 

Peso molecular ........... 222.23 

Gravedad específica ........... 1.121 ºc/25 

Punto de fusi6n ........... -40.5°c. 
Punto de ebullici6n ........... 298° a 299oc 

Peso por lt. ........... 1.113 kg. (2ooc) 

Soluble en alcohol y ~ter insoluble en agua. 

Punto de flash 

Densidad de vapor 
(aire • 1) 7.66 



----~----------------- - --· --------

Ftalato de dibutilo: 

Líquido aceitoso .incoloro, no volátil, estable y apare~ 

temente no t6xico. 

Peso molecular ............ 278.34 

Gravedad específica ......... 1.048 (20°c) 

Punto de fusión ............ (-35ºC) 

Punto de ebullici6n ......... 340°c 

Soluble en alcohol, ~ter, benceno y acetona muy poco so 

luble en a~ua (0.04% a 25oc). 

Punto de flash 

Temperatura de ignici6n ••••• 

Densidad de vapor 
(aire • l) 

Diamil ftalato: 

Líquido inflamable, incoloro, prácticamente inodoro, es 

table y aparentemente no t6xico. 

Peso molecular 

Gravedad es pecífica ••••••••• 

Punto de fusi6n 

Punto de ebullici6n •• • ••••••• 

Peso por lt. 

306.39 

1.023 (2ooc) 

(-55oc) 

247 a 255ºC 

1.019 kg. (20°C) 

Soluble en la mayor parte de lacas, solventes y diluen-
-

tes, aceites e hidrocarburos, insoluble en a gua. 

Punto de flash 18lºC 

Ftalato de dioctilo: 

.Peso molecular ...... ...... 390.54 

Gravedad específica ......... 0.978 (2ooc) 

Punto de fusi6n ............ (.;.25oc) 

Punto de ebullici6n ......... 248oc 

Peso por lt. ............ 0.975 kg. 

Miscible con aceite mineral, insoluble en agua. 

Punto de flash ............ 



IYJ>ORTACION3:S Y ::::X.PORT.P CION:'.:S 

Estos ftalatos de dialquilo son fabricado por la c ompa­

ñía Especialidades Industri al a s y Químicas, ~. A., con el permiso 

diario oficial original del lo. de Febrero de 19o7 y se enc uentra 

localizada en Tlalnepantla, ilio. de Kéxico, con una capacidad de-

2, 500 Ton. por año, con una inversi6n de 5 millones de pesos. 

Fabricantes: 

Ptalato de Di1:1etilo; Celanese Ji:exicana, s. A., 
Síntesis Orgánicas, s. A., 

Ptalato de Dietilo Celanese Mexicana, S. A.: 
Síntesis Orgánicas, s. A. 

Ftalato de Dibutilo; Celanese J.lexicana, S. j, . 

Intlustrias Químicas Delgar, S. A. 
Industrias Químicas Synres, s. A. 
Lu¡;atom, s. A. 
Especialidades Industr1ules y 
Químicas, ;:; • A. 

Ftalato de Diisooctilo¡ Especialidades Indus t riales 
y Químicas, ~ . A. 

Ftalato de Dioctilo; Celanese Mexicana, s. A. 

Su importaci6n requiere permiso de la Secretaría de --

InduGtria y Comercio. No se tienen datos de exportaci6n en los-

anuarios estadísticos de comercio exterior. 

F'l'ALATO DE DI)U."'TILO. 

Año Importa.Cionee en kg. Valor en pesos 

1966 117 523 556 136 
1967 38 238 177 516 
1968 91 648 561 157 
1969 134 720 097 782 
1970 35 000 190 291 
1971 

Se importa principalmente en Bélgica y Luxemburgo. 



F'TALATO DE DI:::TILO 

Año Importaciones 

1966 227 006 

19ó7 284 312 

19b8 53 obO 

1969 203 847 

1970 157 920 

1971 100 

en K,;. Valor en pes os . 

l 126 49 5 

l 438 006 

301 852 

5E:: 323 

9ri8 940 

2 .)el 

Se importa de Alemania, Francia y Bél gic~. 

Fl'ALATO DE DIBUTILO 

Año Importaciones en Kg. Valor en pesos . 

1906 22 318 

19ó7 2 39 

1968 23 290 143 895 

1969 227 032 l 150 368 

1970 147 705 937 098 

1971 

Se importa de Estados Unidos de América y Alemani 3 . 

FTALATO DE DIISOOCTILO 

Año Importaciones en Ke. Valor en pe :o os . 

19ÓÓ 225 945 l 251 855 
1967 188 593 l 022 476 
1968 74 515 352 02 2 

1969 333 561 l 5óó 35: 
1970 799 220 3 019 í ~, J 

1971 . 
Se importa de Estados Unidos de Arn~rica y de Francia. 



Pl'ALA'fü DE DIOCTILO 

Año Importaciones en Ke. Valor en pesos. 

1906 080 409 3 825 634 

1907 123 063 845 973 

19u8 3 309 21 943 

1909 2 944 20 260 

1970 1 706 11 089 

1971 l 506 10 193 

Se importa de Estados Unidos de América, Francia y - -

Suecia. No se tienen conseciones con paises de ALALC, pero aleu­

noE paises ios fabrican, Ejem.: Argentina, Brasil, Venezuela, Perú 

y Uru 5uay. 
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CAPITULO VIII 

STANOLA!i!INAS 



Mónoetanolamina 

Dietanolamina 

Trietanolarnina 

Proceso: 

CH
2

0H. CH
2

KH
2 

C H
2

0H.CH
2

) 
2

, Jili 

CH
2

0H.CH2 )
3 

.N 

A partir del 6xido de etileno y amoníaco. 

Reacción: CH2~ C~ 

"' / 
+ 

o 

+ 

+ 

Rendimiento 95% 

Balance de material : 

Base l tonelada de etauolaminas. (producto terminado) 

(75% mono, 21% di, 4% trietanolamina) 

Oxido de etileno • 

Amoníaco 

Descripci6n: 

725 kg. 

254 kg. 

Las etanolaminas se obtienen por reacci6n del 6xid o de 

etileno y amoníaco en exceso, separándose en seguida por des t ila­

ci6n, el amoníaco y las tres etanolaminas. 

La distribuci6n de aminas en el crudo, depende de las 

condiciones de reacci6n. El 6xido de etileno y el amoníaco acuo 

so (25 a 3o% de amoníaco), en una proporci6n molar determinada, -

son bombeados a un reactor donde se lleva a cabo la amon6lisis -­

exotérmicamente. 



Mónoe tanolarnina 

Dietanolarnina 

Trietanolamina 

Proceso: 

CH
2

0H. CH
2

l<H2 

CH
2

0H.CH
2

)
2

.1Hí 

CH20H.CH2)
3

.N 

A partir del 6xido de etileno y amoníaco. 

Reacción: CH2-- C~ 

"" / 
+ 

o 

CP~--CH2 

"" / 

+ 

o 

+ 

Rendimiento 95~ 

Balance de material: 

Base l tonelada de etauolaminas. (producto terminado) 

(75% mono, 21% di, 4% trietanolamina) 

Oxido de etileno • 

Amoníaco 

Descripción: 

725 kg. 

254 kg. 

Las etanolaminas se obtienen por reacción del óxido de 

etileno y amoníaco en exceso, separándose en seguida por destila­

ción, el amoníaco y las tres etanolaminas. 

La distribución de aminas en el crudo, depende de las 

condiciones de reacción. El óxido de etileno y el amoníaco acuo 

so (25 a 3o% de amoníaco), en una proporción molar determinada, -

son bombeados a un reactor donde se lleva a cabo la amon6lisis -­

exotérmicamente. 



~l producto caliente es 9nfriado y enviado a un desti­

l ad or, donde el amoníaco es flasheado en la parte superior y pasa 

des pués a un absorbedor con a gua, para recuperarse y volver a ser 

utilizado después. 

~'n el fondo (la soluci6n de a~ua de las tres etanolami 

nas), se envían a otra serie de columnas fraccionadoras para su -

sep3raci6n. Las condiciones de operación en el reactor dependen 

mucho de la amina que se desea obtener. 

En cualquier caso, siempre se utiliza un exceso de - -

amoníaco cuando se desean aminas primarias y secundarias, la pro­

porci6n de amoníaco y óxido puede ser del 30 a l. 

La proporci6n t ambién varía con la temperatura (50 a -

275°c) y la presión a 105.4 kg/cm2 en el reactor. ~ una planta 

las condiciones de reacción son de 29 a 38oc y de 0.7 a 1.4 kg/cm2 

;]Ji estas condiciones y la proporción de 10 a l de amoníaco sobre 

óxido de etileno 1 el rendimiento es del 75% mono, 21% di 1 4% de -

trietanolamina. Sobre condiciones equimolares, la proporci6n de­

productos son de 12, 23 y 05% respectivamente. 

Cuando se desea tri e tanolamina y la proporción que se­

utiliza de amoníaco sobre óxido de etileno es baja, se utiliza -­

bióxido de carbono como diluente para evitar la formación de éter. 

Usos: 

En detergentes y jabones como reactivo 

Humectante -se utiliza como a gente hieroscópico 

Absorbente en agua 

Emulsificante de acidos grasos 

Disolvente alcalino 

fropiedades: 

Monoetanolamina (HOCH2C~NH2 ); incoloro, viscosidad mo­

derada, líquido aceitoso con un ligero olor amoniacal, es una base 

fuerte. 



Peso molecular 61.08 

Gravedad específica . . . . . 1.0179 2oºc/ 20 
Punto de fusión . . . . l0.5°c 

Punto de ebullición . . . . 170.5oc 

Peso por litro . . . . 1.013 k (; . 

Soluble en a gua, alcohol, cloroformo y ligerament e so­

luble en benceno. 

Punto de flash 

Densidad de vapor (aire • 1) • 

GRADO: Técnico 80'% 

93oc 

2.10 

- - - - - - - - - - - - - - - - - - -
Dietanolamina. 

Cristales incoloros, líquido viscoso ligeramente colo-

re ad o. 
Peso molecular 

Gravedad específica 

P11nto de fusión 

Punto de ebullición 

Peso por litro 

• •• 105.14 
1.0919 30ºC/20 

• 28.0°C 

269oc con descom 
posición -

l.o87 kg. 

Soluble en agua y alcohol, ligeramente soluble en éte~ , 

insoluble en benceno. 

Punto de .flash 

Temperatura de ignición 

Densidad de vapor (aire • l) • 

GRADO: Técnico 98%, contiene algo de monoetanolamina (no '"~ª -
del 1%) y trietanolamina (no m~s de 1%) 

Trietanolamina: 

INCOLORO, o ligeramente amarillo, líquido aceitoso higroscópico, -

con un ligero olor amoniacal. 

Peso molecular 

Gravedad específica 

Punto de fusión 

149.19 

1.1258 20°C/20 

21.2oc 



Punto d~ -ebl1llici6n ••••••••••••••••• 36o°C 

Peso por litro •••••••••••••••••••••• 1.121 kg. 

Soluble en agua, alcohol, cloroformo, ligeramente so­

luble en &ter. 

Punto de flash •••••••••••••••••••••• l85°c 

Densidad del vapor (aire•l) ·•••••••• 5.14 

GRADO: T&cnico 85%, contiene -monoetanolamina (no más del 1.5%) 

y dietanolamina (no más del 15~). 

Y a una concentración de 98% se obtiene en el mercado. 

H.PORTACIONES Y EXPORTACIONES. 

La trietanolamina es fabricada por: 

a) Canamex, S.A. con una capacidad de 000 ton. por año, con una 

inversi6n de b.5 millonas de pesos y Be encuentra localizada 

en Cholula, Pue., se empez6 a fabricar con el permiso diario 

oficial del 29 de Marzo de 19 69. 

b) Ingsam, S.A., se encuentra localizada en el kil6metro 52.5 de 

la carretera México-Toluca, Edo. de l-íéxico 1 con una capacidad 

de 450 ton por año y una inversión de 4.5 millones de pesos, 

segi!n diario oficial del lB de Febrero de 1974• 

La compañía Industrias Derivadas del ~tileno, S.A., es 

la que fabrica los tres tipos de aminas, se le autoriz6 a fabrica~ 

las con el permiso diario oficial del día 8 de Febrero de 1903 en 

Reynosa •ram!'l1lipaB 1 más tarde se .le concedió permiso de cambio de 

localización y aument6 en BU capacidad con el permiso diario ofi-­

cial del día 26 de Julio de 1968 y se encuentra localizada en Pue­

bla, Pue., con una capacidad de 2000 ton. por año, teniendo una -­

inversión de 21 millones de pesos. 

Su importación requiere permiso de la Secretaría de - -

Industria y Comercio. 



Fracciones con las que se importan: 

J.loncetanolamina: (29.23.A.OOl) con un precio oficial 

de l6.65 el kilogramo legal, con una cuota de $0.50 más el 12'% 

ad valorem. Cuando se importe de paises de ALALC estará exenta de 

cuota y el ad valorem será del 11%. 

Dietanolamina: (29.23.A.002) con un precio ofic i al de 

i1.oo el kilogramo legal con una cuota de i0.90 más el 12% aci va­

lorem. Cuando se importe de paises de ALALC estará exenta de c~o­

ta y el ad valorem será del 11%. 

Trietanolarnina: (29.23.A.004) con un precio oficial de 

$6.50 el kilogramo legal, y una cuota de $0.50 más el 12% ad val~ 

rem. Cuando se importe de paises de ALALC estará exenta de cuota 

y el ad valorem será del 11% • 

Aiio 

1966 

1967 

1968 

1969 

1970 

1971 

.MONO:s'I' ANOLAJ•;INA. 

Importaciones en Kg. 

181 264 

533 432 
466 681 

638 742 

161 398 

Valor en pesos. 

l 051 959 

2 329 653 

l 874 745 

2 591 075 

676 959 

Se importan principalmente de Alemania y los Estados -
Unidos de América. 

DUTAllOLAMINA. 

Año Importaciones en Kg. Valor en pesoE;. 

1966 420 224 l 683 093 
1967 422 4o8 l 643 787 
1968 478 865 1 764 267 
196c) 6o8 684 2 095 211 
1970 323 949 l 105 401 
197'1 413 5 868 



Se importa de Alemania, Italia y de los Bstados Unidos 

de América. Este producto se fabrica también en Brasil. 

TRI STANOLAMINA. 

Año Importaciones en Kg. Valor en pesos. 

1966 26 325 178 889 

1967 5 832 39 783 
1968 24 076 152 876 

1969 35 639 170 382 

1970 

1971 

Se importa de Alemania y de los Estados Unidos de -

América. 
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CAPITULO IX 

E T I L E N G L I C O L 



El' IL EN GLI COL 

Proceso: No. l 

A partir del etileno y oxígeno. 

neacci6n: ver fig. No. l 

Rendimiento •••• 5o% 

Balance de material: 

Base ••• l Tonelada de etilenglicol (Producto Termina­
do). 

Etileno ••••••••••••••••••••••• 

Aire •••••••••••••••••••••••••• 
Plata 

Descripci6n: 

8,154 Kg. 

8,607 Kg. 

0.00028 Kg. 

En la oxidaci6n catalítica del etileno con aire, se 

obtiene 6xido de etileno y bióxido de carbono. El 6xido de etile­

no es hidratado para obtener el etilen glicol. 

El etileno y aire son mezclados en una proporción en 

volumen de 1 a 10 y pasados sobre un catalizador compuesto de - -

6xido de plata sobre corindón. Generalmente un anticatalizador 

como el dicloruro de etileno (cerca de l ppm. basado en el peso 

del etileno) se adiciona a la alimentación del etileno 1 para evi­

tar la formaci6n del bi6xido de carbono. 



A presión atmoE f érica y una tecperatura de 270 a 29o•c 

y _el tiempo de contacto es de 1 segundo de óO a 70~ del et1leno , 

se convierte en óxido de etileno. 

Los productos de reacción son llevados a un lavcdo:r, -

en donde e s absor1ido el óxido de etileno. ::n gas residual et C Ofil 

primido y recircul adc, la solución de Óxido de etileno se d ~E i :l a 

finalmente. El óxido d~ etileno se puede convertir en etile nc: 1-­

col por hidratación ~cida a presión en un react or. En el proc e ~ o 

de hidratación ~cida, se utiliza el 0.5 a 1.0~ de solución de - -

ácido sulfúrico. El tiempo de contacto es de 30 minutos, a una 

temperatura de 50 a 70°C. 

En el proceso de hidratación a presión, el tiemr o de -

residencia es de 1 hora y a una temperatura de 195ºC, y a una pr,¡¡ 

sión de 13 kg/cm2 • 

La proporci-On en peso del agua a óxido de etileno es -

de 6 a 1. En a mbos casos se forman co1:10 subproductos, el d-ietilea 

y trietilenglicol, que se pueden separar del etilenglicol por de~ -tilación al vacío. 

Proceso: llo. 2 

A partir del etileno pasando por la etilenclorhidrina. 

Reacción: ver fig. Ifo. 2 

Rendimiento •••••• 65 a 7CJ1. 

Balance de materiales: 

Base •••• l Tonelada de etilenglicol. (Producto Termi­
nado). 

Etileno •••• 

Cloro ••••••• 

i,ooo 
2,350 

Kg. 

ICg. 

Hidróxido de sodio Kg. 



Lechada de cal 
(lO<J;b CaO) ••••••••••• 2,200 Kg. Agua ••••••••• 302,800 lt. 

Descripción: 

Haciendo reaccionar el etileno y el ~cido hipocloroso, 

se obtiene la etilenclorhidrina, que puede convertirse directamen 

te a etilenglicol por hidrólisis, o a óxido de etileno por reacción 

con un álcali y obtener el glicol por hidrólisis. 

Para producir etilenclorhidrina en un proceso contínuo 

el etileno se pasa bajo una presión de 200.0 kg/cm2 , y 20ºC den-­

tro de una torre. 

Una solución de cal hidratada s., carga dentro de la 

torre, de modo que bajo la temperatura y presión establecida se -

obtenga poco más o menos 28 g. de etileno por litro de álcali. La 

solución es bombeada bajo presión dentro de un mezclador donde se 

hace pasar una corriente de cloro en una proporción de 1 mol de -

cloro por litro de solución de álcali. El cloro reacciona con la 

cal hidratada para formar oxicloruro de calcio, que es inmediata­

mente descompuesto para formar ~cido hipocloroso y cloruro de ca¡ 

cio de acuerdo con la siguiente reacción: 

CaO + Cl2 - CaClOCl 

CaC1
2 

+ 2HOC1 

El ácido hipocloroso reacciona ccn el etileno en solu­

ción para dar la etilenclorhidrina. La reacción se lleva a cabo -

a temperatura ambiente y a una presión de 206.6 Kg/cm2• La solu~ 
ción de etilenclorhidrina y cloruro de calcio (35 a 4o% de clor-­

hidrina) se separa por uno o dos m~todos. 

El. primer método, emplea direc tamente la hidrólisis, -

la solución ea tratada con las cantidades teóricas de solución de 

bicarbonato de sodio a 70 y 80°C en un reactor con agitador. 

El bióxido de carbono obtenido puede utilizarse para 

la solución c~ustica de carbonato. 

Después de 4 a 6 horas, la producción de bióxido de 



carbono finaliza y la soluci6n cruda de glicol se pasa den~ ro de -

lln destilador al vacío, aquí la prcsi6n se disminuye y la soluci6n 

es concentrada y separada de la sal por destilaci6n. 

Debido a l a eb ullici6n elevada del glicol, se s epara 

con dificultad de la sal. 

El s~gundo método , de hidr6lisis indirecta. 

La soluci6n de etilenclorhidrina se calien• a con cal Ó 

hidróxido de sodio, para obtener óxido de etileno. El 6xido de 

etileno es f~cilmente destilado de las sales y después es hidrat~ 

do con pequeñas cantidades de agua acidificada bajo condiciones -

de presi6n y temperaturas elevadas. 

La mezcla cruda de glicol es concentrada en un evapor~ 

dor y después s e pasa a lln destilador para separar los tres glic~ 

les que son el mono, di y trietilenglicol. 

Los productos formados en el clorinador y dehidroclor~ 

nador son el dicloroetileno y dicloro etil éter. 

Proceso No. 3 

A partir de formaldehido y monóxido de carbono. 

Reacción ver fig. No. 3 

Rendimiento •••••• 75~ 

Base ••••• l Tonelada de etilenglicol (Producto Termin~ 
do). · 

Formaldehido •••••••••••••• 

Mon6xido de carbono ••••••• 

588.9 kg. 

5ó6.25 kg. 



Hidróeeno ••••••••••••••.••••••••• 

Acido Sulfúrico •••••••••••••••••• 

67 .95 Kg. 

40. 77 Kg. 

Descripci6n: 

El etilenglicol puede obtenerse por hidrogenaci6n de un 

~ate~ de ácido glicólico. El ácido se produce por la interacción -

de formaldehido, a~ua y monóxido de carbono a presión superior de 

la atmosférica. 

Los vapores conteniendo una parte de formaldehido y una 

parte de agua, tal como se obtienen por la acción catalítica del -

metanol son pasados al fondo de una columna lavadora. Aquí hay con 

tacto con una mezcla de solventes consistentes en una base molal, 

de 2 partes de ácido glicólico y una parte de agua y aproximádamen 

te 0.02 partes de ácido sulfúrico. La eoluci6n resultante en el 

fondo da la columna (dos partes de ácido glicólico, una parte de -

formaldehido 1 dos partes de agua y 0.02 partes de ácido sulfúrico) 

es pasada a través de un reactor contínuo en presencia de monoxído 

de carbono a 200°C y 723.l kg/cm2 siendo el tiempo de contacto me­

nos de 5 minutos. 

El formaldehido y el monóxido de carbono reacciona para 

producir un líquido que contiene es3ncialmente 3 partes de ácido -

glicólico, una parte de agua y 0.02 partes de ácido sulfúrico. La 

6
. . 2 

mezcla se destila de 1.088 a 1.3 kg/cm de presión y el ácido gl;i.. 

cólico se separa del fondo de la columna, el vapor en la parte su­

perior (2 partes de ácido glicólico y una parte de agua) son regr~ 

sadas al lavador para absorber más formaldehido y agua. El rendí-­

miento del ~cido glicólico es de 90 a 95% basado en formaldehido. 

Los residuos del ácido glicólico en el fondo de la colu.¡¡¡, 
/' 

na pueden ser purificados por esterificación y subsecuentemente de~ 

tilación. 

El éster resultante (3 partes) raacciona con hidrógeno 

(97 partes) en presencia de un catalizador de cromo. 

El rendimiento del etilen3licol formado es de 90 a 95%. 



usos: 
En anticongelar.tes y agente de rcfri gerhcién . 

En ésteres, glicol y poliésteres, como re ac tivo . 

En explosivos, como reactivo. 

En colofán, como reactivo. 

Disolvente. 

En tintas y lubricantes, como reactivo. 

En resin~s sintéticas, como reactivo. 

Como agente humectante por ser higrosc6pico. 

En estampados y cosméticos, para evitar que se -
sequen las pastas. 

Propiedades: 

Líquido incoloro aspecto de jarabe con sabor dulce. 

feso molecular ••••••••••••• 62.07 

Gravedad específica•••••••• l.116 .20º C/20 

Punto de fusi6n •••••••••••• (-15.6°C). 

Punto de ebullición •••••••• 197.6°C. 

Soluble en agua, alcohol y éter, disminuye el punto 

de congelación del agua. 

Punto de flash 

Temperatura de ignici6n ••••• 

Densidad de vapor ••••••••••• 
{aire • 1) 

Límites de explosividad 
(% en volumen de aire). 

232°C. 

413°C. 

2.14 

3.2 bajo 

Grado •••• T&cnico 1 alta pureza . (baja conductividad). 

IMPORTACIONES Y EXPORTACI01>ES. 

Lo fabrica Industrias Derivadas del Etileno, S.A. que -

tenía una fabricación de 13000 ton. por año, pero ha aumentado esta 

capacidad ya que Petroleos hexicanos empezó a fabricar el 6xido de 

etileno, con el que quedo totalmente integrada la producción del 

etilenglicol en el pa!s. 



Al aumentar la fabricaci6n de lac fi~rns poli~ster, la 

producci6n del etilenglicol registr6 un aumento de 59~ ya que se 

utiliza como materia prima. 

La fábrica Polioles, S.A. de C.V. en.pezó si.:.s operacio­

ne s en 1~65, con su planta que se localiza ne el Km. 52.5 carret~ 

ra l·:éxi co-Tol uca Lerma &lo. de i.:éxico. C;on un ca pi tal social de -

21 millones de pesos, su capacidad total de producci6n es de 

29,000 ten. por año, de las cuales el 4o% es de etilenglicol. 

Su importación requiere permiso de la Secretaría de 

Industria y Comercio y la fracci6n con que se importa es - - - -

(29.04.c.001) y tiene un precio oficial de ll0.00 el kg. bruto 

con una cuota de $1.00 m~s el 12;1 ad valorem y cuando provenea de 

paises de ALALC estará exenta de la CLtota específica. Un pa!s de -

ALALC que lo fabrica es Erasil. 

Año Importaciones en Kg. Valor en pesos. 

196ó l 952 350 4 779 029 

1967 2 350 331 6 571 616 

1968 17 184 22 813 E.U.A. 

1969 2 484 24 501 ·E. U.A. 
JAPON 

1970 l 617 15 591 E.U.A. 
ALEM. 

1971 7 949 36 682 

Las importaciones provienen de ~atados Unidos de América 

Jap6n y da Alemania. 

y 

y 
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CAPITULO X 



lfonometilamina. 

Dimetil Amina. 

Trir.aetil Amina. 

Proceso: 

)fr .. ""rILAf.:INAS 

A partir de metanol y amoníaco. 

Reacción: 

CH
3

0H + NH
3 - - - -. CH

3
NH2 + 

CH
3

0H + CH
3

NH2 - ~ (CH
3

)2NH + 

CH
3

0H + (CH
3

)2NH ~ (CH
3

)
3

N + 

H2o 

H20 

H20 

Rendimiento 

Conversión 

•••••• 95% (basado en metanol) • 

(basado en amoníaco). 

13.5% CH
3

?ra2 

7 S fo (CH
3

)2NH 

10.5% ( CH
3 

)
3

N 

Balance de material: 

mono 

di 

tri 

Base •••• 1 Tonel ada de metilaminas (mezcla)(Producto -

Terminado . ) 

Metanol 

Amoníaco 

Descripción: 

. . . . . . . . . . . . . . . . 
•..•••.••...... 

1359 
385 

kg • 

kg • 

Las metilaminas se obtienen haciendo reaccionar metanol 

y amoníaco en un sistema de flujo continuo en presenc~a de un catA 

lizador des~idratante, separándose de la mono, di y trimetilamina, 

las materias primas que no reacc ionan. l!;l metanol (1 mol) y el am~ 

n!aco (2 moles), son mezclados y bombeados a trav's de un precaleA 



tador (o cambiador de calor) a 14 kg/cm2 y calemados a 350ºC. 

Los vapores pasan por un reactor que contiene un catali 

zador de alúmina -gel, donde se lleva a cabo la aminación a una 

temperatura de 450°C. 

En el crudo se obtienen las metilaminas y en la c~mara 

de reacci6n se tiene el metanol y amoníaco que no reaccionaron, 

asi como pequeiías cantidad.es de bióxido de carbono y formaldehido. 

La mezcla reaccionante pasa a través de un enfriador y 

de ahi a una columna rectificadora que opera a una presión de -
2 - 1 t . 14 kg/cm , y en la que el amoniaco se separa en a par e superior 

para volver a utilizarse. 

La mezcla de aminas libre de amoníaco, se obtiene en el 

fondo de la columna. La mezcla contiene las tres metilaminas en 

proporciones que dependen de las condiciones propias de la reacción. 

Con las condiciones ya establecidas, la mezcla ser~ - -

como sigue: 50 moles por ciento de monometilamina, 20 moles por 

ciento de dimetilamina y 30 por ciento de trimetilar.:ina. ~~ punt o 

de ebullición de las tres aminas es muy cercano, de aqui que se~ -

muy difícil separarlas por extracción fraccionada. 

Del fondo de la columna de amoníaco, se alimenta a un :o. 

segunda columna de trimetilamina con agua, la cual se extrae por -

destilaci6n obteniéndose en la parte superior la trimetilamina, y 

en una cuarta columna se extrae la dimetilamina del agua y las - -

impurezas por ebullición elevada. 

Si se desea obtener en proporciones elevadas la dimeti~ 

amina o trimetilamina, la proporción de estos productos puede aumen 

tarse por la recirculación de la monometilamina y reduciendo la 

proporción de metanol y amoníaco. 

Cuando el producto deseado es la monometilamina, cual-­

quiera de los dos, el agua o la trimetilamina, se adiciona a la al¡ 

mentación para reducir la formación de dimetilamina y trimetilami-

na. 



Usos: 

Monomdtilamina.- Herbicidas y funGicidae - para plantas 
con hon~os o plagaa. 

~ agentes activos de s uperficie, i5u~ladores, se utili­

za como reactivo. 

tivo. 

Dimetilamina.- 3n disolventes para hilaturas textiles -
se utiliza como reactivo para fijar co-­
lor. 

En la dimetil hidracina , para su obtención. 

Zn i gualadores, a gentes activos de superficie, como rea~ 

En Herbicidas y fungicidas, como aditivo de selección de 

hongos o plaJas. 

Zn aceleradores de caucho o gomas elásticas, como reac-

tivo. 

Trimetilamina.- ~ sales de colina, se utiliza como 
reactivo para s u obtención. 

Propiedades: 

Gravedad Punto de Punto de Punto 
Aminas P.M. Específica fus i ón ebullición flash 

Mono ••• 31.0ó 0.699 -92•5ºC -6.6oc o 

Di ..... 45.08 0.680 -96.o0 c 7.4°C -6ºC 

Tri .... 59.11 0.662 -5ºC -l24ºC 3.5°c 

-
! P1PORTACIONES Y EXPORT~CIONES. 

de 
oc 

Tiene permiso para fabricar este producto Cat~lisis, S.A. 

que s e encuentra localizada en San. Crist6bal Ecat epec, Méx., con -

una capacidad de 907 ton/año y con una inversión aproximada de 8.9 

millones d~ pesos, seg~n di ario oficial del 18 de octubre de 1966. 

Celanese Mexicana, S. A. tiene permiso petroqu!mico para 

fabricarlas hasta el 10 de Septiembre de 1973, con ·una capacidad de 

36oo ton/año. 

Su importación requiere permiso de la Secretaría de In­

dustria y Comercio. 



Fracciones con las que se i~portan. 

~onometilaraina: (29.22.A.OOl) el precio of icia l es de 

S ·7.70 el kilogramo le : al, con una cuota de S 0.50 m~s el icr; 
ad valorem. 

Dimetilamina : (29.22.A.002) el precio oficial es de -

$ 9.30 el kilogramo legal, con una cuota de S 0.25 más el 7% ad 

valorem. 

Trimetilamina: (29.22.A.003) el precio oficial es de 

$ 2.75 el kilogramo legal con una cuota de S 0.50 más el l Cf¡~ 

ad valorem. 

Cuando estos productos provengan de paises de ALALC, 

estarán exentos de l a cuota específica. 

MONO~ii."l'ILAMIIU. 

Año Importaciones en kg. Valor en pesoc . 

19<>6 lb 182 07 794 
19b7 47 735 133 233 
1968 30 116 105 544 
1961) 110 951 353 374 
1970 281 136 950 724 
1971 192 728 701 968 

Se importa de Alemania, Estados Unidos de Am~rica, Ja-
p6n, Inglaterra y Suiza. 

DI.NETILAMINA 

Año Importaciones en Kg. Valor en pesos 

1966 202 892 621 118 
1967 276 940 Ól)2 225 
19b8 272 k02 689 535 
1969 411 252 898 278 
1970 445 317 1 157 629 
1971 427 542 l 439 836 

Se importa de Alemania y de los Estados Unidos de Amér.i. 
ca. 



Tau:~ILAHNA 

A1io Importaciones en kg. Valor en pesos 

1966 57 793 
1967 74 752 245 558 
1968 266 440 874 951 

1969 265 013 805 454 

1970 435 752 l 366 230 

1971 507 413 l 977 471 

Se i mporta de Zstados Unidos de Am&rica y B&lgica. 

l<o se tiene datos de exportaciones. 



A~lONIACO 

1 

TRI Mr::1'lLAMINA 
METANOL 

·~·) 1 
.... 1-!0NOM io;•r lLAMNA 

"' Dlrt.!."l'ILAMINA 1 
AMONIACO PRECALP,NTADOR 

COLUMNA rl'"""' rl'"""" rl OOL""' 
DE DE DE DE 
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AMONIACO T M A !.l M A D M A 

ENPRI.l.DOR 

Rl':EIDUOS 

11 ~"l'ILAfiI NA:; (A pa rtir de Metano! y Amoniaco ). 



CAPITULO XI 

K E T I L I S O B U T I L C E T O N A 



METIL - ISOBUTIL - CE:'CNA 

( 4 metil-2 pentanona ) 

Proceso: 

Reacci6n: 

OH 

De la acetona (pasando por alcohol diacetona y 6xido -

de mesitilo). 

(CH...) c - CH - e - CH 
j 21 2 11 3 

OH O 

Alcohol Diacetona. 

--·~ (c~)2c ""CH - e - CH3 + H20 
'• 11 

o o 
Oxido de mesitilo 

o o 

Metil isobutil cetona. 

Rendimiento de 70 a 8o% 

Balance de material: 

Base •••••• l Tonelada de metil isobutil cetona (Pro­
ducto Terminado). 

Acetona . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 
Acido ••••••••••••••••••••••••• 

Alcali •••••••••••••••••••••••• 

Hidr6geno ••••••••••••••••••••• 

~atalizador hidrogenante •••••• 

Descripción: 

kg • 

pequeñas cantidades 

pequeñas cantidades 

203.47 m3 

poco 

La metil isobutil cetona, se produce por hidrogenación 

del óxido de mesitilo, en fase líquida o en fase de vapor. 

El óxido de mesitilo se cbtiene de la acetona, por una 

serie de reacciones que se describen en seguida: 



Se condensan dos moléculas de acetona en fase líqui da , 

pasando acetona líquida, sobre una carn~ empacada con un cataliz~­

dor alcalino de O a 20ºC, obteniéndose alcohol diacetona que se -

deshidrata en presencia de un ~cido débil de 100 a 120°C para ob­

tenerse el 6xido de oesitilo, que se hidrogena auavernd ute pasfnd2 

lo en fase de vapor sobre un catalizador de cobre o níq ue l a tem­

peraturas de 120 a 165°c. 
1 

La metil isobutil cetona condensada se purificá .t·or 

deetilacicSn. 

Uso e: 

En películas y recubrimientos, como disolvente. 

Disolvente de nitrocelulosa y resinas vinílicas, 
en acabados automotrices. 

Propiedades: 

Líquido incoloro. 

Peso molecular ••••••••••••••••••• 100.16 

Gravedad específica •••••••••••••• 0.8024 20ºC/20 

Punto de fusicSn • • • •. • • • • • • • • • • • • • • -84 ºC 

Punto de ebullicicSn •••••••••••••• 116.2°C 

Punto de flash ••••••••••••••••••• 24ºC 
Límites de explosividad 
(% en volumen de aire) ••••••••••• 

Concentraci6n mllxima 
permisible 
(ppm. en volumen) •••••••••••••••• 100 

1.4 bajo 

1 .5 alto 

Ligeramente soluble en agua 2 g. por 100 de agua a 20ºC 

Grados: T&cnico 98.5~ 

l)!PORTACIONES Y EXPORTACIONES. 

La metil isobutil cetona es fabricada por Química Gene­

ral, S.A., con el permiso diario oficial del 30 de Diciembre de 

1961 con una capacidad original de 3,500 ton/año, ha sido aumenta­

da a 10,000 ton/año de alcohol diacetona, con una inversicSn de 45 



millone s de pesos y que compre nde desde la transformaci6n de las -

ma terias primas has-ta el producto fir:al, el 40% es inversi6n nort.11 

ame ricana (Celanese Co.). 

Celanese Xexicana, S.A. la empez6 a fabricar con el pe~ 

miso diario oficial del 31 de Agosto de 1971 con una capacidad de 

7,300 ton/año y con una inversi6n de 7.3 millones de pesos y se 

encuentra local:zada en Celaya Gto. la fabrican a partir del 6xido 

de me si tilo. 

Para s u importaci6n se requiere permiso de la Secretaría 

de Industria y Comercio. La fracci6n con que se importa es - - - -

(29.13.A.003) y su precio oficial es de $ 4.40 el Kilogramo legal 

con una cuota de S 0.25 más el 7% ad valorem. 

Año Importaciones en kg. Valor en pesos. 

1966 3 626 861 11 244 322 
19b7 279 23 567 
1968 104 906 377 865 
1969 1 113 Alemania 

1970 63 345 212 136 
1971 21 891 

Las importacione'B provienen de Estados Unidos de Am~rica. 

No se tienen datos de export~ciones, pero se fabrica 

en dos paises de ALALC, Argentina y Brasil. 
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CAPITULO XII 

N I T R A T O DE A .M O N I O • 



NITRATO DO:: AMONID . 

Proceso: 

A partir de amoníaco y ~cido nítrico. 

Reacci6n: 

Rendimiento •••• 99% 

Balance de materiales: 

Base •••• 1 Tonelada de nitrato de amonio ( 98% ) 
(Producto Terminado.) 

Amoníaco •••••••••••••••••••••••• 199.32 Kg. 

Acido nítrico ••••••••••••••••••• 738.39 Kg. 

Agua • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 7 494.3- l t. 

Descripci6n: 

El amoníaco y el ácido nítrico reaccionan para obtener, 

el nitrato de amonio ya sea en soluci6n o fundido, posteriormente 

se procesa a forma granular o a cristales. 

Las diferencias básicas entre procesos diferentes, rad1 

ca en la concentración de los -Z.eactivos y los métodos utilizados -

para separar la fase s6lida de la soluci6n. 

Los tres métodos más comunes se encuentran en el diagr~ 

ma de flujo. 

En el proceso Prilling , los vapores de amoníaco y de 

~cido nítrico, reaccionan en un recipiente de acero inoxidable ne~ 

tralizándose en un recipiente con agi tación, los materiales al en­

trar en ~ontacto, aumentan el calor de reacción haciendo que la s~ 

lución empiece a hervir, la concentración de la soluci6n es del 

85% ~ata soluci6n se bombea a un evaporador al vacío para obtener 

11na concentraci6n del 95% 



La solucicSn caliente ( 126 a 14l~c·. ) de nitrato, e s -

bombeado a lo alto de una torre pulv~rizadcra, O· torre Prilling -

de más o menos oo.8 m. de altura, donde se descarga a trav é ~ de -

la tapa pulverizadora. 

Haciendo pasar vapor a contracorriente, el pro¿ucto 

que cae se solidifica, formando pequeñas esferitas del tamaño de 

una posta. 

Las partículas son tamizadas, secadas y mezcladab con 

arcilla o tierra diatomaceas, para reducir la tendencia a endure­

cerse. Las partículas de menor tamaño, son separadas en un resi-­

duo final, redisueltas y se regresan al reactor. 

Otro proceso para la obtención del nitrato de amonio -

sólido es por cristalizaci6n cont!nua al vacío. La solución de ni 

trato de amonio (cerca del 60'¡!) formada en el rea¡;tor, es concen­

t rada por evaporación ( a 66°C. ) hasta obtener del 75 - 80% de- · 

eubstancias secas. Después se descarga dentro de un cristalizador 

•l vacío de acero inoxidable, parecido al que se utiliza para el 

ulfato de amonio, pero que está modificado para dar una agitación 

uerte, la cual hace aumentar el tamaño de los cristales, a un 

amaño intermedio. 

Porque el proceso es a una temperatura de 36°c. y a 

llDa presi6n absoluta de 0.034 kg/cm2 y la concentración de nitra­

to de amonio es de 75 a 7'ifl., ei tamaño de los cristales, la forma 

y el grado de concentraci6n para ser usado como fertilizante, se 

obtiene continuamente a un precio elevado. 

El producto se separa en el · fondo del cristalizador, -

este .lodo contiene cerca de 4~ en peso de cristales, los que son 

ll~vados a una centrífuga. El licor madre se regresa al sistema, 

entre tanto los cristales que tienen cerca del 1% de agua, se 11~ 

van a un secador rotatorio donde a una temperatura de 82ºC el co~ 

tenido de humedad se reduce a un O.l~, méts tarde los cristales 

son empacados en sacos. 

Otro proceso diferttnte es el proceso Stengel, en donde 

los va;.iores de amoníaco ( 144•c ) 7 el ácido nítrico al ó<1fo y a -



una temperl!!~·ur~ d.J\~~f~:IJ ;-áiJ¡j,~\'-..;·a utt "1&e_t--.Q.r d&~~---~ .inOX~ . 

dable.. ··t ! 
· ~~--:. ~~ 

La cgnó~"!J.~i4~~azt,-ai!J loa react.ivos e&;. tal qu& eI ~alor"'"' 
de reac.ci.Qíi vapor.t~1,r~el! ~~ pJ-.es.en~e. 

La mezcla de:· n~tr:at.o y agua (205°C} se lleva a.· w:r ·se-pa­

rador ti-po cicl<Sn, eií" cl"on<le el vapor se S·epara en l.a parte superioJ:" 

y el nitrato de amonio .f!undido en la parte inferior. 

Se hace pasa~ aire a travé·s del ni trato fundido, para 

reducir la cantidad d~ humedad has.ta el o.2%. La masa fu.nd.ida se 

solidifica por enfrianii-ento con a511a, en una banda continua de 

acero inoxidable. ltá.$ l.ámina11 scSlidas de ni trat.o de amonio son 

transportadas hasta el final de la banda, separadas y molida& hasta 

forma granular. Los- grilnulo.s . Qo.n acondj,Cionad.os con u.na capa de 

revestimien.to de arcille.º ~ empacados papa embarque. 

El antiguo proces.o de evaporación ya no se utiliza. 

En este proctJso la solucidn se lleva a un· evaporador 

abierto para obtener una concentraci6n de 98 a 98 .5% a una tempera, 

tu.ra de l52ºC a l54ºC. La cristalizaci6n se lleva a cabo en un taA 

que en el cual la soluci6n, se agita lentamente con un agitador de 

acero inoxidable, hasta que el nitrato cristalizado, es secado - -

hasta obtener 0.1% de humedad. 

El proceso es costoso y peligroso. Mas tarde los granos 

más pequeños se prefieren para el uso de fertilizantes, aunque son 

apropiados para la producci6n de m.uniciones• 

Usos: 

Fertilizantes ••••••••••••••• •• • 9(ff, como aditivo 

Explos i vos ...... . . .. .... •·•...... lCJI, como reactivo 

Propiedades: 

Cristales blancos higrosc6picos, que son relative.mente -

inestables formando mezclas explosivas. c.on cia teriales combustibles, 

o con varios compuestos o·rgánicos. 



Peao molec_Rlar ............. . 80;05 

Gravedad específica •••••••• i.66 -~5·c/4 

P11Dto de 1'aai6n .';o •••••••••• l~.6•0 c/ciescomposici6n 
lenta. 

Pan'to de eballici6a •••••••• 21o•c. 
Contenido de nitr6geno ••••• 35~ 

EL nitrato de amonio puede encontrarse de 5 a 6 formas 

cri&tali_naa, dependiendo de la 'temperatura y preai6n. 

i'& au,;r solllble en agua ( 551> a o•c y 9~ a lOOºC ) - -

( de 3.7{. a 2o•c en alcohol ) en alcohol aet!lico ( 14.6% a 20°C ), 

Or&doa. 

Refinado (criS'talino ~ granitlar }, técnico {granular -

98 a loaj ), tertilisante (gr;{aalo o píldora, de 96~ conteniendo 

como llÍD:imo 33.5~ de nitr6geno ), con dolomita 20.5% de· nitr6geno 

en aolaci6n (5oj a 8~ ). 

DPOHTACIOJIES Y .KlFORT.IC:J:OJraS. 

Be fabricado en Konclova y Jlinatitl4n por Guanos y Fe~ 

tilisantes de ~co, s.~., con ana capacidad instalada de 

178,ooo ton/ año. 

KI. capital social ~e Guanos y Fertilizantes de M&xico 

es de 1 1 000 aillonas de pesos y los accionistas ~on Nacional Fi~ 

nanciera y las empresas fllDBionadas d~sde 1965 son Fertilizantes 

de llonclova, S.A., Fert~lisantes del Bajio, S.A., Fertilizantes -

Delta, S.A., Fertilizantes de1 I~amo, S.A., Fertilizantes de Oc~ 

cidente, S.A., e Indastria Petroqa!aica Jtacional, S.A. de C.V. 

XL nitrato de -onio es fabricado a partir de amoníaco 

mihi.dro 7 kido níttjco. 

-El nitrato de ~o reqaiara para 811 importaci6n per­

miso de la Secretaría de lnd.astria y Comercio, import4ndose con -

la tracci6a ( 31.02 • .1.001. ) qae tiene án precio oficial de S 1.10 

el kilogramo brato con ana c11ota de S 0.01 a4e el 2!f. ad valorem. 



Año Importaciones en kg. Valor en pesos. 

1966 24 779 629 23 154 538 

1967 4 261 456 4 099 232 

1968 15 448 191 13 816 674 

1969 13 468 670 9 259 522 

1970 8 506 749 6 452 323 

1971 20 248 842 16 231 559 

Las importaciones provienen de Costa Rica (principal­

mente) i<:stadoe Unidos de América, Nicaragua, Alemania y del Reino 

Unido. 

Se fabrica en algunos paises de ALALC ~jem. Argentina, 

Brasil, Venezuela, Perú y Colombia. 

Ho se tiene datos de exportaciones hasta 1971$ 
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CAPITULO XIII 

e o N e L u s I o N E s 



COlli:llTARIOS 

~'n esto&- l!ltimos años se ha notado un aumento progresi­

vo en la industria química, por lo que se han incrementado las in­

versiones, no obstante dicho aumento de productividad el mercado -

nacional no está abastecido en su totalidad y se estan haciendo 

elevadas importaciones para poder hacerlo, teniendo una fuga de di 

visas bastante elevada. 

Es de notarse que las principales importaciones. de estos 

productos es de los Estados Unidos de ~mérica y que estos empezarán 

a disminuir sus exportaciones, porque también ellos tienen problemas 

con sus importaciones de petroleo ~ esto afectará a México debido 

a que las importaciones que realiza son para abastecer al mercado 

nacional y al no poder ser abast~cido la fabricación de . algunos de 

estos productos que ya se fabrican en MJxico se verám disminuidos -

con la acción inmediata del aumento del precio de estos prod.uctos. 

Para poder invertir actualmente en la industria química 

o en un próximo futuro y fabricar cualquiera de los productos des-­

cri tos, sería necesario que se tuviera la certeza de que al recibir 

el permiso petroquímico, se pudiera contar con la materia prima su­

ficiente para poder fabricarlos y ·crear nu~vas fuentes de trabajo -

y poder fabricar las cantidades necesarias para abastecer la Indus­

tria Nacional, evitando así que cuando se tiene el conocimiento de 

que en México se empezó a fabricar, el precio de las importaciones 

aumenta y aun con éste aumento de precio es necesario importarlos -

para abastecer el consumo nacional. 

De estos productos que se han descrito en los capítulos 

anteriores se utilizan productos y subproductos del petroleo para -

poderlos fabricar y LÚlicament e Petrolees Mexicanos los pueden fabri 

car, por lo / que solo ellos pueden abastecer el mercado nacional o -

haciendo importaciones con el debido permiso de Industria y Comercio 

a paises que los fabrican. 

Ahora analizando esto y viendo el problema que se tiene 

con la obtención de los energéticos, el problema a resolver es ba_s­

taute difícil ya que se tenía industrias · que los estaban empezando 



a fabricar y otras en proyecto, que ya habían obtenido el permiso 

oficial de Petrolees ~exicanos y ahora al .ver que no les es surt1 

da la materia prima para su fabricación o que ésta dism:i. nuye en -

cantidades elevadas, las inversiones y la producción dism:i.nuiran. 

Ahora que se espera que se tengan buenos resultados en 

las nuevas perforaciones en Tabasco ., Chiapas y Tamaulipas, vendrán 

a favorecer el aumento en la fabricación de estos productos, pu­

diendo así abastecer el mercado nacional y poder competir con los 

precios internacionales, aunque hasta 1972 no se tienen dat os que 

las exportaciones de algunos de estos productos, haya daáo a J.:éx¡_ 

co una fuerte suma de divisas ya que las fábricas que se tienen -

no trabajan a toda su capacidad, debido al problema que se tiene 

con el abastecimiento de materia prima. 

De todos estos productos descritos en los capítulos 

anteriores no se tiene comercio con ningi!n país de ALALC, aunque 

en algunos paises se fabriquen. 

····:.: 
~ .. :~ 

.~ -~ 1 
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