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INTRODUCCIOR



INTRODUCCION.

Tl presente trabajo tiene ror objeto sefialar, por medio
del andlicis de algunos productos petroquimicos que se importan en
México, la importancia de construir industrias gue puedan suplir -
dichas importaciones, debido al d4ficit en la bzlanza comercial =

que 9sto ocasiona por la fuga de divisas.

Actualmente se puede tener una me jor proteccidn para -=
las industrias que fabrican y lleguen a fabricar estos productos,-
debido a gue para su importacidn requieren permisc de la Secreta—e
ria de Indusiria y Cbmercio, svitando que se hagan importaciones -
innecesarias protegiendo asi el desarrollo de la Industria Nacio--

nal y favoreciendo el desarrollo de nuevas industrias,

En el campo ¢e inversiones dentro de la Industria Petrg
quimica,

La comieidn y sutccmisidn Petroquimica, constitufda la
primera por los secretarics de Industria y Comercio, Patrimonic =
Nacional y por el Director de Femex y la segunda por elementos de-
einados por dichas Secretarias, disron a conocer que para la ela-
boracidn o fabricacién de los productos secundarios que en los ca=-’
pitulos siguientee se desarrollan, requieren permiso Presidencial
¥y que pueden ser elaborados indistintamente y en forma no exclusi-
va por la nacién, la iniciativa privada sola o acociada con la na-
cién, por conductc de Petroleos Mexicanos o de organismos o empre-—
sas subsidiarias de dicha institucién o asociados a la misma, crea
dos por el HEstado.

Las industrias que fabriquen estos productos que se de-
sarrollan en los siguientes capftulos,.requiersn por mfnimo el 60%
de capital mexicano.

La construccién de estae industrias tendria como obje~—

Lo lo.- La substitucién de productos de importacién por la de =

fabricacién nacional, cvitando asf la fuga de divisas.

20.~ La creacién de mds fuentes de trabajo para el obrero -

mexicano,



CAPITULO I

ACIDO ADIPICO



ACIDC ADIPICO.

‘Hooc(CH,)) ,CO0E

2)4

A partir del ciclohzxano por oxidacidn (sn un paso).

Re22ccidn: ver fig. No. 1

Ceiy, *+21/2 0, = = - = - HOOC (CH2)4COOH + Hy0

Rendimiento 50 a 70%
Balance do materiales: (tedrico),

BasSe seseeee 1 Tonslada de 4cido adfpico (Producto -
Terminado).

CicloheXxano sssessssssssss 521 Kgn

ALTEG coesevvesssvsccsosas 498 Kg.

Descripcidn:

El &cido adfpico pucde obtenerse por la oxidacidn con -
a2ire o &cido nitrico de la ciclohexanona, ciclohexano y ciclohaxa-

nol,
El proceso requiere bastante pura la materia prima y se

adapta para obtenerse sintéticamente de bencenc y fenol. Por eso -
el ciclohexano ruede utilizarse directamente para la obtencién del
4cido adipico, es més comin convertirlo primero a ciclohexanol y -
ciclohexanona. '

El proceso mds moderno es una oxidacidn en fase lfquida
usando aire en presencia de un catalizador de acetato de cobalto.
Obteniéndose un rendimiento del 90% de ciclohexanol y ciclohexano-—
na.

El ciclohexano y ciclohexanona se cargan dentro de un -

tanque mezclador con 4cido acético y un catalizador.



Le mezcla contiene cerca de 850 partes de ciclchexano -
20 partes de ciclohexancna, 500 partes de 4cido acético, una parte
de &cido clorhidrico y 0.7 partes de exhidrato de cobalto, se car-

g6 dentro de un reactor de tantalio enchaquetado.

La mezcla se calienta a 95°C. y el aire se carga hasta

que alcanza una presién de 10.5 Kg/cmz.

El aire se burbujea a través de la mezcla manteniéndose
la presidn de 10.5 Kg/cm2 y la temperatura de 95° 2 120°C.

Los gases de salida se pacan a travée de un condencador
y despuds a través de un lavador de etilbencenc (enfriador) para -
separar el vapor de ciclohexano. La mezcla rcaccionante se descar=
g2 a un destilador, dorde el ciclohexano que no reaccicnd se recu-

pera pcr destilacidn para utilizarse mds tarde. El Zcido acético -
se recupera por dectilacién,

Los residuos son destilados con vapor para recuperar el
ciclohexanol y ciclohexanona. La mezcla acuos2 no vol&til de éste-
res, lactoras y &cidos dib4sicos se destilan despuéds de adicionar—
les una pequeria cantidad de &cido sulfdrico para evitar la hidrélji
8is.

El idén sulfato se separa con unz sal soluble de bario y
el residuo es filtrado.

El filtrado claro se lleve 2 un crietalizador, donde =~
los cristales de &cido adfpico son centrifugados, separadcs y seca

dos. ¥l rendimiento cs de 50 a TO% en base a el ciclohexano.

Proceso: No, 2

A partir del ciclohexano por oxidacidn con aire y dcido

nftrico.

Reaccidn: ver fig. No. 2
CGH12 + 02 ------- - c5nloco + H2°

ciclohexano ciclohexanona



°5H1o°° +1 1/20 ------ - HOOC (caz)4coon

Rendimiento 70 a 90%

Balance de materiales:

Base eecseses 1 Toneluda de &cido adfpico (Producto -

Terminado).

Alimentacién ciclohexeno (95%) eveeee T48 Kg. -
Acido nftrico (100%) sececcessecssees 3058 Kg.
Aire secececscscccossecscscosscsscss variable,
Metavanadato de 2mONio ecassccssssces 2260 Kg.
CODPE giae avvis saies moien sioiiy oo wnia s seosse 05795 Kz

Naftenato de cobalto
(contenido da CObaltO) ooo-..Abo‘Q.OIO 0-0453 Kgo

Descripcién:

El 4cido adipico puede obtenerse por la oxidacién con -
aire o &cido nftrico, del ciclohexano, ciclohexanol y ciclohexano-
ne,

Varios fabricantes prefieren el proceso de dos pasos en
el cual el ciclohexano, es oxidado a ciclohexanol y ciclohexanona
con aire, y el producto de la oxidacidén primaria es oxidado con -

&cido nftrico para obtener el &cido adfpico.

El ciclohexano comercial (98% de pureza) es oxidado con
eire, en presencia de un cataligador de naftenato de cobalto (50 -
ppm. de cobalto basado en hidrocarburo). La reaccidn se controla -
de 125° 2 160.C. y de 3.50 a 17.6 Kg/cm°.

Durante la oxidacién parte del hidrocarburo se vahoriza
y condensa. Se forman dos capas, la inferior es de agua y la supe=-
rior de hidrocarburo, la inferior se separa y la superior se recig

cula.
Cuando la oxidacién ha terminedo, el producto lfquido =

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

Los hidrocarburos destilan en la parte superior; la megz

cla de ciclohexanol y ciclohexanona, cse separan en el fondo con un



rendimiento de 65 a 85% basado en el ciclohexano. La mezcla de hi=-
drocarturos de la partehguperior contiene bastante cantidad de hepg
ceno, el cual se separa por destilacidn azeotrépica en otra unidad.

Pues este benceno tiene agufre libre y puede ser t&cilmente hidro-
genado a ciclohexano.

La mezcla de ciclohexanol y ciclohexanona, obtenido por
el proceso descrito o por cualquier otro proceso, puede ser/oxida—
do a 4cido adipico con 4cido nitrico.

En varias plantas, el fenol se utiliza como meteria pri
ma para l2 preparacién del ciglohaxanol. El fenol se mezcla con -
catalizador de paladio y se lleva a2 un tanque de hidrogenacién a -
una temperatura de 149°C. y una presién de 3.50 Kg/cmz. ¥l produc-
to ciclchexanol, se lleva hasta la parte superior como vapor con‘-
nn exceso de hidrézeno. B

En cualquier caso el producto de la oxidacidn intermes—
dia contiene principalmente ciclohexancl, que es alimentando al

reactor para ser oxidado con 4cido nftrico.

La mezcla resultante de la oxidacidn del ciclohexano, =
consiste aproximadamente de 3 partes iguales ds ciclohexanol, ciclg
hexanona y une mezcla compleja de &teres y ésteres.

Una parte de &sta mezcla, se mezcla cuidadosamente con
5 partes de una solucién de &cido nftrico al 40% conteniendo 0.2%
de cataligador (metavanadato de amonio y cobre) y se alimenta al =
tanque de reaccifn. Despuds de un tiempo de reaccién de 60 min. y
a una temperatura de 50° a 150°C., y una presién de 3.50 2 17.6 =~
Kg/cm2 la masa reaccionante se descarga cristalizando a 5°C, des—
puds es centrifuzada y secada.

Parte del licor madre se recircula con el dcido nftrico

los residuos se destilan al vacio antes de recircularse.

Las colas de &sta destilacidén pueden ser tratadas para
recuperar el catalizador de vanadio ya agotado.

Basindose en el contenido de ciclohexano de la alimentg
cidn se obtiene un rendimiento de 60 a T0% de 4cido adfpico.

Una gran variedad de procesos se utilizan particularmeg



con reespecto a la oxidacidn inicial del ciclohexano.

Ganeralmente-se requiere una baja conversidn por paso -

para obtener un rendimiento elevado.

Muchos procesos limitan la conversién al 10% pPOr paso -
prra obtenar un rendimiento econdmico de 65 a 90% da ciclohexanol
v ciclohexanona. Antes de recircularsc el ciclchexano sz separa =—
por una variecdad de destilacién, extraccién y una combinaciéa de =
sroceso de destilacidn y extraccidn. Despuds de la oxidacidn con =
21 &4cido nitrico, algunos procesos quitan los gases nitrosos y el

Acido nftrico de la mesa oxidante antes de la cristalizacién.

Proceso: No. 3

A partir del ciclohexano por oxidaciérn con aire en dos
PABOS.

Reaccidn: ver fig. No. 3

Naftenato de

Clly, # Dy == == g CO + H_O
6712 2 Cobalto 5310 2
ciclohexano ciclohexanona
‘ Acetato de
C CoO + 1 0, = == == = = = HOOC(CH COOH
5H10 1 /2 2 Ca & Mn ( 2)4

Rendimiento 70 a 90%

Balence de materiales:

Base sese 1 Tonelada de Zcido adfpico. (Producto Termi-
nado) .

CicloheXano seesccccescsscsncnce H21 Kz

Aire sscceccsccscsscscscsescosccse 498 Kg-
Descripcidn:

El 4cido adipico pueds obtenarse del ciclohexano en un

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

El ciclohexano 1fquido se alimenta a un reactor de - -



acerc inoxidable, donde se mezcla con catalizador de nzftenzto &
’ . ) . - 2
cobalic y se burbujea aire a pna presidn de 24.0 Kg/cm Yy & una =
temperatura de 125° a 130°C,
La temperatura se mantiene a su nivel elevado, pecr la

circulacidn del 1iquido a travéds de un cambiador de calor.

' A . .

Cuando del & al 1C% de ciclohexanc se tiene gue conveg

tir a ciclohexanol y ciclokexanona, la mezcla se lleva a una ~ =
columna de destilacidén, donde el ciclohexano qgue no reacciona se

separa en la parte superior para recircularse.

En el segundo pasc de oxidacidn, en el fordo de la - -
cclumna se mezclan con un catalizador que es una mezclz de aceta-
tos de cobre y mangareso disueltos en &cido acético. La mezcla se
burbu jea por espacio de © horas a una temperatura de 8C°C y 0,0 -
Kg/cm2 de presidn. Cuando la oxidaciln & terrinadc el 1fquido se
descarga dentro de un tanque cristalizador en el cual los crista-—

les de &cido adfpico se seperan, centrifugan y se secan.

El rendimiento es comparable al proceso de cxidacidn -
con aire y Zcido nitrico. Las ventajes del proceego de oxidacidn -
con aire es de evitar vapores oxidantes y loc problemas de la ——

corrosién del equipo que se tiene con el proceso del &cido nitri-

co.
Usos:

En el Nylon para su obtencidn.

En los plasticidas pi:ra la reduccién de viscosidad.
Propiedades:

Crietales amarillos 6 incoloros o polvos cricstalinos.

Peso molecular ceccceccsscss 146.14
Gravedad especffica eceecses .360 20°/4
Punto de fusién eeevecccccs 152°C

Punto de ebullicidn sesesss  265°C

Soluble en alcohol y éter, poco soluble en agua (1.4 z.
por 100 ml. a 15°C) el pH de una solucién al 3% es de 2.7 a 25°C,



Punto de flash eecscessssscccese 196°Cl
Deneidad d= V2DOT seecccvcsvsasese 5.04

Concentracién méxima permisible..
(ppme en volumen) wescossesssnossas 15

Grado eescadeacesssssessasssanees 99.5%

IMPORTACIONES Y EXPORTACICNES.

Este &cido no se fabrica en México y segin fuente del
Instituto Mexicano del Petroleo ( INP ) se proyecta fabricarlo -

hasta 19738,
El &cido adipico requiere permiso de la Secretaria de -

Industria y Comercio para esu importacién. Su precio oficial es de
$ 6.05 el kilogramo legal m&s el 20% an valorem no se tienen concg

siones con ALALC.

Crado alimenticio.

Afio Importacicnes en kg. Valor en pesos
1966 104,429 , 754543
1967 78 864 561 499
1968 262 492 1473 401
1969 267 126 1 366 375
1270 363 148 1 711 693
1971 282 381 1 303 537

Grado farmacfuticoe.

Aflo Import2ciones en kg. Valor en pesos
- 1966 12 634 88 581
.1967 31 002 217 773
1968 15 230 74 640
1969 30 695 153 088
1970 . ——— ——
1971 50 756
Nota: Hasta 1970 el 4cido adipico se importd bajo dos fraccig

nes diferentes (29.15.a2.005) grado alimenticio y la =
(29.15.a.004) grado farmacéutico, mismos que fueron -



dercgados para unirlas en la (29.15.2.011) con los aranceles antes

expuestos en Julio deﬁ}97l.
%l 4cido adfpico no se fabrica en ningfn pais de ALALC.

Las importaciones del #&cido adipico provienen principal

mente de Hstados Unidos de América, Suiza y de Alemania.



BTILBENCENO

CICLOHEXANO
—_—
CICLOHEXANONA
L
A
ACIDO v
ACETICO A
MZZCLADOR D
0
CATALIZADO A g
e
C Nt
0
1 A RECUPERACION
u —
M
REACTOR N
A
3

AIRE ! l————’ PILTRO [ CRISTALIZADOR [—¥ SECADOR

o "HCS COR MADRE
DESHICHCS LICOR KAD ACIDO ADIPICO
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CAPITULO 1II

ACIDO 2,4 DICLORO FENOXI ACETICO



ACIDO 2,4 - Dicloro fenoxi acético.

01206H -0- CH_COOH

3 2
Proceso:
A partir de diclorofenol y 4cido monocloroacético.
Reaccidn:
C12C6H30H + ClCHZCOOH + NaQOH = = = = = = =

612C6H3-O—CH20005 + NaCl + H20

Rendimiento seseee 80 — 85%

Balance de materiales:

Base esss 1 Tonelada de &cido 2-4 diclorofenoxiacético
(Producto Terminado).

2—4 diclorofenol seceesscssssscessse 829 Kge

Acido monocloroacétiCo seeeecessesses 439 Kgo

Hidréxido de €0dio esecsseseesscsses 448 Kge

Acido clorhfdrico (18°Be) cescecsess 792 Kgo

Descripciéns

Cantidades equimoleculares de 2-4 diclorofenol y 4cide
monocloroacético, se cargan dentro de un reactor czlentado con =

vapor, con 2.2 moles de hidréxido de sodio en una solucién al 15%.

La reaccidn se lleva a cabo en varias horas de reflujo
deepuds la masa es acidulada (& 1.0 de pH) con &cido clorhidrico
dilufdo. El licor acidulado se envie a un cristaligzador y después
a2 una centrffuga. Los cristales pueden ser recristalizados con un
solvente adecuado, por ejemplo benceno, y después ser lavados y -
secados. La reaccién puede llevarse a cabo sobre las condiciones
Sptimas de tiempo, temperatura y velocidad de edicién de los reag
tivos para prevenir la hidrdlisie del &cido cloroacético en &cido
glicélico. En una variecidén del proceso, el diclorofenol no reac—

cionado se separz por dectilacidn antes de la acidificacidn.



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

se separa con monoclorobenceno anhidro.

La reaccidn se lleva hasta el punto de ebullicidn del

solvente y el agua es separada azeotrépicamente.

Los productos insolubles se separan del solvente por

filtracién.
Usos:

Herbicida.

Para la agricultura.
Propiedadas:

Cristales incoloros e inodoros.

Peso molecular ceccssscecsss 221005
Punto de fusién eeeecsesecess 138°C,

Muy poco soluble en agua (0.4 g. por 100 g. a 25°C),
Soluble en 50% de etanol (10.3 g. por 100 g. a 25°C.)

Grados ssee TécniCO (99%)

INPORTACION=S Y uSXPORTACIONIS.

Polaquimia, S.A. lo empezd a fabricar en 1963, segin =~
diario oficial del 2 de agosto de 1963, con una capacidad de 800 -
ton. por afio. Esta planta estd instalada en Xalostoc, Bdo. de Kéx.
la cual aumento su capacidad segdin diario oficial del 11 de Agosto

de 1909 a 1600 ton. por afioe.

La planta tenfa una inversidn inicial de un millén de -
pesos, la cual aumento a dos millones, el 40% del capital es nortg

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

Esta compafifa es la dnica que lo fabrice en México y su
produccidn abastece el mercado nacional, esto se nota porque en el
Anuario Estadistico de la Federacidn no aparecen importaciones ni
exportacionese.

El precio oficial del 4cido 2,4 diclorofenoxiacético -~



es de § 0460 el kilogramo legal y tiene una cuota de importacién -
de 3 0.20 m4s 17% ad wvalorem.

Los dnicos paises de ALALC gque lo fabrican son kKéxico y

Argentina.

Cuando éste &cido provenga de paises ALALC estard excen-—

to de la cuota especffica.
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CAPITULO III

ANTRAQUINONA,.



ANTRAQUINONA

Proceso?
4 partir del anhidro ftélico y benceno.

Reaccidn:

0 N

e oTTA
Q/O +O 3 51,013 —y ALOC1 + + 2IC1

0

Rendimiento eees 95%

Q=0

o=Q

Balance de ﬁateriales:
Base ..o 1 Tonelada de antraquinona (Producto Terming
do).
Anhfdrido ft£1icO esecesscssccscecs 679 Kg.
BEHCON0: ssssassissanisessssasnses 358 Kge
Acido BUlfBriCO seececsccescsccsees 4530 Kg.
Cloruro de aluminio eeeecssecccsss 1268 Kg.

Descripcidén:

El anhfdrido ft4lico, 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 hie-
rro en varillas y éstd equipado con un tubo en un extremo para que
pueda salir el Zcido clorhfdrico formado durante la reaccién. La =
reaccién se lleva hasta unos 40 & 50°C, durante éste tiempo la cagp
ga aumenta de volumen, forrando un cloruro de aluminio complejo -
del &cido benzoil benzoico. Y el Zcido clorhidrico liberado se ab-
sorbe en un sistema lavador. Hacia el final de la reaccién sl pol-
vo sobrante en el reactor se descarga a un tanque que contiene 4cj
do sulfdrico dilufdo. El complejo de cloruro de aluminio descom——
puesto y el &cido o-benzoil benzoico precipitan, &ste precipitado

es filtrado, lavado y secado.

El rendimiento basado en anhfdrido ft&lico, aproximada-
mente es de 964,



El £cido o-benzoil benzoico ya seco (1 parte) se disol-
vié, en &cido sulfdrico de 98% (4 partes) en un tanque enchaqueta-
do‘el cual se calienta de 1-3 horas a una temperatura de 115 a =—-
150°C. Al terminar el tiempo de reaccién se baja a un tangue de =
agua caliente. La arcilla resultante se deja enfriar y despuds es
filtrada, lavada y secadae.

El rendimiento de la antraquinona a partir del 4cido =

o-benzoil benzoico es superior al 99%, para obtenerla mis purz el

producto puede ser sublimado.

" Proceso:

La antraguinonaz se obtenia por oxidacidén en suspensién
del antraceno purificado, en ebullicién con dicromato de sodio y -

4cido sulfdrico.

La antraquinona resultante estd contaminada con antrac:
no y requiere purificarse. Se ha propuesto un proceso de oxidacidén
catalftica en fase de vapor similar al que se usa para la fabrica-

cién del anhfdrido ft4lico.

En éste proceso el antraceno vaporizado reacciona con ~
aire en presencia de un catalizador de pentdxido de vanadio a - -
400°C,

Usos:
En la fabricacién de tintes como reactivo

En el teinido, colorear como reactivo.

Propiedades:
Peso molecular. eceecsseseee 208.20
Gravedad especifica ecseee 1.438 20°C/4
Punto de fusidn eeceeess.o sublima a 286°C,
Punto de ebullicidn eee... de 379 a 381°C.

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 seececccccecss 18500-

Densidad de vapor
(alre = 1) ®0cecececocsssoe 7016



IMPORTACIONIS Y =ZXPORTACIONES,
La antraéﬁinona no se fabrica en Néxico y tampoco es =~
fabricada por ninguno de los paises de ALALC.

Por eso solo se obtiene de importacidn, su precio es =
de 3 20.G0 kilogramo legal m&s el 18/ ad valorem.

Para su importacidn se requiere permiso de la Secreta-
rfa de Industria y Comercio, con la fraccidn { 29.13.E.005).

La antraquinona se empezd a importar en el aio de 19¢9.

AKO : Importaciones en kg. Valor en pesos.
1969 519 6 693
1970 1 515 38 742
191 2,046 36 449

Las importaciones provienen de Zstados Unidos de Améri-
ca, Japén, finlandia, y Suiza.

En el Anuario Istadfstiico de Comercio ixterior no se

tienen datos de exportaciones,
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CAPITULO IV
ANILINA



ARTLINA

Proceso: No. 1

A partir de nitrobenceno por reduccidn.

Reaccidn: ver fig. No. 1

4CGHNO, + 9 Fe + 4 BO - - - -~ 4 CgHsNH, + 3 Fey0,

Rendimiento de 90 - 95%

Balance de materiales:

Base sseeo 1 Tonelada de anilina (Producto Terminado).

Nitrobenceno eecesccscccccssse 1390 Kg'
Virutas de fierro seccccccces 1700 Kg.
Acido clorhfAricCo eeecescsses 125 Kge.

Descripcidn:
El nitrobenceno crudo se carga dentro de un reactor, =
que tiene adaptado un condensador de reflujo. El reactor es de fig

rro fundido, enchaquetado y tiene un agitador.

Las virutas o polvo de fierro (libres de aceites y metg
les no ferrosos) el agua y catalizador se adicionan gradualmente,
en pequefies cantidades al nitrobenceno. 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 perio~
do de tiempo determinado por el propio balance de temperatura y =
presién las adiciones deben ser lentas y constantes para mantener
el reflujo ya que la presidn ejercida por el hidrégeno puede ser =

excesiva debido a que la reaccién es exotérmica.

El agua requerida para la reaccién es generalmente en =
forma de solucién anilina - agua, recuperada en el separador o = -
columna y se adiciona al reactor en cualquier volumen al principio

o en pequeilas cantidades junto con las adiciones de fierro.



El 4cido clorhfdrico dilufdo (30%) se adiciona junto -
con el agua como catalizador.

El £cido reacciona con las virutas de fierro, formando
un catalizador muy activo de sales de fierro. Posteriormente pueds
ser utilizado el licor madre de anilina y 4cido clorhfdrico, como
el orizen del catalizador y un poco de agua de reaccién. El peso =
de los reactivos es aproximadamente, de 115 partes de virutas de -
fierro, 0.27 partes de &cido clorhfdrico de 100% y 60 partes de -
azua por 100 partes de nitrobenceno. Despuds de la dltima adicidn
de fierro, la reaccién se calienta con vapor para mantener el re-
flujo.

Al finalizar la reduccidén (cerca de 10 hrs., para una
carga de 2,265 kg.), la anilina se separa de la carga del reactor
por uno o varios métodos.

La mezcla ligquido agua - anilina, puede separarse del -
fierro, hidrdéxido y éxido de fierro por destilacidén, destilacién =

al vacio, filtracidén, centrifugacidén y sifonacién.

Por ejemplo, la reduccidén final del producto, puede ser
neutralizada con pequeiias cantidades de carbonato de sodio (aproxji
madamente iguales a las cantidades de 4cido clorhfdrico en la car—
ga) y se deja reposar, la mayor parte de anilina - agua se separan
por sifonacidn y los residuos de anilina se separan de los lodos =
por destilacidn. Los lodos consistentes en éxido férrico, agua y -
pequeiias cantidades de hidréxide de fierro, se descargan ¥ pueden

ser enmarquetadas y despuds secadas.

La mezcla anilina - agua del reactor, se lleva al sepa-
rador, en donde 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 ques el contenido de anilina en el agua =

es pequeila. Los residuos de anilina -~ agua son regresados al reac-
tor posteriormente.

La anilina después del destilado, se separa por decanta

cidn y la capa de agua es 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 vacic, para -

obtener una anilina de alto rendimiento.

. A
El rendimiento basado en el nitrobenceno es de 95+ en

peso.

Proceso: No. 2
Por hidrogenacidén catalitica de nitrobenceno en fase -

de vapore.

Reaccidén: ver fig. No. 2
C6HSN02 + 332 ——————— déﬂsNﬂz + 2 H20
Rendimiento de 98%.

Balance de material:

Bagse:! ..... 1 Tonelada de anilina (Producto Terminado).

Nitrobenceno ececececcscccscee 1350 Kg.

Hidr6gen0 @esscececsssesssesc e 63.58 m3

Carbonato de cobre eecccccce 1 Kg.
Descripcién:

La anilina puede obtenerse por hidrogenacidn en fase de

vapor del nitrobenceno, usando un catalizador de cobre.

El nitrobenceno conteniendo menos de 10 ppm. de tiofeno,
es .vaporizado en una corriente de hidrégeno pasando a un reactor el
- cual contiene un catalizador de cobre, de cama fluidizada., El cata-
lizador se obtiene por pulverigacién seca de nitrato de cuproamonio,
sobre gel de sflice, el cual es absorbido por €sta. El polvo catalf
tico (contiene 10-20% de cobre) (de 20 - 150 micras) se activa den-

tro del reactor, al ser tratado con hidrégeno a 250°C,

La mezcla de nitrobenceno e hidrégeno (300% de hidrégeno

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



el fondo del reactor, calentado a 270°C y 0,35 kg/cma.

El exceso de calor de reaccién se separa por circula-
cién, de un (cambiador de calor) lfquido frio a través de tubos

colocados en la cama cataligzadora.

Los zases de salida son filtrados (l1ibres de cataliza
dor) por medio z=2 un filtro poroso de acero inoxidable colocado

en la parte superior del reactor.

Los gases filtrados se condensan, se enfrfan y se - -
llevan a un lfquido separador o decantador. El exceso de hidrdgg
no es recirculado. La capa mé&s baja del lfquido en el separador
(contiene anilina cruda, con menos de 0.5% de nitrobenceno y 5%
de agua) se separa o destila y los vapores de agua y anilina que

pasan a la parte superior son separados por destilacién.

La capa superior (anilina - agua) del separador, se —
bombea a una columna de extraccién, donde se pasa a contracorriepg
te el nitrobenceno para recuperar la anilina disuelta. Obtenién-
dose un rendimiento del 98%. El catalizador produce 679.5 kg. de
anilina por kg. de catalizador, por lo gue requiere ser regenerg
do.

La regeneracién 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 depdsitos orgénicos.
El rendimiento depende del tipo de catalizador que se utiliza, -
un catalizador efectivo para hidrogenaci§n, es el sulfato de ni-

quel depositado en alumina,

Usos:
En las industrias huleras, comoc acelerador en la vul-
canizacidn.
En colorantes e intermediarios, como reactivo.
En drogas y farmacia, como reactivo para la obtencién
de sulfas,
En germicidas, como repelente de insectos.
En pinturas y barnices, como reactivo para la fabricg
cién de colorantes.

Propiedades:

Incoloro, 1lfquido aceitoso, cambiado rdpidamente a obg



curo al expcnerse al aire o a la luz, soluble en alcohol y éier,

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

Peso molecular oceescccsscecccscssvesn 93,12
Gravedad espacifiCa cecesccccsscscccose 1.0236°C/29
Punto de fusidn eeesesscscscescecsces (=6.2°C.)
Punto de ebullicibn eseeeeescsccscscss  (184.4°C.)
PoBe POF 1ts  ssessassnsssneinssssss 1.01 Kg. (20°cC.)
Punto de flash sceseccccccccccccccncs 158ecC,
Temperatura dé ignicidn ceeccsvecsceccs 371ec.

Densidad de vapor aire ®=1) ecececcecsce 3.22

Concentracidn m&xima eeecccccssssssocs
admisible (ppm. por volumen ecesececcces 5

I#PORTACIONES Y EXPORT4CIONES.

Se empezd a fabricar en 1972 por la fébrica Cyanaquim,
S.A.(antes Hulquimex, S.A.) que se encuentra localizada en Tampi-
co Tamps. con una capacidad instalada de 2440 ton/aﬁo (con el per

miso diario oficial del dfa 21 de Enero de 1967).

A finales de 1972 se inicié la fabricacién local de =
anilina, sin que pueda considerarse que alcanzé niveles normales

de fabriczcidn, alcanzando una produccidn de 67 toneladas.

En los préximos gﬁos se espera un aumento considerable
en el consumo aparente de anilina, por conducto de lz sustitucidn-
de importaciones de hule qufmico, que la utilizan como materia =
prima.

. El permiso petroquimico final autorizado en Cyanaquim,
fue hasta el 10 de septiembre de 1972, esta planta estard integra

da desde la nitracidén del benceno.

Otra planta que estd en proyecto es Qufmica Orgzénica -
- de Mé&xico, S.A. D3 C.V., que estard localizada en Mexicali, Baja
California, Con una capacidad instalada de 600 ton/aﬁo,-el permi-

s0 diario oficial del 2 de febrero de 1967.



Su importacidn requiere permiso de la Secretarfa de -
Industria y Comercio y su precio oficial es de $ 9.35 el kilogra-

mo bruto, mis el 8% ad valorem.

Afio Importaciones en Kg. Valor en pesos
1966 318 625 1 057 269
1967 99 283 | 301 504
1968 442 508 1 284 792
1909 431 839 1 419 352
1970 831 952 3 091 179
1971 1 018 098 4 930 227
Nota: . Las importaciones provienen de Alemania, Estados Unidos

de América, y del Reino Unido.

La fraccidén con que se importa es 29.22.B.,001.

No Be tiene concesiones con paises de ALALC,
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CAPITULO V

BISFENOL A



BISFENCL - A

Proceso:

A partir de femol y acetona.

Reaccidn:

CH3
T T. X I
2 D\,H + CE3J0CHy  e——p HQQC DH + H,0
1
CHj

Rendimiento 96%

Balance de materiales:

Base eeee 1 gonalada de Bisfenol-A (Producto Termina-
do).

Fanol o eewsmiesaes vieesesve soessioss 792.75 Kge.
Acetona ssececscsccsccecscscncecssnsce 240 Kg.
Acido clorhfdrico eeeesescecccesees POCO
CRL sisnssissisnes ssonsddssisessses poco

Metil mercaptano seeccscececccscscs poco
Descripcidén:

Zl bisfenol-A se obtiene haciendo reaccionar fenol con

acetona en presencia de un catalizador 4cido.

El fenol y la acetona se cargan en una relacién molar

de 3 a1l en un reactor con agitador vidriado.

Se adicionan pequelias cantidades de un catalizador prg
movedor generalmente es el metil mercaptano y haciéndose burbujear
&cido clorhidrico seco en forma de gas a través de la mezcla. La =
temparatura se mantiene a 50°C de 8 a 12 hrs. El bisfenol-A se ob-
tiene en forma de lodos.



Cuando la reaccidn se ha terminado, los lodos se aes-
cargan a una combinacién de tznque de neutralizacidén y destila——
do} donde los lodos se lavan con agua y se neutralizan con lechz
das de cal y después se destila para separar el agua y al exceso
de fenol., La destilacidén es 2l vacio a una temperatura de o0 a -
150°C, primero destila el agua y luego el fenol. Z1 producio fuy
dido sobrante en el destilador es calentado con vapor a 15.°C, -

para separar las trazas finales del mercaptano oloroso.

Il desodorizante fundido es apagado con un volumexn
grande de agua, después es lavado filtradc y secado. El producto

puede purificarse por recristalizacidn.

Usos:
En resinas apoxi, como reactivo para su obtencidn.
EZn policarbonatos, como reactivo.

Propiedades:

Cristales blancos, poco soluble en aguz (0.34% a 83°C.)

soluble en cetonas y alcoholese

Peso molecular seoecesosenvcscs 228.28
Gravedad especifiCa ecseseessss 1.195 25°C/25
Punto de fusidn eeccsesccccsces 157°cC.

Punto de ebu1110i6n sescscesccse 230°C-

IMPORTACIONES Y EXPORTACIONES,

Este producto no se fabrica en Mé&xico, pero Esquim, S.4.
tiene permiso petroguimico para el 10 de Septiembre de 1973 de =

empezar & fabricarlo, con una capacidad de 1000 ton. por alic.

Esta compaiifa tenfa un permiso segin diario oficial =
del dfa 18 de abril de 1972, para empezar a faltricarlo y &sta fé-
brica estarfa localigada en Cosoleaque Ver. pero mds tarde se le
otrogd permiso de cambio de localigacidén, el dfa 11 de Julio de =
1972 en Cuernavaca Morelos, con una inversidn de § 14.9 millones

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



Su importacidn requiere permiso previo de la Secreta-

rfa de Industria y Comercio, la fraccién con que se importa es =—
(29.06.C.008) y su precio oficial es de $ 8.40 el kilogramo le-
gal con una cuota de $ 0.50 m&s el 10% ad valorem.

Nota:

Ano

1066
1967
1968
1969
1970
1971

Importaciones en kge Valor en pesos
470 300 2 480 923
394 300 1,698,883
581 300 2 735 264
525 700 2 336 448
681 500 3 094 909
590 900 2 705 957

Las importacionés provienen principalmente de los --
Zstados Unidos de América y de Francia. Cuando este -
producto provenga de paises de ALALC estard exenta de

cuota,.

No se tienen datos de exportacién.
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CAPITULO VI

CLOROBEZNCENOS



CLOROBENCENOS.

Proceso:

A partir de benceno y cloro.

Reaccidn:

Céﬂ6 + Cl2 - - = = = - - c63501 + HCl

065501 + 012 -—— = = - - 06H4012 + HCl

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

10% diclorobenceno.
Balance de materiales:

Base ceee 1 §onelada de clorobenceno (Producto Termina
do)e

BOnceno sececcecccescessscccencse 86007 Kgo
Cloro $000000000ONOIOCORORCREEROCOOS 792.75 Kg-

Fiorro sevssosessssssovesseavenss POCO.
Descripcién:

El benceno seco se carga dentro de tanque de acero o -
de hierro colado (clorinador) forados interiormente de plomo o vi-
drio. ‘

Casi el 1% en peso (de la carga del Benceno) de viratas
de fierro se utiliza como catalizador y también los restos del clg
rinador después de cada carga.

Se burbujea el cloro,'manteniendo una temperatura de -
40 a 60°C, la cloracién se continfa hasta que se obtiene la densi=-
dad deseada. Cuando se desea Unicamente monoclorobenceno, la tempg
ratura se mantiene a 40°C, utiliz&ndose el 60% del cloro tedrico.
Cuando todo el benceno es clorado, la reaccién llega a temperaturas
de 55 a 60°C, y a una densidad de 1.280 (a 15°C) el proceso de reag
¢ién dura aproximadamente un tiempode 6 horas.



El 4cido clorhidrico cedido en forma de gac durante la
reaccidn, es lavado con benceno o clorobenceno, para separar los
compuestos orgdnicos, después es absorbido en agua para obtener -

&cido clorhidrico.

In plantas modernas en donde el proceso es continuo, =
se utiliza aceites a presiones bajas de vapcr, como medio lavador

obteniéndose &cido de elevado fndice de acidez.

Zl benceno clorado se neutraliza en tanques de acero -
(que estan enchagquetados, tienen un condensador de reflujo y un -

respirador) que contienen una solucidn al 10% de sosa cfustica.

La mezcla se agita perfectamente pura asegurar la neu-

tralizacidn y se mzntiene caliente por medio de vapore

El benceno clorado débilmente alcalino, se lleva a re-
posar & un separadore.

La mezcla rica en diclorobencenos, es separada en la

parte inferior del destilador.

Si la cloracién es llevada a cabo, de tal forma que -
la cantidad tedrica de cloro es consumida (100% de cloracién), se

obtiene las siguientes fracciones en los porcentajes indicados:

%

Benceno y agua eesecesceccscscccsss 3
Benceno y clorobenceno eceeeceecscecce 10
CLOYODANCEND sewesass oinesiosssassnes 75
Clorobenceno y diclorobenceno eecee 10

‘ateriales residuos y 10doS eecseces 2

Las primeras dos fracciones se regresan al sistema -
para seguirse procesando y la tercera (clorobenceno) se lleva -

para almecenarse.

La cuarta fraccidén, se sigue acumulando y despue cs -
destilada.

31 para isémero se obtiene en el destilado y lot re-
siduos contienen el orto isdémero contaminado con un poco de para

isémero y policlorobencenos principalmente el 1,2,4, triclorobeg



ceno, de los dos isémeros del diclorobenceno (prdcticamente no se
forma el meta isdmero) el para compuesto se forma en grandes can-

tidades, la proporcidn del para y orto es aproximadamente de 3 a 1

La composicién de los productos clorados, varia de ——
acuerdo a la temperatura de cloracidn, tipo, grado y catalizador,

por lo tanto en 100% de cloracidn el rendimiento tiene la siguien
te composicidn:

ClOrobencend eceeessecceescees 80%
P-diclOrobencenc ece.seeesesse  15%
y O=diclorobenceno eeeeeccecss

incluyendo policlorobencenos 5%

Proceso continuo.~ cuando se desea monoclorobenceno, =
con la formacidn de una minima cantidad de productos clorados mas
elevados, se utiliza un equipo combinacidn de clorinador y fraccio
nador, de este modo el monoclorobenceno se destila una vez que se

forma y dnicamente el benceno fresco se expone al cloro.

Z1 benceno seco y el catalizador (puede ser fierro o =-
cloruro férrico anhidro) se cargan simultdneamente dentro del clo
rinador fraccionador.

#1 benceno en el clorinador es calentado hasta el pun-
to de ebullicién y se introduce el cloro, la parte clorada del ma
terial se lleva a la columna de destilacidén , en donde el benceno
se destila, condensa y se regresa al clorinador. El monocloro——
benceno se lleva de la columna fraccionadora y es neutralizado y

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

Debido a que el monoclorobenceno puede también fabri-——
carse por oxidacidn del benceno en fase vapor con 4cido clorhidri
co y aire en presencia de un catalizador, este proceso solo sz ——

puede llevar a cabo 2n unidn con 21 procaeso del fenol.

Usos:
Monoclobencenos Diclorobencenos
fenol para su obtencidn. Repelente de polilla

D.D.T. como reactivo pa=-
g Des ante.
ra su obtencidn. odorante

Anilina como reactivo pa
ra su obtencién.



Propiedades:

Monoclorobencenoc.— liquid

o volé4til, incoloro, tiene un

olor semejante a las almendras, soluble en alcohol, bencero, clo-

roformo y éter en todas proporciones a temperatura ambiente, 1nso

luble en azua.

Peso molecular:

Gravedad espec{fica:
Punto de fusién:

Punto de ebullicidn:
Peso por 1lt,.:

Punto de flash:
Temperatura ce ignicidn:

Densidad de vapor:
(aire = 1):

Limites de explosividad
(% en volumen de aire):

O-diclorobenceno.- Liquid

112.56
0.811

(-45.2°C)
132.1°%

1.099 kz. (25°)
29°¢C

07490

3.88

Bajo -16°C 4 100°C
Alto =129C 4 1500C

o incoloro, voldtil, con olor

arom&tico agradable, soluble en alcohol, benceno, éter, insoluble

en agua.

Peso molecular
Gravedad espec{fica:
Funto de fusién:
Punto de ebullicidn:
Peso por Lt.

Punto de flash

Densidad de vapor
(aire = 1):

Limites de explosividad
(% en volumen en aire):

Mdxima concentracién per—
mitida (ppm en volumen)

P-diclorobenceno.- son cr

147.01
1.305 20°c/4
(-17.6°)
(179°C)

1.304 kg. (25°C)
660C,

5.07

Bajo 2.2
Alto 9.2

50

istales blancos volétiles y ——

tienen un olor penetrante muy agradable. Los cristales son de di

ferentes tamanos

Peso molecular:
Gravedad especifica
Punto de fusidn:
Punto de ebullicién:
Punto de flash:

Densidad de vapor:
(aire = 1)

147.01
1.458 (21°c)
53°C

173.7 17°C
650C

5.07



Soluble en alcohol, é:er, cloroformo, insoluble en ajua.

IMPORTACIONES Y EXPORTACIOKZS.

Z1 monoclorobznceno es fabricado por Guanos y Fertilizan

tes de kéxico, S. A., en su planta de Salamanca, Gto., en el Kme —-

314.5 Carretera Pznamericana.

Un pais de ALALC que fabrica el monoclorobenceno es — —-

Arzentina.

a)

b)

la

de
ad

de

de

de

El orto y para diclorobenceno lo fabrican:
Pennwalt, S. 4. de C. V., en su planta de Santa Clara, kixico,en
el Kildmetro 17 carretera México-Pachuca, su capital social es =

de 45 millones, e inicid operaciones en 1958.

Productos Quimicos e Industrizles del Bajio, S. A., los empezd -

a fabricar en su planta de Salamanca, Gto.

Estos productos para su importacién requieren permiso de

Secretaria de Incustria y Comercio.

Fracciones con las que se importan:

Monoclorobenceno: (29.02.D.004) con un precio oficial
$4.20 el kilogramo legal, con una cuota de 30.05 mds el 7% = -
valorem. ‘

Ortodiclorobenceno: (29.02.D.001) con un precio oficial
34.20 el kilogramo legal con una cuota de $30.05 mds el 7% = ——

valorem.

Netadiclorobenceno: (29.02.D.002) con un precio oficial
$4.20 con una cuota de $0.05 mds el 7% ad valorem.

Paradiclorobenceno: (29.02.D.003) con un precio oficial
33.25 el kilogramo legal, con una cuota de 30.05 m&s el 7% = —
valorem.

No se tiene comercio con paises de ALALC.

MONOCLOROBZENC ENO,
Afo Importaciones en kg. Valor en pesos
1971 16 049 76 359

Antes de 1971, no se tienen datos de importacidn.



ORTODICLOROBENC ENO

Allo Inportaciones en K3z. Valor en pesos
1507 11 1 084

1908 12840 25 o719

1909 —

1370 53 462

1971 e ——
METADICLOROBZNC ENO

Ano Importaciones en Kg. Valor en pesos
1909 50 064 183 725

1970 2 205 13 988

1971 2 240 11 200

Antes de 1909, no se tienen datos de importacidén

FARADICLOROBENCENO
Aflo Importaciones en Kgzg. Valor en pesos
1960 37 181 88 065
1907 98 239 324 900
1968 167 333 541 326
1969 600 114 1 845 012
1970 641 996 2 065 113
1971 692 056 2 169 210

Las importaciones provienen principalmente de Alemania,
Reino Unido y de los Estados Unidos de América.

No se tienen datos de exportaciones,



B4NC ENO 0 AGUA
—_— P papa D G 0
CLOROB 2NCENO GAGHS DI3 SALIDA BENCENO Y AGUA
BANCENO Y CLOROBENCE=
————— NO
’; ;f CLOROBENC ENO
| CLOROBENCE
v v
A A
D D
ACIDO 0 0
CLORIIDRICO R R c
)
L
U
BENCENO »
—_——
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NEUTRALIZAC TON C1ON.

DICLOROBIZIC ENO
PARA RICUPZRACTON

CLCRORBSNG 51108 (A partir de Benceno ¥y Cloro ).



CAPITULO VII

DIALQUIL FTALATOS



DIALQUIL FTALATOS

Proceso:
A partir del anhidrido ftélico y alcohol por esterifi

cacidén.
Reaccidn:

S0 ,
Cg,(€0),0 + 2 C,H 08 2704 cgH, (c00C,Hy), + Hy0

Rendimiento 90%

. Balance de materiales:

Base 1 tonelada de ftalato de dibutilo. (producto ter-

minado)
Anhfdrido P4£1iC0 .eveeeees. 543.6 kg.
Alcohol butflicCoO  eeceseccecses 011.55 kge
Acido sulfdrico se s enieseiee 4.53 a 11.32 kg.
( 66° BS§)
Descripcién:

Los dialquil ftalatos se obtienen por esterificacién -
del anhfdrido ftédlico y un alcohol apropiado, en presencia de, - -

4cido sulfdrico como catalizador.

El proceso es esencialmente el mismo, para todos los -
alcoholes alifmiticos menores, y las modificaciones son necesarias
solo para la recuperacién del alcohol y la purificacién del produc
to.

' El ftalato de dibutilo se fabrica, cargando cantidades
equivalentes aproximadamente de anhidrido ftélico y alcohol buti-
lico normal, dentro de un reactor. Poco més o menos del 1% de -
&cido sulfdrico concentrado (66°B&) se adiciona como catalizador.
El reactor esta equipado con un agitador y un serpentin interno -

con vapor para calentar.

El reactor se calienta hasta una temperatura de 150° 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 enfria y separa por decantacidén, la capa del alcohol
butflico se regresa a la columna y la capa de agua se puede recu-
perar o tirar,



Cuando se tienen que separar cantidades muy pequenas de
azua dentro del reactor, el ftalato de dibutilo se descarga y se =
lleva a una columna al vacfo. Cualquier impureza que sea voldtil,
se separa con vapor, las cuales son condensadas. El ftalato dé —
dibutilo es almacenado o si es necesario puede ser purificado por =
decoloracidén con carbdn activado.

Z1 rendimiento del ftalato de dibutilo (99%) en base al
anhidrido ftdlico que se cargé, es cerca del 90%.

DIMSTIL Y DITTIL FTALATOS.

Su fabricacidn generalmente es por esterificacidm, simi

lar al proceso para obtener el ftalato de dibutilo,

Por lo que usualmente se le mete benceno a la columna =
para reducir la presién parcial del alcohol, ya que en presencia -
del benceno, hay una tendencia a inducir a el alcohol a una seccién

de la columna, mientras que el agua se separa en forma de un azeo-
tropo ternario.

La mezcla ternaria del alcohol, agua y benceno se con—
densa y separa por decantacidén. El benceno se regresa a la colum
na, mientras que el agua y el alcohol son rectificados para recupe
rar el alcohol, para volver a utilizarse. La destilacién se lle=-

va a cabo hasta que dnicamente se tienen trazas de éster ftdlico -
en sl reactor.

El producto crudo, se purifica por destilacién al vacio.

DIAKIL Y DIOCTYL FTALATOS. -

Se obtienen de una manera similar al ftalato de dibuti-
lo, el problema de la recuperacidn del alcohol 2s m&s simple en es
tos tres ésteres que en la obtencién de el metil y etil ésteres y

su recuperacidn del sistema puede ser eliminado.

La capa de agua, es una de dos, desechada o recuperada
por medio de un:sistema de destilacidn, dependiendo de la economia
de la planta en particular,



Usos:

Ftalato de diamilo .--.+sse.000.. Zn plasticidad
como reactivo

Ftalato de dibutilo sseeees...o.so Idepelente de insectos
Ftalato de dietilo e<esesece..... Repelente de insectos

Ftalato de dioctil eeececes.eee Repelente de insectos

Propiedades:

no-téxico.

Ftalato de dimetilo: (0634 (COOCHB) s )

Liquido aceitoso incoloro e inodoro y aparentemente —-

Peso molecular siseavenwes 19418

Gravedad especifiC@ eeecevecsss 1.189 250C/25
Punto de ebullicidn eeesecseceee 2820C

Peso por 1lt. o wan vk % 1.188 kxg. (200°C)

Soluble en solventes orgdnicos comunes, muy poco solu-

ble en agua (0.43%)

Punto de flash wemareesenns 1IEOC
Densidad de vapor
(aire = 1) .69

Ftalato de dietilo C6H4 (cooczns)2

Lfquido aceitoso, inflamable, incoloro inodoro con sa-

bor amargo.

Peso molecular cceseccceee 222,23

Gravedad especifiCa seeoeeeccsces 1.121 °c/25
Punto de fusién sswusansmen =40059Cs

Punto de ebullicidén ecesecoeseces 2980 a 2990C
Peso por 1t. eeesessssese 1,113 kg. (20°C)

Soluble en alcohol y éter insoluble en agua,

Punto de flash s weenwenses 1639C,
Densidad de vapor

(aire = 1) I 7.66




temente no

Ftalato de dibutilo: c634 (cooc4a9)2

Lfquido aceitoso incoloro, no voldtil, estable y aparen

téxico.

Peso molecular S 550 E i v 278.34
Gravedad especffica seeveesss 1.048 (20°cC)
Punto de fusidn e.ceeeeeesss  (=359C)

Punto de ebullicidén eeeee....  340°C

Soluble en alcohol, &ter, benceno y acetona muy poco 50

luble en agua (0.04% a 259C).

Punto de flash %A Sae wiae 157°C
Temperatura de ignicién ..... 403°C

Densidad de vapor
(aire = 1) semeeesssses 9458

Diamil ftalato: 06H4 (coocsnn)2

Liquido inflamable, incoloro, prdcticamente inodoro, es

table y aparentemente no téxico.

Peso molecular o v seie onie moin® 306.39

Gravedad especffica eeeececse 1.023 (209cC)
Punto de fusidn ececsececeecs  (=550C)

Punto de ebullicidnes.ceec.as 247 a 255°C

Peso por lt. sore mane semene. LeOL9 kg (20°C)

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

tes, aceites e hidrocarburos,<insoluble en agua,

Punto de flash tececcssnces 18109C

Ftalato de dioctilo: 0634(c) cann)2

Peso molecular % Biioie s oin w436 @ @ 390.54
Gravedad especffica sesecesss 0.978 (209°c)
Punto de fusidn ecesevecccces (=25°C)

Punto de ebullicidn eeceeesee 2480c¢C

Peso por 1lt. e e w e ok 0.975 kge.

Miscible con aceite mineral, insoluble en agua.

Punto de flash PP e P 2199°C.



IFPORTACIONZS Y ZXPORTACICNZS

Estos ftalatos de dialquilo son fabricado por la compa-
nfa Especialidades Industrizles y Quimicas, S. A., con el permiso
diario oficial original del lo. de Febrero de 1907 y se encuentra
localizada en Tlalnepantla, Zdo. de Kéxico, con una capacidad de-

2,500 Ton. por afio, con una inversién de 5 millones de pesos.

Fabricantes:

Ftalato de Dimetilo; Celanese kexicana, S. 4.,
Sintesis Orgénicas, [. 4.,

Ftalato de Dietilo ; Celanese Mexicana, S. A,°
Sintesis Orgédnicas, <. A,

Ftalato de Dibutilo; Celanese Mexicana, S. i.
Industrias Quimicas Dslgar, S. 4.
Industrias Quimicas Synres, S. 4.
Lugatom, S. A.
Especialidades Industricles y
Quimicas, L. 4.

Ftalato de Diisooctilo; Hspecialidades Industriales
y Quimicas, t. 4.

Ftalato de Dioctilo; Celanese Mexicana, S. 4.

Su importacidn requiere permiso de la Secretaria de —
Industria y Comercio. No se tienen datos de exportacidn en los-

anuarios estadisticos de comercio exterior.
FTALATO DE DIMETILO.

Aflo Importaciones en kg. Valor en pesos

1966 117 523 556 136
1967 ; 38 238 177 516
1968 97 648 561 157
1969 134 720 697 782
1970 35 000 190 291
1971 —_ —

Se importa principalmente en Bélgica y Luxemburgo.



FTALATO DE DIZTILO

Ao
1966
1967
1908
1969
1970
1971

Importaciones en Kg.

227 006
284 312
53 600

203 847
157 920
100

Valor en pesos.

1 126 495
1 438 006
307 852

1 5€4 323
908 940

2 5ol

Se importa de Alemania, Francia y Bélgzica.

FTALATO DE DIBUTILO

Afio
1906
1967
1968
1969
1970
1971

Importaciones en Kge.

22

2

23 290
227 032
147 705

Valor en pesos.

318

39

143 895

1 150 368
937 698

Se importa de Estados Unidos de América y Alemania,

FTALATO DE DIISOOCTILO

Ario
1966
1967
1968
1969
1970
1971

Importaciones en Kgz.

225 945
188 593

74 515
333 561
799 220

Valor en pesos.

1 251 855
1 022 476

352 022
1 566 35
3 079 7=u

———

Se importa de Estados Unidos de América y de Francia,



FTALATO DE DIOCTILO

Aro
1966
1967
1908
1969
1970
1971

Importaciones en Kg.

680 409
123 003
3 309
2 944
1 706
1 5606

Valor en pesose.

3 825 634
845 973
21 943

20 260

11 089

10 193

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

Suecia, No se tienen conseciones con paises de ALALC, pero algu—

nos paises los fabrican, Zjem.:

¥ Uruguay.

Argentina, Brasil, Venezuela, Perd
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CAPITULO VIII

ETANOLANINAS



ETANCLAFINAS.

‘onoetanolamina o 8 & @ & 8 B @ B CHZOH.CHZKHZ
Dietanolamina O cuzon.crxz)z.xm
Trietanolamina G wm e v e e e cuzoﬁ.cnz)3.u
Proceso:

A partir del &xido de etileno y amoniaco.

Reaccién: CH, CH, +  NH;—NH,CH,CH, OH
0/
cxaz,—-—/cn2 +  NH,CH,CH,OH —* NH(CE,CH,O0H),
N 0
CH CH + NH(CHZCHZOH)‘?—D N(cxxzcﬂ‘?m_:)3

Rendimiento s o o o o o 95%

Balance de material:

Base . . & 1 tonelada de etanolaminas. (producto terminado)
(75% mono, 21% di, 4% trietanolamina)

Oxido de etileno . « « 725 kg.
Amoniaco e« o o » 254 kge.

Descripcidn:
Las etanolaminas se obtienen por reaccidén del 6xido de
etileno y amoniaco en exceso, separdndose en seguida por destila-

cién, el amonfaco y las tres etanolaminas.

La distribucién de aminas en el crudo, depende de las
condiciones de reaccidn. El éxido de etileno y el amonfaco acuo
so (25 a 30% de amonfaco), en una proporcién molar determinada, -
son bombeados a un reactor donde se lleva a cabo la amonélisis —

exotérmicamente.



ETANCLAKFINAS.

Fonoetanolamina G 6 s m e o w CHZOB.CH2KH2
Dietanolamina I CH20H.CH2)2.NH
Trietanolamina i v @ e m e s E CHZOH.CH2)3.N
Proceso:

A partir del &xido de etileno y amoniaco.

Reaccién: 2——/01-12 + NH3—->NH2CH2CH2 OH
— e
cp.z\ /CH2 +  NH,CH,CH,OH NH(CHZCHZOH) 2
0
CH; CH, + NH(CH 03)2—> N(CH CHZOH)3
B . /

Rendimiento .« « « « « » 95%

Balance de material:

Base . . o« 1 tonelada de etanolaminas. (producto terminado)
(75% mono, 21% di, 4% trietanolamina)

Oxido de etileno . « o 725 kg.
Amonfaco & 5 e 254 kg.

Descripcidn:

Las etanolaminas se obtienen por reaccién del éxido de

etileno y amoniaco en exceso, separdndose en seguida por destila-

cién, el amoniaco y las tres etanolaminas.

\

La distribucién de aminas en el crudo, depende de las

condiciones de reaccién. El 6xido de etileno y el amonfaco acuo

so (25 a 30% de amonfaco), en una proporcién molar determinada, -

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

exotérmicamente.



3l producto caliente es enfriado y enviado a un desti-
lador, donde el amoniaco es flasheado en la parte superior y pasa

después a un absorbedor con agua, para recuperarse y volver a ser
utilizado después.

2n el fondo (la solucidn de agua de las tres etanolami
nas), se envian a otra serie de columnas fraccionadoras para su =
separacién. Las condiciones de operacién en el reactor dependen

mucho de la amina gque se desea obtener.

Zn cualquier caso, siempre se utiliza un exceso de - -
amonfaco cuando se desean aminas primarias y secundarias, la pro-

porcién de amonfaco y Sxido puede ser del 30 a 1.

La proporcidén tambidn varfa com la temperatura (50 a =
275°C) y la presidn a 105.4 kg/cm2 en el reactor. Zn una planta
las condiciones de reaccidn son de 29 a 389C y de 0.7 a 1.4 kg/cm2
in estas condiciones y la proporcidn de 10 a 1 de amoniaco sobre
éxido de etileno, el rendimiento es del 75% mono, 21% di, 4% de -
trietanolamina. Sobre condiciones equimolares, la proporcidn de-

productos son de 12, 23 y 65% respectivamente.

Cuando se desea trietanolamina y la proporcién que se-
utiliza de amoniaco sobre 6xido de etileno es baja, se utiliga —

bidxido de carbono como diluente para evitar la formacidén de éter.

Usos:

En detergentes y jgponee como reactivo
Humectante se utiliza como agente higroscépico
Absorbente en agua

Emulsificante de acidos grasos

Disolvente alcalino

Propiedades:

Monoetanolamina (HOCHZCHzNﬂz); incolore, viscosidad mo-

derada, liquido aceitoso con un ligero olor amoniacal, es una base
fuerte.



Peso molecular TR TRy 61.08
Gravedad especifica .+ + « o « o o « 1.0179 20°C,/20

Punto de fusidén P O S 10.5°C
Punto de ebullicién . . . . . « « « 170.50C
Peso por litro o & v % & @ & @ @ 1,013 kg.

Soluble en agua, alcohol, cloroformo y ligeramentie so-

luble en bencenoe.

Punto de flash e % F % W e W W e 930C
Densidad de vapor (aire =1) . . . . 2.10

GRADO: Técnico 80%

- e e mn e wm e e m wm s em mm e em e e e e = W wm tm e e e e S o & em e

Dietanolamina. (BOCH, -CHZ)ZNH
Cristales incoloros, liquido viscoso ligeramente colo-

reado.
Peso molecular T I s o b

Gravedad especifica . « « « « « » « o 1.0919 30°C/20
Punto de fusién o5 %o ow o s e e w20e000

Punto de ebullicién .« « . . « « « o 20699C con descom
posicidn

Peso por litro I e 1.087 kg.

Soluble en agua y alcohol, ligeramente soluble en &ter,
insoluble en benceno.

Punto de flash e e s o o o o o - 1380C

Temperatura de igmnicién . . . . . . 6620C

Densidad de vapor (aire =1) . . . . 3.65

GRADO: Técnico 98%, contiene algo de monoetanolamina (no nds -

del 1%) y trietanolamina (no mis de 1%)

Trietanolamina: (BoCH, -c32)3n
INCOLORO, o ligeramente amarillo, liquido aceitoso higroscépico, -

con un ligero olor amoniacal.

Peso molecular e o o o s o o o o 149.19
Gravedad especifica .« « o « « o o » 1.1258 200C/20
Punto de fusidén o % 5 @ E @ e 21.20C



Punto de-ebulliclilh cssssvsssnssosvese 360°C

Peso por 1itro cesecccsccscccscescses 1.121 kg.

Soluble en agua, alcohol, cloroformo, ligeramente so-
luble en &ter.

Punto de flash secessssssssssssossnsns 185°C

Densidad del vapor (aire=l) .ceeececes 5.14

GRADO: Técnico 85%, contiene monoetanolamina (no m&s del 1.5%)

y dietanolamina (no m4s del 154).

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

IMPORTACIONES Y EXPORTACIONES.

La trietanolamina es fabricada por:

a) Canamex, S.A. con una capacidad de ©00 ton. por afio, con una =
inversidn de ©.5 millones de pesos y se encuentra localizada -
en Cholula, Pue., se empez8 a fabricar con el permisc diario =
oficial del 29 de Marzo de 1969,

b) Ingsam, S.A., se encuentra localizada en el kildmetro 52.5 de
la carretera México-Toluca, Edo., de Mé&xico, con una capacidad
de 450 ton por afio y una inversidn de 4.5 millones de pesos, =

segin diario oficial del 18 de Febrero de 1974.

La compafifa Industrias Derivadas del itileno, S.A., es
la que fabrica los tres tipos de aminas, se le autorizé a fabricag
las con el permiso diario oficial del dfa 8 de Febrero de 1903 en
Reynosa Tamaulipas, mds tarde se.le concedid permiso de cambio de
localizaciéh y aumentd en su capacidad con el permiso diario ofi--—
cial del dfa 26 de Julio de 1968 y se encuentra localizada en Pue-
bla, Pue., con una capacidad de 2000 ton. por afio, teniendo una ——

inversidén de 21 millones de pesos.

Su importacidn requiere permiso de la Secretarfa de — -
Industria y Comercio.



Fracciones con las que se importan:

Noncetanolamina: (29.23.4.001) con un precic oficial -

de 36.65 el kilogramo legal, con una cuota de $0.50 mds el 12%

ad valorem. Cuando se importe de paises de ALALC estard exenta de
cuota y el ad valorem serd del 1l%.

Dietanolamina: (29.23.4.002) con un precio oficial de
$7.00 el kilogramo legal con una cuota de $0.90 m&s el 12% ad va-
lorem. Cuando se importe de paises de ALALC estard exenta de cuo-
ta y el ad valorem serf del 11%.

Trietanolamina: (29.23.4.004) con un precio oficial de

$6.50 el kilogramo legal, y una cuota de $0.50 m&s el 12% ad valg

rem. Cuando se imporie de paises de ALALC estard exenta de cuota

y el ad valorem serd del 11%.

MONOZTANCLANKINA .
Ao Importaciones en Kg. Valor en pesos.
1966 181 2&4 1 051 959
1967 533 432 2 329 653
1968 466 681 1 874 745
1969 638 742 2 591 075
1970 161 398 676 959
1971 o . —

Se importan principalmente de Alemania y los Estados -

Unidos de América.

DIETANOLAMINA,
Ano Importaciones en Kg. Valor en pesos.
1966 420 224 ' 1 683 93
1967 422 408 1 643 787
1968 : 478 865 1 764 267
1969 608 684 2 095 211
1970 , 323 949 1105 401

1971 _ 413 5 868



Se importa de Alsmania, Italia y de los Estados Unidos

de América. Este producto se fabrica tambidn en Brasil.

TRIETANOLAMINA.

Ano 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
1971 —

Se importa de Alemania y de los Estados Unidos de -
América.
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CAPITULO IX

ETILENGLICOL



ETILEN GLICOL

HOCHZCHZOH

¥

Proceso: No. 1

A partir del etileno y oxigeno.

Reaccién: ver fig. No. 1

CH,=CH, + 1/2 g ==~~~ CH{-/CHZ +( Co, + 80 )
0
CE,~CH, + H,0 = == -« -- HOCH,,~CH,,OH

N/

0

Rendimiento eeee 50%

Balance de material:

Base se0 1 ?onelada de etilenglicol (Producto Termina-
do).

Btileno @secvssssesesvcccncssosce 8’154 Kg.
Aire sesccsssssccsssossossncens 8’007 Kgo

Plata 900 P00 OO ONOIRNONRIIRNIBDPLRIOIONIODS 0.00028 Kg'
Descripcidén: 3

En la oxidacidén catalftica del etileno con aire, se =
obtiene 8xido de etileno y bidxido de carbono. EZ1 &8xido de etile-
no es hidratado para obtener el etilen glicol.

1 etileno Yy aire son mezclados en una proporcidn en -
volumen de 1 a 10 y pasados sobre un catalizador compuesto de — -
8xido de plata sobre corindén. Generalmente un anticatalizador =
como el dicloruro de etileno (cerca de 1 ppm. basado en el peso -
del etileno) se adiciona a la alimentacién del etileno, para evi-

tar la formacidn del bidxido de carbono.



A presidn atmoeférica y una temperatura de 270 a 290°C
Yy el tiempo de contacto es de 1 segundo de 00 a 70% del ctileno,

se convierte en &8xido de etileno.

Los productos de reaccién son llevados a un lavedor, -
en donde e¢s ebsortido el 8xido de etileno. Il gas residual es cop
primido y recirculadc, la solucién de 6xido de etilero se dseiila
finalmente. Il 8xido d= etileno se puede convertir en etilens.i—-
col por hidratacidén Zcida a presidén en un reactor. En el procecso
de hidratacidén 4cida, se utiliza el 0.5 a 1.0% de solucidn de - -
dcido sulfdrico. Z1 tiempo de contacto es de 30 minutos, a una -
temperatura de 50 a 70°C,

En el proceso de hidratacidén a presidn, el tiemro de =
residencia es de 1 hora y a una temperatura de 195°C, y a una prg
5ién de 13 kg/cma.

La proporcidn en peso del agua a 6xido de etileno es -
de © a 1, En ambos casos se forman como subproductos, el dietilep
y trietilenglicol, que se pueden separar del etilenglicol por deg

tilacidén al vacfo.

Proceso: No. 2

A partir del etileno pasando por la etilenclorhidrina.

Reaccién: ver fig. No. 2

CHZ-CH2 + HOCl = = - = = cuzonc3201

CH20H0H201 + NaHCC, + BéO -- 0320HCHZOH + CO, + 320 + NaCl

3 2

Rendimiento eeceees 65 a T70%
Balance de materiales:

Base ... 1 Tonelada de etilenglicol. (Producto Termi-
nado).

Etileno ¢..e 1,000 Kg. Hidréxido de sodio 36.24 Kg.
Clorcececcscee 2'350 xg.



Lechada de cal '
(1006 Ca0) eeescccsees 2,200 Kge AgUA essseesss 302,800 1t.

Descripcién:

Haciendo reaccionar el etileno y el 4cido hipocloroso,
se obtiene la etilenclorhidrina, que puede convertirse directamepn
te a etilenglicol por hidr8lisis, o a 8xido de etileno por reaccidn

con un &lcali y obtener el glicol por hidrdélisis.

Para producir etilenclorhidrina en un proceso continuo
el etileno se pasa bajo una presidn de 200,0 kg/cmz, y 20°C den—
tro de una torre.

Una solucidn de cal hidratada se carga dentro de la -
torre, de modo que bajo la temperatura y presién establecida se =
obtenga poco m&s o menos 28 g. de etileno por litro de 4lcali. La
solucidén es bombeada bajo presidn dentro de un mezclador donde se
hace pasar una corriente de cloro en una proporcidn de 1 mol de -
cloro por litro de solucidn de 4lcali. El cloro reacciona con la
cal hidratada para formar.oxicloruro ds calcio, que es inmediata=
mente descompuesto para formar Zcido hipocloroso y cloruro de cal

cio de acuerdo con la siguiente reaccidn:

Ca0 + 012 —————— CaCl0C1

CaCl0Cl + 012 + HZO -——— = - - CaCl2 + 2HOC1

El 4cido hipoclorosB reacciona ccn el etileno en solu-
cidn para dar la etilenclorhidrina. La reaccidn se lleva a cabo =
a temperatura ambiente y a una presidn de 206.6 Kg/cmz. La solo~—
cién de etilenclorhidrina y cloruro de calcio (35 a 40% de clor—

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

El _primer método, emplea directamente la hidrélisis, =
la solucidn es tratada con las cantidades tedricas de solucidn de

bicarbonato de sodio a 7O y 80°C en un reactor con agitador.

El bidxido de carbono obtenido puede utilizarse para -

la solucién cdustica de carbonato.

Despuds de 4 a 6 horas, la produccién de bibxido de =



carbono finaliza y la solucién cruda de glicol se pasa dentiro de =
un destilador al vacio, aquf la presién se disminuye y la solucidn

es concentrada y separada de la sal por destilacidn.

Debido a lz ebullicidn elevada del glicol, se separa =

con dificultad de la sal.

El_s2gundo método, de hidrélisis indirecta.

La solucién de etilenclorhidrina se calienia con cal &
hidréxido de sodio, para obtener 6xido de etileno. Zl &xido de -
etileno es f4cilmente destilado de las sales y después es hidrata
do con pequeiias cantidades de agua acidificada bazjo condiciones =
de presidén y temperaturas elevadas.

La mezcla cruda de glicol es concentrada en un evaporz
dor y después se pasa a un destilador para separar los tres glicg

les gue son el mono, di y trietilenglicol.

Los productos formados en el clorinador y dehidroclori

nador son el dicloroetileno y dicloro etil &ter.

Proceso No. 3
A partir de fermaldehido y mondxido de carbono.

Reaccién ver fig. No. 3

CH20 + CO + H20 CHZOHCOOH
CH,OHCOCE + ROH -
5 : cazoncooa + HZO
- CEZOHCOOB + 2H2 CHZOHCHzOH + ROH

Rendimiento eece.. 75%

Base esees 1 gonelada de etilenglicol (Producto Terming
do)e

Formaldehido 4000000 cececes 588.9 kg.
Monéxido de carbono ceccese 506,25 kg,



HiAP8261N0 sssscessinessssassssssse 071:99 Kge

Acido SulfUrico eeeecsscescecccses 40.7T Kgo

Descripciéni E

¥l etilenglicol puede obtenerse por hidrogenacidn de un
Sster de 4cido glicélico. El 4cido se produce por la interaccidn -
de formaldehido, agua y mondxido de carbono a presién superior de

la atmosférica.

Los vapores conteniendo una parte de formaldehido y una
parte de agua, tal como se obtienen por la accién catalitica del -
metanol son pasados al fondo de una columna lavadora. Aqui hay cop
tacto con una mezcla de solventes consistentes en una base molal,
de 2 partes de &4cido glic8lico y una barte de agua y aproximé&damep
te 0.02 partes de 4cido sulfdrico. La solucidn resultante en el =
fondo de la columna (dos pertes de 4cido glicélico, una parte de -
formaldehido, dos partes de agua y 0.02 partes de &cido sulfdrico)
es pasada a través de un reactor contfnuo en presencia de monoxido

de carbono a 200°C y T23.1 kg/cm2 siendo el tiempo de contacto me-
nos de 5 minutos.

El formaldehido y el mondxido de carbono reacciona para
producir un liquido que contiene esencialmente 3 partes de 4cido -
glicélico, una parte de agua y 0.02 partes de dcido sulfdrico. La
mezcla se destila de 1.088 a 1,36 kg/cm2 de presidn y el Zcido gli
cblico se separa del fondo de la columna, el vapor en la parte su-
perior (2 partes de &cido glicdlico y una parte de agua) son regre
sadas al lavador para absorber mds formaldehido y agua. El rendi—

miento del Zcido glicélico es de 90 a 95% basado en formaldehidos

Los residuos del &4cido glicdlico en el fondo de la colug
na pueden ser purificados por esterificacidn y subsepuentemente deg
tilacidn.

E1 éster resultante (3 partes) reacciona con hidrdgeno

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

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



USOS:
En anticongelantes y agente de refrigerscién.
En &steres, zlicol y poliésteres, como reaciivo.
En explosivos, como reactivo.
Zn colofén, comoc reactivo.
Disolvente.
En tintas y lubricantes, como reactivo.
En resines sintéticas, como reactivo.
Como agente humectante por ser higroscépico.

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

Propiedades:
Lfquido incoloro aspecto de jarabe con sabor dulce.

Feso M0leCUlAT eeessccsscess 02,07

Gravedad especffica eeseess.. 1.116 20°C/20
Punto de fusidn sesesssesces (=15.6°C).
Punto d= ebullicidn eesececes 197.6°C.

Solutle en agua, alcohol y éter, disminuye el punto -

de congelacidn del agua.

- Punto de flagh ceescsscscssss 232°C-
Temperatura de ignicién .ee.eo 413°C.

Densidad de VaPOr sececccccccs 2.14
(aire = 1) .

Limites de explosividad ecees 3.2 bajo
(% en volumen de aire).

Grado .... Técnico, alta pureza.(baja conductividad).
IMPORTACIONES Y EXPORTACIONES,

Lo fabrica Industrias Derivadas del Etileno, S.A. que -
tenfa una fabricacidn de 13000 ton. por afio, pero ha aumentédo esta
capacidad ya que Petiroleos lexicanos empezé a fabricar el 6xido de
etileno, con el que quedo totalmente integrada la produccidn del -

etilenglicol en el pafs.



Al aumentar la fabricacién de lac fibras polifster, la
produccién del etilenglicol registré un aumento de 59% ya que se

utiliza como materia prima,

La.fébrica Polioles, S.4. de C.V. empezd sus operacio=-
n2s en 1965, con su planta que se localiza ne el Km, 52.5 carretg
ra kéxico-Toluca Lerma Zdo. de M8xico. Con un capital social de -
21 millones de pesos, su capacidad total de produccidn es de - -

29,000 tcn. por alio, de las cuales el AC% es de etilenglicol.

Su importacidn requiere permiso de la Secretarfa de -
Industria y Comercio y la fraccién con que se importa es = = = =
(29.04.C,001) y tiene un precio oficial de 310,00 el kg. bruto -
con una cuota de 31.00 mds el 12% ad valorem y cuando provenga de
paises de ALALC estard exenta de la cuota especifica. Un pafs de -

ALALC que lo fabrica es Brasil,

Aflo Importaciones en Kg. Valor en pesose.

1966 1 952 350 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 1 617 15 591 E.U.A. ¥
, ALEM,

1971 T 949 . . 36 682

Las importaciones provienen de Hstados Unidos de América
Japén y de Alemania.
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CAPITULO X

METIL AMINAS



METILAKINAS

Nonometilamina,

Dimetil Amina.

Trimetil Amina.

Proceso:

Reaccidn:

A partir de metanol y amoniaco.

- CH,NH, + H
CH3OE + NH3 » 3N, 20 mono
CH3OH - CH3 by = = (CH3)2NH + H,0 di
ca3oa + (CHB)ZNH -=-» (CH3)3N + 10 tri

Rendimiento eesses 95% (basado en metanol).

Conversién «escesses. (basado en amonfaco).

A
13.5% ca3unz
T.5% (CHB)2NH
10.5% (CH3)3N

Balance de material:

Base .ese 1 Tonelada de metilaminas (mezcla)(Producto -
Terminado.)

Metanol eccecccecccccsss 1359 kg.
Amonfaco ceacscccsccccscs 385 kg.

Descripcidms

Las metilaminas se obtienen haciendo reaccionar metanol

y amonfaco en un sistema de flujo continuo en presencia de un cata

ligador deshidratante, separédndose de la mono, di y trimetilamina,

las materias primas que no reaccionan. ¥l metanol (1 mol) y el amg

nfaco (2 moles), son mezclados y bombeados a través de un precalep



tador (o cambiador de calor) a 14 kg/cm2 y calentados a 350°C,

) Los vapores pasan por un reactor que contiene un catali
zador de aldmina —gel, donde se lleva a cabo la aminacién a una -

temperatura de 450°C.

En el crudo se obtienen las metilaminas y en la cdmara
de reaccidén se tiene el metanol y amoniaco que no reaccionaron, -

asi como pequeias cantidades de bidxido de carbono y formaldehido.

La mezcla reaccionante pasa a través de un enfriador y
de ahi a una columna rectificadora que opera a una presién de - -
14 kg/cma, y en la que el amonizco se separa en la parte superior

para volver a utilizarse.

La mezcla de aminas libre de amonfaco, se obtiene en el
fondo de la columna. La mezcla contiene las tres metilaminas en =

proporciones que dependen de las condiciones propias de la reaccidne.

Con las condiciones ya establecidas, la mezcla serd - -
como sigue: 50 moles por ciento de monometilamina, 20 moles por =
ciento de dimetilamina y 30 por ciento de trimetilamina. Z1 punto
de ebullicidn de las tres aminas es muy cercano, de aqui que sez -

muy dificil separarlas por extraccidn fraccionada.

Del fondo de la columna de amonfaco, se alimenta a un:
segunda columna de trimetilamina con agua, la cual se extrae por -
destilacién obteniéndose en la parte superior la trimetilamina, ;
en una cuarta columna se extrae la dimetilamina del agua y las - -

impurezas por ebullicidn elevada.

Si se desea obtener en proporciones elevadas la dimeti]
amina o trimetilamina, la proporcidn de estos productos puede aumep
tarse por la recirculacién de la monometilamina y reduciendo la =

proporcién de metanol y amoniaco.

Cuando el producto deseado es la monometilamina, cual——
quiera de los dos, el agua o la trimetilamina, se adiciona a la alj
mentacién para reducir la formacidn de dimetilamina y trimetilami-

na.



Usost
lionometilamina.,=- Herbicidas y fungicidas - para plantas
con honzos o plagase.

En agentes activos de superficie, igualadores, se utili-
za como reactivo.

Dimetilamina.- Zn disolventes para hilaturas textiles =
se utiliza como reactivo para fijar co——

lor.

En la dimetil hidracina, para su obtencidn.

in igualadores, agentes activos de superficie, como reag
tivoe.

En Herbicidas y fungicidas, como aditivo de seleccidn de

hongos o plazas.

In aceleradores de caucho o gomas eldsticas, como reac=-
tivo.

Trimetilaminaes- Zn sales de colina, se utiliza como
reactivo para su obtencidn.

Propiedades:

Gravedad Punto de Punto de Punto de
Aminas P.M. BEspecifica fusién ebullicién flash °C
Kono eee 31-06 00@9 -92.5°C -6.6°C 0
Di seoce 45.08 00680 -96.0°C 7!4°C -6°c
Tri cose 59.11 0.662 =5°C -124°C 3.5

IKPORTACIONZS Y EXPORTACIONES.

Tiene permiso para fabricar este producto Catdlisis, S.A.
que se encuentra localizada en San. Cristdbal Ecatepec, Méx., con -
una capacidad de 907 ton/afio y con una inversidén aproximada de 8.9

millones de pesos, segin diario oficial del 18 de octubre de 1966,

Celanese Mexicana, S.A. tiene permiso petroqufmico para
fabricarlas hasta el 10 de Septiembre de 1973, con una capacidad de
3600 ton/afio.

Su importacidn requiere permiso de la Sec:etarfa de In-
dustria y Comercio.



Fracciones con las que se importan.

Konometilamina: (29.22.4.001) el precio oficizl es de

$-7.70 el kilogramo lesal, con una cuota de $ 0.50 m&s el 105
ad valorem.

Dimetilamina: (29.22.A4.002) el precio oficial es de —
$ 9.30 el kilogramo legal, con una cuota de 3 0.25 mds el 7% ad
valorem.

Trimetilamina: (29,22.4.003) el precio oficial es de
$ 2.75 el kilogramo legal con una cuota de $ 0.50 mds el 10% -
ad valorems.

Cuando estos productos provengan de paises de ALALC,

estardn exentos de lz cuota especifica.

MONOKETILAKINA,

Afio Importaciones en kg. Valor en pesoc.
1966 ' 16 182 o7 794
1967 47 735 133 233
1968 30 116 105 544
1969 110 951 353 374
1970 281 136 950 724
1971 192 728 701 968

Se importa de Alemania, Estados Unidos de América, Ja-

pén, Inglaterra y Suiza.

DIMETILAMINA
Ano Importaciones en Kg. Valor en pesos
1966 202 892 621 118
1967 276 940 692 225
1968 272 k02 689 535
1969 411 252 898 278
1970 445 317 1 157 629
1971 427 542 1 439 836

Se importa de Alemania y de los Estados Unidos de Améri

ca.



TRIKSTILAKINA

Ao Importaciones en kg Valor en pesos
1906 51 193
1967 74 752 245 558
1968 266 440 874 951
1969 265 013 805 454
1970 435 752 1 366 230
1971 567 413 1 977 471

Se importa de Zstados Unidos de América y Bélgica.

lio se tiene datos de exportaciones.
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CAPITULO XI

KETIL ISOBUTIL CETONA



METIL = ISOBUTIL - CZTCNA

( 4 metil=2 pentanona ) (cH CHCH,,COCH

3)2 3

Proceso:

De la acetona (pasando por alcohol diacetona y 8xido -

de mesitilo).

Reaccidn:
(& - = - - -
2 H3 ﬁ cn3 ——— (CH3)2? CH, ﬁ cn3
0 OH 0
Alcohol Diacetona.
- - e = - -
(033)2? CH, ; CH, — (CH3)20 CH r - CH, + 5,0
OH 0 0
Oxido de mesitilo
= - C - ] - - -
(CH3)20 CH CH3 + 32 — (CE3)20h CH, ﬁ ca3

0 0
Metil isobutil cetona.

Rendimiento de 70 a 80%

Balance de material:

Base eesses 1 Tonelada de metil isobutil cetona (Pro-
ducto Terminado).

Boetona sdesssesssssnsessnenvre 1095096 kz,

ACidO cessesscscssescscsscsccese pequetias cantidades
Alcali ccecsceccscssccossccscas pequeiias cantidades
Hidr8geno ecceccccccoccssscscoss 203.47 m3

Catalizador hidrogenante eeesses poco

Descripcién:

La metil isobutil cetona, se produce por hidrogenacidén

del 6xido de mesitilo, en fase liquida o en fase de vapor.

El 8xido 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 liquida,
pasando acetona l1fquida, sobre una camz empacada con un catalize-
dor alcalino de O a 20°C, obteniéndose alcohol diacetona que se =
deshidrata en presencia de un &cido débil de 100 a 120°C para ob-
tenerse el 8xido de mesitilo, que se hidrogena suavemcnte pasfndg

lo en fase de vapor sobre un catalizador de cobre o niguel a tem-—

peraturas de 120 a 165°C,

La metil isobutil cetonz condensada se purifice ror =

destilacidn.

Usos:

En peliculas y recubrimientos, como disolvente.

Disolvente de nitrocelulosa y resinas vinilicas,
en acabados automotrices.

Propiedades:
L{quido incoloro.

Peso molecular ecececccccecccscssecs 100,16

Gravedad especifiCa esececocsscssee 0.8024 20°C/20
Panto de fusidfi cesessessecssscass =849C

Punto de ebullicibn eeeseccceccsces 116,2°C

Punto de flash ®eeececvscccsceencssse 24°c

Limites de explosividad

(% en volumen de aire) eeccceccsse 1.4 bajo
7-5 alto

Concentracién m&xima
permisible
(ppm. en Volumen) @ceccvccecssnsse 100

s Ligeramente soluble en agua 2 g. por 100 de agua a 20°C

Grados: Técnico 98.5%
IMPORTACIONES Y EXPORTACIONES.

La metil isobutil cetona es fabricada por Quifmica Gene-
ral, S.A., con el permiso diario oficial del 30 de Diciembre de -
1961 con una capacidad original de 3,500 ton/aﬁo, ha sido aumenta-

da a 10,000 ton/afio de alcohol diacetona, con una inversién de 45



millonas de pasos y que comprende desde la transformzcidn de las -
materias primas hasta el producto firal, el 40% es inversién nortg

amsricana (Celanese Co.).

Celanese Fexicana, S.A. la empezd a fabricar con el per
miso diario oficial del 31 de Agosto de 1971 con una capacidad de
7,300 ton/afio y con una inversién de 7.3 millones de pssos y se -
encuantra localizada en Celaya Gto. la fabrican a partir del &xido

de mesitilo.

Para su importacidén se requiere permiso de la Secretarfa
d2 Industria y Comercio. La fraccidn con que s2 importa es = = = =
(29.13.,4.003) y su precio oficial es de 3 4.40 el Kilogramo legal
con una cuota de 3 0.25 mds el T% ad valorem.

Afio Importaciones en kg. Valor en pesose

1966 3 626 861 11 244 322

1967 279 23 567

1968 104 906 377 865

1969 1 113 Alemania
1970 63 345 212 136

1971 21 891

Las importaciones provienen de Estados Unidos de Am&rica.

No se tienen datos de exportaciones, pero se fabrica =
en dos paises de ALALC, Argentina y Brasil,
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CAPITULO XII

NITRATO DE AKONIO.



NITRATO D2 AKONIO

- ( NH4N03 )

Proceso:

4 partir de amonfaco y 4cido nitrico.

Reaccidn:

NH, + HNO; - - - - - - - KH, N0,

Rendimiento ee.. 99%

Balance de materiales:

Base esee. 1 Tonelada de nitrato de amonio ( 98% )

(Producto Terminado.)

AmonTaco esscvscsonsssnsnvesssnns 19932 Kge
Acido nitrico seccescsrccrrersoce 738039 Kg.

Agua s000ecss00000000000000000000 7494-3 1t.
Descripcidn:

El amonfaco y el &cido nftrico reaccionan para obtener,
el nitrato de amonio ya sea en solucidn o fundido, posteriormente

se procesa a forma granular o a cristales.

Las diferencias bdsicas entre procesos diferentes, radi
ca en la concentracidn de los reactivos ¥y los métodos utilizados =

para separar la fase sélida de la solucién.

Los tres métodos mids comunes se encuentran en el diagra
ma de flujo.

' En el proceso Prilling, los vapores de amoniaco y de =
&cido nitrico, reaccionan en un recipiente de acero inoxidable ney
tralizéndose en un recipiente con agitacién, los materiales al en-
trar en contacto, aumentan el calor de reaccidn haciendo que la sg
lucidén empiece a hervir, la concentracidén de la solucidén es del -

85% &sta solucién se bombea a un evaporador al vacfo para obtener

una concentracién del 95%



La solucién caliente ( 126 a 141¢C. ) de nitrato, es -
bombeado a lo alto de unz torre pulverizadcera, o torre Prilling

de mis o menos ©0.8 m. de altura, donde se descarga a iravés de

la tzpa pulverizadorae.

Haciendo pasar vapor a contracorriente, el procucto
que cae se solidifica, formando peguelias esferitas del tamalio de
una posta.

Las partfculas son tamizadas, secadas y mezcladas con
arcilla o tierra diatomaceas, para reducir la tendencia a endure-
cerse. Las particulas de menor tamajio, son separadas en un resi--

duo final, redisueltzs y se regresan al reactor.

Otro proceso para la obtencién del nitrato de amonio -
sdlido es por cristalizacién contfnoa 21 vacio. La solucién de ni
trato de amonio (cerca del 60%) formada en el reactor, es concen—
trada por evaporacidn ( a 66°C. ) hasta obtener del 75 - 80/ de —
cubstancias secas. Despuds se descarga dentro de un cristalizador

1 vacio de acero inoxidable, parecido al que se utiliza para el
ulfato de amonio, pero que estf modificado para der una agitacién
uerte, la cual hace aumentar el tamano de los cristales, a un -

amano intermedio.

» Porque el proceso es 2 una temperatura de 36°C. y a =
tna presién absoluta de 0.034 kg/cm2 ¥ la concentracidn de nitra—
to de amonio es de 75 a 79%, el tamafio de los cristales, la forma
¥ el grado de concentracién para ser usado como fertilizante, se

obtiene contfnuamente a un precio elevado.

E] producto se separa en el fondo del cristalizador, -
este lodo contiene cerca de 40% en peso de cristales, los que son
llevados a una centrffuga. El licor madre se regresa al sistema,
entre tanto los cristales que tienen cerca del 1% de agua, se llg
van a un secador rotatorio donde a una temperatura de 82°C el cop
tenido de humedad se reduce a un 0.1%, mds tarde los cristales -

son empacados en SacoS.

Otro proceso diferente es el proceso Stengel, en donde
los vapores de amonfaco ( 144°C ) ¥ el &cido nftrico al 60% y a -



una temperatura dﬁ‘lﬁ;km
dablee.

. e alimentan a un reactor d¢ acere inoxi-

]

La caﬂsaﬁir&¢i§ﬁ ﬂ$ los reactivos es tal que el calor -
de reaccién vaporiza el agua presente.

La mezcla de nitrato y agué (205°C) se lleva a un sepa-
rador tipo ciclén, en donde el vapor se separa en la parte superior

Yy el nitrato de amonio fundido en la parte inferior.

Se hace pasar aire a través del nitrato fundido, para =
reducir la cantidad de humedad hasta el 0.2%. La masa fundida se -
solidifica por enfriamiento con azua, en una banda continua de - -
acero inoxidablé. Las ldminas sélidas de nitrato de amonio son - -
transportadas hasta el final de la banda, separadas y molidas hasta
forma granular. Los grénulos son acondicionados con una capa de =

revestimiento de arcilla y empacados para embarque.
El antfguo proceso de evaporacidn ya no se utiliza.

En este proceso la solucidn se lleva a un evaporador -
abierto para obtener una concentracién de 98 a 98.5% a una temperg
tura de 152°C a 154°C. La cristalizacidn se lleva a cabo en un tap
que en el cual la solucidén, se agifa'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
mids pequefios se prefieren para el uso de fertilizantes, aunque son

apropiados para la produccién de municioness

Usos:
Fertilizantes .o.o.-c.ooo-o..’-c. 9% como aditivo
Explosivos sescssoccecsenseccses 1% como reactivo
Propiedades:

Cristales blancos higrosc8picos, que son relativamente -
inestables formando mezclas explosivas con materiales combustibles,
o con varios compuestos orgdnicos.



Peso molecllar ccecsccccosse : 80.05 -
Gravedad especffica esccoese 1.66 25°C/4

Punto de fuSidn .aeessceccees 169.6°C c/descomposicibn
lenta.

Punto de ebullicién ecececc.s 210°C.
Contenido de nitrégeno ..... 35%

El nitrato de zmonio puede encontrarse de 5 a 6 formas

cristalinas, dependiendo de la temperatura y presiéne.

Es may soluble en agua ( 55% a 0°C y 90% a 100°C ) - -
( de 3.7# a 20°C er alcohol ) em alcohol metflico ( 14.6% a 20°C ),

Crados.

Refinado (cristalino y gramular ), técmico (granular -
98 a 100 ), fertilizante (grinmlo o pfldora, de 96/ conteniendo
como mfnimo 33.5% de nitrégeno ), con dolomita 20.5% de nitrégeno
en solucidn (50% a 83% ).

IEPOERTECIOKES Y EXFORTACIONES.

Bs fabricado en Konclova y Kinatitldn por Guanos y Fep
tilizantes de Kéxico, S.i., con una capacidad instalada de - - -
178,000 ton/ afio.

Zl capital social de Guanos y Fertilizantes de México
es de 1,000 millones de pesos y los accionistas son Facional Fi--
nanciera y las empresas funsionadas desde 1965 son Fertilizantes
de Konclova, S.A., Fertilizantes del Bajio, S.A., Fertilizantes -
Delta, S.h., Fertilizantes del Itsmo, S.A., Fertilizantes de Oc—
cidente, S.£., e Industria Petrogufmica Nacional, S.A. de C.V.

E]l nitrato de amonio es fabricado a partir de amoniaco
anhidro y &cido nftrico.

El nitrzto de amonio reguiere para su importacidén per-~
miso de 1a Secretaria de Industria y Comercio, importZndose con -
" la fraccién ( 31.02.A.001 ) que tienme un precio oficial de $ 1.10
el kilogramo bruto con una cuota de $ 0.01 més vel 2% ad valorem.



Afio Importacicnes en kg. Valor en pesos.

1966 24 179 629 23 154 538
1967 4 261 456 4 099 232
1968 15 448 191 13 816 674
1969 13 468 870 9 259 522
1970 8 5006 749 6 452 323
1971 20 248 842 16 231 559

Las importaciones provienen de Costa Rica (principal=-
mente) sstados Unidos de América, Nicaragua, Alemania y del Reino
Unido. '

Se fabrica en algunos paises de ALALC ejem., Argentina,
Brasil, Venezuela, Perd y Colombia.

Ho se tiane datos de exportaciones hasta 1971.



ARCILLA
AMONIACO
TORRE | AIRE
REACTOR »| EVAPORADOR
NITRICO
‘ TAMIZ
PRILL SECADOR NITRATO DE
AMONIO
VAPOR
TAMIZ
ARCILLA
SEPARADOR
CRISTALIZADOR CENTRIFUGA SECADOR
NITRATO DE AMONIO
(CRISTALES)
ARCILLA

BANDA DE i

ENPRIANIENTO MOLINO > TAMIZ

CON AQUA NITRATO DE AMONIO

( GRANULOS)

NITRATO DE AKONIO



CAPITULO XIII

CONCLUSIONES



COMENTARIOS

Zn estos-dltimos afios sz ha notado un aumento progresi-
vo en la industria qufmica, por lo que se han incrementado las in-
versiones, no obstante dicho aumeanto de productividad el mercado -
nacional no estf 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 Zmérica y que estos empezardn
a disminuir sus exportaciones, porque también 2llos tienen problemas
con sus importaciones de petroleo y esto afectard a México debido -
a que las importaciones que realiza son para abastecer al mercado -
nacional y al no poder ser abastecido la fabricacién de algunos de
estos productos que ya se fabrican en México se verdm disminuidos -

con la accidén inmediata del aumento del precio de estos productos.

Para poder invertir actualmente en la industria gquimica
o en un préximo futuro y fabricar cualquiera de los productos des—-—
critos, seria necesario que se tuviera la certeza de que al recibir
el permiso petrogquimico, se pudiera contar con la materia prima su-
ficiente para poder fabricarlos y crear nuevas fuentes de trabajo -
y poder fabricar las cantidades necesarias para abastecer la Indus-
tria Nacional, evitando asi gque cuando se tiene el conocimiento de
que en México se empezd a fabricar, el precio de las importaciones
aumenta y aun con éste aumento de precio es necesario importarlos =

para abastecer el consumo nacionale. -

De estos productos que se han descrito en los capftulos
anteriores se utilizan productos y subproductos del petrcleo para —
poderlos fabricar y dnicamente Petrolecs 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 obtencidn de los energéticos, el problema a resolver es bas-

taute diffcil ya que se tenia industrias que los estaban empezando



a fabricar y otras en proyecto, que ya habian obtenido el permiso
oficial de Petroleos hexicanos y ahora al ver que no les es surti
da la materia prima para su fabricacidn o que ésta disminuye en -

cantidades elevadas, las inversiones y la produccidn disminuiran.

Ahora que se espera que se tengan buenos resultados en
las nuevas perforaciones en Tabasco, Chiapas y Tamaulipas, vendrén
a favorecer el aumento en la fabricacidn de estos productos, pu—
diendo asi abastecer el mercado nacional y poder competir con 10s
precios internacionales, aunque hasta 1972 no se tienen datos que
las exportaciones de algunos de estos productos, haya dado a kEéxj
co una fuerte suma de divisas ya que las fébricas que se tienen -
no trabajan a toda su capacidad, debido al problema que se tiene

con el abastecimientc de materia prima.

De todos estos productos descritos en los capitulos =
anteriores no se tiene comercio con ningdn pais de ALALC, aunque

en algunos paises se fabriquen.
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