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

Los paises como México que estan en vía de su desarrollo indus -

trial, se ven precisados a depender sistematica.~ente de la tecnología 

proporcionada por loa paises desarrollados. La obtención de tecnología 

se logra mediantes 

La adquisición y adaptación, en tanto se caresa de los recursos-

y conocimientos necesarios e indispensables para lograr una tecnolog!a­

propia que evite cuantiosas sangrías económicas. 

En cualquier país para la instalación de una industria quÍ::Uca,-

se necesita saber el proceso a seguir y las condiciones Óptimas del miA 

mo, para la manufactura de un producto. Por lo que es necesario el'·ea-

tudio de los procesos existentes y de las innovaciones tecnologicas que 

han sufrido, para obtener la información necesaria de éstos y seleccio­

nar el proceso mas idoneo para un país como México que depende aún en -

gran parte de la tecnología extrangera. 

El objeto de esta tesie ea analizar y evaluar en forma consiss y 

clara los diferentes procesos y factores que influyen en la obtención -

del acetileno mediantes 

1).- Descripción y análisis de los procesos existentes para la -

producción de acetileno desde 1950 a la fecha. 

a ).-, Procesos de Arco Eléctrico 

Proceso HUla 
Proceso Ediguer-Tatarinov 
Proceso Schoch 

b).- Procesos de Pirolisis Térmica 

Proceso Wulrt"' 
Proceso Kopper-Hasche 
Proceso Fisoher 



cesos. 

Proceso Hoechst 
Proceso Eastmaa 
Proceso Hsppel-Iraaer-Othmer 
Proceso Chiyoda 

e).- Procesos de Combustión Parcial 

Proceso Sachase - B.A.S.F. 
Proceso Kellog - S.B.A. 
Proceso Fau.ser - MoatecatiJli 
Proceso Phiillpa 
Proceso Delhi - T1171ar 

d) .- Procesos por Carburo de Calcio 

' Proceso de gssU'icador ea humedo 
Proceso de gasificador en seco 
Proceso de gasificador de carburo en agua 
Proceso A.G.A. 

2).- Análisis de los factores limitantes en cada uno de estos pr~ 

a).- Factores 11.mitantes generala. 
b).- Factores limitantes espee!ricos 
c).- Factores limltantes especiales 

J).- Futuro de la producción 7 mercado del acetileno desde el pu!J 

to de viste tecnologico en base a los Estados Unidos de Horteamerica de­

donde se obtiene suficiente información da la que se carece en.Mé:xioo. 

4).- Mediante la información recopilada, obtener las causas que -

han motivado las innovaciones tecnologicas habidas en loe procesos para-

la obtención del acetileno. 
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1.- PROCESOS DI ABCO EIJX:TRICO. ll) 

:&atoa procesos se sil-Ten de la disipación de la ene¡: 

g{a eléctrica para aumirúatrar rapidam.ente energía a loa hidrocarburos. 

11 arco eléctrico es un medio excelente para StDlirústrar energ!a con um­

d ansidad da !lujo extraordinariamente alta, de •odo qua el t1111po raquerj 

do para calentar el hidrocarburo sea mín!Jlo. J 

n ma;ror problau de aetos procaeoe aa, al entria -

aiento rápido de los gases calientes hasta una teperat.ura an que case la 

reacción, con al fin da preservar el acetileno tol"lll8do ;r reducir al a!ni-

mo las reacciones secundarias. Entre loe aedios para conseguir asto, ti-

gursn el enfriamiento de los gasea dal arco par grandes cantidades de gas 

circundante m.ás trío, la inmersión del arco an un hidrocarburo líquido ;r-

el enfriallliento de los gasea del aroo oon ba.!lo de agua. 

'-JI Como por lo general la en~_!gí_!l _ aléctrica es cara, 

n~~la~nte u.n proceso de eate tipo no puede soportar _ ~~ incorporación da 

grandes cantidades da productos adicionales en la corriente da gasea para 

reducir las rescoionea secundarias, pues loa productos dil~entea deben -

de calentarse también a la t .. peratura de reacción, lo qua requiere da u-

na cantidad adicional de energia eléctrica. 

Loa procesos eléctrico• ti~~en la Tantaja da qua i•-

COll1'1lrai6n de los hidrocarburos en acetileno ea aenaibl•enta -:ror qua -

en loa procesos de pirolieia tériaica ;r da combustión parcial• Loe requi-

-il ª1 toa de energ!a son eproxúiadaaente da 4.5 - 5 Ivb/lb da acetileno (9. 92 

11.02 lvb/Ig) cuando se usa metano caao materia prillS1 al uso da bidrocaI 

buros mayores diminu;re la demanda da energía. t. alta conversión da loa 

hidroomrburoa c0111pensa al alto coato da energía, ,. J>8rticularmente cuando -

la aleotricidad para el aroo ae genera de t'ueatea de caabuatiblea r&Áa ba-

ratas que loa hidrocarburos. Una poaibllidad ea el uao da P• <i'le aela -
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del proceso, d••PllÚ de a8pu'lldo el acetileno, ccmo cOllbuatible para au -

ministrar la electricidad al procuo. Sin «lbargo, aon loe tactores eeo­

nomicos los que a Última illatancia deter.1.aan ai •• utiliaan eatoa gasea­

d e salida como cOllbuattble o, debido a que aon ricoe en h1drógano, ae de,1 

tinan para producción qabdca. 

Aún cwmdo pera el per9oaal que labora en este tipo­

de procesos existe el rt .. go potencial de1 «¡Uipo con Toltsje llOderads11e¡¡ 

te alto, este puede eTitane 119diante el mpleo de un diael'lo adecuado. 
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?Roer.so HUlS ( J l 

Este proceso se utilizó industrialmente poco deapUéa del ccmienzo-

de la segunda guerra mundial, con una capacidad de 60,000 toneladas anua­

les de acetileno. 

APLICACION 

Obtención de acetileno, etlleno, bidrogeno y negro de humo. 

ALIMEBI'ACION 

Una mezcla de gas natural-nafta en la canposición elegida (con un-· 

punto de ebullición de 200 e). 

PRODUCTOS 

Acetileno ~-~· de _E\lr~z!, etileno de 99.9 %, hidrogeno de 98 % 

(a 16 atm. abs. de presión) y negro de humo • 

..;ESCRIPCION 

1 Consiste de un arco voltaico de C.D., en un flujo turbulento de -­

gas estabilizado. Con una capacidad de 8.200 Kw (7,200 volts, 1,150 amp~ 
e % , \ L; \f'-, 

rea,) y una longitud de aproximadamente l llF• 

Loa hidrocarburos gaseosos se queman entre dos electrodos huecos -

de cobre, estos hidrocarburos son derivados de paraf!nicos de naturaleza­

olef!nica. Entran al horno tangencialmente a través de un codo de 70 Clll. 

de diametro, directamente entre los electrodos. t \:« '• · 

La cubierta de hierro del cátodo esta conectada e una línea de al-

to voltaje, el ánodo esta conectado a tierra en un tubo de 150 Clll de loa-

gitud y 10 cm. de diametro. 

El primer paso consiste en hacer pasar los hidrocarburos en linea-

paralela al arco eléctrico, a traves del tubo anÓdico con una velocidad -

de 1000 m/aeg. Durante este proceso se llevan hasta la temperatura de 

reacción (aproximadamente 1,400 C) y son fraccionados. 
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En el segundo paso se in;:rectan loa hidrocarburos gaseosos o líquido& -

dentro de loa gaaes t'racoionados calientas, a través de varias gargantas-

con eJ objeto de inten,ificar la turbulencia. 

Parte del contenido cal6r1co de los gasea fraccionados en el primer P!l 

so se utilizan para convertir los hidrocarburos agregados en el segundo -

paso en etlleno. 

Al final del ánodo loa gases fraccionados del priJl.er 7 aegundo pasos -

son enfriados con agua hasta una temperatura de 200°C evitando as! cual-

quier alteraoi6n en ellos. 

Loa procesos que tiene lugar en el horno puedan formularse de la si --

guiente 118nara 1 

2 CH4 - C2Hz • JH2 

CB4 - C 2H2 

.<¡¡ Une ventaja especi11l de este proceso es la 11exib1lided pera rraccionar 

se de los hidrocarburos, Se pueden emplear mezcl11s de varios canponentes 

sin embargo, loe rendimientos ópt1111oe de ecet1leno y de etileno se obtte-

cuando se alimentan mezclas de bidrocarburos de cadenas lllllY cortas (oa;iio-

máximo 2 carbonos) en el primer paso, e hidrocsrburoa perafÍnicoe de ced! 

na lineal de 2 o'mes carbonos en el segundo peso. 
Y.,o\I/ t\ 

El 70% del negro de hUBo producido por el arco eléctrico, 1e elimina -

por medio de ciclones como negro de humo aeco y el JO% restante se rll!:nl&-

ve ceno ne¡¡ro de humo húmedo en une torre de eapreado de agua. 

La purificación final se lleva a cabo ea un l!istem.a co111blnado de lava-

do con agua-aceite. Al DÜBlllO tiempo el nafta l eno y los productoe tiícU -

mente pollmerizebles son lavados d• loa residuos gaseosos por medio de un 

aceite araaátieo. 

11 gae deja la aecci6n de purificación con un contenido de negro de by 

•o de )rug/!b.I 11 gaa fraccionado líropio es levado nuevamente con ague P! 
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PROCESO EDIGER - TATARIN~ .- !62/ 

lste proceso tue desarrollado en Rusia. Di!'iere del­

proceso Billa en el hecho de que los arcos intermitentes se establecen en­

el seno del hidrocarburo líquido mediante corriente alterna, '1 el eteeto­

del enfriado por aesolado directo de la reacci6n ee obtiene principalmen­

te por el eu!riamiento de la carga líquida del hidrocarburo. 

El reactor esta tonudo por un tanque que tiene una­

aul ti tud de electrodos de barra tiJadoa horizontalmente, loa cuales eat'n 

aialadoa entre at por dieléctricos a6lidoa en una tonaa tal que coaatitu-

7en una espeole de piso falso en el tanque. En este piso de electrodos -

ae encuentra una capa de pequefloa gránulos de carb6n, loa cuales efectúan 

el contacto el'°trico con loa eleetrodoa de barre fijc11. n hidrocarburo 

líquido circula a través del tanque hacia un eu!rlador de agua, luego pa­

sa al tiltro de carbón, 1 de nueTo hacia el tanque. La corriente eléctrj. 

ca paea e través del lecho da gránulos, loa cuales ae mantienen en mO'Yi -

miento por ~edio de los gasea desprendido• de la elimentaci6n líquida, con 

lo que el movimiento de loa gránulos causa peque!1oa arcoa que continuamllB 

te se tcr.nan 1 se extinguen. Se utiliza la corriente alterna '1 le tcnaa­

ci6n del arco se efectúa con 1000 V apr~lmadamente. 11 coneW110 de pote¡¡ 

cial ea cercano a 12,000 lvb/ton de acetileno. 

n negro de lnlllo ae fori:ia cCDo subproducto, '1 eete • 

se enouentra finamente diapereo en el seno del hidrocarburo líquido. ID­

la escale auperiar, la filtrac16n de este carbón '1 la forma de disponer -

de la torta del filtro, la anal está foraada por un lodo del negro de hu­

ao '1 da aceite, puede ser un problema ditÍcil. 11 randi.;rlento en peeo, -

tomado en cuenta la pérdida de aceite en el lodo, ea aproximadamente de -

JO kg de acetileno por 100 kg de aceita. 

Per8<le ser que al proceso ldiger no ha sido adoptado 
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por ninguna planta en escala ini!uatrial. .&.atea de la Segunde Guerra Hnn­

dial una planta piloto oper6 COll este proceso en Baku. :n pa i.apuro de­

esta planta piloto parece aer que se utilisaba en parte como cmbustible­

para soldar, 7 no se sabe si se trabaJ6 con Wl proceao adectlado pera la -

separación del acetileno puro. 'Una aodificacién de eate proceso, conoci­

do con el ncnbra de proceso Grifti.n, ae trabaj6 en Inglaterra cora una -

planta piloto de demostración en el allo de 1951. 
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PROCESO SCHOOH.- t4J 

Este proceso f'ue desarrollado en la Universidad de Austin Texas, y 

se ha estado operando en este lugar en la escala de una pequena planta p,1 

loto hasta hace poco en que el personal del departamento de la Industria­

Química de dicha Universidad desarroll6 el proceso en escala comercial. 

APLICACION.-

ObtenciÓn de acetileno, negro de humo, hidr6geno y productos gase2 

sos ( de acuerdo a la ali111entaci6n ) 

ALil-IBNTACION.-

Hidrocarburo gaseoso o vaporizado; o bien una mezcla de gas natural. 

PRODUCTOS: 

lcetilenp de 97 % de pureza, hidróge~o de 98.9 % de pureza, ~egro­

de hu::lo y productos gaseosos fácilmente separables. 

i:lE3CRIPCION: 

La secci6n de pirÓlisi5 está formada por una cá:nara que tiene un -

fuelle circular giratorio, el cual forma un electrodo y difunde el gas h§ 

cia una placa colocada entre el electrodo estacionario y el electrodo m6-

v11. Se utiliza corriente alterna trif'ásica de 60 ciclos, la cuál sUl:l.i -

nistra 8,000 V, y las condiciones que se obtienen permiten que la descar­

ga sea del tipo silencioso y que la parte principal del gas se caliente -

relativamente poco, hasta que alcanza una te:mperatura de únicamente 500ºC 

apróximadamente. 

Se obtiene una tranaformaci6n baja de acetileno, y es necesario u­

tilizar varias unidades de descarga colocadas en serie para lograr una -­

concentración adecuada de acetileno. La corriente de cada descarga deb&­

de controlarse por separado. 

La planta para el proceso Schocb está compuesta de cuatro partes -

principales: sw:únistro y regulación de energía eléctrica, reacción del -



- 16 -

gas por la descarga, separación de CJ e hidrocarburos pesados 7 concentr1 

ción de la fracción de acetileno. 

Este proceso es continuo; controlado automáticamente 7 no requiere 

de tanques o gasó:netros para el almacenaje del acetileno. 

La sección de descarga ellctrica es lo que podrÍalll08 llaraar, la ~ 

parte medular del proceso; en la cámara de descarga eléctrica debe de pr.S! 

ducirse un mínimo de tres descargas o bien en una serie de tres cámaras -

producir una descarga en cada una de las cálll8ras. 

El gas entra a la cámara de descarga eléctrica donde se produce la 

reacción con un contenido de negro de humo el cual se remueve de la corr! 

ente de ges de re3cción, ~ediante el uso de filtros y de un separador de­

cicl6n. Cede enfriador esta arreglado de tal for.nt1 que la superficie de 

aeua de enfriado esté constantemente ca~b!ánclose para evitar que se cont~ 

mine de negro de humo. Este negro de humo es recolectado 7 descargaJo -­

fuera de la planta. 

La separa~ión del C) e hidrocarburos pesados del acetileno y gases 

ligeros, se lleva a cabo en una sección de absorci&n convencional. Una -

torre de absorción, usando aceita delgado se 8lllplea para remover al C3 y­

los hidrocarburos pesados. 

El gas absorbido contiene el acetileno, el cual es pasado a través 

de un absorbedor con carbón para remover las trazas existentes de aceite. 

Este gas es pasado a través de otro sistema de absorción selectiva en di­

metoxitetrsetilenglicol (DMI'G ) • 

Este solvente absorbe el acetileno junto con otros gases y permite 

desalojar el gas residual conteniendo hidrógeno, metano y peque~so canti­

dades de etano y etileno que salen de la planta como gas de salida • . 

Le mezcla de gases-solvente, rica en aceite es sometida e una dea­

tilsción "flash' a una presión cercana a la ablosférica. 
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Los gases "tlasheados" son recirculados a la sección de reacción, 7 

los !lujos l!quidos llevados a una columna de puri.f'icación donde las can­

tidades rematantes de metano, etano y etileno se remuevan por deserción -

con acetileno. 11 l!quido sobrante es calentado para que se desprenda el 

acet11eno absorbido. 
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2.- PROCESOS DE PIROLISIS-i'ERMICA .C6ol 

Los procesos de pirÓlisis tér::ú.ca ( horno regenerativo ) sumi!lis -

tra la energía para la producci6n de acetileno por intercambio de calor -

a alta temperatura con una :nasa refractaria sólida. Como el refractario­

se cubre poco a poco con coque o alquitranes, que disminuyen la transmi -

sión de calor; no pueden usarse normalmente tubos calentados continu~~en­

te desde el exterior. Antes bien, se e::iplea una operación cíclica en la­

cual el material refractario calienta el hidrocarburo durante un tie~po y 

luego se calienta en una atmósfera oxidante durante otro período. As i, -

el refractario ha de resistir las at:nósferas oxidante y reductora a terr-p! 

raturns -lel orden de 1,400 ºC. l.de::i::ís, debe trens~itirse calor e ~--- ··· ­

locidsd desde el interior a la superficie del refractario. Coi'lo el refra.:.: 

tario está sometido a frecuente calenta'::liento y enfriamiento, debe recis­

tir los choques térnicaosin descantillarse. 

Para los hornos patent;:idos que emplean lecho movible de guijarros, 

le resistencia a le abrasión es otra propiedad importante. Por consi - -

~uiente, el refractario adecuado debe de 3atisfacor condiciones rib..u-osu s. 

Hasta la fecha, se ha hallado que la alúmina densa rm.¡y pura es el ~qte~ial 

más satisfactorio pare es ta aplicación. 
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PROCESO WU1 .CsJ 

Este proceso ae utilisó en UD pri.Jlcipio en escala pilo­

to por la Wulf't Procese Co. en loa lngelaa, latadoa Unidoe. 

Aplicación: 

Obtención de acetileno y etileno de alta pureza. 

Uimentación: 

Puede variar de etano a gas oil. 

Productos: 

Acetileno de alta pureza; etileno de alta pureza que 

puede recuperarse ai se desea. Los subproductos incluyen una fracción -

destileda arcmática e hidrógeno libre de gases. 

DescripciÓn1 

l Loe hidrocarburos alimentados se mezclen con una dilu -

ción de vapor a baja pres16n y ae hacen reaccionar en hornos regenerati­

vos a alta temperatura aproxiJnadamente 1,400ºC 1 a una presión cercana -

a 0.5 atm. La pennanencia del gas en la sección de reacción ea de caai-

0,l aeg., con Únicamente O.OJO segundos a la temperatura mixJ.maJ 
Se colocan en los hornos unos verificadores de cerámica 

que primP.ro se calientan a altas temperaturas por la cambuetión del gas­

combustible con el aire; cuando el horno ha alcanzado la temperatura de­

cperación, ae detiene la combustión 1 ae alhlenta vapor de hidrocarburo, 

el que ee vaya a emplear ya que el proceso ea adecuado para alimcct_~~o­

ne11 de hidrocarburos en e&tado gaseoao o vaporisadoa,, incluyendo desde -

el meteco hnete al gaa oil Junto con una dilución de vapor, produci,ndo­

ae un gas fraccionsdo que contiene acetileno 7 etileno.fj~IA compoe1oi6n­

del gaa fraccionado ea una t'ullci&n da lea colldicionea de operac16n en 

loa hornos Wu.ll'f, les cualea puedan variara• a Toluntad pera obtener 

proporciones deaeadaa de cada componente. .11 análieia t!~ico da loe ga­

••a de entrada 7 de aalida, cuando ae opera con aetano o con propano, •• 
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el siguiente: 

Metano Propano 

Entrada Salida Entrada Salida 
% en Vol. % en Vol. % en Vol. % en Vol. 

hidrógeno 49.1 54.4 
Nitr6geno 0.60 4.1 5.4 

Oxi'.geno 

e o a.o 7.0 

co2 1.4 1.2 

CH•y sat. 99.0 29,0 99,0 17.9 

Acetileno 7.0 10.0 

Olef inas 1.0 3.0 

AlquÍnos Sup. 0.6 0.9 

El ga3 de pirólisis proveniente del horno se enfría in.~ediatamente 

mediante un pulverizador de agua o aceito y agua, en donde se elimina el-

negro de humo y el alquitrán, y finalmente se lí.mpia pssárvJolo a través -

de los precipitaderos de Cottrel; a conti~uación el gas •a coaprime y el 

acetileno se separa por absorción selectiva. 

En una de las pri.rueras versiones del proceso Wulff, se utilizó la-

acatonilacetona como disolvente selectivo, aunque más recientemente se ha 

adoptado a la acetona y especialmente a la dimetilformamida ( D.M.F. ) • 

f¡ El gas que no se absorbe, compuesto de hidrógeno, monÓ:ddo de car­

bono e hidr6geno, se utiliza en parte como combustible para el calenta -­

miento del horno y el resto constituye un subproducto.~ 

Antas de pasar al principal aparato de absorción de acetileno, el-
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gas de pirólisis se lava con una pequena cantidad de di.metillormsmida pa­

ra eliminar los hidrocarburos alqu!nicos superiores, pasando el solvente­

del fond~ de eata coltlllllla da absorción hacia una columna agotadora, en -­

donde los hidrocarburos superiores se separan mediante una corriente de -

gas residual, y se mandan al horno como combustible. La corriente princ! 

pal de gases pasa hacia la columna de absorción del acetileno 1 se lava -

con di.metil.rormamida para disolver el acetileno. El gas residual no di -

suelto se circula en parte hacia el agotador de diacetileno, en donde la­

masa se lava con agua para recuperar el solvente 1 pasa al gasómetro para 

ser utilizado como combustible en el horno. El solvente que contiene el­

acetileno, proveniente de la columna principal de absorción, se manda ha­

cia la co1Ulllll8 estabilizadora, en donde los componentes menos solubles -­

( etileno, bióxido de carbono, etc. ) se eliminan, y posteriormente a la­

torre de agotamiento en la cual se recupera el acetileno y el solvente. 

1 En este proceso de 30-40 % del carbón en la carga de alimentación 

aparece cano acetileno en el producto, dependiendo del tipo de la carga -

de alimentación y del método de operación. El rendimiento en peso es de-

40 Kg de acetileno por 100 !g de propan'o alimentado; o 26 Kg de acetile-

no por 100 Kg de metano alimentado. 
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PROCESO KOPPER-HJSCBE. Ir. 2> 

ll principio de este proceeo ea 11Q1' ••ejante al -

procediJlliento Wul1't. 

Eate proceso parece no ha aido utilisado por n1Dg!! 

na planta en escala industrial para la producci6n de acetileno ( o al 11! 

noa no hsy inf'ormaci&n de ello ) , pero el principio pneratiTo del hor­

no de el!lte proceso ha sido aplicado en diversa• planta• de gran escala -

para la transf ol'lllac16n de los hidrocarburoe para!'Wcoa en ga1 dánéati -

co. 
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PROCESO FIS~HER ( RUHRC}ID{IE ) (f>1J 

Este proceso fue desarrollado, y se trabajó con él en una planta -

piloto, en la Ruhchemie A.G. de Alemania, antes de la Segunda Guerra Mun­

dial. 

El proceso es se:nej ante en princioiio al procedi.m.iento ioluli't. El -

reactor de pirÓlisis consta de un horno ecipacado con msterial refractario, 

y la operación se efectúa con etapas alternadas de calentamiento y de de­

sintegración. No se utilizó el vapor de agua comó diluyente, pero la etA 

pa de pirÓlisis era efectuada a la presión reducida de O.l atm aproximad~ 

mente. Cuando se utilizó el metano como carga de ali:nentación, la oompo­

sici6n del gas de salida del horno fue como se indica a continu3ción: 

% en Volumen 

Hidrógeno 70.7 

Metano 15.7 

Acetileno 9.a 

Alquinos Sup. 0.3 

Nitrógeno J.5 

El acetileno se recuperó del gas de desintegración por absorción -

en egue e presión. 
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PROOESO HOEX:HST. l1 2J 

Proceso de pirÓllsia térmica a alta ~tura • 

.&pl1oac1.5n: 

Obtenci.5n de acetileno 7 etileno a partir de bidrocarby 

ros • 

.llilaentao16n: 

Desde nattaa ligeras haata parclalaente destiladas. 

Productos: 

.Acetileno de 99.9 ~ de purna 7 eilleno de 99.9 % 

Desoripoi6n: 

Este proceso da un alto rendila1ento de acetileno 1 eti­

leno a partir de hidrocarburos. Las altas taaperaturas que se requieren 

para el rracolonamiento de loa hidrocarburos se obtienen de la cambus 

ti6n de combustibles líquidos o gaseosos con oxígeno en un horno desarr~ 

llado reclentement;e, aunque en principio s-jante al horno de Wulrt. 

La cOlllbusti6n con oxígeno m1n1Jaisa loa Toluaenes gaseosos 7 permite el g 

so de gasea residuales COllO caabuatible en al qu111ados. La capacidad ca 

lor!rica en al horno ea superior a io8 BtlJ!tt3 br. Su gran capacidad 1 

construcción totalmente lll8tál.ica lll1.n1llisa al tamano 7 peso dal quemador. 

La esencia de oualquic pina de oeráaica p8l"lli.te arranquee 7 paradas -

dpidaa. 11 qutllll8dor se entr:!a con agua, y por tanto las pérdida1 de ca 

lor son despreciablea. 

Le alialentao16n H iil:recta en al Hno de los gasea de -

eambuati6n oelientea. Le mezcla entra a una soaa de r•coicSn dooda por-

contacto directo se le tra1:111tiera el calor necesario para formar el ac ... 

tileno 7 al atileno, con un tifmPO de reacción de aproxi!llada2ente O.OC12-

da segundo. 

Un buen proceso da an1'rieaiento mta la tonaación de -

hollín 7 coka. La corriente gas-• qua Hle del reactor se an1'ría en -
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un equipo generador de 'Yllpar. 

Los hidrocarburos eondensadoe se separan 1 al pa .Prim.I 

rio H COlllprima a Uilll pres16n llOderada. Sua contenidos de co2 1 H2 s 

se remunen por contacto con un agente de absarei6n, que tiane las cual.! 

dadea de ser químicamente atable, tácilllente regenerabla con bajas t.-

peraturas 1 no corroa1To. 

El gas ae CJtr{a 1 ae aeca, loa acetilenos e hidrocarb!! 

roa pesadoe, incluyendo loa acetilenos auperioree, se separan 1 recircu-

len al reactor. En el peso aiguiente se emplee un solvente para abaor -

ver el acetileno, el cual se recupera como producto de 99.9 % de purHa. 

Se emplea un solvente de alta selectividad 1 gran potencia de abso~ción; 

este solvente ea barato da técil obtenci6n 1 no corrosivo. La regenera­

ción es simple, ecónómica 7 las pérdidas del mismo son bajas. Se obtie-

ne etlleno de alta pureza del gas residual empleando un proceso de baJa­

temperatura. Esta gas residual ea adeaás rico en h1dr6geno que puede u­

tilizarse oa1110 combustible. Sin embargo al se obtiene otro cOlllbuat!ble­

de otras ruantes H mejor emplearlo 7 uar al h1dr6geno para a:!nt .. 1a de 

amon1áoo o metanol. 

Rendimientos 1 

De 5~54 % de acetileno 1 etileno en paso obtenidos a -
• • partir de Yirgen nafta outs. & pertlr de metano ae obtiene un rendlmia.!J 

to de 40 % en peso de acetileno. Jetos rendimientos son netos, contando 

las pérdidas de proceso. La proporción da acetileno a et!leno que se o~ 

tiene en el reactor puede variar desde JO:?O 7 50150 olllllhiando las condl 

cionea da operación y la ccapoeici6n de la alimantaci&n. 
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PROCESO IASTMAN.1' Jl 

Ea un proceso da pirólisie térmica, de corto tiempo. 

APLICACIOl1 

Proceso para la producción ai::lultánea de acetileno y etlleno. 

ALIMENT lC IOH: 

Etano, propano, butano y naftas ligeras. 

PRODUCTOS: 

lcetileno, etileno y gas de síntesis ( hidrógeno ) • 

DESCRIPCIOH: 

Loa hidrocarburos alimentados se convierten en acetileno, etj 

leno y en hidrógeno mediante la pirÓlisis térmica, en un corto tiempo de­

contaoto con los gasas calientes de combustión dentro de un reactor de d.! 

seno especial. El reactor consiste de cinco elementos en serles Un qu4111S 

dor de combustible, una cámara de combusti6n, una zona de in;yección de la 

corriente de alimentación, una zona de reacción y una sección de enf'rla -

miento. 

El gas combustible y el aire u oxígeno, se queman en la oána­

ra de combustión de donde, los gases calientes pasan al dueto de mezclado 

a alta Talocidad. Loa hidrocarburos qua se plrolizan se i11Yectan en el -

seno de la corriente turbulenta de gas de combustión, para obtener un mai 

olado rápido y uni!oriae. La sección de reacción proporciona el pequano -

t1lllllpo de residencia que se requiere pera completar la pirÓlisis hasta el 

máximo rendimiento de acetileno/otlleno, despu~s da lo cual la mezcla ga­

seosa se enf'rís rápid8lllente basta temperaturas relativamente bajas, me -­

diente agua espreada. 

Se introduce vapor para moderar la temperatura da combustión-

7 al aimao ti .. po airTe como medio de tranararencia de calor. También e• 

introduce vapor con la alim~n~eeión que sirve como diluyente produciendo-
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una presión parcial tavarab~~ a la pirÓli1i1. Las proporcionas d• aceti­

lano/ etileno están determinadas principalmente por la temperatura de rea~ 

oión, la cual puede variarse para cambiar la cantidad de gas de combu1 -

ti6n empleado o la cantidad de alimentación. Se pueden obtener proporois 

nes da O.J : 1.0 hasta 4.0 1 1.0 

Un enfriador oon agua se encuentra a la salida da la sona d• reacción en­

la cual se precipitan los alquitranes qua después se extraen. Entonces -

los gases pasan a una torre lavadora de agua doll<ie son enfriados hasta --

1000F con lo cual ae condense el vapor remanente. A continuación hay u­

na lavadora de aceite donde una corriente circulante de aceite r91'111.leve -

les partículas tinas de alquitrán y aceites pesados del gas. 

La regeneración del aceite se efectúa con vapor en una torre­

de extracción. El aceite residual alquitranado se mezcle con el alquitrán 

de la corriente de enfriamiento, de tal manera que se obtiene un Jlllterial 

flotante. 

El gas lavado se compri.lue y se envía a una sección de pretra­

tamiento en la cual por absorción con aceite se extraen los 111ateriales -

mis pesados que el acetileno y el etileno. 

El sistema de recuperación emplea una combinación de pasos de 

absorción y extracción con hidrocarburos y solventes orgánicos para recu­

perar el acetileno y etileno del gas. Se emplean pasos da parificación -

pera producir acetileno y etileno de alta pure3a. 

CONDICIONES DE OPERACION: 

El reactor opera a presión atmóstérloa y e una t8lllperatu:-a de 

flama de alrededor de 2ooo•c. 

RENDIMIE!ll'OS 1 

Rendimiento COlllbinsdo de aoetileno/etileno de 50 % en peao de 

la al1llentaci6n. 
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Aplicación: Obtención de acetileno • 

AlilllentacicSn: Gea natural, otras fuentes de metano, también o -

tras mel!lelas de hidrocarburos gaseosoe o vapores, no naftas interiores. 

Productos1 Acetileno e hidrógeno, ya sea en llftcla o ccao gases-

puros. 

Descripcióna Los minos conocimientos de la cinética de la reac­

cicSn de los hidrocarburos pera producir acetileno e hidrcSgeno, indican que 

temperaturas en el rango de JOOO a 3200"1 para tiempos de reacci6n 111111' -

breves 7 rápidos en....'"riamieatoa producen mncho mas altos rendim1entos que­

los obtenidos a otras temperaturas. 

Se puede obtener hasta 90 % de rendimiento en 1ln solo paso. LB -­

plro'lisis es llevada a cabo a bajas presiones de los hidrocarburos gaseo­

sos o vaporizados que se ali:aentan; o con una presión parcial de hidróge­

no para diluír los hidrocarburos, 7 a una presión total liger11D1ente supe­

rior a la atmosférica. 

Si la reacci6n se lleva a cabo an vacío, el producto gaaeoso acetj, 

leno-hidrógeno enfriado debe com.pri.m.irse a poco mis de la presión atmosf.! 

rica. Para algunos usos del acetileno, la reacción puede llevarse a cabo 

ein aeparaci6n del hidrógeno, siempre 7 cuando no represente una desvent~ 

ja. El gas residual del reactor es hidrógeno. 

Si se desea, el acetileno 7 el hidr6geno pueden separarse mediante 

un proceso standard. Pr1Dlero un aceite absorbente leva las illlpuresaa ¡ y­

el aceite de levado es regenerado para volver a usarse. En seguida el a­

cetileno se absorbe en acetODll u otro solvente aelectivo1 7 el hidrÓgeno­

sale ccao producto 7 ea recirculado parcialmente ai se emplea la disolu -

ción en h1dr6geno. Finalllente el acetileno ea extraído de la acetona o de 

el aolnnte que ae hqa empleado. 
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Rendimientos: De 80 " a 9S "' dependiendo de la ccnposicicSn de -

la allmentacicSn 7 de la• condiciones de operaci&i. 

NOTA : Plantas en operación local1:uda• en lew J flra-r, California, Alema­

nia 1 Japón con rend1ll1entoa 7 Tantajaa confirmados. 
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PRCX:ESO CHIYOD&. Ulr) 

Proceso de pir6lisis térmica 

tiPL!CAC IC'N: 

Proceso para la manufactura da acetileno y etilano. 

A LIMEm' AC ION 1 

Nafta ligera y un gran gama de hidrocarburos. 

PRODUCTOS: 

1.- Una mezola de gases conteniendo acetileno y etilano. 

2.- Acetileno da alta pureza, 

DESCRIPCIO!f: 

Por pirólisis térmica de la n..tta, se obtienen altos rendimiantos­

de gas "pirolizado" conteniendo acetileno y et1leno, y si es necesario, -

se recupera acetileno de lata pureza da dicho gas. 

El reactor donde se lleva a cabo la ptrólisis esta compuesto de u­

na sección de ecmbustión, WMI sección de reacción ¡ una seeeión de enfri! 

miento instantáneo, 

El oxígeno, el gaa combustible y el vapor son sUlllinistrados a la -

sección da combustión. JU gas de salida se utiliza co:no combustible en -

el reactor de pirólisis, La alimentación de nafta es vaporizada y calen­

tada por medio da un preeslentsdor y posteriormente es llevada a la sec -

ción de reacción. El gas pi~olizado producido de la nafta por la alta -­

temperatura del gas de combustión entra a la sección de enfriamiento, do,a 

de se anfrie con brusquedad. 

El gas pirolizado, lavado y enfriado mediante un bano de ague, se­

lleva e un precipitedor electrostático, donde el carbón y el alquitrán -­

son total:nente re~ovidos, y el gas se anvia a un tanque de almacenamien -

to. 

!n la sección de purificsción, el gas del tanque de almacenamiento 
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se comprime junto con el bi6xido de carbono, el agua 1 loa ccmpuestoa a­

cetilénicos son removidos. El acetileno ea entonces extraido 1 purific.1 

do mediante una mezcla da solventes abeorbentea, canpuaata de amoniaco y 

metanol. 

Las composiciones t!picas de el gas pirolisado 7 el acetileno pu­

rificado ea la siguiente: 

----------------------------
GAS PIROLIZADQ 

16.J % 
10.9 % 
21.5 % 
9.6 % 

10.5 % 
1.0 % 

27.~ % 

REl'o1lll-IIEllTO: 

&CEI'ILENQ PURifICil!Q 

e 2 Hz más da 99.9 % 

HidrooerburOI! pesados 
de 100 ppa 

El rendimiento total de acetileno y etileao de IÚs de 50 % en pe-

so de le alimentsci6n d" naf'ta puede aar obtenido para cualquier rala -

c16n de acetileno-ctileno. 
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J.- PROCESOS DE CCMBUSTION PARCIALl&ol 

Estos procesos se valen de la combustión de un combustible gaseoso 

para BUJIL.uistrar la energia necesaria para la conversión de los hidrocar­

buros. 

En estos procesos todo el hidrocarburo original y la totalidad del 

oxidante gaseoso alimentan Ull8 sola zona de reacción en la cual se produ­

ce la combustión completa de todo el hidrocarburo. Solo se produce la C2:11 

bustión necesaria para calentar toda la mezcla gaseosa a la temperatura -

en que se forma el acetileno ( 500°C y ade:nás el calor de reacción endo 

térmico para convertir en acetileno el hidrocarburo sin quemar. Estos 

procesos tienen la peculariedad de suministrar energía directamente al h! 

drocarburo con alta densidad Je flujo. Es importante que la combustión -

sea lo mi{3 unif'orme posible en toda la sección del convertidor con el fin 

de que el tiempo de permanencia del hidrocarturo reaccionante a la tempe­

ratura alta sea mínimo. 

Estos procesos se caracterizan por la velocidad muy alta de la - -

reacción de combustión, la velocidad de reacción muy alta en la far.nación 

de acetileno y la velocidad relativamente lenta de descomposición del ac~ 

tileno y del hidrocarburo original en carbono e hidrógeno. También en e~ 

tos procesos existe el problema del rápido enfria!!rlento de loa gases ca -

liontes. Por lo general se consigue con bello de agua en los gases de sa­

lida del convertidor. 

El oxidante más empleado para la conbusti6n parcial es el llacado­

oxfgenc de tonelaje, que noI'lll.Blmente tiene une pureza de 95.98 %. Aunque 

el o:X:Ígono es más caro que el aire su uso redunda en varias ventajas eco­

né•micae. 
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PROCESO SACHSSE - B.J.S.P'. -¡11) 

Proceso de combustión inccaplete de loe hidrocarburoe con la ayuda 

del oxígeno. 

APLICACIO!f: 

Obtención de acetileno. 

ALIMENTAClOlf: 

Gas natural que contenga 90-95 % de aetano, 7 oxígeno de 90-95 % -

de pureza. 

PRODUCTOS : 

Acetileno de 99 % de pureza. 

DF..:CaI~IOH: 

Se precalienta ox!eeno y gas natural separadamente en calentadores 

de fuego directo hasta 950ºF. t Les cargas gaseosas se mezclan en relaci6n 

molar de 0.65 : 1.00 de ox!geno : aetano antea de ser alimentados al con­

vertidor. El convertidor ea una unidad cilíndrica vertical que cauprende 

tres secciones: cámara de mezclado, cámara de cCllbusti6n y cámara de en -

friamiento. La cám.ers de mezclado está diaellada para mezclar rápidamen­

te el oxígeno 1 el Metano. El enfriamiento por mezclado directo se efec­

túa mediante pulverizadores de agua, eolocadoa inmediat8111ente después de­

la zona de cocbw!tión o quemado. Loa pulverizadorea deben de foniar peqUJ2 

nas gotas con una superficie s~iciente para lograr la rapidez neoessria­

d e enfriamiento, pero al mil!lllO tiempo eatas pequel!aa gotea deben tener la 

energ!a cinltica ll'llf'1ciente para mezclarse con la corriente rápida del ~ 

gas. 

La mezcla gaseosa sa albenta a travée da varias gargantas a la ci 
mara de ccobustión, donde se requiera un riguroao control para evitar las 

explosiones. !:n la cámara de cc11ibaatión el -tano se fracciona de acuer­

do a la reacción endotlrmica: 
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2CH4 - C2H2+ 3 H2 

La combusti6n exotérmica del metano proporciona los calores sensi­

ble 1 de fraccionamiento según la reacción: 

'- Un tercio del metano que entra es f'racciolll!do y gran parte del re.!!. 

to se quema. La eonversi6n total de metano es de 90-95 % ; la conversi6n 

del oxígeno es completa.' La temperatura de flama es de 2700 °F. La pre -

sión de operación es ligeraJ:lente superior a la atmosférica. El tiempo de-

residencia es de 0.001-0.01 de seg. 

El acetileno se en.tría rápidamente pQr una serie de aspersores de-

agua localizados en la parte superior del convertidor. Loa gasea enfria-

dos se pasen directamente a una c!Ú!>.are de aspersi6n en donde se condensa-

gran parte del egua. Los gsses abandonan la sección de enfriado a una --

temperatura de lOO • F y con la composición típica s1guiente (base seos ) : 

% en volUlllen 

Acetileno 

Hidrógeno 56.0 

Mon6xido de Carbono . • ••••••••• 25.0 

Bióxido de Carbono •••••••••••• J.5 

Metano•••••••••••••••••••••••• 6.5 

Acetilenos Superiores ••••••••• _Qs.2___ 
100.00 % 

s 1 se opera la planta con metano. 

Antes de que los gases fraccionados se ccmpriJr.an y separen se re -

mueve el hollin residual. Los gasea fraccionados ¡s lL~pica se comprimen 

a 150 psig. que es la presión piezOl:!étrics del sistema. 

Loa gases fraccionados se lavan primero con un aceite peraf!nico -

para remover loa acetilenos !!Uperiores. Cualquier otro •cetileno que se­

hays removido aon este aceite es recuperado en u~ operación posterior d' 

preextracción. 
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Loe gaeee lavados pasan del laTador con aceite a la torre pr1.nc1pal de ajz 

11orción, en la cual se extrae el acetileno con un sol.Tente selectiTc. Se 

utilizó en un principio la diaetiltormamida (D.)i' .. l'.) como solvente selec­

tivo y en los últimos tiempos se ha utilizado con gran acierto la metilpj 

rralidona. Este solvente pr88enta una aelectiTidad ~ grande pera el ªº..!! 

tileno y el bióxido de carbono por lo O'Q8l solo se requiere una operación 

de flasheo para extraer el Bichido de carbono del sol.Tente enriquecido. 

Finalmente el acetileno se extrae mediante una operecicSn cODTencio!ll'l de­

destilación traccionsda a presión reducida. Las impuresae aon pril!oipal­

mente metil-acetileno y bi&i:ido de carbono. 

RENDDII.ENTOO: 

Por cada tonelada de acetileno producido se requieren aprcx:iJDada -

mente 4.2 toneladas de metano y 5 toneladas de OXÍgeno CClllO a11Jllentac1Ón1 

y se obtienen además 5 toneladas de BUbproductoa gaseosoa, compuestc pri.s 

cipalmente por hidr&geno 7 monóxido de carbo?JO en la relacicSn aproxilll.eda­

de 2 : l. El subproducto gaseoao po.ede tltilizaree Tentajoeamente en la -

s!ntesia del amoniaco y/o metano!, en OU)'O caso la planta puede oonside -

raree o01no una industria combinada para producción del acetileno y del -

gas de síntesis. 
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PROCESO S.B.A. - K:ELI.OG • - '2 2J 

Este proceso ha sido desarrollado por la Soc. Belge de L1Azote, -

basándose en el mismo principio del proceso B.,.s.F., pero adaptado a ~ 

cargas de al1.menteci6n adecuadas, ya sean gaseosas o vaporizadas. 

APLICACIOR: 

Obtenci6n industrial da acetileno. 

ALIMENTACION: 

Hidrocarburos líquidos, tales como malta, L.P.G. etc., matano. 

DESCRI~IOH: 

La planta de separaci6n utiliza el amoniaco líquido y anhidro o~ 

mo solvente selectivo pera el acetileno, lo cual constituye u.na diferen -

cia notable con respecto a los solventes orgánicos usuales que se anplean 

con este fin. 

Cuando el proceso se trabaja con metano como carga de ali.mentac16n, se ee 
ples el quemador del tipo I, o bien cuando se ut.iliza gas natural con al­

to cvntenido de metano, o al gas residual de las rei'iner!as de aceite lea 

condiciones y la composici6n del gas en le sección de combuati6n de le 

planta son semejantes a lee del proce~ B.A.S.F. El quemador del tipo II 

está basado en el principio de quemar totalmente el combustible gaseoso -

y en i~·ectar la carga de alimentaci6n en los gasea de combustión calien­

tes. El ges combustible puede bien ser, gas proveniente del horno de co­

que, o gas residual de la planta de scetile~o, mientras que el hidrocarb~ 

ro para l a des1ntdgraci6n puede ser una fracción del petroleo o gasolina. 

El gas de de!lintegreci6n, el cual ha sido empleado por mezclado directo,­

ae lava inicialmente con agua para eliminar al alquitra·n y el hollín. 

11 gas lupio ae ccmprime hasta cerca de 5 atm, y el bióxido de 

carbono 11e elilll.1.na mediante el lsvado con amoniaco acuoso seguido del la­

vado con aoaa cáustica. il ¡ea exento de bióxido de carbono ae lava a 
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continuación con gasolina para separar los hidrocarburos alqu!nicoa SUP.! 

riores, 7 111ego se pasa a la col.mana de absarcicSn principal, en donde H 

disuelve selectivamente el acetileno en 111110Diaco líquido. Loa gases que 

no ae absorben ae lavan con agua para recuperar el amoniaco, 7 luego •­

pasan al gasómetro para 1112 utllisación. 

las canpol!iciones t{picaa del gas de desintegración cuando ae ºP.! 

ra con metano o gasolina, son laa aiguientu~ 

Metano % en Vol. Gasolina % en Vol. 

Hidrógeno 57.1 ····•·····•·•··•·• 42.s 
Nitrógeno 0.5 ················•· J.J 
Monóxido de Carbono 2J.J .................. 20.4 
Bióxido de Carbono J.6 ·· •··············• ll.l 
Metano 4.8 ·•······ ······•••• 7.4 
Acetileno 3.1 .......•.........• l0.4 
C3y C4 O.J ...........•....•• o.a 

Rendimientos. 

El rendimiento en peso ea apro:rlludamente de 25 Kgr de aeetileno­

por 100 Kg de meWio aliaentado. 
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?ROCESC FAUSER - MCNTECATINI (13) 

Este es un proceso de combustión parcial desarrollado por la Mont! 

catini S.P.A., y se encuentra en operación en su planta de Novara, Italia. 

Sa sección de s eparación del acetileno utiliza 111etanol frío como solvente 

selectivo. 

APLIC~CION: 

Obtención industrial de acetileno. 

HIMENTACION: 

Gas natural, rico en metano. Oxígeno de 95 % de pureza. 

PRODUCTO: 

Ac etile~o de más de 99 % de pureza. 

DESCRIPC ION: 

Una corriente de oxígeno y ges natural se precalientan, separada­

.nante y i;e mezclan en un quemador a presión, en el que se lleva a cabo ·j­

na reacc i ón de combust i ón parcial. La mezcla de reacción se enfría con -

agua. Los gases fraccionados contienen alrededor de B % en volumen de a­

cetileno, base seca. 

La temperatura Er.llpleade para que ae lleve a cabo le reacción es de 

aproximadamente 2eOO'"F, y la presión ea superior a las 6 atmósferas abso­

lutas. El tiempo de resijencia para la reecci6n ea de u.nas miléai:naa de-

segundo 0.001 ) • 

El 'iollb ;··roiuc'..:'. o en el quemador presurizado Montecatini ea repj 

d 9:!!trnt e h'.llll ed ec~ 10 ·~~:: nzua pa ra ser das11.lojado de ls corriente pr incipal 

del gas por un s~·n ;:il e s istema de preci¡>itación. 

?u e5 to que la cpe ra c i é~ tiene lugar a baja presión, e: egua de en­

frieoie~to puede condensarse a temperaturas superiores y servir para laa­

necesidades caloríficas del proceso. La torre de enfriamiento r6c obra ~~ 

lor, en t.l cantidad, que satisface esencialmente todaa las necos Li ,; -
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des del proceso. 

Los acetilenos superiores y los o0111puestos aromáticos se absorben 

en meta.~vl antes de la compresi6n de los gases fraccionados para la reo~ 

persei6n del acetileno. Este paso eli.min.s la posibilidad de que se ensy 

ole el compresor y equipos subsecuentes por la polinlerización de estos -

productos. El equipo de proceso que se emplea pare remover los acetile­

nos superiores y los compuestos aromáticos a bajas temperaturas para prj! 

venir las polimerizaciones. Los acetilenos superiores y los compuestos­

aromáticos se queman finalmente sirviendo como cumbustible para el :nismo 

proceso. Siendo ~sto un factor económico determinante. 

Después de la compresión de los gases fraccionados, el scetlleno­

y algo del bióxido de carbono es absorbido en metanol subenfriado. Para­

separar el acetileno ,~el bióxido de carbono se emplea un si:'!tem.!I conven­

cional de absorción y deserción. 

El acetileno producido tiene una pureza superior al 99 % • 

Las impurezas son bióxido de carbono, trazas de propadieno 1 metilacetl­

leno. 

llENDIMIENTOS 1 

El rendimiento total del proceso es de 23 %, basado en el peso -­

del gas natural de entrada. El gas residual contiene hidrógeno 1 monóx1 

do de carbono en una proporción de aproximadamente 2 1 l. Puede quemar­

se o bien emplear~e para la producción de s~oniaco o metanol. 

La prlmera planta qu•l e:::pleo esto proceso en escala comercia:!. t\ie 

la Monteoatini eu Novara, Italia en 1959, con una pro<lueci6n de 15 mill2 

nes de libras/ano. En la actualidad sietA oo;npanias internacionales ex­

plotan la patente en Checoslovaquia, Italia, '!1'rsncia, Japón, Polonia, ~~ 

sis y Estados Unidos de Norte Amarles. 
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PROCESO PHILLIPS .12sJ 

Ea un proceso de combustión parcial. S• pretendió que pod!a tra­

bajarse con aire o con oXÍgeno calO agente oxidante 7 con alimentación -

pard'ínica del grupo C J al C4 

APLICACION 

Fabricaci6n de acetileno y/o et!leno. 

A LIMEN'!' AC ION 

Une a:nplie variedad de •terlalea de alimentación desde metano -

hasta nafta. 

:!'RODUCTOS: 

El producto priinario es el acetileno de alta pureza, sin ecb~rgo­

el proceso es lo euficientllllent• flexible pare per:idtir le producción -­

tanto de acetileno OOlllO de etileno. 

!l&<:CRIFC ION 1 

Se introduce una me11c1a de aire ( u oxígeno ) 7 combustible (ga -

seoso o líquido) tangeneialmente dentro de la aeceión de preeombustión -

de los refractarios cil!ndr1coa del reactor. La alimentaci6n precalent~ 

da se introduce axialmente y ae a.ncla !ntima~ente con loa productos ca­

lientes de la combustión. S• produce acetileno bajo lee condiciones fa­

vorables de alta temperatura, baje presión (aprox. la atmoerérica), en -

un tiimpo de contacto mu7 corto, en la porción da dÜ1ll.etro más pequetto -

del reactor. 

Después del enf'rialU!ento prill.ario, los gases ae en!'rían más toda­

vía en un siete!lla de dos torree que emplean aceite pera eate !in. El u­

so de aceite en vez de agua en esta enfriamiento secundario ea con el -­

fin de extraer el calor de loa gasM a alta tll!llperatun, lo que per:nlte­

la disipación del calor por medio da radiador•• de aletea, o ae r•'cupera 

el calor por aedio de un interea:!lblador. .&d.úa, aualquier peque!ia ·=~n-
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tidad de alquitranes o hidrocarburos olaf!nicos pesados se absorben en -

el sistema de entriemiento con aceite. La absorci6n de acetileno puede­

llevars·' a cabo sin un paso anterior de separaci6n de aceite. 

La oompresi6n de los gases desúes de la torre secundaria de en 

frilllliento requiere llllcy" poca potencia ya que se emplea un sistema de re­

cuperaci6n a baja presi6n. Luego loa gasea oomprilllidoa pasan a través -

de una serie de cambiadores de calor, KNCCKOOT DRlJ}5 y un secador de bay 

xita para extraer la mezcla antes de la abaorci6n en la sección de recu­

peraci6n con D.M.1. Después del secado, los gases ee procesan en la to­

rre de abeorei6n de acetileno que emplea D.M.F. como medio de abaorción­

eelectiva para todos los compuestos aeetilénicos de le corriente gaseosa 

a baja preei6n y temperatura. El uso de una alimentaci6n seca no solo -

elimina cualquier problema de hidrólisis del dimetil-forme.dehido, aino -

que también per::iite baja tempere tu.. 11 de opera~ ión, reduciendo en gran m.! 

dida los requerimientos de D.H.F. en recirculsción. 

Los residuos gaseosos salen por el domo de la torre de abeoreión­

con D.M.F., y la solución rica en sceti~~no pasa del fondo de la torre -

a un extractor de bióxido deairbono. Loa productos que salen por el do­

:no de la torre de extracción con coz se recirculan a la torre de abaor -

ción con D.M.F. para recuperar las pequenas cantidades de acetileno con­

tenido en este corriente. De la torre de absorc16n con coz la corriente 

rice de D.M.F. pass e la torra de extracción donde es extraido al aceti­

leno, el cual sala en ror:na gaseosa por al domo da la colU111Da. La co -

rrlente pobre de D .~.F. se recircula a la torre de absorción. La co --­

rr1ente gaseosa que sala por al domo da la torra de extracción da aceti­

leno es rica en acetilenos pero contiene acetilenos sustituidos los cua­

les deban de extraerse para obtener un producto puro. 

El ÚltiJao paao de recupereciÓn lo constituye una torre de abaar 
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ción de acetileno que emplea beptano-eceite cmo Mdio absorbente. Si -

se tiene la alimentación seca pera la torre de absorción de acetilenos -

superiores, se puede operar nuevamente a baja temperatura, lo c:ual, noa­

pel'Tlli te emplear una menor cantidad de heptano circulante: adma se mizl.! 

misan les pérdidas de heptano que sale con el acetileno por el dallo. 

Los acetilenos superiores contenidos en la corriente seca de heptano del 

rondo de la torre de absorción de hidrocarburos superiores se extraen -

por el domo de una torre de extraccicfo. JU aceite agotado del .tondo de­

la torre de extracción es recirculado 11 la colUlllD8 de absorción de acetj 

lenos superiores. 

RENDI'!IENI'O.S: 

Los rendi~ientos típicos para dl.t'erentea 111..f.entaciones 1 oxid~n­

tes son1 



95 % 97 % 99 % 
Hidroc. Alimentado Etano Pror,ano Butano Gasolina nat. con butanos 

A.S.T.M. Diat., F 
I.B.P. 91 
95 % 2.38 
Dry Point 262 
Residuo, % 1.4 
R.v.P.,psi, a 60ºF lJ.45 

Agente ox1donte 02 Air<" Airfl Aire Aire 

AnÓlisiE prod. finelea, % en 
mol (aire y O cano oxidante) 

V'I 
Riquo1a de acetileno* 47.?. 40.1 45.7 43.9 26.5 18.1 \,J 

RisuGza de acetileno* 1.3 s.3 lJ.l 10.1 28.5 J6.9 
Proporcién Acet./etileno 6.511 5:1 J.~:1 4:1 1:1 0.511 
--·-----~----·- ---··---------· --···-- ·--·-- ... -

* Pord ento en peso de la aUmentaciÓn e xi al d •) Hidrocarhuro 
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PRC:C:ESO DELHI-TAYLOR (2 &J 

Proceso de combustión parcial • 

APLICA'!ON: 

Un proceso para la manufacture de acetileno de alta pureza. 

ALL."l:ZNTACION s 

Gas natural. 

PRODIJCTOO 1 

Acetileno de 99.6 % de pureza o máa y gas de síntesis como subpr,S? 

dueto. 

DESCRIPCION1 

El acetileno es generado mediante una reacción de combusti6n par­

cial, donde el oxígeno y el gas natural son m'3zclados y precalentados en 

un precalentador disenado especialmente pars obtener temperaturas mayores 

que las que se usan coraun.'!lente e~ loa aiate~~a tradicionales. La mezcla 

as{ precalentada, es entonces alimentada a un quemDdor. El oxígeno qu'9-

ma parte de la alim.entaci6n, con lo cual provee así, el calor necesario­

para que se lleve a cabo la combustiÓr. del resto de la elL'llentMiÓn de -

acetileno e hidrógeno. Le reacción es in.'llediatemente enfriada para fi -

jar el rendimiento de acetileno y prevenir pérdidas de acetileno por po­

lim.erizaci6n. 

La eficienete del diseno de este quemador y el uso de altas temP;! 

r~turas de precalentamiento, ofrece las siguientes ventajas1 

l.- Incr9!Uenta en un 9.5 % el rendim!ento de acetileno en el gaa­

da salida del quenador. 

2.- Disminuye las esn~idadea requeridas de oxígeno y gas natural­

por ton9lada de 11~etlleno prod1Jeido. 

J.- Elimina los dspÓsitos de carbón sobre las paredes del quei:ia -

dor. 

4.- Eli:Dlna la pre-1g:1ici6n. 
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El gas qua sale del quemador pasa a trn-'s de un sistema da lava­

d o para remover al hollín del carbÓn y as caaprJ.Jd.do para después entrar 

al sistema da puri!icaci6n. 

El sistema utilisa un sisteaa de tras solventes para recuperar y­

purif'icar al acetileno. El gas as prhl.eramenta lavado para ra:DOYer al -

alquitrán y los compuestos aromáticos. luego as nuevamente lavado para­

remover el vinil y el di-acetileno. Le elhl.inación de esos 11aterialas -

polimerbsbles en esos pasos da pre-purif'icsci6n reducen al lÚnJ:ao la P.2 

aibilidad da polimerización en al paso de purif'icación principal. Ia P.!.J 

rif'icación f'inal del acetileno es llevada a cabo con un tercer aolvante­

de alta selectividad y poder de absorción. 

El sistelll3 da purif'icsción tiene la ventaja da lograr una alta r_!! 

cupersoión da acetileno, controla su alta pureza y facilita una síntesis 

final del gas a 200 psig. Los tres solventas son reallllenta coni"iables y 

no corrosivoe. Le recuperación 8S ailllp1a y económica y, las pkdidas de 

solvente son pequenaa. 

Todas las fases del proceso han sido probadas en plantas piloto. 

RE?IDDUENTO: 

El rendi~iento de acetileno de una alimentación típica de un 94% 

de metano, es de 27.5 % en peso del equhalente de la alimentación y de 

J6 % en peso besada en el carbón de la alimentación. 
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4.- PROCESOS POR CARBURO DE CALCIO. es':/) 

Se entiende por carburos, en general, a las combinaciones de metal 

y carb-•roo. Algunos de ellos, COlllO los carburos de silicio y boro son cgii 

binaciones muy estables, que incluso, tiene importancia como meteriales­

refractarios. Los carburos del 1113gnesio, de loa metales alcalinot&rreos 

y del eluiainio; son, por el contrario, muy fácilmente deaccmponibles por 

el agua. 

El magnesio, el berilio y los metales alcalinotérreos forman car­

buros de r6rmu1as M&C2, SrC2, BaC2 • Estos carburos, al reaccionar oon­

el agua, dan acetileno. El earbúro de alUJ!linio, Al2C3 , se transforma -

con el agua en Al (OH)3 y metano. Hay también un carburo de magnesio da 

f'Órmula Mg2 C3 , que por descanposición con el agua da metil-acetileno: 

Mg2 C3 + 2Hz0 ----· 2 Mg(OH)2 ... CHr e!! CH 

El carburo de calcio, reacciona con el agua segÚn la ecuación: 

CaC2 .,. 2H20 --- Ca(OH )2"•C2H2 .. JO.~ Kcal. 

Cauo ee ve en la igualdad, la reacción libera mucho calor. 

El acetilen.o puede obter.'!rse del carburo, tanto en peq•.1.enas, cano 

en grandes cantidades. Es un gas no exento de peligro. Bajo una sobre­

presióa de 0.5 atm. sobre la presión atmosférica nor.:ial, ae desoanpone -

con violenta explosión. Unicsmente sa puede comprimir el acetileno hasta 

20 atm. , cuan<.lo está muy bien purificado y se recoge en absorbentes. 
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GASIFICADOR EN HUMEDO: (5 9) 

Este método se utiliza aucho en Europa, pero tiene uso limitado en 

los Estados Unidos y el Canadá. Aunque se paede regular fácilmente la V! 

locidad de generación, tiene el lncODYenieute 4e que se forman puntos ca­

lientes en la masa de carburo. Con todo, es el 111étodo qua se emplea co. -

munmenta en las pequenss lámparas portátiles, en que no ea mucho el calor 

ni muy rápida la generación. 

La fOr!llSción de puntos calientes se evita en los generadores con -

reseción, en que se utiliza un carburo eapecial~ente elaborado, (en polvo 

muy fino, especi!icado como el l4 BD). Les tortas de carburo reaccionan 

intP.rmitentemente con el egua ctJ:10 nivel sube o baja segÚD se vaya ~ecesi 

tando acetileno. 

::JESCRIPCION: 

On recipiente contiene el egua para gasificación, que penetra ?Or­

la parte inferior de la cBl!lpana gasificadara. En asta calllpana cuelga un­

cestillo de carburo con la carga. El agua alcanza al carburo, se forma -

acetileno que llena la campana y empuja el agua hacia su nivel inicial, -

con lo ~ue se interrumpe la gas1!1cac16ó.. Si entonces se extrae el gas 

por le válvula de salida, penetra l!U8V8111Snte el agua hasta el cestillo y­

sa desprenda la cantidad de acetileno que ae precia•. 

El hidróxido de calcio !armado se aedilllenta, en forma de lodo, en­

el rondo del recipiente, y debe de extraerse periÓdicaaente. 

LIMITACIONES: 

Un galón de agua por libra da carburo ( 120 gr. da carburo por li­

tro de egue ). 

ll aumento de temperatura an estas condiciones ea apro:rlludament­

d a 39.44-c ; en su per{odo d• lntC'lld.tencia d• cu.atro 1 medb bo:rH. 
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GASIFICADOR EN SEX:01 t5 9) 

En ciertas aplieaeiones industriales en gran escala, se usa este­

método ~~ fabrieaci6n, que tiene la ventaja de ser continuo. Además, la­

eal queda en forma seca fácil de manejar y de vender. A veces con ella­

se forman conglcmeradoe que vuelven al ciclo para producir carburo de -­

calcio. 

En la generaci6n en seeo de acetileno se.use aproximadamente un -

kilo de carburo de calcio para un litro de egua. El calor de genereci6n 

se disipa en eu mayor parte por la vaporizsci6n del agua. La agitación­

continue de la masa de reacción de cal seca y carburo sin reaccionar im­

pide el excesivo calentamiento localizado. 

DESCRIPCIO!l: 

'f JPara esta clase de gas1ficaci6n se vierte el carburo desde un de­

p6sito transportablt1 ;¡ cambiable .:1 gasifif'•.dor 11eno de agua, en el que 

se produce inmediatamente el debprendimiento de acetileno} Cuando ee -­

quiere gasificar, segÚn las necesidades, tanto carburo en grano fino co­

mo en grano grueso, se montan sobre el gasificador dos instalaciones all 

mentadoraa. 

Ambas poseen aditamentos de distribución y dosificación. Para la 

alimentación de carburo de grano grtteso hay ade!:láa un dueto alimentedor­

c¡ue conduce al carburo a una rejilla giratoria en la c¡ue éste se gasifi­

ca por completo. Lb papilla de cal apa¡:;nda se cu"l!I a trl!lvés de la rejJ. 

lle basculaut.e, y 11·1 r"''-ire por el rebo<iedero. FJ_ carburo de grano gruJ! 

so 11ucle conte~e!· rerrcsilici.o de gran::- tB.!!lbi<Ín ¡¡;rtteao, que queda deposi­

tado sobre la rt•.1 i11t< baeculant1>, la cual se vierte df'I tanto en tanto P.A 

ra vertE<r el f'lrrosilkio 11obrt1 el diispoeitivo de purg11 o vaciado. 

El carburo de ~:ene fino se introduce en el gasificador por medio 

de un tornillo alimentado2·, Ur rueda de , detae en el lugar en el qu ... 
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el carbur~ cae, sirve para introducirlo inmediata~ente bajo el agua, con­

el objeto de que no puedan ocacionarse, por quedar sobrenadando fraginen -

.os de aquál. recalentamientos que disminuyen el rendimiento. 

La papilla de cal retirada por el rebosadero es conducida e unos -

decantsdores, en los que se sedilllents el hidróxido de calcio ne disuelto­

El agua de cal l:!mpia que se separa puede volver a uaars• para la gasifi­

cación. El hidróxido cálcico se deshecha o se espesa hasta darle co¡¡¡¡i~­

tencis sólida, para uso posterior. 
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GASIFICADOR DE •CARBURO EN AGUA• (S9J 

Este proceso f'ue desarrollado por loa laboratorios Undevriters; -

Ino. hace aproximadamente JO a!loa y es en la ctualldad el más usual an -

loli Estados Unidos. El proceso solaJ:&ente emplea la cantidad de agua ne­

cesaria para atacar, por u.na parte, a todo el carburo y, por otra, psra­

elimir:isr el calor producido, por l!TllporacicSn de algo de el agua en uc­

so. La cal quede as! finamente pulverizada 7 casi seca, en cuya forma -

pueda usarse tanto como cal de construcción como para la enmienda agríea 

la. 

DESCRIPCION: 

El carburo finamente molido, procedente de la instalación de - -

transporte, llega continuamente al gasificador por medio de un tornillo­

sin fin y cae en el reactor sobre un pr:lmer plato. El ague necesaria P.! 

ra la gasificación se introduce por medio de espreas nebulizsdorss. o-~­

rante la gasificación en ese primer plato, el carburo es agitado conti -

nusmente por medio de paletas, de modo que la llleyor parte de aqu~l quede 

gasificado sobre el mi5J!lo plato. Al final de su giro, el agitador tresl~ 

da el carburo casi gas1ficsdo a otros platos inferiores en los que se a­

caba da gasificar, dado el gran contenido de vapor de agua en el espacio 

que lo rodea y, transformado en hidróxido cálcico y prácticamente aeco,­

llega a le parte inferior del reactor, de la que se puede retirar medie.!} 

te un tornillo. La mezcla gsseose caliente, con cerca de un 75 % de va­

por de agua y ur. 25 % de acetileno, se hace llegar a una torre de lavado 

y refrigeración, en la que se elimina el polvo que arrastra mediante a -

gua eepreada 1 finalmente se refrigera por eepreado de agua tríe y se la 

conduce al gasómetro a trav•s de UDll trampa hidráulica. 

Mediante este proced1llliento cada kilog:rllllO de carburo ga,t.s 11ola-

aente un lit.ro de agua aproximadamente 7 u.na preai6n de prO<lHO in!'erior 



c., , ~· - - ...:__ -- - .,.. r. ¡2 : 

Torrf' d f' la v i. :!? y rt-fr1 g~rc:c1a·n 

GAS!F!CAOQR QE CAR B!_; DQ EN AGUA 
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a 15 lb/in cu., man. ( 1536 mm de Bg. ) 

El carburo de proceso suele ser de una riqueza del 80 % 7 propor -

clona por kilogramo 300 litros de acetileno JJúaedo, re!'eridos a 15ºC 7 -

760 atm. 
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PROCESO A.O.A. (5 0) 

Este proceso pertenece al consorcio mundial A.G.A., el cual consta 

de nás d~ 200 fábricas de gases repartidas en 24 países. A.G.A. de México 

S.A. se integró a industria nacional en el ano de 1922. 

DESC:UPCION: 

El acetileno se produce en un generador de gas por cuya parte sup~ 

rior el carburo se introduce en tolvas en cantidades de JOO a 500 kilogr! 

mas cada vez. Esta es una operación que debe hacerse rápidamente para e­

vitar que entre aire dentro del generador. El carburo se introduce por 

medio de un tornillo sin fin, con lo que cae sobre el agua que llena la -

parte inferior del generador y se produce el acetileno. El agua fluye y 

arrastra fuera del gener3dor el residuo de cal :¡ue se recoge en ur: depós,! 

to de cal. La te~peratura en el generador puede variar de 60 a 7o•c. Si 

la te:nperatura llegará a ser muy alta, por ejemplo, debido a ali(Ún defec­

to en la provisión de agua, se cierra auta'.'lática:ner.te la ali:nentación de­

carburo. 

Un generador de acetileno tiene una capAcidad de producción de 80-

a 120 m.cu. de acetileno por hora. Lo corriente es que una fábrica de a­

cetileno tenga dos o más generadores que trabajan en paralelo. Para pro­

ducir un metro cúbico de acetileno se necesitan unos 3 kilogramos de car-

buro, 

El ecetlle~o se conduce de loa gonerajores a un gasómetro cuya mi-­

s iÓn ·~c:o~iste por una parte en almacenar los gases prcducidoa y por otrn­

;>arte en produ~ir ('" forma se:1cllls el arranqu'l auton:.ático y la Jete:cci6n 

de loe generadores de scuerdo c::in la necesidad de producción. Cuando más 

bejo es el ni~l del gasómetro más generadores se ponen en marcha para -

producir acetileno. 

Desde al gasómetro se conducen los gases 

presión proporcionada por el peso ¿~ la campana 

con la ayuda de la -

hasta loa purificadores 
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que pueden quitarles las impurezas como el fósforo y el azufre. Hay in­

dustrias o procesos que purifican los gases en purificadores rellenos de 

una :nasa que produce una purificación rápida; el agatol. Otros procesos 

tienen purificadores en forms de torres llamsdos "purificadores húmedos" 

en que los gases se purifican con una mezcla de agua-ácido cr6mieo-aeido 

sulfúrico que diariamente se vierte por el domo de la torre de purifica­

ción en forma de regadera. Para el uso de estos ácidos corrosivos deben 

observarse las instrucciones de seguridad vigentes. Los purificadores -

en húmedo son del tamano necesario para producir una efectiva ll1Jl"ifica -

ción de u.na cant.idad de gas de 40 ¡¡¡stros cúbicos por hora. 

La fase oiguiente de la producción ccnsiste en comprimir los ga -

-~e s. Para ésto se necesitan compresoras especiales con capacidad de 20, 

L. 0, ·u 80 metros cúbicos de acetileno por hora. La compresora debe ser de 

t res pasos y hasta una presión máxima de 25 atm. Una compresora de ace­

tileno debe de llevar siempre, por motivos de seguridad, acoplado un ap~ 

rato de desconexión que tiene por misión cortar la corriente del motor -

de mando si la presión que llega es demasiado baja o si la presión de ª! 

lida es demasiado alta, 

Después de comprimido el acetileno pesa primero por un separador­

de ague y aceite y se seca después en los secadores de alta presión, ~ 

tos con~isten en recipientes cilíndricos a travée de los cuales deben de 

pasar los gases y que estan llenos de un meterial secante, el cual al c~ 

be de cierto tiempo se consu.~e y debe ca~tiarse. Nor:uslmente se utiliza 

el gel de alurllina nue tiene capacidad para absorber ¡r--a:. cantidad de l::u­

:'l tJd ad. Además que después de cierto tie;;;¡o se saca del sEtcsdor y se pa­

sa a un hc.rno de regeneración. 
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C h P I T U L O II 

FA C TORE S LIHITANTES 



DñTOG ¡!I STCRTCOS 

Le tebh 3.3 presents los datos reales de 1953 a 1964 y est1.medos pera 1965 '1 1970 • 

Tabla 3.3-oatos histórtoos-Produ·:ei6n, !:Wuero de productores 1 Valor de ventas del acetileno 

!fo. de Pro- Produccion Fletes Valor Valor Tcrl:iil 
ductores e Hillc11!!s de Lbs.[a!'Jo Hi1lonos de Lbs.LAno Promedio de Ventas do la Produo 
partir de - A partir A p~rttr A partir A partir A partir c1Ón Millo-: 
Hidrooarbu- de Hidr,S? de Cerb:i¡ de Cerb» de H1dr~ de Carby 
ros Total carburos ro Total ro car ro ro 

19'i3 ••••• 4 43 3 ... .,. 
1954 ..... l 1,61 50* 411• 354 o 354 .... 18.2 84 
1955 ••••• 2 6r:t7 100• 507• 455 o 455 .... 17.4 106 
1956 ..... 2 683 100• 583* 500 o 500 .... 17.6 120 
1957 ..... 2 747 100* 647• 546 o 546 •• 1111. 17.6 131 
1958 ..... 2 728 100• 623• 494 o 494 .... 18.1 132 
1959 ..... 4 855 150* 705 11 591 o 591 .... 17.2 147 
1960 ••.•• 5 857 150* 805• 601 o 601 .... 17.1 147 

-- 1961 ••••• 5 821 156* 665 575 o 575 .... 16.4 135 
1962 ••••• 8 933 292 641 588 o 588 .... 15.7 147 
1963 ..... 9 1026 356 670 612 l4 598 l0.3 15.6 106-160 

:;- ; 1964 ••••• 9 1121 437 634 651 34 617 10.2 15.7 114-176 
1965• •••• 9 1160 550 610 650 34 550 10.0 15.7 116-182 

'-1970, •••• 9 1140 600 540 600 50 500 a.o 1,3.0 91-148 

* ESTIMADOS 
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FACTOP..ES LIMIT.AH'l'ES 

El estudio detallado de los factores l.imitantea intrínsecos de ca­

da proceso conduce a la modlt1caci6n de é11t011 a 1nnavac1ones tecnológicas. 

Para el estudio de estos factores limitantea a loa procesos de ob­

tención da acetileno, es conveniate cl.aalticarloa de la siguiente mane-

a).- Factores limitantea generales •• 

Son aquellos cmn.mea a los procesos qua tienen el -

mismo fundamento ( arco eléctrico, pirólisla tittmica, combustión parcial 

o carburo de calcio ) • 

b).- Factores limitantea eapecí.ricoa. 

Se refiere a loa factoras 11111tantea caracteri~ti -

coa de cada proceso en particular. 

c).- Factores limltantes especiales. 

llamemos as! a loe t'aetorea limi tantea que por su -

capital importancia y por ser comunas a todos loa procesos da producción 

da acetileno merecen tratamiento particular. 

PROCESOS DE ARCO ELECTRICO , 1 

Factores Limitantee Generales: 

/_l.- Gran consume de energ{a eléctrica; necesaria para obtener lss­

sltas ter:iperetll!"a.!I que le reacción demanda, lo que se traduce en una 11-

mitac16n de localización y costos. Dedo que laa plantas deben de situ2~ 

se en las proximidades de les Cuentes energéticas-.} 

2.- Amplia variedad de hidrocarburos susceptibles de ea:pleene co-

1110 meterh prima, aunque es indudable que loa Índices de ccn\"sr ~ J ¿e, .!len 

Ópti.aoa cuando ea en:plaan lse e!imentaeiénes eepee!ric:aa pare laa ~ ., -
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les se diseftó cada proceso, aunque cano regla general la demande de ener-

gÍa es menor empleendo hidrocarburos su¡:.eriores.-

J.- Alta velocidad de flujo de alim'lntación para mini:nizar el ti8!!! 

po de calentamiento de la reacción en el horno; del orden de 1000 m/eeg.-

lo cual obvi!llllente requiere equipo especializado. 

4.- Costo elevado del equipo de erJ'riB.!lÚento de los gases de cree_! 

ing los cueles deben de enfriar!e rápidamente basta una temperatura en ~ 

que ce5e la reacción, lo que realmente constituye el mayor problema a re­

eolver en estos procesos; de otro modo, si no se obtiene este en!'riemian­

to rápido ocurren muchas reacciones secundarias indeseables, así co!llO la 

pérdida por polimerizaciones del acetileno. 

5.- Posibilidad de efectuar est.os procesos a pre-eión atmosf~rica o 

:igerarnente superior, lo que dem.11.nda un equipo de protección y medidas de 

seguridad personBl con~ra el rieó60 patente de choque eléctricc dados los 

altos voltajes que se omplean. 

6.- Los altos Índices da conversión comp•J:1;.; !l '1 al 9lav3do costo de­

la energía eléctrica suminstrada, 'oniendo a estos procesos an posición -

::0111petltlva frente a los proc'3sos de plroltsts tér:nlca 7 d• combustión -

parcial. 

PRCC ESO HULS 

Factores Liml tan tes 0spoc!t'1cos: / 

l.- Te .~p'll'3turs ·le ebullición de la :ne~cc3 de gas ;¡ :111fta aliment1 

'"' eci lss propcrciones de cec=: c:mpo'.lont -; q..: e se de!J'Jea, 3Jq:!lpre y cuan­

:lo h te-:.pe:-~tu'º ce "bulltctón de la me7ocla 368 de zr~·c, lo que exige -

·J n e:¡uipo du precsl,,,at11-:ilento y control pre•rio. 

2.- Temper3turo de reacctón dP. l!,'.JOºC ea un p~t:11or paso del ;oi:-oce­

ao , que se eract-.Ía en el eqn lpo de arco de 3-üls qu" es su.'US:!lante aspecia-

ll 1.11<.fo y por con:ii&U1ente de alto c c; 0,t-::i. Es· 1 ~reo voltáico genereido por 
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corrienta directa d8!118nd11 8200 Kv 7200 volta, 1150 amperea ). 

3.- .Uta Inversión en equipo, la más elevada entra loa procesos de 

9rco eléctrico. Siendo ésto una desventaja que influye decisivamente en -

la elección del proceso. 

4.- Este proceao tiene la ventaja especial de poder 8lllplear muy d,! 

versos hidrocarburos en ~ezelas de varios componentes, pero loa rendi~ieD 

tos máximoe de acetileno y etlleno se obtienen cuando en al primer paso -

se alimentan hidrocarburos de cadena ~ corta e hidrocarburos de cadena­

lineal más larga en el segundo paso. 

5.- Se obtiene acetileno de 98 % de pureza, 9unque loa pasos de r.! 

cuperación y purificación son parte importante del costo total de opers -

ción. 

6.- Se obtiene hidrógeno de gran pureza ( 98 % a 16 at~. ) que - -

puede e~pleerse pera procesos de hidrogenación e influir en costo de o~e­

reción y en la elección final de un proceso. 

PROCESO EDIGER-TATARINOV 

Factores Limltsntas Espec{f1coa: 

l.- El diseno pertleulsr del reactor exige la alimentación de los­

hidrocsrburos en fol"lllll líquida, con la ventaja de que al enfriamiento rá­

pido por mezclado directo da la reacción se obtiene t'undamantalmante por­

la adición del hidrocarburo líquido. 

2.- Costo elevado del reactor por diseno, que influye aobra l!l8nera 

en el costo total del proceao. 

3.- Bajo rendlmianto del proceso, por pérdidas en la recuparaciÓn­

del acetileno y dificultad para disponer del negro de blllll.o, que ae enoue~ 

tra en far.ne de lodo ( negro de b~aceit• ), con la oo.llll1euiente pérdi­

da de aceite en lodo. Esto aumenta el costo del proceso por pérdidas. 

4.- in el reactor ae producen pequenoa arooe intenaitentea median 
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te corriente alterna trifásica de 1000 volts aproximadamente. El consu-

!!lo de potencialee cercano e 12000 Kwh/ton de acetileno producido. Este­

oonllU!ll~ de energ!a eléctrica es sencibl6!llente menor que en los procesos-

Hüls y Schoch, pero considerando los bajos rendimientos obtenidos (3~35 

% de la alimentación ), este proceso es del todo incosteable. Yo hay ni~ 

g'Jna planta en operación. El hecho de que este proceso opere con corri!n 

te alterna es factor muy importante para abatir los costos por concept~ 

de potencia suministrada. 

PROCESO SCHOCB 

Factores Limitantes Espec!!icos: 

1.- Corriente alterna trifásica de 60 ciclos, de 8000 volts; est9s 

condioiones permiten una operación 3il'Jnciosa de los reactores, lo que e 

vita problemas de vibraciones y sedi.~antación. 

2.- Te111perat1irq de reacción relativs""'lfl'1~9 baja aproxirnDd11roent11 de-

500ºC, que lo diferenc{a notabl~~ente de los otro~ procesos de arco eléc 

trico. Esto representa una verdadera ventaja sobro los demás procesos -

ya que evita problllt!Ula graves de corrosión y aisls:nientos tél'llllcoe. 

3.- Debido a la baja conversión de acetileno se 8!'11plean varias un! 

dades de descarga colocadas en serie y controladas individualmente; lo -

que no representa problema alguno de operación ya que el proceso ee to-

tel!llente autOlll8tizado y el, de costo por la auto11111tizeción del mismo. 

4.- Se requiere exceso de ague en las unidades de enfrla:iúento pa-

ra evitar la eonta~ineción de negro de huno en el egue de proceso. El -

negro ne hW!lo que se obtiene cooo subproducto se deshecha. 

5.- Alto costo del medio selectivo de absorción ( D.M.T.G. ) 7 di-

fieulted d• recuperación del mismo; que encarece enoI"tllemente la seccióo-

de absoroión del acetileno. 

6.- Este proceeo tiqn~ la ventaja de ser continuo lo que evita - -

probl111:111s de almacsna~isnto. 
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PROCESOS DE PIROLISIS TERMlCj 

Factores 11:!nitantea Generales: 

l.- Se requiere traruma:la16a de calor a al.ta velocidad lo que i.Df'ly 

ye en el diseflo de forma del hamo refractario. 

2.- A causa de la fOl'llllcicSn de dep6eitoa de coque y alquitranes en 

la pared del horno, se requiere una operacicSn cíclica: en la primera pa¡: 

tedel cielo se calientan los hidrocarburos dentro del horno en atmósfera­

reductora, en segtlids se vac!an 7 se calientan en atmóstere oxidante para 

eliminar los dichos depósitos, cm lo que se completa el ciclo. 

J.- Loe factor-es limitantes concernientes al 1118terilll de construe­

ciÓt: de los hornos son, eln duda loa más importantes ya que las se-:-eres • 

~ondiciones de operac16n del mismo requieren da un material que sea, en -

t~e otras coses, resis tente a los choques tárm.ieCBviolentos, a las etnó~­

feras oxidante y reductora ( a 1400ºC ) , 7 que posea una alta resisten -

cia mecánica a la abrasión. Todo éato limita drástica.~ente lae posibili­

dades de elección del refractario. 

PROCFSO WUin 

Factores Lim.itantes EspecÍf'icoa: 

1.- La operación da fraccioDllllliento se lltrYa a cabo a presión red!! 

cida. 

2.- JU procese es adecuado pera al.üaentacionea de hidrocarburos gl!, 

aeoaos o vaport?-edos dende mota!io hasta gas oil, 7 admite basta diluci,g 

nea en vapor de agu.a lo que da una amplia gama de alilllentacionae. 

J.- Las proporciones de loe productos ¡J11eden programaras Tariando­

las condiciones de operación de los hornos. 

4.- El costo de loa equipos de recu~ación eon elevados tanto por 
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el equiPo en e! como Por los medios de absorción empleados ( acetonilace­

tona, acetona o di.metilform.amida-actual:nente- ). 

5.- Tie~po de residencia en el reactor muy pequetlo ( 0.033 seg. ); 

haciendo prácticamente una operación continua. 

PROCESO FISCHER 

Factores Li.mitantee Específicos: 

1.- Montada en una planta piloto, como ligera modif1caci6n del - -

proceso \rolff' • 

2.- Operación con etapas al termidas de calen+.ii:uiento y de desinte­

gración en el horno. 

J.- La pirÓlisis se efect1ía a la presión reducida de 0.1 atm. apr,g 

.lmada'llente. 

4.- Ls única novedad que aportó de importancia téc!1ológica fue le­

recuperación de acetileno del gas de desintegración por absorción en Bffl.ltl 

a presión. 

PROCESO HOFJ:HST 

Factores Li~itantes E.spec!ficos: 

1.- Aun cuando el horno es una modific3ción del Wulff; el m~todo -

de combustión con 0XÍ3eno que emplea minjmi 7. a los volú..~enes gaseosos, lo­

que per~ite el uso de loa gases residuales ~ orno c~~bustible, en el quema­

dor. 

2.- Enor-:-,-: capaci:lad calórí'.fica, supe~ior a lve Btu/t't3 hr. en el 

horno, que per~itc prcdu~ciones muy altas. 

3.- Horno totalmente metl.Í.Hco lo que dace:r-~ns que el te::ia.'lo y pe-

30 del quemador sea :iúnL~o, asf cOL10 su costo. 

4.- ·~e=dor enf'riado cea a¡r.ia, lo que redunde en pérdidas de ca -
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lor despreciables. 

5.- Es absolutamente necesario un buen sistema de enfriamiento ra­

ra evitar la formación de hollín 7 coque. 

6.- La construcción metálica del horuo, es decir, sin piazas de º! 

rámica permite arranques y paradas rápidas, aegÚn necesidades de produc -

ción. 

7.- Se emplea un solvente de elta selectividad y gran potencia de­

absorción, a pesar de lo cual es barato, ~ácil de obtener, no corrosivo,­

de generación ai:nple y econ&iica, además de que las p&rdidas del mismo -

son bajas, permite obtener acetileno de 99.9 % de pur811a 7 etileno de al­

ta pureza. 

8.- El gas residual es rico en hidrÓgeno por lo que se pu.ede m -

plear corno combustible del mistDo proceso o CClllO gas de síntesis, ésto lo­

decidtr{a un balance econór.tico. 

9.- Las proporeiones de acetileno/etileno pueden variar combinando 

las condiciones de operación y la ocmpoeición de la allmantación. 

PROCESO EASTMAN 

Factores Li:n.itantes Eapec!ticos; 

l.- Alimentación limitada a etauo, propano, butano y nartaa liga -

ras. 

2.- Requiere un reactor de dise!lo especial que permite u.n tiampo -

de residencia rn! :i b o, El reactor c0osta de cinco secciones 1 un qu8Cador 

de eobustible, una cá~ra de cor.ibustión, una sona de inyección de la co -

rr1ente de alllllantaci6n, una zons de reacción y una sección de e~iemie,g 

to. Todo en un paquete que disminti;re el área de la planta. 

J.- Bajo coeto del sistema de en!'rlamiento 111 que •• •plee •¡u.a -

eapreada. 
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4.- Presión de operación atmósférica y temperatura de fla1!13 de a -

proximadamente 2000°C; determinan las proporciones de acetileno/etileno, 

la cual puede variarse ca~biando la cantidad de gas de combustión o la ~ 

cantidad de hidrocarburo alimentado. 

s.- La temperatura se puede moderar introduciendo vapor de agua -

que también sertirá ceno medio de transferencia de calor millimizando las­

pérdidas de calor. 

6.- Para producir una presión parcial favorable a la pirÓlisis ae­

introduce vapor de ague con los hidrocarburos alimentados en forma dilu -

yente. 

7.- Cor.iplicado sistema de recuperación y lavado q'.le repercute en -

los costos de operación •• 

Pl\OCESO R APPEL-KRAHER·-OTHHER 

Factores Limitantes eapeo:!.ricoa: 

1.- Este proceso puede operar con metano, hidrocarburos gaaeosos,­

pero no naftas inferiores, esta 1L~1tsci6n queda compensada con el hecho­

de que loa rendimientos acetileno-hidrógeno son ll!lly buenos. 

2.- Para algunos usos del acetileno se puede emplear la mezcla ( J. 

cetileno/hidrógeno ) dada la baja proporción de hidrógeno en la mezcla. 

3.- La tenperatura de operación es !!rJY alta en el rango de 3000 -

32oo•F, pero esta condición aunada e una operación de enfriamiento rápido 

produce un rendimiento de 80-95 %, ea decir, un rendimiento Tl!llcho ~or -

que el obtenido a temperaturas de pirÓlisis más bajas. 

4.- La presión total de operectón es liger~mente superior a la at­

~osfér lca con las consiguientes ventajas ( no cocpresores ni equipos re -

forzados ) econ6micas. 
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PROCESO CHIIODA 

Factores Limitantes Espec!ticoe: 

1.- los productos que se obtienen en este pr'oceso son exclusivl!llle,¡¡ 

te acetileno y etileno de alte paresa. Acetileno de más del 99.9 % de P.J,¡ 

reza. 

2.- El reactor de pirÓliaia opera con una amplia !lex:lbilided sin­

cembiar el rendimiento total de acetileno, por ejemplo¡ un reactor con u­

na capacidad de 9 T/D de acetileno puede ser operado a 50 % de aliment.!l 

c16n. 

J.- La relación acetlleao/atileno puede ser controlada ampliamente 

sin alterar el rendi:niento total de etileno y acetileno. Por ejemplo; 

cuando la relación acettleno-etileno está en un rango de 0.5 a 2.0, el 

rendimiento total de acetileno 7 etileno es de un 50-55 % de la alimenta­

ción. 

4.- Las cantidades de carbón y alquitrán formadas en el reactor -­

son ~ pequel'las y fácilmente ramovibles. En la corriente de gas piroli­

zedo son remOTidos completamente mediante lavado de agua y una precipita­

ción electrostática. 

5.- La estructura y construcción del reactor peri:dte su manten! -

miento • inspección, adeiús de modificar su alimentación para aceptar ~ 

riaa alimentaciones y eapeciticaciones de pr'oducto. 

6.- &l. rendimiento total de acetileno y etileno de da de 50 % ea­

peso de la alimentación de nafta pueda ser obtenido para eualc¡uler rala -

ci6n de aoetileno-etileno. 
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PROCESOS DE COMBUSTION PARCUL 

Factores L:l.mitantee Generales: 

1.- La secci6n del convertidor donde se calientan los hidrocarbu-­

ros debe de tener una temperatura lo mis uniforme posible para que el - -

tiempo de permanencia del hidrocarburo reaccionante sea mínima a la tera.P.! 

ratura m&s alta. 

2.- Lea caractéristicas principales de estos procesos son las velg 

cidades de reaccicSb mu;y altas de c0111busti6n y formación de acetileno, y -

las velocidades relativamente bajas de descor.iposieión del acetileno y del 

hidrocarburo original en carburo e hidrógeno. 

3.- Se requiere rápido enf'riamiento de los gases calientes que sa-

len del convertidor, lo que se logra con un bato de agua. Este enf'ria ~ 

miento es barato adem&s de que, se produce vapor aprovechable al proceso. 

4.- C()ll'o oxidant.e ce emplea oxígeno de tonelaje que aunque caro r_! 

porta m&a beneficios econÓDlicos que empleando aire; este cOC1bustihle gas_! 

oso proporciona la energía necesaria para la conversi6n de los hidrocar~ 

roe en acetileno. 

5.- Las alimentaciones para estos procesos estan ganaralmento pre-

calentadas, lo que exige equipos de precalentamiento previos con el consj 

guienta aumento en el costo de equipo. 

PROCESO SACHSSE - B.A.S.F. _, 

Factores Limitantea lapecÍticoa: 

1.- La el:L~entaci6n consiste de una mezcla de ges natural (90-95 % 

de metano) y oxígeno (9(}..95 % de pureza) en una rt1S6n molar da 0.6511.0,-

oxígeno 1 metano. Precalentada a 950-F. 

2.- En enfriamiento de los gases se efectúa por medio da pulve:riz1.~~~ 

dores da agua situados a la salida del quemadcr, estos pulverizadores de- °'~•• t; . .... 
ben da formar pequenao gotas con :ma superficie adecuada para enfriar re . ~e _.. ! 

~57; 
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pidamente pero a la vez deben tener una alta velocidad para mezclarse con 

la corriente gaseosa de tal modo ~ue los gases salgan de esta sección con 

una tempt.l"atura de 100-r. 

3.- Para obtener la alta velocidad de la alimentación de la mezcla 

gaseosa a la cál48ra de combustión se emplean gargantas venturi. 

4.- Es necesario un estricto control en la cámara de combustión cai 

el objeto de evitar explosiones •• 

5.- La temperatura de reacción es muy alta, 2900~ y la conversión 

del oxígeno es completa, en tanto que la del metano es de 90-95 %, dado -

que un tercio del mismo alimentado se fracciona y el resto se quema. 

6.- La presión de operación es ligeramente superior a la a~~osfé -

rica. 

7.- El tiempo de residencia es de 0.001 - 0.01 seg. 

8.- El hollín residual de la combustión se separa antes de e¡ue los 

gases se compriman y separen. 

9.- Este proceso emplea solventes orgánicos como la D.M.F. y la m! 

tilpirrolidona que aunque presentan una selectividad muy grande para el -

acetileno y bióxido de carbono, tienen en su contra el elevado costo, pr~ 

pio de loa solventes orgánicos. 

10.- Dada la amplia aplicación de loa subproductos en la produc -­

ción de amoniaco y/o metanol, este proceso puede emplearse con el doble -

propósito de obtener amoniaco y gas de síntesis. 

PROCESO S.B.A. 

Factores Limitantes Específicos: 

l.- Este proceso puede emplear tanto alimentaciones líquidas como­

geseosas, dependiendo de le disponibilidad de meterla prima. En el pri -

mar caso se emplea un quemador del tipo II y en el segundo un quemador-
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del tipo r.- Esta posibilidad de selección constitlzy'e la dif'erencia pri­

mordial entre este proceso y el B.A.S.F. 

2.- Este proceso tiene la ventaja de emplear amoniaco l:!quido anh1 

dro como solvente selectivo, lo que obviamente hace esta parte del proce-

so menos costosa. 

J.- Cuando se emplea el qumador de tipo I, ee decir si se eplea 

alilllentaci6n gaseosa, el diseno mecánico del quemador debe de considerar 

los siguientes puntos: 

El mezclado del gas y el oxígeno a eleTadas te?nptr~ 

turas sin pre-ignisión, estabilidad de le flama para permitir condiciones 

estables de operacién para minimizar las pérdidas de calor. 

Debe de permitir una operaci6n libre de problemas a 

las altas te~persturas requeridas ( 1400-1600•1 ) • 

Control estricto del tiempo de reacción para minim1 
zar las formaciones de carbón y el ªoTercrackiDg: 

El diseno debe de permitir la fácil remoción del -

carbón depositado en el quemador (alrededor del 1% de le alimentaei6n), -

lo que debe hacerse con frecuencia para evitar la formaei&i de puntos ca­

lientes. 

Este Gumnador ea eanpletamente metálico, sin refras 

tarioa y requiere muy poco mantenimiento, permitiendo arranques y paradas 

bruscas. 

4.- El quemador del tipo II desarrollado por S.B.A., emplea solo -

una pieza refractaria consistente de un anillo de carburo de silicio en -

11! secci6n de co::ibust16n GUe se puede reponer muy fácilmente. 

Este presenta la ventaja de usar •etanQ, propano, u 

otras alimentaciones líquidas 

~te puede operarse tajo una amplia Tariedad de co.11 
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diciones lo que per.nite variar las relaciones de acetileno/etileno produ­

cidos 

El diseflo interno del quemador elimina puntos muer­

to& en los cuales podrían fonlllrse depÓsitos de carbÓn. 

PROCESO MOirl'!X:&TIII 

Factores Limitantes Específicos: 

L- Este proceso se lleva a cabo en un quemador del tipo II 3,B.A. 

modificado para operar a 60 psi y 2800.,, con un tiempo de reacción de 

o.coi seg. 

2.- Las condiciones antes mencionadas proporcionan las siguientes­

ventajas: 

Se recupera calor como vapor a baja presión, en cantidades e -

quivalentes a 20 x 10 Btu/tcn. de acetileno producido. 

El hollín 88 reDDJeve más récilmente de los productos puesto -­

que se hUllledece debido a la operación a alta presión. 

La capacidad del qua.ador se incrementa en un 400 $ con raspes 

to al quemador tipo II, S.B.A. 

Los costos de cc:mpresión son reducidos y los polímeros del se! 

tileno se remueven con gran facilidad. 

J.- La conbustión de los acetilenos superiores y compuestos aroma­

tices proporcionan una fuente de energía muy illlportante para el mismo pr~ 

ceso. 

4.- El amoniaco projuc1do se absorbe en metanol subenfrindc y, coE 

aideremos 'iue el :netanol es el solvente orgánico m.áa barato. 

PRCCESO PHILLIPS 

Factores Lim.itantes Eapecíficoe: 
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l.- Este proceso emplea un quemador tangencial desarrollado espe -

cialmente por la Phillips Petroleum Co., en el cual, aire y oxígeno por 

une pert< y fuel oil por otra se precalientan individualmente y se intro­

ducen a La sección de combustión del quemador refractario. Luego se in -

traducen los hidrocarburos axialmente que se mezclan Íntimamente con los­

productos calientes de combustión. 

2.- Este proceso opera bajo las condiciones muy favorables de alta 

temperatura, baja presión (aprox. atin.) y tiempo de reacción muy corto. 

J.- El uso de una alimentación seca elimina los problemas de hidr~ 

lisis del DMF que se emplea cano solvente selectivo, permite baje temper~ 

tura de operación en la sección de absorción, además de minimizar las caE 

tidades del D.M.F. en recirculación. 

PROCESO DELl!T-TAYUlR 

Factores Limitantes Específicos: 

1.- Alimentación restríngida a gas natural, pero con la ventaja de 

obtener acetileno de alta pureza (99.6 %), y gas de síntesis. 

2.- Se emplea un precalentador dise1:ado especialmente para obtener 

temperaturas superiores a las obtenidas en un precalentador tradicional,­

lo 4ue permite incrementar en un 9.5 % el rendimiento de acetileno en al­

gas de salida del qu81l18dor, reduce las cantidades de carbón formado en el 

quemador, no hay problemas de pre-ignición. 

J.- El sistema de purificación permite una alta recuperación Je a­

cetileno y reduce el mínimo la posibilidad de polimeri~ación. 

4.- El empleo de tres solventes en el proceso de recuperación y P1l 

rificación del acetileno no es costoso, YA que los tres son confiables, -

no corrosivos, de recuperación simple y económica y, de pérdidas muy pe -

quet.sa. 
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PRCCESOS DE C&RBURO DE CALCIO 

Factores Li.mitantes Generales: 

/ 

1.- Le inversi6n lnicia1 pera capacidades equivalentes es menor P.!!. 

ra los procesos de carburo de calcio que pera los otros procesos actual -

mente en explotaci6n eCllllerc1al. 

2.- Le sencillez del equipo permite UD control de producción rácil 

factible de disminuir o a1111m1ter la produeei6D según los requerimientos -

del momento. 

J.- El subproducto DO tiene mercado o es muy reducido. 

4.- La facilidad de almacenaje y transporte de la materia prima, -

permite instalar el equipo de obtenci6n de 11cetUeno en el lugar que se -

requiera. 

GA3IFICAIXE HUMEOO 
j/ 

Factores Limitantee Espee{tieoe: 

l.- Debido a 111 rormaci6D de puntos calientes en la mas11 de carbu­

ro, aste proceso solo emplease par11 obtener pec¡_ue!las cantidades de aceti­

leno; el au:nento de temperatura ea de aproximadamente )9.44•c por cada ~ 

16n da aeua/lb. de carburo de calcio. 

2.- Con el objeto de minimizar al mlxilllo la tormaci6n de puntos C.! 

lientes ae utiliza el carburo de calcio de polvo mu;y tino (14 ND). 

GASIFICADOR EN SD::O 

Factores L1.m1tantes Espeeírieoa1 

l.- Debido a que ea CODtllmo eate proceso tiene apl1oaei6n indua -

trial en gran escala. 

2.- !l. hidr6xido residual ae obtiene aaco, lo que lo hace ráeil de 

manejar, '1• aea que 1e Yellda o •• waln al cielo. 
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! 
3.- Para la obtención de acetileno en seco se emplea un lt. de agua 

por Kg. de carburo de calcio. 

- El calor generado se dieipa en gran parte por la vaporización-

a el agup,. 

5.- El equipo debe de purgarse con relativa frecuencia para extra-

er el ferrosilicio que generalmente va como impureza del carburo de grano 

grueso. 

6.- Para evitar el recalentamiento que disminuye el rendimiento d~ 

bido al carburo flotante, se emplea una rueda de paletas que introduce el 

carburo inmediatamente debajo del egua. 

GASIFICADOF. DE CA:l.BURO El; AGUA 

Factores Limitantes Específicos: 

l.- La cantidad de agua que se emplea es la extrictamente necesa -

ria para reaccionar con el carburo y eliminar el calor generado mediant&-

evaporación ( lt. de ague/kg. de carburo a 15 lb./in2 man. ) • 

2.- La cal que se obtiene como subproducto queda finamente pulver,! 

zeda por lo que puede usarse inmediatamente, sin tratamiento posterior. 

3.- El carburo de calcio con une riquezl!I del 80 % proporciona JOO-

litros de acetileno húmedo/Kg. a 15ºC y 760 mm Hg. 

PROCESO A .G.A. 

Factores LL~itantee Espec!ficoe: 

l.- Este prcceso es funcamentalmente intern.itente, por lo tanto P! 

re obtener un ritmo de producción aceptable se utilizan varios generado -

res en paralelo. 

2.- La posibi11ded que la temperatura se eleve más arriba de 70 ºC 

obliga e dieponer de elementos de control automático. 

J.- El acetileno prodnrl.:1) tie~.e un alto grado de humedad, por lo--
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que debe pesArsP ?Or secadores de almninagel. 
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FACTORES LIMITANT:!i E.SP:EX:IALES 

~lecci6n del Disolvente. 

En todas las plantas industriales pare separar ei acetileno fabri-

cado a partir de hidrocarburos se han usado une gran variedad de disolve~ 

tes. En la elección de un disolvente apropiado deben tenerse en cuenta -

muchas propiedades del !llismo, que se ernuneran a continuación sin indica -

ción de prioridad, po.es una propiedad que podría ser importante para un -

sistema de separación dado, pudiera no serlo tanto en otro sistema. 

Gran solubilidad del acetileno 
Buena selectividad 
Baja presión de vapor 
Moderado punto de ebullición 
No r•actividad con los compo­
nentes del gas pirolizado 
Buena estabilidad térmica 

Miscibilidad con el agua 
Buena estabilidad hidrolítica 
BaJa corrosividad 
Baja Toxicidad 
Poca vi !'cosidad 
Bajo punto de con~elación 
Bajo costo y facilidad de adqui­
sición, 

El alto poder disolvente para el ace~iler.o es de.:eable para dismi­

nuir al mínimo la cantidad de disolvente. En general, la circulación mí­

ni ma de disolvente se traduce en mínimo tameno del equipo de separación y 

por consiguiente costos mínimos de capital y operación. Incluso con alto 

poder diaolvente, la cantidad de acetileno disuelto no es muy grande, Aaí, 

la acetona, considerada buen disolvente del acetileno, a 25°C y con una -

presión parcial de acetileno de 1 atm. abs,, sólo disuelve une cantidad -

del mismo aproximadamente de 3 % del peso de le acetona. 

Se han hallado varios disolventes que disuelven !'Ulyor cantidad de-

acetileno que la acetona. En le tAbla sigutEnte, figuren algunos con indi 

cación de la solubilidad del acetileno. 

Como le concentración de acetileno en e~ g!IB pirolizedo ea baja, -

se canprime éste pare et:.menter la presión parcial del acetileno antes de­

poner en oontaco el disolvente con el ges, Sin embargo, la Société Belge 

L'Azote asegura que la solubi l idad del acet ileno en amoniaco l!quido, eJ4 

mina casi la necesidad de compresión, 
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Acetona 
Sulf6xido dimetilico 
Dimetilf ormat:rl.da 
N-l·fetilpirrolidona 
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HMPA, hexametil fostoramida, OP(NMe2>J 
bis-D'l:.fi>, bisdillletllamino-!Setanoromto 

SOLUBILIDAD * 
DEL ACETILENO 

20.g 
27.S 
31.4 
34.0 
47.0 
61.J 

* Volumenes de acetileno, ~edidos a OºC y 760 111!11 Hg, disueltos e~­
un ml. de disolvente, ~edido a 25ºC, cuando las temperaturas del -
disolvente y el soluto son de 25ºC y la presi6n parcial del aceti­
leno es 760 m:ll Hg. 

Const11ntemente se busean produetoa de alta selectividad pare sepa-

:-sr e! scet.ileno e~ est!ldo de gran pureza. Desgraeisds!:!ente, la selectiv1 

dad no es en ning-Jn caso del 100 %, pero la elección apropiada del disol-

•rente puP. ·1e ayudar mich!simo 11 la se¡>3rsci6n de acetileno de gran pureza. 

La selectividad se expresa por le relac16n de solubilidades. !In e-

jempo de le Lmportaneis de le selectividad es le separación del acetileno 

del etileno contenido en todas las mezclas de gas pirollzsdo. En le mnyo­

rí11 de loe disolventes de acetileno, la solubilidad de éste es de 6 a 8 -

to~tos le del et!leno e 25•c y a presión atmosrérics. Sin embargo, le re-

lsción de solubilidad es mucho oifs alta en ciertos disolventes. Así, en-

la dimettlforlllll~ida es 22.4 y en la he:xsaetilrosforamida es 21.7 • Por -

conslgutentos, cnbr{a considerar estos disolventes si el etileno fuera u-

na impureza crítica en el producto acetileno. La relación entre la solu-

bilidsd del acetileno y la de los canponentas menos aolublea del ges pir~ 

lizsdo aumenta al disminuir la temperatura del disolvente. 

Naturslmente, este hecho tiene sus 11.mitacionea económicas por loa 

requi~1stos de refr1gerac16n. 

La baja presión de 'Yllpor del disolvente •• deaeable pare reducir -

al m!nilllo la pérdida del d190lvente o para au eeparac16n de loa 6aeea que 
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salen de la planta de purificación. Por otra parte, es de desear un punto 

de ebullición bajo para disminuir la te:!lp'31"ature en que el disolvente ha­

de :' " ''}'Y»:ind er por ebullición el acetileno disuelto. Le no reactividad con 

el gas pirolizado es i:llportante pare 8Vitar pérdida ineeesaria de disol -

vente y ecU1tUlaei6n en el mismo de productos extranos. 

El disolvente circ;.il!i conttnua11ente por la planta de separación PJ! 

re disolver el acetileno del gas pirolizado y para lioerarlo luego como -

producto. Generalmente se usa calor psre desprendimiento del ecetiltno. -

Cono todo el disolvente es'fá sujeto r'!lpentiM-, ente s es te calentemiento,­

es importante que sea térmica~ente ast~ble. 

Dado que el vapor de s ¡pa cst-í presente en 'll ¡;as ;:- iro~ h(ldo je ~ 

ehos procesos de acetileno, el disolvente puede s~sorber agua o éa t~ lle­

gar a él inadvertida':lente por fu¡: 'l.3 del lado de :i ¡I>.ia o de v11¡:ior ·:le! e':;ui­

po de transferencia d'3 ca'.or. Por a11 ,~ es im¡'º ' ~ -~n '..o ·:¡uf'! el di so1v 'ln te -

sea miscible coa el agua y que no reaccione con ella. 8omo es muy difictl 

evitar el contacto de los operarios con el disolven t e conviene que ~ste -

no sea nocivo. Se necesita que tenes poca viscosidad psrs faciltter la -­

transferenoie de calor y el flujo. El bajo punto J e coneel ac ión ss de de­

sear como aelva~ardie en loa climaa rrfos y taM'tl. ~n per;;iitiré la refri~ 

racióa en donde se necesite, El bajo costo y l a facilidad de adquisición­

s on factores económicos evidentes. 

Como las c ircunstanc i e~ ~Jeden variar de una planta a otra, ce es­

pos \ble eeneralizar en cuanto al mejor disolvent e ~u e se ajuste • todos -

los casos, ni tl'ltnf'N'<') euelquier disol ,1ente encu ~ntra uso en todas las - -

plantas de acetileno de hidrocarburos . Así la s plan'..as BASF usaron p:-ilce­

ro -butirolactons y hoy empleen N-~etilpirroltdona. l.a SBA prefiere amo­

:iiaco car.to disolvente. La pl11n t a :fontecstini, en Italia, usa :netanol la -

plan~a 'Julff, en California, dtmotilror.llll~ida. Así, vemos que incluso loa 
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tipos de disolventes usados varían mucho. 

Elección del Sieter:ia de Separación. 

l'.ono los requisistos de pureza del acetileno son .bastantes altos,­

y como la separsci6n es una operación costosa, es muy importante adoptar­

el mejor diseno de un sistema de separación an cada planta. Por consizuien 

te los sist8!:18s de separación han sido objeto de muchas patentes. Siendo­

éstas las innovaciones más recientes a los procesos. 

Los procesos de separación puedan clasificarse en dos grupos. Uno­

eomprenda los procesos que emplean un disolvente pare realizar la separa­

ción del acetileno de los canponentea del gas pirolizado, . ~_ante de los 111~ 

nos como de los ~s solubles. El otro grupo je pro~esoa emplea dos o !!!l.s­

disolventes, En éste figuran los procesos en que se utiliza la absorción­

º la congelación. 

lU principio d• un solo :lisolvente tiene mu<::ho de reccr.i•mda'Jle 'en­

su favor. Reduce las necesidades de al!nacenamiento del disolvente y excl~ 

ye la posibilidad de contaminación de un disolvente por otro en la :nisma 

planta. Sin embargo, el uso de un solo disolvente a veces entrena dificul 

tades para separar el acetileno de otros conponen~es del gas piroli~edo -

con solubilidades similares a la del acetileno. Entre estos productos fi­

guran el metilacatileno, oleflnas de peso molecular intermedio y alcanoa­

residuelea del hidrocarburo original. Si el arrastre de estos productoa -

con el acetileno no supone di!icultodea en el proceso de utilización, el­

problns de su presencia no es importante; pero si tales blpurezas han de 

causar perturbaeiones, deben er.iplearse rnedic>s especiales pera eliminarlas. 

El mejor, es reducir la tenpel"at.urs del disolvente en un punto adecuado -

del sietenta pare aumentar tavora~le1:1onte la selectividad. 

tDs procesos que emplean doa o ~s disolventes per:niten regular m2 

jor la selectividad, co:- lo que ~',,¡J) r,nta la facilid1'd de obtención de ace-
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tileno puro. As!, por ejemplo, pera la separación del metilacetilano y de 

hidrocarburos más pesados, el gas pirolizado se pone primero en contacto­

con un aceite mineral de cierre, de buena selactiTidad para estos produc­

tos con respecto del acetileno, 7 despu&s con un líquido da gran poder dj 

solvente del acetileno y alta aelect1Tidad con respecto de los ccmponen -

tes del gas menos solubles. 

Un ejemplo de proceso de separación con un solo disolvente que ha­

encontredo aplicación industrial extensa es el ideado por le BASF reste~-

temente. 

/ ' O Un ej e!nplo de p:-oceso de aeperaci&i con dos disolventes es el de -

uns ple;-ita piloto montada por la tbiversidad de Texas en co:ijunción oo:i -

el proceso Schoch. Este proceso usa un aceite mineral de cierre pare eb -

sorber ~etilaeetileno e hidrocarburos !lll(a pesados. Luego se uaa un disol-

vente de acetileno pare ~eparar el producto acetileno de los componente~-

~enoe soJubles. 

Hay en uso otros dos procesos de separaci6n da acetileno que difi~ 

ren sefialada~ents de los ~~todos ncnbrados anteriormente. Uno de ellos es 

el usado en le actualidad en loa Ch91li.ache Werke Hiis, en Ale.'Jll)nia. El di-

3olve:ite utilizado es el egua. El gas pirolizado se comprime a una presi6n 

más alta que la no!""'!laL~ente emple.eda en las plantas que usan un disolven-

t~ orgánico y entonces se pone en contacto con al agua. El acetileno diauel 

to se recup~ra so~etie:ido la soluci6n a etapas de vac!o consecutivas. 

El proceso de separación SBA está disanado especialmente para usar 

amoniaco líquido c~o disolven~e. Cor:io el amoniaco reeceloner!a con el di6-

xido de carbono presente en el gas pirol1zedo, hay que eliminar el diÓxido­

de carbono antes de que el ge~ llegue •1 11111onlaco. El proeeeo eniplaa, ad• -

máa, algún disolvente orgá~ico para el1J:llnar por lavado previo la '!'114yor!a -

de loa acetilenos auperiores antes de la absoroi6n del acetileno por amoni1 

co líquido. Cono el acetileno es mu;:r soluble en amoniaco líquido, beata una 
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/presión moderada para la absorción. Este proceso de separación se usa en­

la planta disettada por la SBA en Carling, Lorena (Francia).- 1970- • 

La planta Wulff, de Los Angeles, California, usa un solo disolven-

te para la separaci6n de acetileno, pero tiene como rasgo peculiar la se­

psraci6n de los acetilenos superiores y otros hidrocarburos superiores --

por un primer lavado antes de lavar el gas pirolizado en otra columna por 

otra corriente del ?llismo disolvente para separar el acetileno. Le velooi-

dad del flujo del disolvente en la columna del pri:ner lavado ea mucho me-

nor que en la del segundo levado. Se separa el acetileno disuelto en la -

columna del prilller lavado. 

Selección de un Proceso. - ~ 

Actualmente todo el acetileno que se produce industrialmente en la 

Gran Bretana, y la 1!18yor!a del que se emplea en otras partes, se produce-

mediante el proceso de cerburo de calcio. En los Estados Unidos Única~on-

te cerca de un octavo del total da acetileno producido se obtiene por el-

procedimiento a partir de los hidrocarburos. La selección entre el proce-

so con carburo, y los diferentes procesos con hidrocarburos, depende de -

muchos factores, los cuales varían con la localización de la planta y con 

otras circu~stencias. La selección más económica de un lugar no es de nis 

guna manera necesariamente la mejor selección en otro lugar. 

Pera el caso de capacidades equivalentes la inversión inicial de -

capital en la planta de acetileno a partir del carburo es más bien menor-

que pera cualquiera de los procesos con hidrocarburos. Los principales --

factores en la operae16n del proceso con carburo en una gran escala sen -

los costo3 de ccquo, la cal, y la potencia el~ctrica. El Único subprodu~ 

to que se obtiene en el proceso es le cal apegada, y eeto generalmente --

tiene poca illlportancia en el co.3to final del acetileno, constituyendo un-

cargo relativamente pequeno en el proceso, ye que no se puede vender y d! 

be ser deshechedo, o en circunstaGcias favorBhles puede proporcionar una­

ro;uena genancia.z\' 
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El carburo de calcio tiene la ventaja de poderse almacenar y transportar­

rácilmente , de tal manera de que si se requieren pec¡ueflss cantidades de­

acet ileno en varios lugares, el carburo pueda tormarse en une localización 

central a escale econ6mica, o en un sitio donde el material y los costoa-­

de potencie sean especialmente favorables, y posteriormente puede trans -

portarse a las diversas localidades donde se consuma al acetileno. La -­

planta de gasificación del carburo ea relat1'Y111ll8Jlte barata, tiene tlexib1 

lidad en cuanto la capacicad de producción, 7 su operación es fácil de i­

niciar y de lnterru111pir. Por ctra parte, la planta para producir el acet,i 

leno a partir de los hidrocarburoa requiere de un constmo en gran escala­

d el acetileno en el lu~ar de la producción. 

Loe foctores variables mtfs importantes en 1s econanía de la oper~ ­

~ 1Ón -?e una plant.a de ocetileno a partir de los hidrocarburos, son e: ' º!. 
to de le carga de ali reentación, y el valor que alcanzan los subproductos. 

En el caso de los procesos de arco el&ctrico, y con alimentación de hldr_g 

carburos, el costo de la energía eléctrica es tamb!én de importancia pri­

~ordiel. El costo de la energía eléctrica por tonelada de acetileno en -­

los procesos da arco eléctrico, y con alimentaci6n de hidrocarburos, as -

de la lll1S1118 IDl!¡;n1tud que pare el proceso con carburo da calcio, de tal m~ 

nera qua la salec~16n entre é3toa, dependerá de otros factores diferentes 

a loa costos de la potencia eléctrica. En la planta P.Clle, 1s facilidad de 

disponer de una alimentación da hidrocarburo barata, y da ventas eeonérn.i­

caa de loe subproductos, tales cano el hidrógeno, el atileno, y el ncgro­

da humo, ee posible que P'Jdieran hacer que el proceso se adoptara con m­

jorae perspectivas que las del método con carburo. La política econé~ica­

da Al8!!18nia, que prevalecia en el tieopo en que se proyectó la planta, ~ 

también pudo haber influido en la selección. 

Diferentes est1!!18cionee da costos, en relación a loe procesos con-
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alimentación de hidrocarburos en los que se utiliza el arco eléctrico, -

han sido publicados, y en éstos parece ser que el acetileno puede produ -

cirse m~~ econ6micamente por estos procesos que por el método de carburo, 

aunque es evidente que para que esto sea as!, se deberá disponer de cargas 

de alimentación de hidrocarburos muy baratea, y los subproductos deberán­

ser utilizados económicamente. Es probable que le carga de alimentación -

más barata en cualquier parte sea el ges natural. Le facilidad de adaptar 

el proceso de combustión parcial con cargas de alimentación de gas natu-

ral, y la posibilidad de emplear totalmente el subproducto gaseoso y el -

nitrógeno en una planta mixta de amoniaco/metanol/acctileno, no de lue~r­

a dudes en la selección del tipo de proceso B.A.S.F. para e~plearse en --

lee regiones donde se encuentra el gas natural, tal cono sucede en el ea-

so del Estado de Texas en los Estados Unidos, y en el norte de Itelia.<()--­

Si le carga de alL'llentación con bajo precie es del tiro perát:!nico 

y con peso superior al del metano, y si es posible conbiner la planta de-
~ . tlO 

1 

acetileno con le de amonieeo/metanol, se deberá dar importancia el tipo -

de proceso repre~entedo por el procedimiento S.B.A. con quemador de ~ez -

les plantas de producción de acetileno, y la ce 

consumo del mismo, con otras plantes de productos quÍ!d.cos, tales coMo la 

de amoniaco o la del metanol, da lugar a integraciones econ6micas, si se-

utili2an completamente les capacidades totales. Ee necesario una gran in­

versi6n de capital en un período de tiempo relativamente pequeno, as:! co-

me le vente de loe diferentes productos. Les circunstancias que pcdr:!an -

favcrecer el tipo de proceso representado por el procedL'lliento Vulft, son 

probablemente la racilidad de disponer de une carga paraf:!nics de alimen­

tación barata, y que el acetileno ( o el acetileno/y el etileno) se pue-­

dan producir sin necesidad de la ccmbinaeión con la planta de amoniaco u­

otres plantas. E1 proceso \ilu~!'f no requiere de la sección pare le separa-
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ci6n del aire, y en consecuencia no se dispone de nitr6geno como subpro-­

ducto de desecho, mientras que el gas residual se reduce al mínimo cuando 

se le ~tili?.a en su mayor parte para el calentamiento del horno, y princ1 

palJDente en la producci6n del Tllpor de aga. Podr!a aún ser posible que -

el proceso Wulff se adaptara para consumir todo el gas residual que ae_o,!! 

tuviera en el interior de loe hornoa de calentamiento, en la producci6n -

del vapor de agua, y en los vástagos de las dquinas de compresi6n, con -

lo cual se obtendr!a un costo mínimo de la energía eltfutrica, y no se tell 

dría ningún subproducto para utilizarse en otra parte tuera de la planta. 

Como una alternativa, puede suponerse una canbinaci6n conveniente en la -

cual se utilice un tipo de planta con el proceso Wul.rt o- ü ~-~ -

-...oaa, en el cual el hidrocarburo de alimentación sería reformado pare la -

producción del gas doméstico, y al mismo tiempo existiría la venta del a­

cetileno. El gaE doméstico y el acetileno se producirían entonces como -­

subproductos en la mislll.!I planta. 

La es timación de costos del acetileno que se produce por loa dife­

rentes proceso5, Únicamente se podría determinar en forma adecuada si se-­

dispone de la local1 7-eción y de todas las clrcunatanelaa pertinentes. 
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C A P I T U L O III 

CAP ACID A D DE FABRICACION 

Y X E R C A D O 
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CAPACID~D DE FABRICACION Y MERCADO (6J) 

Artes de iniciar el desarrollo normal de este capítulo, be de acl! 

rar que a pesar de haber hecho una amplia y minuciosa investigación bibl~ 

gráfica y directa, no me fue posible actualizar los datos contenidoa en -

él. y no queriendo alterar cifras ni fachea con datos imprecisoa he desa-

rrollado el capítulo con datos reales de 1953, a 19_9./( y estimadoa a l~. 

La falta de datos actualizados se debe principalmente a que al acetileno­

dejó de tener la importancia que tuvo desde la post-guerra hasta 1965 co-

mo lll8teria pri:lla al surgir sustitutos o métodos alternativos con mayores-

ventajas ( fig. J.l ) • 

El estudio es exlusivamente en base a los Estados Unidos de Norte-

américa debido a que en México es materialmente emposible obtener datos -

por la poca o nula colaboración de los indus "riales a esta clase de inve~ 

tigaciónes; además de que no hay literatura en dependencias gubernamenta-

La capacidad de fabricación y consumo de acetileno en loa Estados-

Unidos he aumentado enormemente desda la Segunda Guarra Mundial. Todas -

las plantas da acetileno de hidrocarburos han sido construidas a partir -

de entonces y la capacidad de fabricación da carburo de calcio también ha 

aumentado significativamente. 
4 =-

··-l> J En 19J5'-hubo una producción y consumo estilllados en 1,160 millones-

de libras de acetileno. Aproxillladamente 140 millones; es decir un 12 %,-

se consumieron en soldadura y cortes de metales; de este subtotal, alred~ 

dar de 20 millones de libres se emplearon en sstilleros, rerrocarrilas y-

establecimientos similares ~ue emplean generadores portátiles. Se espera 

que el subtotal que emplea estas industrias no químicas perman•~ca inva -
¿f--

r iabla durante los próximos 5 anos ~ t 5 4 } 

lxista por otra parte cuatro principales usos del acetileno y otrds 
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usos ~enores; ·;rirtual:iente el acetileno en todos sus mercados se está en-

frentando con la creciente ccmpetencia de ;¡¡,sterias primas alternas cooio -__ ., 
se muestra en la fig. 3.1~jEntonces, a pesar de los sustanciales incremen 

toe en la producción de los derivados químicos pera los cuales se utiliza 

el acetileno cano materia prima, se creé que la cantidad de acetileno no-
1 c-¡qo \ 9 'CF 

consumida por la industria química en 1-910 será aproxL'll8damente la de 1'963: 

sin embargo, puede haber cambios importantes en al empleo de los varios -

productos químicos individuales, por ejemplo el coosUJ!lo de acetileno pue­

de decrecer en algunos usos a incrementarse en otros (ref. tabla ·~.l, fi~ 

.~.2) • 

I. Monámero de Cloruro de Vinilo 

Acetileno HCL VCM 

Vs. 

Et lleno - Cloro VCM HCL 

Et lleno ECL VCM 

II . Acr11oni trilo 

.Acetileno HCN Acrilonitrilo 

Vs. 

Propileno Amo:-iiaco Acriloni trile 

III. Neopreno 

Acetileno RCL Neopreno 

Vs. 

Euta::lieno Cloro Neopreno 

Vs. 

IV. ~oné:nero -je Acetato de Vinilo 

Acetileno Ac. Acético ~onámero de A~etato de Vlnilo 

Va. 

Etileno Ac. Acético Honómero de Aceteto de 'li ::ilo 

Fig. ~.- :{ATERIAS PRIMAS ES CCMPETE!CU CON EL ACETI!.EllO • 

1 ·{ 
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i' \'i'.f,.... ·O 

T3bla J.1 ~-!creados para U.S. Acetileno - 1965 y 1970 

!'i!onó~at!ro de clorll!",:) da viililo •.• •• 
Acriloni trilo ..................... . 
:~eopreno . ....... ,, .................. . 
lfo::lÓ'nero de acetato de vinilo •••• , 
Otros cisos químicos ••••••..••••••• 

Subtotal: Usos quí:nicos •••••• 
Usos no químicos ••..•.••••••• 

:Hilcnes Je m-r-a_s ____ _ 

1965 1' ¡~\- 1970 

350 
200 
180 
140 
150 

1,020 
140* 

280 
120 
250 
170 
180 

1,160 1,140 

*Incluid!ls 20 millone::i de libras/ano pro<lucidas por genersdores 
portátiles en astilleros, ferrocsrt'iles y establecimientos simila­
res. 

Los CU!ltro 1isos mayores del acetileno ccnsu.'llen el 85 % del acetil! 

no e:npleado en síntesis qu{:nica; estos cuatro productos principales 3on -

monómero de clorovinilo, acrilonitrilo, neopreno y monó~ero de vinil ace-

tnto. 

L!i tabla 3;-:2 :nu.0 :;tra el con3umo unitarfo ·-le ncetileno en la manu -

fa~tura de varios productos qu!~i~as. 
1 

Tabla J.~ Consuno Unitario de Acetileno 

Lbs. de 3cet Ueno consu;,,~:hs -
por lb. de pro<lucto quími:oo '!!::J. 

_____ __,f.l.__f_m~i~c_o~s----------'n~u~f~o~.c~t~,u~r~a=...;;.•~o""--~----
Acrilonitrilo..................... 0.60 
lleopreno.......................... O. 70 
Percloroetileno................... 0.17 
Trlclcroetlleno................... 0.21 
Monó~ero de vinil acetato......... 0.33 
Monómero de clorovinilo........... 0.44 --------------------:-=;:¡-.---
Otros usos qu:!micos l)Onsu".'lieron el 1%S, 150 m!.:'..lones de libr3s de 

acetileno y se cree que consu!:J.ir!Ín lSO millonos rle libra3 en 1970. 

Lns mayare~ consumidores de acettleno on esta categor{a son el tr1 

~laro~t~leno, esteres acr!lico3, y vari~s productos químicos Re?pe. El 

tricloro se en_"renta co'.1 la dlffo~l compete:icia do las Liiportaciones, y 'º 

lou ncrilatos v{~ acetUeno ¡:::c1eder: e:ic~rar "'na -liffoil ccnpetencia contra 

!a :iunva iiínte:ils ba~ade en la ruto jel propil~no: 102 doarlvados Reppe -

dA~ SCt)tileno tienen Un (u""~uro f!":):'.'l~.-.,8·10r e71 el ~ercedo.~t--~ 
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--- t; Estos datos muestran un incre::iento permanente en la producción de-

acetileno con una producción estimada de 1,160 millones de libras, aproxj 
\ CCf~ 

r.iadamente el doble que en 1,%~; durante este mismo periodo la producci6n-

de acetileno a partir de hicrocarburos se ha incrEllllent~do casi cinco ve -
<1 ;) 

ces hasta alcanzar 550 millones de libras por ano, fig. J,4' · 

Los fletes totales de acetileno inclu!das las ventas, han oreeido-

muy poco en los a!!os reciente~ .,- constituyen alrededor del 56 % de h prs 
· ~ \ ,' ' 1 '\, ,,_. 

ducci6n de acetileno en 1~5 contra 75 % en 1915. Esta declinación en el 

porcentaje es un resultado del increr.iento en la producción de acetileno -

a partir do hicrocarburos, el cual es virtualmenti;i empleado en su totali-

dad en la mis!llll planta e:i que se manuf!!ctu:-a. ( los flete3 totole;; foclu­
,¡. í 4 '-:: 

yendo ventas y transferencias entre c0t:1pan!as .- Fig. 3.4 y 3.5. 

Co1110 un poeo m:ls d'31 50 % del acetileno prod11cido en los E.E.U.U.-

se obtiene aún por la ruta del c:irburo de calcio, deben :le consi1er'!rsa -

los factores eeonónicos de producción tanto a partir del carburo c01110 de-

los m6todos que eraplcan hidrocarburos. Un factor de capital ilnportancie-

en el consUl!lo futuro de acetileno es la competitividad del acetileno con-

tra el etileno cor.io materill prima. 

A PARTIR DE CARBURO 

Loa costos de manufactura estilllBdoa del eeetileno usando earburo -

de calcio cor.io 111~teria pri:na varían algo en la literatura; sln e!!lbargo, -

una cosa está clars1 A nivel de costo de energía ten bajos como )mlls./ 

Kvh, el ~eetileno obtenido a partir de carburo de calcio no puede coope--

tir ~obre una bese de igualdad con el acetileno obtenido a partir de h1 -

drocerburos. Se estima que se requiere un precio para el acetileno de al- , 

rededor de 13 $/libre para justificar le construeci6n de una nueva planta 

de producc16n da eeetileno e psr~ir de carburo de calcio. 
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Se h!ln publidado un gre!l :-:Úr. ·3ro de artículos en los cuales los co1 

tos 1e ~a nufecture del acetileno se estiman en centésimas de centavo por-

libra. Sin embargo, co.'!lo -nuchos fa'Jricantes de acetileno da los Estados-

Unidos han visto por sí mismos en sus plantes, le única maner9 de estimar 

los costos del acetileno y precio de venta que se requiere con a?roxi:na-

clones de un centevo, es e:rn'll:.nar los registros y operaciones de algunos-

de los productores de scetileno a partir de hidrocarburos. 

FUTURO ECONOHICO ( 5 5) 

El futuro de la industria del acetileno es muy incierto e cause de 

le incremf!ntada competencia ·ie o~.ro s m::iterias pri..-nas tale:< cono otileno,-

prop~leno y butadieno. El ecetileno obtenido a partir de carburo ja ~al-

cio es sustancialmente m.fo caro q'.le el que se obtiene ·je hidrocarburos; -

vonien':.e del carburo ir!Í declin~rr!o ¡;T!lduab1ent<.i. Esto ;:•u&:le obs ervorse -
. ~, , 

en la tabla ).J. Sin e:-il:>orgo, si se demuestra que las nuevas rutas p11rs-

le o~tonción de neopreno, y eoet11to de vinilo son más bareta3 que la has-

te ahora usada ruta del acetileno, l e pro<l'.lcción de acetileno caería más-

rápido que lo previsto. 

Las plantas :le proc"'1cc1Ón de scetileno e partir de hidrocarburos -

tienen precios comp!lretlvem!lnte bajos por 1o q'.le se puede anticipar q'.le -

e ~ tas plantas continuarán operando, sl aenos- hasta 1970. De hecho se pr2 

yecta un l tgero incrimento en la producción de estas ;:;lentas sobre la su-

~"~c;\,. lÓn je que a l gu na s de las e:dstentes :;.3 a~plier.. No se espera que­

se cons.,ruyan nue"Tl!S plantas en el perl.odc .1965-1970. ( 1 ' .¡? ,-~ . -,(, ., 

Se cree :¡ue lo pro~'.lcción de J..~~Ó0s~r't0ae 111.0 11lillonee de libras, 

600 millones de e9tas pro7endr.Ín :le hidroc9rb ,1ros y 540 r.úllones de carb_g 

ro de calcio. ·) 
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INNOVACIONES TECNOLOGICAS 

La creciente demanda de acetileno trajo consigo la aplicación de -

descubrimientos hechos por Betheict ea 1862; que obtuvo acetileno a par -

tir da hidrocarburoe, pero no f'ue sino hasta mediada la Segunda Guerra --

Mundial qua dichos descubrimientos se aplicaron a loa procesos industria­

les para la elaboración del acetileno. l partir de 1944 a la fecha han -

surgido nuevso procesos y otroa han sufrido innovaciones sin que al f'und~ 

mento del proceso cambie. 

J Las innovaciones tecnológicas más importantes se han efectuado en-

los ¡irocesos de obtención da acetileno a partir de hidrocarburos; ¡ ~e ne-

ralmcnte orientadas a obtenor un rendimiento máximo de aste producto. E~ 

tas innovaciones :1an refo!"lllBdO principalmente los hornos da crackine y el 

sistema da separación y purificación. 

4.1).- Los Chll11lische Kerke Htrls, he probado un IJUavo método de se­

paración da acetileno. El disolvente utilizado es al agua. El gas piro­

lizado se comprime a una preeiiñi mis alta que la normalmente empleada en-

las plantas que usan un disolvente orgánico y entonces se pone en contac-

to con el ague. !l acetileno disuelto se recupera sometiendo la solución 

a etapas da vacío consecutivas. 

El agua con el acet ileno disuelto se pesa por una serie da cámaras 

de expansión que funcionan a presiones da 2.6, 1.0, 0.15 y 0.05 atz.1. aba. 

respectivamente. El gas procedente de la primera cámara, qua solo conti! 

ne 45 % de acetileno, se vuelve a ccaprimir y se envía nuevamente a los -

compresores para su recirculac16n. Loa gasea procedentes de las otras cí 

marsa se mezclan 7 for:nan un gas con 97 % de acetileno 7 hcm6logoa. 
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El diacetileno y sus banólogos, como el metilacetileno, son separ¡ 

dos por procedimientos de licuación y fraccionsmiento a baja temperatura, 

empleando amoniaco l!quido cano refrigerante. 

Con este procedbrlento de purificaci6n la Hüls obtuvo un rendimie!! 

to de acetileno en 100 Kgs. da gas alimentado de 

45 Kg. de Acetileno 

9.2 Kg. de Etileno 

5.J Kg. de ~gro de Humo 

142·5 m.cu. de hidrógeno puro 

4.2).- La Wulff Procese Co., en su nueva planta en los Angeles, C~ 

lifornia, ha usado un nuevo sister.ia de separación y purificación del sol­

vente en su proceso; la D.M.F. (4J) 

La separación por destilación de la D.M. f . y el agua utilizada en­

el proceso, se lleva a cabo en dos colu:nnas ( coluro..~a I y II de la fig. -

4.2). Estas columnas astan colocadas de tal manera que de hecho constit~ 

yen una sola colu:nna; el vapor del domo de la columna I se alL~enta al -­

fondo de la colUJllI18 II y la D.M.F. del fondo de la colUJ!l!la II es bombeada 

al domo de la columna r. 

Se alimenta vapor al domo de la columna r. Un condensador de un -

paso enfriado con agua colocado en el dano de la columna II mantiene un -

reflujo parcial. El ~oido fórmico que se forma se concentra en el fondo 

de la colu!l!Ila I; para evitar que alcance una concentración muy alta y Pu.! 

da regresar con la D.M.F., se extrae perÍodicamente la solución del fondo 

y se recircule el tanque de recuperación de solvente, Este procedimiento 

mantiene la concentración de ácido fórmico a alrededor de 1 % en el fondo 

de la colUlllDa r. 
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La D.M.F. se extrae ceno npor aproximadamente en el nivel del se­

gundo plato teórico de la columm I (una separación de 4 plgs. en el •P~ 

que permite est.a extracción). late npor de D.M.F. se condensa para al.Jl!I 

cenar lo. La D.M.F. es transparente ccmo el agua y contiene manos de 0.01 

% de ácido fórmico 7 menos da 0.3 % de agua. La caapenaaci6n requerida -

por día se ha calculado en .36 galonee pera una planta qua produsca 20,000. 

000 de libras por día de acetileno. 

4.3).- Recientemente la B.&.F.S. ha probado un proceso da separa -

ción con un solo disolvente (fig. 4.3) que ha encontrado aplicación indu! 

trial extensa. <4•) 

El gas afluente de los cODTel"tidorea alimenta el sistema de separ¡ 

ción en A. Es entonces comprilllido en B y entra en el abaorbedor c. Aquí -

se pone en contacto , a contra-corriente, con el disolvente agotado y trío 

que entre por le tubería D. Loa ccmponentes de baja solubilidad se di -

suelven sólo en pequefte cantidad; por e1lo salen en la corriente de sali­

da E., El acetileno y otros ccaponentea que tienen una solubilidad igual o 

mayor que la del acetileno se disuelven casi por ccapleto. La solución -

abandona la colll!lllla C, por el fondo y entra a la columna G, que trabaja a 

una presión ligeramente superior a 1a at.111e11f4'rica. En esta columna la so­

lución se evapora instantáneamente y se el1miml en parta las impurezas m.1 

nos aolubles. Ademls, la solución ea despojada por medio de una corrien­

te de gas de recirculación, rica en acetileno, que entra por la tubería J. 

La operación de despojo actúa ademla eliminando de la solución otros com­

ponentes menos solubles. El gas pasa por la tubería 1 7 entra en le toma 

del compresor B. La solución que abandone la colUlllZUI G retiene as:! en s2 

lución el acetileno y otros componentes de igual o lllllyor solubilidad. Se 

caliente esta solución y pasa a la parte alta de la columna H, que traba­

ja a una presión lo suficiente:nente mla alta que la atmoaf4'rica para for­

zar el gas da salida a pa•ar por la tubería J y por la columna ~. 
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La solución pasa en seguida a una secci6n más baja de la columna H; en la 

cual se eliminan los componentes del gas por vacío y compresión hacia la-

parte alta de la columna. !Sta separa del disolvente la mayor parte del l. 

cetileno con loa component~s de solubilidades similares en el disolvente. 

~n el disolvente quedan los componentes cu:ya solubilidad es sustancialmea 

te más grande. En el diagrama de la operación no se indica una nueva ope­

ración de despojo para eliminar del disolvente los componentes más solu -

bles, después de la cual el disolvente despojado recircula por la tubería 

D, stravieza el equipo de refrigeración y regresa al absorbedor c. 
El gas que sale de la columna H por la tuber!a J es principalmente 

acetileno y otros componentes de soltibilidad similar, acompa!lado de pequ! 

ftaa cantidades de componentes más solubles, entre ellas el diacetileno y-

vinilacetileno. Loa hidrocarburos superiores son en gran parte disueltos 

y separados del acetileno en la sección inrerior de la columna G. El BC! 

tileno que se extrae como corriente lateral por la tubería L es lo bas -

tanta puro para ser utlli~ado en muchos procesos de transformación. Sin-

embargo, las cantidades muy pequenss de diacetlleno y otros componentes­

pueden reducirse aún más por lavado con una pequena cantidad de disolve,a 

te agotado en la colUJllrul M. La B.A.S.F. asegura que partiendo de un gas­

plrolizsdo en el proceso de combustión parcial con un contenido de 8% de 

acetileno, el producto final tiene la composición indicada a continua --

oión: 

Porcentajes referidos al 
Componentes Moles % en el gas 

bruto 
Ac"?tileno 
Bioxido de Carbono 
Etllono 
OxÍ eno 

co 
Hidr6r;eno 
~s9. ¡ propad1eno 
Nltrogeno 
V1n1lacettleno 
Di!icet 1leno 
Benceno n.1 

producto seco 
Moles % en el acetile­
no produgido 

99,5 
0.2 

º· 
0.02 
0.005 
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4.4).- La universidad de Texas en conjunción con el proceso Sohoch, 

instaló en una ?lanta piloto un proceso de separación con dos disolventes 

act1¡al:nente en o.so comercial, fig. 4.4. Este proceso usa un aceite mi~ 

ral de cierre para absorber metilacetileno e hidrocarburos m.ts pesados. -

Luego se utiliza un disolvente de acetileno para separar el producto ace­

tileno de los componenetes menos solubles. Tomando por referencia la fi­

gura, vemos que el gaa pirolizado comprL111ido es lavado en una colU!l?la con 

aceite, en condiciones tales que se elimina el 98 % del metilscetileoo 

del gas, además de sustancialmente todos los hijrocarburoa superiores. 

Después de la evaporaci6n instántsnea, le solución en !lceite ea despo~-3da 

primero con ¿;es de al1men+,aci6n sl conYert ~dor y luo;o con ¡;;'ls ·:le :losocho 

de la planta de separación. La pequefla cant!da::! -:le acetileno disul!lto en 

en el aceite sale por despojo de éste co~ el gas original y de este mcdo­

!l'3 a;:irovecha. 

El gas comprimido, libre de la lll!lyor parte de los hUrocarburos 3.l;! 

pertores, pasa por un pequeflo absorbedor que contiene carbón activo psra­

el iminar de él los vapores del aceite del lavador arrastrados. Seguija~e,ll 

te el gas compri;nido pasa por la columna de lavado con disolvente, en do,ll 

de se pone en contacto a contra-corriente con el disolvente dimetilforr:ia­

mida. El acetileno del gas pirolizado se disuelve, conjunta~ente con pe -

quenas cantidades de los otros componentes. La solución ~ue abandona la -

colu.~na es evaporada por expansión répida y luego pasa por una columna en 

la que es despojada con acetileno producto recirculado a una presi6n leir.2 

rsmente superior a ,-ª atmosférica. La temperatura de la solución que en -

tra en el despojador se regula de nodo que el scettleno pars el despojo -

pace por la columna esencialmente stn disolv~rsa. La er¡cansión instsntá -

nea y el despojo separan do la so~·;ción los productos menos solubles que­

el acer,ileno. El gas que sale de estas dos operaciones es recirculado ea-
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mo lo indica la fig"Jra 4.4, por un pequeno CCJctpl'esor auxiliar y pasa a la 

corriente pri~cipal de gas que entra al lavado por disolvente. Tal':lbién -

podría ~acetse pasar por un enfriador o por carbón absorbente para recup2 

rar los vapores del disolvente y desde allí ser aspirado al compresor - -

principal. La soluci6n que sale de la colmma de despojo pasa al rectiti-

eador del disolvente, en donde se recoja por destilación el acetileno di-

suelto. En ls tabla siguiente se indican las campoaiciones del gas bruto-

pirolizado y del acetileno obtenido como ;>reducto del proceso de separa -

c16n. 

Porcentaje referido al oroducto seco 
Conponentes 

~otano ••...•••.••••••• 
Acetileno ••••••••••••• 
Etilenc •••••••.••••••• 
Etano •..•.••.• . ••••••• 
~etil ~cotileno ••.••••• 
Propano • • ••••••••••••• 
Propa no ••••••••••••••• 
Dlacetileno •.••••••••• 
Vlnilacettleno •••••••• 
l,3-3utodieno ••••••••• 
B'~tcno$ ••••••••••••••• 
Butsnos ••••••••••••••• 
C5 o alcanos 
5uperiorea •••••••••••• 
Bi6xido je r:arbono 
Hon6xiio de carbono ••• 
H11~6~eno ••••..••.•••• 
Di!rrn t Uf on:wmUa .•••••• 

~oles % en el gas Moles % en el 9-

bruto acetileno prot-!.<;:.i~= 
J9.7 
11.9 
0.9 
J.7 
0.5 
o.06 
l.J 
1.2 
0.5 
o.06 
0.09 
0.2 

0.4 
1.4 
l.IJ 

37.2 
0.060 

99.J 
0.1 

O.IJ6 

O.'Jl 
o.a1 

O.'J2 
o.06 

0.1 
O.J 
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4.5).- El eoOTertldar de dos etapas ideado en Bélgica por la Soci! 

té 9alge de L1Azote (S.B.A.), fig. 4.5, ha sido instalado en escala indu! 

trial recientemente en una planta en IPrancia; con una Teloeidad de produe 

eión de 1270 l[g./br. de un total de etileno máa acetileno. La ali.menta -

eión pirolizada ea 111eta110; el contenido de acetileno en el gas pirolizado 

seco es de aprorlmadamente el 10 ~ • l 4ll 
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CO~LUSIONES Y ~OMENDACIONES 

1).- La obtención ccmercial de acetileno a partir. de tracciones -

del petróleo, es realtivamente reciente. Hasta 1950 en Estados Unidos de­

Norteamérica se obtuvo casi. exclusivamente a partir de carburo de calcio, 

aunque ya desde 1940, en Al81118~ia se produjo comercialmente por el proce­

so de •arco eléctrico•. 

En loa anos siguientes, al aumentar la demanda de sus derivados se 

desarrollaron varios procesos ccmercialea y la producción de acetileno de 

origen petroquÍllico aument6 cons~_l!ra_b~emente. 

Esta situación se presentó principalmente por aumente en la deman­

da de cloruro de vinilo, acrilonitrilo y neopreno, compuestos que hasta 

recientemente solo se producían ccmercialmente a partir de acetilene. 

Teniendo en cuenta ademé~ que este hidrocarburo reacciona rácilmes. 

te con cloro, ácido clorhídrico, hidrógeno, agua, ácido cianhídrico, ges­

de s!nteeia, etc., se podría pensar en la instalación de toda una indus -

tria química utilizando como materia prima acetileno, exclusivamente. 

Sin embargo, de todo eate estudio se ha llegado a la conclusión de 

que la ditioultad principal del acetileno, ea debido a que 11u formación. -

comparada con las de loa de!llla ?lidrocarburoa ea la rnle endotér'lli~a_g por -

consiguiente, ' el consumo de energía en su síntesis ea muy - ~~.¡¡vado..., y su -

costo de obtención disnrlnU:Y• notablemente sus poaib1lidad11a· -.Je eomp_l!_t~n -

oia con otros hidrocarburos. \J · <" ··' ' ~· '· I 

Por esta situación, se esperaba que para 1970 (así !'ue) la expan -

ción en su producción declinara, aobre todo considerando que sus princip! 

lee derivados se pueden obtener más econó:nicamente de otras materias pri-

Su triple enlace lo hace :miy atractivo en la obtención de vinilea, 
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neopreno y acrilonitrilos, ya qua no se obtienen subproduc.!_~. y las reac­

c ionaa de síntesis se efectúan r'cilaente 7 a baja temperatura. 

Sin tener en cuenta su costo de producción, en general el acetile-

no es más ventajoso que el etileno o el propileno en la a!ntesis de cm -

puestos Ano saturados". pero no ¡;iaede cOlll¡petir en la obtención de compue,1 

tos •saturados" como el acetaldehido, etanol y propanona. Por eupuesto,­

en la elaboración de moléculas más ccapleJss, caao el neopreno, ea más -

conveniente usar eo:no materia prima butadieno, h1droc3l"buro de estructura 

semeJ•nta a la del producto final. 

Esta eo~petencia necesarilllllente limitará la demanda de acetileno,-

ya c:.ua i?lalusiva d ds costoso el obtenerlo a partir de carburo da cal -

cio. Solamente una reducción en el costo del acetileno hará alllll8lltar su-

empleo como 1111teria prima petroqu!mica e inclusive podría pensarse que -

llegue a usarse como combustible, mezclado con hidrógeno, en regiones en-

donde no se dispone de gas licuado. lato no se logrará si no con el des~ 

rrollo de procesos que tengan un rendimiento 100 % de acetileno (basado --·---
en carbono) y menos costosos qua los actuales. De otro modo, en loa aftoa 

próximos es dudosa la construcción de nuevas plantas de acetileno a par -

tir de fracciones del petróleo, especialmente en los latadoa Unidos de --

Norteamérica. 

2).- La '11ayor!a de las inatalacionea indU&1trialea de elaboración -

de acetileno usan cO!llbus tión incompleta de 1118tano con oxígeno. Los prin-

cipales procesos de este tipo llQD loa desarrollados por la Badische &ni -

lin & Soda Fabrik (B.A.S.F), Montecatini y la Sociétá Bel.ge de L'Azote 

(S.B.&.) Todas éstas presentan diferentes aoluciones técnicas pera el 

reactor y para la purificación de lo• gasea obtenidoa. 

J).- Del analiaia de todoe loa proceaoa de obtención • partir de -

hidrocarburoa, como pod8111oa obaarrar la 11111nutactura ea eaancialmente la -
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mis111a, basándose en tres secciones que son: sección de pirólisis, sección 

de enfriado y la sección de separación y purif'icación del acet'ueno. Sie!l 

do en esta última sección donde se han llevado a cabo las modif'icaciones-

e innovaciones más recientes a los procesos. 

a).- Un buen sistems de separación y purificación evita la pérdida 

de solvente, generalllente de alto costo. 

b).- Se logra acetileno de alta pureza, necesario para sus sínte -

sis. 

c).- La superación de los tendi.~ientos actuales, equivaliendo a e-

lavación de la capacidad sin tener aumentos en al equipo da operación. 

4).- Este estudio ccmprendiÓ los procesos existentes en actividad-

industrial, por aso mismo se consideró la técnica de elabor!ción a partir 

de carburo de calcio. 

a).- Cabe recordar qua en México todo el acetileno producido es a-

partir de carburo de calcio. 

b).- La producción bruta de acetileno en México en l97J rué da - -

3,500 toneladas/ano, lo qua abastece plenamente al marcado nacional, no -

habiendo i:nportaciÓn ni exportación de materia prima ni da producto alaba 

redo. 

c).- El precio del acetileno a partir de hidrocarburos necesaria -

menta tiende a elevarse debido a la crisis petrolera. 

RECOMENDACIONES 

Por las conclusiones anteriores se reco:ni.enda: 

1).- La facilidad de adoptar el proceso de combustión parcial B.&. ---
S.F. con carga de alimentación de gas natural y la posibilidad de anplear 

totalmente al subproducto gaseoso y al nitrógeno en una planta mixta de -

amoniaco/metanol/acetileno; no da lugar a dudas en recomendarse este pro-
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ceso para emplearse en regiones donde abunde gas 1:111tural. 

2).- Reconsiderarse la producci6n de acetileno a partir de carburo 

de calcio. 

J).- En caso de un aumento en la demanda de acetileno en el merca­

do mexicano: 

a).- Intentar una expanción en laa plantea en operación, pues con­

ellas actualmente se cubren loa requer1mientos. 

b).- Si se hace lnsuf'ieiente, hacer un estudio máa profundo de las 

necesidades pare construir nu8"t'8s plantas. 

c).- Un minucioso estudio de las materias primas existentes y una­

perfecta elección de ella para elegir el proceso e seguir. 

d).- Dades las características del país, es recomendable adoptar -

una tecnologie suflclentsnente avanzada y flexible, con el objeto de apr9 

vechar los recursos naturales existentes. 
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