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INTRODUCCION 

La gran cantldad de productos derivados del Petróleo._. lo han -

convertldo en una gran fuente de riqueza, por Jo que es Innegable la gran 

trascendencia que tiene en la vida actual<> Lo anterior se hace patente -

con la renovada lmportancla que han adqulrldo los países productores del 

llamado 110ro Negro' 1
1 sin embargo. el desarrollo de la tecnol<XJía para su 

mejor aprovechamlento constituye un fuerte reto para aquellos países que 

teniéndolo. carecen de recursos para crear una tecnol<XJía propia. 

México; país en vlas de desarrollo_, ha puesto especial Interés 

en el estudio y la apllcacl6n de mejores técnicas de Refinación y Petroql!_f 

mica obtenJendo buenos resultados, pero el gran volumen de capital que 

se requiere para llegar a la solvencia tecnológica lo obllga a seguir lmpo_r 

tando tecnol<XJfa de los países altamente desarrollados sobre todo en el -­

campo de la Petroquímlta. 

En este campo;.- la producción de derivados aromáticos y muy 

especialmente la del Estlreno_, ocupa un papel muy Importante, debido a 

las múltiples aplicaciones que se han encontrado del monómero en la m~ 

nufactura de los Plásticos, Resinas y Hules Sintéticos. 

Se puede decir que sJ México fuera autosuflclente en la pro-­

ducclón de Mon6mero de Estlreno, no solo se Incrementaría el desarrollo 
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Industrial del paíst sino además se evitarían sangrías económicas por CO.!J 

cepto de Importaciones, ya sea de materia prima o de productos elaborados~ 

Este estudio tiene por objeto, establecer las ventajas y desven~a 

jas de los diversos procesos existentes para la obtención Industrial de Mo­

nómero de Estlreno, con el ffn de encontrar los más adecuados a nuestro 

país~ para lo cual se cubrJrán los siguientes puntos: 

1) Descrlpc~ón y análisis de ios ¡procesos .. 

. 2~ :Estudlo-Oel desarrollo de capacidades de plantas y economías 

de escalas. 

3) Comparación de los procesos, anallzando las causas de mo­
dificaciones a la tecnología existente. 

4) Análisis de la situación actual y futura de la producción -

de Estlreno en México~ 

Se escogió a los Estados Unidos de Norteamérica como referen­

cia para el estudio debido a la Información con que cuenta, de la que des­

graciadamente. carecemos en México .. Cabe recordar que la única planta 

de Estlreno .e.ti el país se encuentra Instalada en la Refinería de Ciudad 

Madero, Tamps. con una ,capacidad de 30 mU toneJadas anuales. 
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CAPITULO 

PROCESOS EXISTENTES 



[ 
\ 

P R OC E S O S E X 1 S TE N TE S \ )e_ [::_, Í ·. r e "" _, 

[ El Monómero de Estlreno, se puede obtener por muchos proc~ 

dlmtentos como son: 

Deshidrogenaclón de Etllbenceno. 

DeshldratacJ6,n í:le AJcoholes. 

Plrollsls del Acetlleno. 

Plrollsls de Hidrocarburos. 

Como subproducto en la Plrollsls de Hldrocarburos. 

De los procesos anteriores'- solamente la Deshldrogenaclón de 

Etllbenceno y la Deshidratación de Alcoholes (Proceso de la Acetofenona) 

se utlllzan para producirlo Industrialmente en los Estados Unidos, siendo 

el primero~ el que se ocupa para producir casi la totalidad del Estlreno 

que se consume. 

El Etllbenceno para los dos métodos se obtiene. en su mayoría 
. -

por etllaclón catallUca directa del Benceno con Etlleno. La mayor parte de 

las Instalaciones emplean un procedlmlento en fase líquida con Cloruro 

de Alumlnlo como catallzador~ pero también se obtiene algo de Etllbenceno 

por alqullactón en fase vapor a temperatura relativamente alta y sobre 

ácido Fosfórico o Slllce-Alúmlna bajo presión. En algunas plantas se 

obtiene Etllbenceno mediante la destilación fraccionada de algunas corrle_!l 

tes del petróleo que contienen Xilenos y Etllbenceno principalmente. J 
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TABLA : A 

PRINCIPALES PRODUCTORES DE E-S-;-1-f 9JIO -EN E . E.U . U . Y SUS PROCESOS BASICOS 
e; .· ' 

I ~ 

PRODUCTOR LOCALI ZAC ION OBTENCION DE OBTENCION DE 
ETI LB ENC ENO ESTIRENO 

ALQUILAC I ON DE BEN- DESHIDROG ENACION 
DOW CHEM 1 CAL CO. FREEPORT, TEX . CENO CON ETILENO DE ETILBENCENO. 

FASE LIQ . C/ALCl 3 
FASE VAPOR . 

ALQU ILACIO N DE BEN- DESHIDROGENACION 

DOW CHEMICAL CO. MIDLAND, MICH . CENO CON ETILENO. • DE ETILBENCENO. 

FASE LI Q. e/AL CI 3 FASE VAPOR . 

ALQUILAC ION DE BEN- DES H 1DROGENAC 1 ON 

MONSANTO CHEM. TEXAS CITY,TEX . CENO CON ETILENO. bE ETI L BENCENO. 

FASE LIQ. e/AL CL 3 f"ASE VAPOR . 

SINCLAIR-KOPPERS 
FRACCIONAMIENTO DE DESH IDROGEN AC ION 

(ARCO POLYMERS) HOUSTON, TEX. CORRIENTES DE 1DE ETILBENCENO. 
PETROLEO. FASE VA POR. 

1 

1 
ALQUILACION DE BEN- , DESHIDROGENAC ION 

ALKAR - U. O. P. KOBUTA, PA . CENO CON ETILENO . DE ETILBENCENO. 

FASE VAPOR e/H
3 

P0
4 

FASE VAPOR. 

ALQUILACION DE BEN- DESHIDROGENACION 

UNION CARBIDE SEADRIFT, TEX . CENO CON ETILENO. DE ETILBENCENO. 

FASE LIQ. e/Al Cl
3 

FASE VAPOR. 

ALQU 1 LACIO N DE BEN - OX 1 DAC 1 O N DE 

UNION CARBIDE 
INST 1 TUTE OF. CENO CON ETILE NO. ETILBE NCENO. 

WEST, VA . FASE LIQ . e/AL Cl 3 DESHIDRATACION. 

FRACCIONAMIENTO DE DES H 1 DROGENAC ION 
UNION CARBIDE-

CORRIENTES DE DE ETILBENCENO. BIG SPRING, TEX. 
COSDEN-BADGER . 

PETROLEO. FASE VAPOR . 
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La Tabla LA muestra los principales productores de Monómero 

de Estlreno, sus procesos básicos para la obtención de Etllbenceno y Estl­

reno y su locallzaciónº 

A continuación se hace una descripción de los procesos en -

operación~ pretendiendo encontrar los factores llmltantes. 
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[ DESCRIPCION DE LOS PROCESOS. 

PROCESO DOW CHEM.CO. 

Este proceso se apllca en la manufactura de Monómero de Es.!,I 

reno de Alta Pureza,_ mediante la alquilación de Benceno con Etileno pa­

ra obtener Etilbenceno y la posterior deshidrogenación del Ettlbenceno 

para producir Estlreno. La carga a la planta es Benceno (de calidad de 

· Estlreno)~ gas Etlleno (90-95 % puro). Cloruro de Aluminio Anhfdro y 

Cloruro de Etilo. El producto que se obtiene es Monómero de Estlreno de 

grado de Pollmerlzac16n. 

DESCR 1PC1 ON: 

El Benceno fresco se bombea desde los tanques almacenadores 

hacia las columnas secadoras donde se le separa el agua mediante una 

destilación azeotróplca.,. quedando con un máximo de 30 ppm.de aguao- El 

Benceno seco se mezcla con el catalizador (complejo) y se carga al reac­

tor de alquilacl6n .. El Cloruro de Hldrógeno.,.: que slrve como promotor.­

se obtiene Indirectamente del Cloruro de Etllo, el cual se mezcla con el 

Etlleno en la alimentación. 

El catalizador complejo consiste de una mezcla de compuestos 

orgánicos pesados y catalizador sólido de Cloruro de Aluminio Anhídro de 

<fl. 98 % de pureza .. En el reactor, el Ettleno y el Benceno reaccionan pa­

ra formar Etllbenceno. El catalizador se separa de la corriente que sale 
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del reactor y se recircula nuevamente a la sección de reacción .. 

El Etlleno en forma de gas se pone en contacto con el Benceno 

y el catalizador a una temperatura de 200~ F y a una presión ligeramente 

mayor que la atmosférica, con el fin de Jncrementar la conversión. 

El reactor de Alqullaclón puede ser del tipo de Tanque Agitado 

convencional o una Torre Empacada. 

La reacción es fuertemente exotérmica por lo que es ne@sa-­

rfo rem<11er calor del reactor continuamente. La conversión de Benceno 

a Etilbenceno es de 30-40 % por paso .. 

El efluente del alquilador se separa de los componentes pesa-­

dos y del catalizador complejo para, posteriormente, pasar a un lavado -

con agua y con sosa cáustica en tanques diferentes. 

El Crudo Alquilado contiene 40 a 45 % de Benceno, 15 a 20% de 

Polletflbencenosl una pequeña cantidad de residuos y el resto del Etllbl!_fl 

ceno .. La separación del Etllbenceno se lleva a cabo en un tren conven-­

clonal de columnas de destilación. La primera columna separa el Benc~ 

no por los domos; los fondos pasan a la segunda columna donde se obtie­

ne el Etilbenceno por los domos, esta columna se opera generalmente a 

presión atmosférica. La tercera columna opera a una presión de 50 mm 

de Hg abs. y separa los polletllbencenos p~ la parte superior, los cuales 

se recirculan a la Sección de reacción. "'-
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El rendimiento total del proceso se mantiene alto, mediante un 
paso de desalquilación (no mostrado en el diagrama), el cual es muy simi­

lar al paso de alquilación, excepto por la alta temperatura que se mantiene 

y la relación diferente de catalizador. En este paso, los polietilbencenos 

se convierten en Benceno, Etilbenceno y D ietilbencenoº 

La corriente de Etilbenceno que se obtiene de la segunda co-­

lumna se manda a la Sección de deshidrogenación. 

Dado que la pr~sión reducida favorece la reacción de deshidro­

genación, se alimentan 2.6 lb de vapor por lb de Etilbenceno al reactor. 

El 90% del vapor se calienta hasta 725 9.. F antes de entrar al -

horno sobrecalentador en el cual se eleva su temperatura hasta 13109..f º 

El otro 10% del vapor se mezcla con el Etilbenceno y se pasa por un va­

porizador donde se calienta hasta 3209..f con la corriente que sale del 

reactor a 9709.. F, posteriormente se mezcla con el vapor de 13109..f en -

el reactor. La temperatura resultante en los fondos del reactor es de --

1166 9..f y es el punto de control del sistema de reacción. 

El producto del reactor a una temperatura de 10499..f se enfría 

por intercambio de calor, primero con el Etilbenceno que entra y después 

con vapor. En este punto, un desobrecalentador de tipo "Atomizado" baja 

la temperatura del producto crudo hasta 2219..f y condensa los aceites for 

mados a altas temperaturas. Posteriormente la corriente pasa a un con­

densador final donde se licúan el vapor, Estireno, Etilbenceno, Benceno, 
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Tolueno y otras impurezas_, los gases residuales que contienen Hidróge­

no, Monóxido de Carbono" Dióxido de Carbono, Metano" Etano y algunos 

Aromáticos, pasan a un sistema de recuperación por refrigeración. 

El paso final es la purificación del Estireno. La corriente de 

crudo deshldrogenado, que contiene cerca de 37 % de Estlreno se manda 

a la Sección de destllaclón. Los problemas por pol1merlzación del Estire­

no se pueden controlar sl se mantiene una temperatura no mayor de 

194 ~ F en la Sección de separación. El estlreno crudo pasa por un tan-­

que que contlene Azufre_, el cual al disolverse actúa como lnhlbldor de la 

polimerización. Posteriormente la corriente se precallenta y se ali menta 

a una torre de 30 platos en la cual_. se separa el Benceno y el Tolueno por 

los domos a una temperatura de 135 <! F. La presión en el domo de esta -

columna es de 175 mm·Hg y el reflujo es de 12/1.. Por los fondos de la t~ 

rre se obtiene Estlreno diluido con Etllbenceno a una temperatura de 

205 ~F. El Azufre pasa hacia la parte Inferior de la columna e inhibe 

efectivamente la zona de agotamiento. 

La separación del Estire no y el Etllbenceno se efectúa en dos -

pasos para disminuir el efecto de la temperatura y la pérdida de presión lo 

cual dificulta Ja separación. La corriente de fondos de la primera colum­

na se alimenta a la columna primaria de separación, la cual actúa como -

zona de rectificación c~ platos y pasa, sin extracclones,a la columna 

secundarla de separación que opera como zona de agotamiento con 32 pla-
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tos .. El vacío {35 mm Hg) y el agua de enfriamiento que se suministra en 

los domos de las torres hacen que se pueda mantener un nivel de tempe­

ratura no mayor de 194<Z- F. 

La corriente de domos de la columna primaria. que consiste -

principalmente de Etllbenceno y Estlreno { 1 % ) se recircula a la sección 

de deshJdrogenacJón. La corriente de fondos de la columna secundaria -

se alimenta a una columna de purificación de Estlreno que opera a una -

presión de 35 mm Hg. 

Antes de almacenar o de transportar el Estireno como produc­

to:t se le agrega un lnh1bldor {Butll-Catecol-Terclarlo) en una concentra­

ción de 10 ppm .. 

La conversión de Etllbenceno a Estire no es de 37 % por paso y 

el rendimiento total del proceso es de cerca del 90%~ (37 ,_ 39, 42) 
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e PROCESO MONSANTO - LUMMUS 

El proceso consiste en la alquilaci6n de Benceno con Etileno -

para formar Etllbenceno que es deshidrogenado posteriormente para dar 

Estlreno. La carga a la planta es Benceno y Etileno~ El producto que se 

obtiene es Mon6mero de Estlreno (grado de Polimerización). 

DESCRIPCION: 

Las reacciones fundamentales del proceso son las siguientes: 

+ 

Benceno 

C6H5C2H5 

EtUbenceno · 

cata! lzador 

cata 1 lzador 

C6H5C2H5 

Etllbenceno 

C6H5C2H3 + H2 

Estireno Hidrógeno 

La alquilacl6n se lleva a cabo con un exceso de Benceno y en 

presencia de catalizador de Cloruro de Aluminio formándose algunos polie 

tllbencenos. El catalizador se separa y se regenera frecuentemente. 

Por medio de un sistema de fraccionamiento se recupera Etll­

benceno de alta pureza. recirculándose los polietllbencenos y el benceno 

no convertido. 

En la deshidrogenaci6n del Etilbenceno. catalfl:lca también, se 

usa un catalizador estandar, disponible comercialmente, cuyo tiempo de -

duración es de alrededor de dos años. 
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Antes de entrar a la sección de deshldrogenaclón se vaporiza 
el Etllbenceno, mezclándolo primero con vapor y después sobrecalentán­

dolo en un horno, finalmente se le une una corriente de vapor sobreca­

lentado en el mismo horno. 

La corriente vaporizada se alimenta al reactor de deshidroge­

naclón. La corriente caliente que sale del reactor se enfrla primero y -­

después se condensa.. Los gases no condensables se comprimen para -­

usarlos posteriormente en el sistema de gas combustible. 
/ 

El Estlreno que se obtiene" se pasa a un sistema de fracciona­

miento de alta eficiencia donde se separan el Etllbenceno sln reaccionar, 

el Estlreno y los subproductos ( Bencenot- Tolueno,. etc .. ) .. 

El Etllbenceno se recircula a la Sección de deshldrogenaclón,. 

el Benceno se recircula a la Sección de alqullaclón_. el Tolueno se obtie­

ne como subproducto~ el catalizador desgastado de la Sección de alquila­

clón se convierte a solución acuosa de Cloruro de Alumlnlo y se envfa -

como subproducto .. 

La Sección de fraccionamiento consta de cuatro torres, en la 

primera, la mezcla deshldrogenada se destlla, saliendo por los domos el 

Etllbenceno y los componentes mas ligeros.. Una cantidad de Azufre se -

disuelve en Etllbenceno caliente y se Inyecta en la parte superior de la - \ 

columna, actuando como lnhlbldor de la polimerización. 
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En la segunda columna se separa el Etllbenceno por los fondos 

y por los domos sale una mezcla de Benceno - Tolueno,los cuales se sep~ 

ran posteriormente en otra torre de destllacl6n. 

La corriente de los fondos de la primera torre conteniendo -­

principal mente Estlreno se pasa a la torre de puriftcación en la cual se le 

separan las pequeñas cantidades de residuos aceltósos que pueda conte-­

ner .. 

Los condensados que se obtienen en la sección de deshldroge­

nacl6n se pasan a una sección de tratamiento donde se retiran los arom~ 

tlcos que pueda tener disueltos y posteriormente se regresa como agua de 

alimentación al horno de la sección de deshidrogenactóñ.J (43, 44, 45) 
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e PROCESO ALKAR - U. O. P .. 

Este proceso se aplica en la obtención de Monómero de Estire­

no mediante una alqullaclónde Benceno con Etlleno en fase vapor y la 

deshldrogenaclón del Etllbenceno que se-obtiene en la alqullacl6Jl., 

-t:'- La carga a la planta es Benceno. Etlleno y gas residual. 

Cuando se dispone de una corriente de Xilenos que contenga 

Etllbenceno, la obtención del mismo se hace mediante una destilación 

fraccionada de la corriente y se omlte el paso de alqu1Jacl6n. 

DESCR 1PC1 ONz 

El Etlleno purlflcado~ conteniendo gas residual {de alguna op~ 

ración de cracking) 6 Etlleno de alta pureza y el Benceno se mezclan con 

el Benceno recirculado y similarmente los polletilbencenos recirculados 

se mezclan con el Benceno recirculado. Las dos combinaciones se ca-­

llentan hasta una temperatura adecuada y posteriormente se allmentan 

a los reactores, donde se lleva a cabo la reacción en presencia de un ca­

talizador altamente selectivo.. La conversión de Etlleno gaseoso a Etllbe_!l 

ceno es casi completa.. El Benc2no y los polletllbencenos reaccionan 

produciendo Etllbenceno en una reacción de transquilacl6n. · 

El efluente de los reactores se pasa hacia un tanque separado" 

donde se retiran los gases Inertes que pudiera contener la corrf ente. 
El líquido que sale del tanque se carga a una columna de separación de -
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benceno donde se destila el Benceno que posteriormente se manda a los -
reactores. El Etilbenceno se separa en una segunda columna y se alime~ 

ta a la sección de Estireno., Los polialquilbencenos se recirculan al reac­

tor. 

En el otro caso, la corriente de Etilbenceno-Xilenos, se ali-­

menta a la Sección de recuperación de Etilbenceno, la cual consta de 

dos unidades en paralelo cada una de las cuales tiene tres columnas de -

destilación que operan en serie. Dichas columnas cuentan con ta ven~ 

ja de poder recibir la alimentación en diferentes platos, de acuerdo a la 

composición que tenga la corriente que se alimenta. De ésta sección se 

obtiene Etilbence no con una pureza de 99.8%. La corriente de Xilenos 

de ta cual se extrae el Etilbe nceno, se manda a otra parte de ta planta pa­

ra su uso posterior o separación. 

El Etilbence no obtenido anteriormente se combina con una co­

rriente de recirculación de Etilbenceno, Tolueno y Benceno, ta mezcla 

resulta nte se alimenta a una colu mna de destilación en ta cual se sepa-­

ran por los domos et Benceno y el Totueno que contenga el material re-­

circulado., 

La corriente de los fondos que consiste de Etilbenceno purifi­

cado se manda a un vaporizador y posteriormente intercambia calor con 

la corriente que sale del reactor con el fin de elevar su temperatura. 

Tanto la vaporización, como et precalentamiento se llevan a -
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cabo en dos trenes de lntercambladores de calor del tipo de tubo y corazao-

Dado que el efluente del reactor contiene suficiente calor., el 

precalentamlento es efectivo., proporcionando un ahorro en los costos de 

operación del horno de sobrecalentamiento de vapor .. 

Por otro lado-f en un horno de fuego dlrecto, una corr!Y e -

de vapor se sobrecallenta y posteriormente se une con la corriente de 

Etllbenceno. La mezcla resultante se manda al reactor de deshidrcx;Jenaclón 

donde se lleva a cabo la reacción endotérmlca mediante la cual se produce 

el Estlreno. -- (! 

catalizador 

Esta deshldrcx;Jenación se reallza a una temperatura de llCXf- F 

y a una presión de 1 atmósfera en presencia de un catalizador de Oxido -

de Fierro. El vapor no Interviene en la reacción pero ayuda físicamente 

a la producción de Estlreno, reduciendo las presiones parciales, minimi­

zando las reacciones colaterales,, cediendo calor y facllltando el control -

de la temReratura del reactor. 

La reacción se conduce de manera que se convierte el 30-35% 

del Etllbenceno que se allmenta. El efluente del reactor se enfrla medié!!' 

te el Intercambio de calor con la corriente de alimentación., posterlorm~ 

te pasa por un condensador y después a un tanque de asentamiento. El 

Hldrfxjeno producido durante la reacción sale por la parte superior del -
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tanque y se ocupa como combustible en la planta, el Estlreno crudo se ~ 

para del agua (vapor condensado), la cual puede usarse posteriormente. 

La corriente de Estireno crudo contiene Etllbenceno que no 

reaccionó, así como Benceno y Tolueno (subproductos). Estos materia-­

les se remueven de la corriente en un par de columnas que operan en -

serle .. 
La corriente que sale por los domos de la primera columna se 

recircula hacia la columna de separación de Benceno -Tolueno donde se 

combina con el Etllbenceno fresco proveniente de fraccionamiento. 

El Estlreno se obtiene por los fondos de la segunda columna -

junto con una pequeña cantidad de potrmero, la cual se separa de la co-­

rrlente principal en una columna de destilación, obteniéndose por los 

domos Estlreno ( 99~&1/a puro). 

Los fondos de la columna de purlflcacl6n se almacenan y pos­

teriormente se recupera el Estlreno que pueda contener en un sistema 

por lotes., 

ta formación de potrmeros es un problema clave durante la p~ 

rlflcacl6n y el manejo del Estlreno .. Slnclalr - Koppera utiliza algunas 

condiciones especiales para mini miz ar la producción de potrmeros., Por 

ejemplo la columna que recibe el Estlreno crudo opera a muy baja pre-­

sl6n, para eliminar la necesidad de una alta temperatura la CIJl 1 lncre-­

menta la polimerlzaclón. La formación de polímero durante la destila---
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ción se retarda también mediante la adición de un lnhlbldor no revelado ... 

El Estlreno (producto) se mantiene en tanques refrigerados a una temp~ 

ratura de 60 <! F con el fin de evitar la degradación o la polimerización d~ 

rante el almacenamiento. ( 1, 22 ) 

20 



ETIL ENO 
+g as 

Se ccio1L de Reocc io11 Co l umna d e ~fill_ !&Q_Q__ l¡Qlu mno de P roducto 

( ... Berceno, Tolueno 
J' Etilbenceno o 

Col . de Ben- Tel. 

Rea c t or 

g o s 

Flash . 

Be nc eno 
-- -F>OTT eTilbenciiñOS 

Q o s 

Pr~ rr e r o Co lu 'Tl f"l ''J de 

_ R~ét ccJ}1~cio ~-

_J 

Esti reno Cr udo 

l 
1 

1 

B en e en 
Tolu eno 

V AP OR 

Estireno lmouro 

QOI 

L _____ ~ 

S egundo Colu mna de 
Recir c ulocio n 

Jjorn_g de Sobr ecalentamiento 

Reo ctor 

Fondos o ílecuperacion 
por Lotes 

Columna de Terminado 

QOI 

Tangue de Asentamiento 

Hi droc;¡eno Combust ible. 

Aguo 

ESTIRE NO 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA 
DE MEXICO 

DIAGRAMA DE FLUJ O 

PROCESO A i_K AR- U.0. P 

LAMINA 
3 

TESIS PROF. 
1975 

21 



PROCESO UNION CARBIDE - COSDEN - BAGDER (A) 

Proceso para la manufactura de mon6mero de Estlreno media~ 

te la alqullaclón de B-eAcenQy Etlleno a Etllbenceno y la subsecuente des -

hidrogenación del Etllbenceno a Estlreno. 

DESCR 1PC1 ON: 

El Benceno junto con el Etlleno {gas) y con los polletllbence-­

nos reaccionan en presencia de Cloruro de Aluminio como catalizador en 

el reactor de alqullaclón. El efluente del reactor se decanta en un tanque 

asentador recirculando la capa que corresponde al catalizador complejo -

hacia el reactor. 

El Etllbenceno crudo que sale del asentador se manda a la s~ 

clón de tratamiento donde se le eliminan las pequeñas cantidades de clo­

ruros que pueda tener. La corriente tratada se manda a la sección de 

destllaclón. Aquf se separa el benceno de reclrculac16n en la primera 

columna y el Etllbenceno continúa hacia dro sistema de columnas donde 

se le separan los polletllbencenos qLe contenga y posteriormente se ma_!l 

dan al reactor de alquUaclón. ( > ___ _ 

En la sección de Estlreno, el Etllbenceno se combina con --­

Etllbenceno de reclrculación, Ja corriente resultante se mezcla con va­

por sobrecalentado y se alimenta al reactor de deshldrogenaclón$ 
En el reactor, la presión y la temperatura son variables con 
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las que se controla una alta conversión por paso. 

La sección de recuperación de Estlreno consiste de tres colu_!ll 

nas.. Las pequeñas cantidades de Benceno y Tolueno que se producen -

en la reacción de deshldrogenaclón se separan en la prlrre ra columna y 

se recirculan a la Sección de producción de Etllbenceno. 

En la segunda columna se separa el Etllbenceno que posterior 

mente se reclrcula. Esta separación se lleva a cabo en una columna de 

alta eficiencia, lo que representa un ahorro considerable en los costos -

de operación como en la lnversJ6n si se compara con el sistema conven­

cional de dos columnas~ La corriente de Estlreno que sale por los fon-­

dos de la segurxfa columna se alimenta a una tercera columna de purifi­

cación donde se le retiran las pequeñas cantidades de polímero y residuo 

que pueda contener~ Los lnhlbldores se le agregan a la corriente antes 

de entrar a la sección de purlflcaclón. 
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PROCESO UNION CARB IDE - COSDEN - BADGER 

Proceso para la manufactura de Estireno mediante la deshi--­

dr<XJe~aci6n de Etilbenceno recuperado de corrientes de petróleo. La ca_! 

ga a la planta es una corriente de Etilbenceno y Xilenos mezclados prov~ 

nientes de una unidad de purificación de aromáticos. El producto es M~ 

nómero de Estireno de grado de polimerización 6 plástico. (99.8%) 

DESCR 1PC1 ON: 

La corriente de alimentación, que consiste de una mezcla de -

Etilbenceno e isómeros de Xileno, practicamente sin hidrocarburos no -

aromáticos con T .. B. P .. en el rango de los Xilenos, se alimenta a la Sec­

ción de superfraccionamiento donde se separa el Etilbenceno con sufi--­

ciente pureza par-a-pFod-l;Jcir-Estireno de 99.8%. Para efectuar esta sepa­

ración se usan varias columnas que operan en serie y con alta relación 

de reflujo, ya que solo existe un pequeño rango entre los T; B. P~ de el 

Paraxileno y el Etilbenceno (2.3'2-C). 

El Etilbenceno fresco se combina con Etilbenceno de recircula 

ción y junto con vapor sobrecalentado se alimenta a la sección de deshi­

dr<XJenación. ;la reacción se efectúa a baja presión y con u na alta rela­

ción mol de vapor/Etilbenceno.. La presión y la temperatura son las va-­

riables de control en el reactor para mantener una conversión alta .. 

La Sección de recuperación de monómero de Estireno consiste 
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de tres columnas. Las pequeñas cantidades de benceno y tolueno que se 
forma n en la reacción (por cracking) de deshidrogenación se separan en 

la primera columna y se obtienen como subp roductos~ 

En la segunda columna se separa el Etilbenceno que no reac­

cionó el cual se recircula a la Sección de reacción. Esta separación se -

lleva a cabo en una columna de alta eficiencia que opera a baja presión. 

El resultado es un ahorro en la inversión y en los costos de operación -­

comparado con el sistema convencional de separación de Etilbenceno, de 

dos colum nas~ En este punto se le agregan los inhibidores a la corriente 

de Estireno para minimizar la polimerización~ 

El monómero de Esti reno se separa en la tercera columna do~ 

de se le retiran los residuos y polimeros formados durante la operación.­

La corriente de residuos y polímeros se almacena y peri(xlicamente se -

recupera de ella el monómero de Estireno que contenga. 

En este proceso existe una gran recuperación de Etilbenceno, 

además la unidad trabaja casi libre de problemas de corrosión y de ensu ­

ciamiento por lo que puede ser operada la planta por grandes periodos de 

tiempo. ( 46 - 51 ). 
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PROCESO UNION CARB IDE 

(Acetofenona) 

Proceso para la obtención de Monómero de Estireno mediante 

la alquilación de Benceno con Etileno para dar Etilbenceno, oxidación del 

Etilbenceno a Acetofenona, reducción de la Acetofenona a Alcohól-Alfa-­

Fenile\ílico y Deshidratación ,del Alcohol para obtener finalmente Estire­

no. La carga a la planta consiste de Benceno, Etileno, Cloruro de Etilo y 

Cloruro de Aluminio. 

DESCR 1 PCION: V 
En la sección de alquilación, se hace reaccionar el Benceno -

con el Etileno en presencia de Cloruro de Aluminio como catalizador, el -

efluente del reactor se manda a un tanque asentador donde se separa la -

capa más pesada que corresponde al complejo catalizador, el cual se rec~ 

cula al reactor. La capa ligera, que consiste de Etilbenceno, se manda a 

una Sección de purificación, donde se separa el Benceno que no reaccl.o ' 

nó así.como los polietilbencenos formados durante la reacción y se re--­

circulan al alql!lHador. 

El Etilbenceno ·se manda a ·1a sección de Oxidación donde se -­

alimenta-a ttn sistema de dos reactores que operan en seriedonde se lle­

va a cabo la reacción de oxidación a una presión de_2 a 3,5 Kg/cm2 man. 

y a una temperatura de 115-145 <?.C, en fase líquida. El catalizador, de --
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Acetato de Manganeso se añade de manera continua como solución acuo­

sa al 15%º Los reactores son de acero con revestimiento de material re-­

sistente a los ácidos, con serpentines de acero inoxidable por los cuales 

circula agua de enfriamiento. Una corriente de 9ire se introduce conti­

nuamente en los reactores proporcionando el Oxígeno para la reacción. 

El efluente de los reactores se manda a un lavado con álcali y 

se alimenta a una columna de despojo que opera a 85 mm Hg de presión -

y a 145<!C, donde se separa el Etilbenceno que no reaccionó, posterior-­

mente se manda a una segunda torre donde se purifica la Acetofenona y 

el Alcoholº 

La mezcla que destila por la segunda columna se manda a la -

Sección de hidr<XJenación donde se lleva a cabo la reacción en fase líq~i 

da en condiciones moderadas y usando un catalizador de Oxido Férrico -

con Cobre y Cromo. La fracción de Etilbenceno que se forma en estepa­

so se recircula a la sección de oxidación después de separarlo por desti­

lación. 

El Alcohol que se obtiene, se deshidrata en fase vapor hacié_!l 

dolo pasar sobre Titania u otro óxido a una temperatura de 200-250~C. 

El Estireno producido se separa por destilación del Alcohol y la AcetoferiE 

na que no reaccionaron y que se recirculan a la Sección de hidr(XJena-­

ción. (25, 53). 
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CAPITULO 11 

HISTORIA DE LA VARIACION DE LAS CAPACIDADES DE LAS 

PLANTAS DE ESTIRENO EN LOS E.E. U. U. 



HISTORIA DE LA VARIACION DE LAS CAPACIDADES DE LAS 

PLANTAS DE ESTIRENO EN LOS Eofa Uo u. 

Hasta el año de 1941 el Monómero de Estireno no tuvo gran -­

importancia a nivel industrial y su producción escasamente sobrepasaba 

las 5000 lb/año~ Desde 1935 la Compañía Doo se distinguió por su pro-­

ducción del monómero, sin embargo no se incremento gran cosa durante 

los años siguientes. 

En 1941 fueron cortados los suministros de Hule Natural a -­

Europa debido a la Segunda Guerra Mundial, de manera que, cuando los 

Estados Unidos intervinieron en ella, el primer problema a que se enfre~ 

taron fue desarrollar un buen sustituto de la resina natural para poder -

movilizar las tropas~ Así se creó un Hule Sintético a base de Monómero 

de Estireno y Butadieno que se llamó GR-S, de características muy seme­

jantes al Hule Natural~ Esto obligó al gobierno a .crear un apresurado --­

plan de emergencia en la producción de Estireno para satisfacer la repen 

tina demanda de casi 200 millones de libras de éste producto~ 

El plan de emergencia se inició, con un llamado del gobierno 

a las principales compañías de 1 ngeniería,· para que juntas y bajo el no~ 

bre de "Compañía de la Reserva de Hule", intercambiaran información -

con el fin de hallar la forma de incrementar la producción en el me­
nor tiempo posible~ 
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Las Compañías llamadas a colaborar fueron las siguientes: 

Carbide & Carbon Ch., The D<1N Ch., Koppers Ch., The Lummus Co., -

Monsanto Ch~, Phillips Pet., Standar Oil Oev. y The Universal Oil Pro-

ducts. Cada una de éstas firmas realizó trabajos de laboratorio en dos 

campos bien definidos que fueron: 

a) Producción de Etilbenceno a partir de las materias primas 
disponibles. 

b) Conversión eficiente del Etilbenceno a Monómero de Esti-­
reno. 

Como resultados del programa de producción a gran escala po­

demos anotar los siguientes: 

1) La Compañía Carbide & Carbon Ch., desarrolló un proce­

so para elaborar Estireno mediante la etilación catalitica de Benceno para 

dar Etilbenceno y la oxidación-reducción-deshidratación para producir -

Estire no~ 

2) El proceso utilizado por la Compañía Dcm Ch., se aplicó en 

varios proyectos, debido a que era la firma con mayor experiencia. 

3) Las Compañías Monsanto-Lummus iniciaron la construc-­

ción mancomllBda de una planta en la cual se utilizó un paso descubier­

to por ellos para producir Etilbenceno, el proceso de deshidrogenación -­

usado por Dew1 y el proceso de recuperación diseñado conjuntamente por 

Monsanto-Lummus. 
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4) La Compañía Koppers construyó una planta, en la cual se 

usó una unidad de producción de Etilbenceno desarrollada conjuntamen­

te por Koppers -Phillips-UOP .,"operando a alta temperatura y alta pre--­

sión. Las secciones de deshidrogenación y separación fueron diseñadas 

por la Cía~ DCPN. 

Durante la Guerra se utilizó el proceso de deshidrogenación 

de Etilbenceno para producir casi el 90% del Estireno que se consumió~ 

Después de la Guerra~ la demanda de hule sintético disminuyó sensi-­

blemente, pero se encontraron múltiples aplicaciones al Monómero en -

los campos de los Plásticos, Resinas, Hules~ Pintura~etc., forzando a -

las compañías a aumentar su producción mediante expansiones a sus - -

plantas~ 

En la Tabla 2~A., se muestra la producción de Monómero de -

Estireno desde 1940~ · así como el número de productores que, como se -­

puede ver, no se ha incrementado grandemente debido a que normalme_!l 

te las ampliaciones a las plantas existentes han podido satisfacer el au-­

mento de la demanda de esta materia prima. (54) 

En la Gráfica 2.1 ~ se puede apreciar que la Capacidad de las -

plantas de Estireno tiende a aumentar en forma acelerada debido a la con­

tinua demanda, provocando a su vez, nuevas expansiones en las plantas 

y la instalación de plantas mas grandes. 

En la Tabla 2~ B. y la gráfica 2.2~ se encuentran tabulados --
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TABLA 2.A . PRODUCC ION Y CONSUMO DE MONOMERO DE 

ESTIRENO EN LOS E. E. U. U. 

ANO 
PROOUCCION CONSUMO PRECIO DE 

No. PRODUCTORES TON/AÑO APARENTE VENTA e/ 1 b 

1940 1 1 095 - 58¡ 

1945 5 170 068 - re 1 

1946 5 183 970 - -

1948 5 170 912 - -

1950 5 244 6 16 - -

1952 5 317 306 - -

1954 5 318 820 136 054 16 

1956 6 533 333 272 108 16 

1958 8 555 102 226 757 12 

1960 8 79 1 383 294 784 11 

1962 10 880 725 453 5 14 10 

1964 12 1 297 052 544 217 -

1966 13 1 433 560 634 920 9 

1968 14 1 819 501 1 400 000 8 . 25 

1969 14 2 205 442 1 904 762 8 

1972° 13 2 539 682 2 13 1 519 8 

1974 13 3 124 7 16 2 902 494 16-1 8 

1975 13 3 417 233¡ - -

1978 - - 3 560 0001 -

i ) DATOS ESTIMADOS . 
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los datos de inversión (fija) contra la Capacidad de la planta. La inver-­

sión, incluye: 

- Costo del Equipo más grande. 

- Costo de Material y Mano de Obra. 

- Gerencia de Proyectos e 1 ngeniería. 

- Costos directos (1 mpuestos, Fletes, etc.) 

(2, 3). 
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TABLA 2 . B . INVERS ION APROXIMADA PARA LA INSTALACION DE UNA PLANTA 

DE MONOMERO DE ESTI RENO. ( 1 l 

CAPAC 1 DAD DE LA PLANTA 

M 1 LES DE TON/AÑO 20 40 60 80 100 1!50 200 

INVERSION INICIAL (11) 
4 . !50 1 . 00 9 . 80 11 . !50 13.00 16 . 00 19. !50 

MILLONES DE DI 1 S . 

( 1974) 

(1) PROCESO DE ALQUILACION DESHIDROGENACION . 

(i i) INCLUYE : EQUIPO, INSTALACION, INGENIERIA ETC. 
EN BASE A COSTOS PUBLICADOS y · ESTIMADOS(RE~ 3) . 
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CAPITULO 111 

FACTORES - LIMITANTES 



FACTORES LIMITANTES 

Como resultado del intercambio de tecnolCXJía ocurrido duran­

te la guerra, los procesos de obtención de Estireno son muy semejantes -

en algunos de sus pasos principales, sin embargo cada proceso difiere de 

los demás en el equipo que utiliza, así como en algunas condiciones de -

operación. 

En base a lo anterior, podemos agrupar a los procesos en dos: 

Procesos que obtienen Estireno mediante una DeshidrCXJenación de Etil­

benceno y Procesos que obtienen Estireno por Oxidación Deshidratación 

del Etilbenceno, siendo el primero, el proceso más usado y el cual se 

utiliza para obtener casi la totalidad del monómero que se produce en los 

Estados Unidos. 

Todos los procesos utilizan Etilbenceno como materia prima -­

principal, inclusive presentan dentro de su proceso, un paso especial -

orientado a la obtención del Etilbenceno. La gran mayoría lo obtiene me­

diante la Alquilación de Benceno con Etileno, pero también algunos pro­

cesos obtienen su Etilbenceno mediante una destilación fraccionada de -

algunas corrientes de Petróleo que lo contienen. 

De acuerdo a lo anterior podemos construir el siguiente dia--

grama: 
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ALQUILACION DE 
BENCENO 

DESHIDROGENACION 
/ DE ETI LBENCENO \ 

ETI LBENCENO ESTIRENO 

FRACC IONAM 1 ENTO / 
DE CORR. DE PE--­

TROLEO. 

OBTENCION DE ETILBENCENO~ 

\ OXIDACION DE ETILBElJ; 
CENO / 
DESH IDRATAC 1 ON. 

La reacción básica en la alquilación de Benceno y Etileno es: 

(1)~ •• ~. e 6H6 + CH2 =CH 2 _t\JG!)________ e 6H5CH2CH3 

Benceno Etileno Etilbenceno. 

sin embargo, en la práctica, la reacción catalílica del Benceno y el Etile­

no proouce también Dietilbenceno y Polietilbencenos Superiores, de ---­

acuerdo a las siguientes reacciones secundarias: 
A1CI3. 

(2).~~~.. c
6
H

5
cH

2
cH

3 
+ CH

2 
= CH

2 
---------------c

6
HiC

2
H
5
l
2 

Etil benceno Etileno D ietilbenceno 

Polietilbenceno Benceno Etilbenceno n=2 a 4 

La reacción (3) es la llamada desalquilación o reacción de in­

tercambio en la cual reaccionan los Polietilbencenos con el Benceno pa­
ra formar Etilbenceno. 
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En consecuencia, los métodos tienden a reducir la formación 

de Polietilbencenos o convertirlos en Etilbenceno. 

A) ALQUILACION DE BENCENO CON ALTA CONCENTRACION DE ETll.fNO. 
(Fase Líquida). 

Este es el proceso más usado para producir Etilbenceno, se ~a 

sa en la alquilación de Benceno con Etileno de acuerdo a la reacción (1). 

Materias Primas: 

El Benceno que se utiliza, se conoce en la 1 ndustria como -­

"de grado de Estireno" y corresponde a un Benceno con una pureza un -

poco superior al 9<jfo. 

El Etileno empleado en la reacción generalmente es de 95% de 

pureza aunque esto no es un punto critico en el sistema. Se puede usar 

Etileno más diluido siempre y cuando los diluyentes sean inertes en las -

condiciones de operación del reactor. Algunos sistemas han operado sa­

tisfactoriamente con concentraciones tan bajas como 38% de Etileno. 

El catalizador empleado es normalmente Cloruro de Aluminio 

Anhidro con una pureza mínima de </l º5%, en forma sólida granular, P2 
ra facilitar su manejo mecánico en la alimentación al reactor. 

Normalmente se usa Acido Clorhídrico como promotor, el cual 

puede ser añadido o puede generarse dentro del reactor agregando agua -

para hidrolizar parte del Cloruro de Aluminio, sin embargo este último -
método aumenta el desgaste del catalizador y la corrosión del equipo, por 
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lo que, generalmente se ha usado Cloruro de Etilo como promotor, el --­

cual produce, en las condiciones de operación del reactor, el Acido Clor­

hídrico deseado y además grupos Etilo que pueden intervenir en la reac-­
ción. 

otra materia prima es una solución acuosa de sosa, la cual -

se emplea para endulzar la corriente de Etilbenceno crudo que puede co_!l 

tener restos de Acido Clorhídrico. La concentración de la sosa debe ser 

de 50% y se renueva cuando la concentración disminuye hasta un 30% -

aproximadamente. 

Operación: 

Normalmente la alquilación se lleva a cabo de modo continuo 

en condiciones moderadas de temperatura y presión en el reactor, 95~ e 
y 5 lblin2 manº; el calor de la reacción se elimina·condensando los va­

pores del reactor a reflujoº En la alquilación, el Cloruro de Aluminio se 

combina con algunos hidrocarburos presentes formando un complejo, el 

cual es practicamente insoluble en la capa de hidrocarburos. El reactor 

opera con una porción de líquido en el fondo, por donde se alimenta ta_!!l 

bién el Etileno provocando una mejor circulación de los reactivos. En -

condiciones apropiadas de reacción, la absorción del Etileno (reacción 

íl).) es casi instantánea, pero la reacción de intercambio, (reacción --­

(3).) es mucho menos rápida. De hecho, existe una distribución cara~ 

terística de equilibrio para cada mezcla de los grupos etilo y fenilo, la --
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Figura 3A. muestra las condiciones de equilibrio para varias relaciones 

de Etilo/Benceno, indicando las condiciones óptimas de operación. 

El efluente def reactor se enfria y se le separa la mayor parte 

del catalizador complejo el cual es devuelto a la torre de reacción junto -

con algo de catalizador nuevo. En algunas instalaciones, otra parte del 

complejo se alimenta a un desalquiladorº 

El Etilbenceno crudo se neutraliza con sosa y finalmente se -

hace pasar por un tren de columnas de destilación donde se separan el 

Benceno que no reaccionó, el Etilbenceno, los Polietilbencenos y los r~ 

siduos. 

Aunque el orden de las torres y el uso posterior de los pro-­

duetos, varían de acuerdo al proceso de que se trate, en una instalación 

típica, el Benceno separado se une con Benceno fresco y se alimenta a 

la torre deshidratadora, donde se le reduce la humedad que pudiera ca~ 

sar problemas de corrosión en el reactor, y posteriormente se devuelve 

al alquilador, el Etilbenceno se manda a un tratamiento cáustico y pos-­

teriormente se alimenta a la Sección de producción de Estireno, los Po­

lietilbencenos se regresan al reactor de alquilación, en algunas instala­

ciones una parte de los polietilbencenos se mandan a una Sección de 

desalquilación donde se obtiene una cantidad adicional de Etilbenceno. 

En el proceso de fraccionamiento, el Etilbenceno debe obtene_!' 
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se con la menor cantidad posible de D ietilbenceno dado que en la etapa de 

deshidrogenación produce Divinilbenceno el cual, incluso en pequeñas -

cantidades, constituye una impureza perjudicial para el Estireno, ya que 

tiende a formar copolímeros infusibles, existiendo el peligro de la forma­

ción de estos en los domos de las torres de separación de Estireno. 

B) ALQUILACION DE BENCENO CON BAJA CONCENlRACION DE ETILENO 
(Fase Vapor)º 

_ Este proceso se basa en la etilación de Benceno en fase vapor, 

catalizada con ácido fosfórico o con sílice-alúmina. Las reacciones prin­

cipales son basicamente las mismas que en el proceso en fase líquida, sin 

embargo, debido a los catalizadores que se emplean, las condiciones de -

operación son relativamente mas altas en los reactores. 

Materias primas: 

Normalmente, la carga a este tipo de plantas consiste de Ben­

ceno de "grado para Estireno11 y Etileno en forma gaseosa o bien una co-­

rriente de gas residual que contenga el Etileno, por ejemplo el gas que -

se obtiene de una torre desmetanizadora o el residuo gaseoso de alguna 

operación de cracking. 

Operación: 

En este proceso, el Etileno (gas) se combina con el Benceno -

fresco y con el Benceno recirculado y la mezcla se alimenta a un reactor 
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donde se lleva a cabo la alquilaci6n. Las relaciones de Etileno a Benceno 

que se emplean son mucho menores que en el procedimiento con Cloruro 

de Aluminio, aproximadamente ésta relación es de 0º2 para obtener un -

rendimiento de Etilbenceno semejante. Las condiciones de operación del 

reactor son relativamente altas (149~C de temperatura y 42 Kg/cm~ man, 

de presión). El catalizador que se usa es, generalmente, Sílice-Alúmina 

que es un catalizador menos activo que el A1Cl3, lo que justifica las co'l_ 

diciones de operación mas severas. 

La cantidad de Etilbenceno producido se eleva debido a la can!i 

dad de Benceno presente no reaccionado por unidad de Etilbenceno que -

se produce. Esto ocurre porque la reacción de intercambio es mucho -­

más lenta en fase vaporº La baja concentración de Etileno en el reactor, 

da por resultado que practicamente todo reaccione. 

Por otro lado, los polietilbencenos que se forman durante la 

alquilación se separan en una columna de destilación y se recirculan -­

hacia otro reactor donde se mezclan con el Benceno recirculado y se 11~ 

va a cabo una transalquilación, obteniendose una cantidad adicional de 

producto monoalquilado. 

La separación del Benceno de recirculación y de los produc-­

tos polialquilados, se realiza en un tren de torres de destilación. 

El efluente del reactor se manda a un tanque separador y fi­

nalmente se obtiene el Etilbenceno por los domos de la segunda columna 
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de purificación. 

C) OBTENCION DE EflLBENCENO POR FRACCIONAMIENTO. 

La obtención de Etilbenceno por fraccionamiento de corrientes 

de petróleo que lo contienen fue introducida comercialmente en 1957 por 

la compañía Cosden en colaboración con la compañía Badger º 

El proceso consiste en una destilación fraccionada de alguna 

corriente del petróleo que generalmente contiene Etilbenceno y una m~ 

cla de isómeros del Xileno. La corriente de alimentación no debe conte­

ner hidrocarburos no-aromáticos que tengan temperaturas de ebullición 

en el rango de la del Xileno. 

Materias primas: 

Se considera como materia prima principal la corriente de -­

Xilenos y Etilbenceno en mezcla, sin embargo el costo de la corriente se 

verá disminuido si se toma en cuenta el costo de la corriente de Xilenos 

mas puros que se obtienen de la sección de separación. 

En una refinería normal, la corriente de Xilenos-Etilbence­

no proviene de alguna sección de destilación de Aromáticos donde se han 

fraccionado el Tolueno, Benceno y los alquilnaftalenos. 

~eración: 

La corriente de Xilenos se alimenta a la sección llamada "sec . -
ción de Superfraccionamiento'' que consiste de tres torres usadas en ~ 



rie y que operan con altas relaciones de reflujoº El conjunto de colum­

nas puede considerarse que operan como una gran columna de cerca de 

350 platos y 600 pies de altura. La pureza del Etilbenceno que se obtiene 

es de aproximadamente 99.7%. 

La separación del Etilbenceno que contiene la corriente se di­

ficuita debido a la pequeña diferencia de los puntos de ebullición del Etil­

benceno y los Xilenos. Un punto critico se presenta al separar el Etilbe_!l 

ceno del Para-Xileno ya que la diferencia de temperaturas de ebullición 

es de solo 2.3'!C (Peb.Et-benc= 136.2'!C; Peb. P-Xileno=l38.5'!C). 

OBTENCION DE ESTIRENO. ---

Como se mencionó anteriormente, existen dos procesos in-­

dustriales para obtener Monómero de Estireno a partir de Etilbenceno que 

son: Proceso por Deshidrogenación de Etilbenceno y Proceso de la Acet,Q 

fenona, los cuales se describen a continuación: 

A) DESHIDROGENACION DE ETILBENCENO: 

En este proceso, el Etilbenceno fresco se combina con el Etil­

benceno recirculado y posteriormente se mezcla con vapor sobrecalenta­

do antes de alimentarse al reactor de deshidrogenación. La reacción se 

lleva a cabo en presencia de catalizador y a alta temperaturaº 

El uso del vapor tiene ciertas ventajas. En primer lugar, re­

duce las presiones parciales y desplaza el equilibrio hacia la derecha. 
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En segundo lugar, ayuda a separar el carbón depositado en el cataliza­

dor y de esta manera contribuye a mantenerlo activo. Finalmente el va­

por recalentado hasta una elevada temperattr a, sirve para suministrar -

calor a la reacción que es endotérmica. 

La reacción fundamental que se lleva a cabo es la siguiente: 

c6H5CH
2

CH
3 

Etilbenceno 

Catalizador c6H5CH=CH2 

Estire no 

+ H2 

Hidrógeno 

Normalmente se usa un catalizador de Oxido Férrico o de Oxi­

do de Magnesio en la reacción de deshidr<Xjenación. La conversión de -­

Etilbenceno a Estireno se mantiene en el rango de 35 a 40% por paso con­

trolando la temperatura y la presión del reactor, ya que la temperatura -­

del sistema de deshidr<X]enación varia considerablemente durante la vida 

del catalizador. Con catalizador fresco, la temperatura en el reactor es 

de alrededor de 600~ C y puede aumentar hasta casi 660~cuando el ca­

talizador ha disminuido su eficiencia. 

El efluente del reactor contiene normalmente un '51% de Esti­

reno, 60'/o de Etilbenceno, 1 % de Tolueno, menos de 1 % de Benceno y r~ 

siduo. 

Para obtener finalmente el Estireno, es necesario separarlo 

de la corriente de líquido deshidr~enado. La separación con respecto al 
Benceno, Tolueno y residuo es fácil, pero la separación del Etilbenceno, 
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que pudiera parecer mooeradamente difícil, ha mostrado extrema dificul­

tad en la práctica. La diferencia en las temperaturas de ebullición es pe­

queña (Et-Benc. = 136º2~C, Estireno = 145. 2~C), y la propensión del Esti­

reno a pofimerizarse hace imposible el fraccionamiento a la presión 

atmosférica. 

Si se intenta la separación del Etilbenceno y del Estireno a p~ 

sión reducida, la caída de presión en la columna provoca que la tempera­

tura de operación del rehervidor de la torre sea excesiva a cualquier tem­

peratura y presión que se trabaje en la parte superior. 

La temperatura máxima a la que se puede calentar el Estireno 

(con inhibidor) es de 90~ y aún operando los domos de la torre a una -

presión de 1 mm de Hg la temperatura de los fondos sería de más de - - -

100 ~, ya que se requieren cerca de 70 platos para llevar a cabo la sepa­

ración. 

En la práctica, la separación se hace en dos columnas de des­

tilación, operando la primera como Sección de rectificación y la segunda 

como Sección de agotamiento, además se agrega un inhibidor, tanto a la 

corriente de alimentación como en el reflujo de la primera columna. 

El Etilbenceno que se obtiene por los domos de la primera co-­

lumna se recircula a la Sección de deshidrogenación; el Estireno crudo 

que se obtiene por los fondos de la segunda columna, se alimenta a una 

sección de torres empacadas donde se le separa el residuo que pueda co_!l 

tener; el Estireno que sale por la parte superior de las columnas se ----
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mezcla con otro inhibidor (normalmente 4-ter-butil-pirocatecol T.BºCº)' 
el cual protege el monomero durante su almacenamiento y su traslado. 

B) PROCESO DE IJ\ ACETOFENONA. 

Se llama, comunmente, Proceso de la Acetofenona al método 

de obtención de Estireno a partir de Etilbenceno mediante tres pasos fun­

damentales que son: Oxidación de Etilbenceno para dar Acetofenona11 Re­

ducción parcial de la Acetofenona para producir Alcohol Alfa-Fenílico, y 

Deshidratación del Alcohol para dar Estireno. 

Este proceso, que fue introducido industrialmente por la co~ 

pañía Carbide & Carbon Chº, requiere un procedimiento químico más -­

complicado que el proceso por deshidrogenación, pero tiene dos ventajas 

que son: No exige un fraccionamiento tan difícil como en el de deshidr_9 

genaci6n y cualquier porción de los dos productos intermedios, la Aceto­

fenona y el Alcohol Alfa-Feniletílico, puede ser, si se desea, separada, -

refinada y lanzada al mercado como tal. 

Las reacciones fundamentales que se llevan a cabo en el pro-

ceso son: 

Oxidación del Etilbenceno: 

Mn (C2H302) 2 c H CH CH + o --------------- ----- e H COCH + H o 
6 5 2 3 2 115-145 ~ C, 3Kg/cnf Ac~t6tenon! + a~a 
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Reducción de la Acetofenona: 

Cu-Gr-Fe 
c6H5COCH3 + H2 ---i;a:~~--;~~;/~~2 C6H5CHOHCH3 

Acetofenona Hidrógeno Alcohol Alfa-fenil-etílico 

Deshidratación del Alcohol: 

C 6H5CHOHCH
3 

Alcohol 

Ti02 

250 ~ 1 Atm. 
c6H5

CH=CH
2 

Estirenoº 

La reacción de oxidación se efectúa en fase líquida en dos rea~ 

tores en serie con un tiempo de contacto en cada uno de aproximadamen­

te 15 horas, el catalizador se agrega en forma continua. La reacción -­

exotérmica se controla mediante agua de enfria miento que circula por -­

serpentines dentro de los reactoresº En el primer reactor se oxida apro~ 

madamente el 16% del Etilbenceno y en el segundo el 10%, de manera que 

el efluente del segundo reactor contiene un 26% de Etilbenceno converti­

do. 
El producto se lava con álcali cáustico y después se alimenta 

a una columna de despojo do~de se separa el Etilbenceno que no reaccio­

nó; la Acetofenona y el Alcohol se separan en una segunda torre. 

Cuando se quiere recuperar la Acetofenona~ la corriente de -

domos de la segunda colu¡nna se manda a una Sección de deshidrogena-­

ción para que el Alcohol que contenga se convierta en Acetofenona, no -
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pudiendo evitar que se forme una pequeña cantidad de Estireno, que se -

le separa posteriormente por destilación. 

La corriente que destila por la segunda torre de despojo, que -

contiene un 68% de Acetofenona y un 32% de Alcohol se manda a la sec-­

ción de hidrogenación donde la Acetofenona se convierte en alcohol Alfa­

Fenil-Etílico, empleando un catalizador de Oxido Férrico. En esta sección, 

algo del alcohol se convierte en Etilbenceno por lo que hay que separarlo 

y recircularlo a la sección de oxidación. 

La corriente de Alcohol, con algo de Acetofenona, se deshidra . -
ta en fase vapor haciendola pasar sobre Titania o cualquier otro óxido, -­

para obtener el Estireno. 

Finalmente- se obtiene el Estireno, separándolo de la corrien­

te deshidratada, por destilación. 

[FACTORES LIMITANTES DE CADA PROCESO. 

En base a la descripción de cada proceso, hecha en el Capitu­

lo 1, se mencionan a continuación los factores limitantes de cada uno de 

ellos, así como las diferencias mas notables en equipo y operación en los 

procesos que son similaresQ 

1 • - PROCESO DOW: 

l. l. Este proceso ocupa tres pasos principales que son: Al--
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quilación de Benceno con Etileno, Deshidrogenación del Etilbenceno y -­

Purificación del Estire no. 

1.2. El Benceno de alimentación, debe tener una pureza de 

9<p/o e intervalo de ebullición no mayor de 1 ~c. La pureza del Etileno no 

es muy crílica en el proceso usándose normalmente de 95% o menos. 

L3~ En la sección de Alqu ilación se ocupa Cloruro de Alu-­

minio como catalizador (Cfl .5% pureza) y Cloruro de Etilo como promotor. 

1.4~ El reactor de Alquilación es del tipo de Tanque Agitado o 

Torre Empacada, el complejo catalizador se produce dentro del mismo --­

reactor aumentando el tiempo de contacto. 

1~5. El Benceno sin reaccionar así como los Polietilbencenos 

que se forman en la alquilación se separan y se recirculan al reactor -­

obteniéndose un mejor aprovechamiento de reactivos y subproductos. 

t6. El reactor de Deshidrogenación es de acero forrado in-­

teriormente de material refractario. El Etilbenceno y el Vapor se mez--­

clan en un tubo concéntrico. La temperatura en los fondos del reactor 

debe ser cuidadosamente regulada entre los 600 ~c y los 660 ~c que pue­

de alcanzar cuando el catalizador se desgasta. Una temperatura mayor -

en el reactor favorese la producción de productos indeseables, reducien­

do la conversión a Estireno. 

l. 7. En la sección de Purificación de Estire no, primero se -
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separa el Benceno y el Tolueno, después se separa el Etilbenceno y finí!! 

mente se purifica el Esti reno. El Benceno se recircula a la sección de -

Alquilación, el Tolueno se obtiene como subproducto, el Etilbenceno se 

recircula al reactor de deshidrogenación y el Estireno se ma nda a alma­

cenaje. El punto critico de la sección de Purificación es la temperatura 

de los fondos de las torres, la cua l no debe ser mayor de 90<2.C cuando -

se maneja Estireno concentradoº 

l. 8º En la torre de separación de Etilbenceno se utiliza Az~ 

fre como inhibidor y en la columna de purificación de Esti reno se añade 

una solución de T.B~C ·º (p-ter-butil-catecol) como inhibidor. 

11 • - PROCESO MONSANTO-LUMMUS: 

2~ l. Este ·proceso se ocupa para la manufactura de Estire no 

en tres secciones que son Alquilación de Benceno con Etileno en fase lí 

quida, Deshidrogenación de Etilbenceno y Purificación de Estireno. 

2.2. El Benceno, el Etileno y el Cloruro de Etilo deben tener 

la misma pureza que en el proceso Dow. 

2.3. El Complejo Catalizador de Cloruro de Aluminio que se 

utiliza en la reacción de alquilación se prepara en una sección especial 

y no en el reactor de alquilación. 

2 .4. La separación del Etilbenceno se lleva a cabo en una -
sección de destilación semejante a la usada en el proceso Dow. 
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2.5. El Etilbenceno se precalienta en el horno de sobrecale_!) 

tamiento de vapor antes de unirse con el mismo vapor y alimentarse al -

reactor de deshidrogenación. 

2.6. En la sección de Purificación de Estireno, el Benceno, -

el Tolueno y el Etilbenceno se extraen juntos por los domos de una prime­

ra columna de destilación y son separados posteriormente en una serie -

de columnas. Los fondos de la primera columna se alimentan a una se­

gu nda columna donde se separa el Estireno de los residuos de alquitrán. 

Este arreglo permite que el Estireno solo se caliente en un solo rehervi­

dor disminuyendo las probabilidades de poli merización. 

2.7. Se obtienen como subproductos Tolueno y Solución de 

Cloruro de Aluminio ( A1C13) del 22 al 27% en peso. Los aceites pesados 

y el gas que se produce, se utilizan en el horno sobrecalentador. 

2.8. En la sección de Pu rificación, se utiliza T. B.C. como 

inhibidor de la polimerización, además de un inhibidor libre de Azufre. 

111. - PROCESO ALKAR - u~ O. P. 

3.1. En este pr~eso, se obtiene Estireno en tres pasos que 

son Alquilación de Benceno con Etileno en Fase Vapor (baja concentra-­

ción de Etileno), Deshidrogenación de Etilbenceno y Purificación del --­

Estireno. 

3.2. La carga a la planta consiste de Benceno y de alguna --
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corriente de gas residual que contenga Etileno. 

3.3.. El Etilbenceno, se obtiene en dos reactores que traba-­

jan en paralelo, operando uno como alquilador con el Benceno fresco, el 

recirculado y el gas; y el segundo como transalquilador con los polial--­

quibencenos y Benceno recirculados. 

3.4. Las secciones de Deshidrogenación y Purificación son 

muy similares a las utilizadas por Monsanto-Lummus. 

3.5.. En el caso de disponer de una corriente que contenga -

Etilbenceno (mezclado con Xilenos), la sección de Alquilación se sustit~ 

ye por una sección de Super-fraccionamiento descrita anteriormente. 

3.6. En la sección de Purificación se utiliza un inhibidor -

de la polimerización no revelado .. 

IV • - PROCESO UNION CARB IDE - COSDEN - BADGER: 

4. L Este proceso, emplea básicamente los mismos pasos pa­

ra obtener Estire no que el proceso clásico de la Cía. Dow Alquilación, 

Deshidrogenación y Purificación. 

4 .. 2. En el caso de disponer de una corriente del petróleo -­

que contenga Etilbenceno í mezcla de Xilenos ), la sección de Alquila-­

ción se sustituye por una sección de Superdestilación desarrollada por 

las compañfas Cosden - Badger. 
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4.3. En la sección de Purificación el Estireno y el Etilbenc~ 

no se separan en una columna de alta eficiencia en lugar de utilizar el -

sistema convencional de dos columnas. 

V ª - PROCESO UNION CARB IDE 

5.1. En este proceso se obtiene Estireno en cuatro etapas -­

que son: Alquilación de Benceno con Etileno, Oxidación del Etilbenceno 

para dar Acetofenona, Reducción de la Acetofenona a Alcohol-Alfa-Fenil­

etílico y Deshidratación del Alcohol para dar Estireno. 

5. 2. La reacción de Oxidación se lleva a cabo en dos reacio-­

res en serie. El tiempo de contacto debe ser grande ( 15 horas aprox.). 

En este paso ocurren reacciones secundarias formando otros productos~ 

· 5.3. El producto de los reactores de oxidación debe manten~ 

se ácido para evitar la formación de productos de condensación de la Ace­

tofenona, lo que implica el uso de materiales inoxidables en la separa--­

ción de los productos. 

5.4ª En general, las separaciones que se llevan a cabo en ~s 

te proceso son fáciles, ya que no requieren más de 34 platos en lasco-­

lumnas de destilación en las secciones de Oxidación, Reducción y Deshi 

dratación. (En el proceso por Deshidrogenación 70 platos en la torre de 

Estireno-Etilbenceno). 
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INNOVACIONES TECNOLOGICAS 



INNOVACIONES TECNOLOGICAS 

El enorme y continuo crecimiento de la demanda industrial y 

de la producción de Estireno, debido a las múltiples aplicaciones prácti-­

cas que se han encontrado principalmente en el campo de los plásticos y 

resinas sintéticas, han impulsado al estudio de mejoras a los procesos -

existente s. 

Generalizada casi por completo la preferencia hacia el proce­

so Alquilación-Deshidrogenación, las innovaciones técnicas más impor­

tantes han sido en este proceso las siguientes: 

• - ALIMENTACION: 

1.1. En 1958 la compañía Cosden-Badger implantó un nuevo 

sistema de destilación (que se describe posteriormente) mediante el cual 

se puede sustituir la alimentación de Benceno-Etileno por una corriente 

de Xilenos y Etilbenceno, eliminando al mismo tiempo la ección de alq~i 

!ación tradicional. (2 g L 

11 • - REACTORES: 

2. L La compañía Monsanto-Lummus ha diseñado reciente-­

mente un nuevo tipo de reactor de deshidrogenación de dos etapas de con­

tacto y con intercambio interno de calor. En una instalación típica, el -

reactor consiste de un casco aislado en el cual el catalizador se mantie--
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ne en un lecho masivo mediante un pistón, el vapor sobrecalentado y el 

Etilbenceno precalentado se alimentan por la parte inferior mediante un 

tubo concéntrico, el producto se obtiene por la parte superior del reactor 

CQmo se muestra en la Figura 4~A. 

Por lo que se puede apreciar, el diseño del reactor de Mon-­

santo-Lummus, está basado tanto en el tipo de reactor usado en el proc~ 

so Americano, como en el diseño Alemán ( l.G~Farbenindustrie) en el 

cual se mantenía el catalizador en un haz de tubos paralelos calentados -

exteriormente por productos de combustión. En la figura 4. B se mues-­

tra un corte transversal del nuevo tipo de reactor. El Etilbenceno se ali­

menta por la parte inferior donde, después de ponerse en contacto con -

vapor sobrecalentado, pasa a la primera cama de catalizador a través de 

una serie de perforaciones que atraviezan dicha cama, posteriormente 

se calienta con el vapor que se alimenta por la parte superior y pasa a la 

segunda etapa de reacción semejante a la primera. El catalizador se ma_!l 

tiene en su lugar mediante arena de diferentes tamaños. 

El diseño concéntrico del reactor, permite un intercambio de 

calor entre las corrientes internas disminuyendo considerablemente las 

pérdidas por radiación. La figura 4.C muestra un esquema del sistema 

Horno Sobrecalentador-Reactor. 
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111º- DESTILACION: 

3.1. Una de las operaciones unitarias mas importantes en -

el proceso de obtención de Estireno por deshidrogenación catalílica es la 

destilación. 

En la sección de alquilación, las columnas de destila-­

ción separan el Benceno y los polietilbencenos para recircularlos y pro­

ducír un Etilbenceno de 99% de pureza. 

En la sección de deshidrogenación se obtiene un producto cr~ 

do que contiene 40% en peso de Estireno. Para separar el Benceno el T~ 

lueno y el Etilbenceno, se usan columnas de destilación. 

El problema más difícil que se encontró fué la separación del 

Etilbenceno sin reaccionar de la corriente de Estireno crudo. Con tem-­

peraturas normales de ebullición de 136.2 ~e para el Etilbenceno y 

145.2 ~e para el Estireno, la diferencia de temperaturas para la destila-­

ción es de solo 9~ e y la volatilidad relativa está en el rango de 1.34 a --

1.40º Por otro lado, el Monómero de Estireno que se obtiene como pro-­

dueto de fondos, polimeriza rapidamente a las temperaturas encontradas 
-

en la columna de destilación, aun cuando se opere al vacío. 

El primer paso que se dió para solucionar este problema fue -

el estudio de un inhibidor de la polimerización, para añadirlo a la colu!11 

na en la alimentación y en el reflujo. 

63 



La primera planta comercial de Estireno, tenía una sola colu~ 

na con poca caida de presión para hacer la separación~ pero debido a la -

baja eficiencia, esta columna mostró ser inadecuada y se le añadió una -

segunda secciónº Posteriormente se le incrementó una tercera parte~ 

Pero aún operando las tres secciones en serie, la separación fue inade-­

cuada, con 2 a 5% de Etilbenceno en los fondos, el cual tenía que ser se­

parado en otra sección de columnas por lotes. 

Un cuidadoso estudio demostró que para realizar la separa-­

ción requerida entre el Etilbenceno y el Estireno se necesitaba diseñar 

un tipo de platos muy eficiente. Entonces se usó una clase de platos de 

cachuchas de tres pulgadas de diámetro y con baja inundación, sin 

embargo la caída de presión en la columna requerida fue muy alta. Aún 

trabajando con vacío de 35 mm Hg en los domos y condensando con agua 

fría, la pérdida de presión fué demasiado alta para dar una temperatura 

satisfactoria en el rehervidor. 

En base a los estudios de laboratorio hechos acerca de la velo 

cidad de polimerización del Monómero de Estireno y de la velocidad de --

. reacción para el Azufre-Estireno a las condiciones encontradas en el -­

rehervidor, se llegó a la conclusi . de que la temperatura en los fondos 

de la columna no debía ser may .. e 90~C. En otro intento por resolver 

este problema, se utilizaron pla ·:~ con 3 mm Hg de caída de presión, pe­
ro, para los 70 platos necesarios para la separación, la pérdida de pre---
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sión total en la columna fue de 210 mm Hg. Si se trabaja el domo de la -

torre a u na presión mínima de 35 mm Hg, la presión en el rehervidor es 

de 245 mm Hg y la temperatura resultante es de 108 a 110 ~e que es supe­

rior a los 90 ~ e permitidos en el fondo. 

Después del estudio de varios esquemas, se decidió dividir el 

número de platos requeridos para la separación en dos columnas, ope -­

randa en serie y manteniendo el vacío de 35 mm Hg en los domos de cada 

una. La división se hizo de 41 platos para la columna primaria y 35 para 

la secundaria. La figura 4.D. muestra el sistema de dos columnas. 

En 1965 la Linde Division de la Union Carbide desarrolló un -

nuevo tipo de platos perforados, los cuales se utilizaron con éxito en el 

diseño de una sola coll,imna para la separación Etilbenceno-Estireno. 

La primera unidad de este tipo se puso en operación a principios de 1964. 

La figura 4.E muestra el sistema de una sola columna. 

Para llegar a la conclusión de usar los platos perforados de la 

Union-Carbide, fue necesario realizar un estudio detallado de varios di­

seños de internos de torres hasta encontrar una torre de buena eficien­

cia y de poca caída de presión. 

Los fabricantes de los platos reportan, para ciertas corridas -

una eficiencia de 110 a 106.5% en la parte inferior y de 99.5 a 65.4% en 

la superior. Entonces se ha establecido un valor conservador de 81.5% 
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aún cuando la eficiencia promedio fue de 95. 8%. 

Recientemente varias plantas han utilizado este sistema de -­

una sola columna en sus ampliaciones o sustituyendo sus sistemas de -

doble columna ya existentes .. ( 3 1) 

3.2. En 1958 las compañías Badger-Cosden dieron a conocer 

un nuevo sistema de destilación de tres columnas para la separación del 

Etilbenceno de una corriente de Xilenos. 

Para realizar esta separación, . se requieren 350 platos y una -

columna de 600 ft de altura. Estas dimensiones se deben a que la sepa-­

ración se basa en una diferencia de solo 2.3<?. c .. 

Hasta 1958 se consideró impráctica la separación en una to-­

rre, así que se dividió en tres partes de 200 ft cada u na, sostenidas por 

una sola estructura .. 

La alimentación, que consiste de una mezcla de Xilenos con -

un contenido de aproximadamente 25 a 30% de Etilbenceno, entra a la -­

mitad de la primera columna. Los fondos de la torre contienen casi todo 

el Xileno mientras los domos se alimentan a las dos columnas restantes 

que operan en serie y de donde se obtiene un producto de 99.7% de pur~ 

za. El sistema presenta varias ventajas; se obtiene Etilbenceno en con­

diciones tales, que puede alimentarse a una planta de Estireno, se pue-
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de eliminar la sección de alquilación de la misma planta y se obtiene mas 

pura la corriente de Xilenos. 

IV • - 1 NH IB IDORES: 

Los inhibidores juegan un papel muy importante durante la -

obtención y el almacenamiento del Estireno, el uso inadecuado de ellos 

puede producir serias dificultades como el taponamiento de tuberías por 

polimerización, lo cual puede traer como consecuencia, desde la pérdida 

de producto, hasta un paro total de la planta. Un ejemplo claro se tiene 

en el sistema de separación Etilbenceno-Estireno~ donde, de hecho, se -

debe contar con el inhibidor adecuado para poder operar los fondos de -­

las torres a una temperatura máxima de 105 ~e (Figs. 4ºD y 4.E). 

Para propósitos comerciales, el inhibidor no solo debe ser 

eficiente como retardador, fácil de separar del producto terminado, sino, 

también no debe afectar las propiedades físicas del polímero y finalmente 

debe ser útil en pequeñas cantidades y barato. Existe un gran número 

de patentes que describen compuestos que retardan la polimerización del 

Estireno, pero después de muchas pruebas se ha llegado a la conclusión 

de que el Azufre es el inhibidor más adecuado en los sistemas de destila­

ción y el T.B.C ~ ( Para-Tert-Butil Catecol) 6 el 3-Feníl-Catecol) para el 

almacenaje y transporteº 

No obstante lo anterior, la Cía. Monsanto-Lummus ocupa de~ 
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tro de su proceso un inhibidor libre de Azufre, que utiliza en las colu~ 

nas de destilación. 

V • - COMPUTADORAS: 

La Cía. Dow optimiza la deshidr<X]enación catalílica del Etil-­

benceno usando una computadora anal&jica junto con un sistema de -­

control desarrollado por la compañía Westinghouse. 

El método que se ocupa, es el método l&jico de experimenta-­

ción que funciona de una manera similar a un operador humano, regu­

lando, experimentalmente, las variables de entrada hasta encontrar el -

valor óptimo en la corriente de salida. El sistema de control de opera--­

ción (OPCON), opera controlando las variables de entrada que son: la -

alimentación de Etilbenceno y la Temperatura del reactor y registra los -

resultados de la variación en la alimentación midiendo la cantidad de 

Estire no y subproductos que salen del sistema de deshidrCX]enación. 

En la figura 4ºF, se encuentran graficados los resultados de 

una corrida de prueba. En las ~bscisas se registraron los movimientos 

que realizó el sistema OPCON y en las ordenadas, el % de desviación de 

las variables. 

Como se puede ver, la cantidad de Estireno a la salida del 

reactor se incrementa continuamente hasta el movimiento 20, la tempe­
ratura, que comienza con valor bajo, aumenta con los primeros movi--
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mientos y se estabiliza también alrededor del mismo mOJ imiento, en es­

te punto el sistema OPCON disminuye el tamaño del movimiento. La ali­

mentación de Etilbenceno, presenta variaciones rápidas y en general más 

grandes que las de la temperatura debido a que la corriente de sal ida no 

es muy sensible a las variaciones del flujo de entrada a bajas temperatu ­

ras. 

La figura 4 .. G muestra un diagrama de bloques del sistema -­

OPCON. Un sensor Z en la corriente de salida, manda una señal ha-­

cía la Unidad de Almacén y Comparación. Si el valor de la señal es me-­

jorque el último valor registrado de Z, el cambio en la entrada se le de­

nomina un "Sucesd' y si es diferente se le llama una "Falla". La señal 

que sale de la Unidad de Almacén y Comparación~ ya sea un Suceso o -­

una Falla, se manda a la Unidad Lógica donde, junto con la información 

de movimientos anteriores, produce la decisión de como cambiar las va­

riables de entrada en magnitud y dirección. La señal de la Unidad Lógi­

ca pasa a la Unidad de Determinación del Punto ( Set PoinO, de donde -

sale la orden para ajustar las variables X y Y como sea necesario. 

La estrategia de la busquecla de los valores óptimos depende -

directamente de la Unidad Lógica, en la cual se encuentran conjuntos -

de reglas que describen las decisiones que se deben tomar para llegar -

más rapidamente a los valores óptimos de las variables de entrada y sa~ 

da, dichas reglas dependen del concepto de Punto Base, alrededor del -

cual se efectúa un patron de búsqueda mediante ciertos movimientos .. 
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Cuando un movimiento, hecho desde el Punto Base, produce una res-­

puesta mejor en las variables de salida, se establece un nuevo Punto B~_. 

se y se continua la busqueda. 

Los diferentes patrones de sucesos y fallas, obligan al OPCON 

a disminuir o aumentar el tamaño de los movimientos. El tiempo trans­

currido entre un cambio en las variables y el registro de la información 

de salida se controla en un indicador de tiempo. El auxiliar de Prueba -

permite controlar el buen funcionamiento de los equipos mediante pro-­

gramas de prueba. 

La figura 4. H muestra la forma como se puede controlar una 

unidad de deshidrogenación en una planta de Estireno. Las variables de 
' 

proceso X, Y (Flujo de Etilbenceno y Temperatura del reactor) están con­

troladas por controles de punto (Set-Point), y los dispositivos a la salida, 

transmiten los cambios en las corrientes Zl' z
2
, z

3
, donde Zn es la C.,9 

rriente de Estire no y las demas serán los subproouctos (Etilbenceno, -­

Benceno, Tolueno, etc.). La respuesta en la salida se mide y se alime!) 

ta, junto con datos de costos A-B-C, a una computadora analógica, en -

la cual se obtiene un perfil de proceso mediante la resolución de una 

ecuación simple que no contiene ecuaciones de proceso. La salida de la 

computadora, es una señal (un voltaje) proporcional, que representa el 

perfil y que se alimenta a la Unidad de Control de Optimización de Pro~e 
so (OPCON), donde se recibe la señal como cualquier característica del 
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proceso, se optimizan las variables de alimentación y se les dá el nuevo 

valor a X y Yº (33) 

VI.- NUEVO PROCESO DE OBTENCION DE ESTIRENOº 

La Cía. Toray 1 ndustries ha desarrollado un nuevo sistema -

de extracción mediante el cual se puede recobrar el Estireno que norm~ 

mente contienen las corrientes que se obtienen de las plantas de Etileno 

por Pirólisis de Gasolinas. 

En las grandes plantas de Etileno construidas recientemente, 

(300 000 Ton/año) se obtienen alrededor de 15 a 30 mil toneladas de Estire 

no como subproducto. Normalmente este Estireno se hidrogena a Etilbe_!1 

ceno y se obtiene en la fracción de Xilenos. 

La figura 4. L muestra el diagrama del proceso de Extracción 

de Estireno (STEXl. La alimentación es la corriente que contiene Estire­

no, la cual pasa primero a una sección de tratamiento químico, donde -

se le separan las impurezas que son dificiles de quitar por destilación. 

Ya tratada, la corriente se alimenta al plato intermedio de la columna -

de absorción, el solvente de extracción se inyecta por la parte superior 

de la misma columna. En condiciones normales de operación, se obtie­

nen por los domos los Xilenos y los compuestos no aromáticosº Los fo~ 

dos de la torre que contienen Estireno y solvente~ se mandan a una co­
lumna de destilación, donde se recupera el solvente, el cual se recirc~ 
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la a la torre de extracciónº Una parte del solvente que se recupera, se -

manda a una tercera torre, donde se regenera, separandole las peque-­

ñas cantidades de impurezas que pueda contener, y posteriormente se -­

manda a la primera torre. 

Dado que el sistema maneja monómero de Estireno a altas co_!l 

centraciones, es necesario utilizar un inhibidor de polimerización. 

La Cía. Taray ocupa un inhibidor de la polimerización, desa­

rrollado por ellos, el cual es efectivo por mas de cinco horas a una tem­

peratura de alrededor de 130 ~e, disminuyendo las pérdidas de Estireno, 

excluyendo la restricción por temperatura en la destilación y simplifica_!:! 

do el diseño de la columna. El inhibidor se alimenta junto con el solve_!:! 

te a la columna de absorción por la parte superior. 

El Estireno que se ha obtenido en plantas piloto~ es de buena 

calidad ( 99. 7 % en peso ) y se ha comprobado mediante la polimerización 

del producto obteniéndose buenos resultadosº 

La figura 4~J. muestra un diagrama comparativo entre los -­

procesos STEX y el convencional de Alquilación-Deshidrogenación. 

Para u na capacidad de 20 000 Ton/año, el proceso STEX prod~ 

ce Estireno a un costo de .04-.05 US $/Libra, que corresponde a un 60a 

70% del costo para producir la misma cantidad por el proceso convencio­

nal. ( 27 ) 
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Los costos de producción, varían hasta cierto punto, depen-­

diendo del costo de la pirolisis de la gasolina, de los subproductos y de la 

localización de las plantas. 
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EC'ONOMIA DEL PROCESO. 



ECONOMIA DEL PROCESO 

El análisis económico es un punto muy importante en la se-­

lección de una planta de obtención de Monómero de Estireno, y puede -­

llegar a ser el factor decisivo de la selección. 

Como se dijo anteriormente, casi todo el Estireno que se pro­

duce en los E. L Uº U. se obtiene por desh id roge nación de Etilbenceno; y 

el 90% del Etilbenceno se produce mediante la alquilación de Benceno -­

con Etileno; el otro 10% se obtiene por fraccionamiento de corrientes del 

Petróleo. En consecuencia, la producción de Etilbenceno por alquilación 

es la ruta dominante, lo que ocasiona que la producción de Esti reno esté 

intimamente relacionada con la producción de Benceno y de Etileno. De 

hecho, la constante demanda de Estireno ha estimulado la instalación de 

numerosas fábricas para producir Benceno petroquímico así como plan-­

tas de obtención de Benceno a partir del Petróleo. Por otro lado, aun -­

cuando la producción de Etlleno se ha incrementado notablemente debido 

a sus aplicaciones en otros campos, no se debe descartar el impulso que 

ha recibido debido a su uso como materia prima en la elaboración del Es­

tireno. i; 

Como se puede ver en la Tabla S.A. las compañías Dow y Mo~ 

santo han sido tradicionalmente las mas grandes productoras de Estire­

no en los Estados Unidos, contando actualmente con las plantas de mayor 

77 



TABLA 5 . A . COMPARAC I ON DE LA PRODUCC I ON DE ESTIRENO EN E . E . U. U . (1955/1975) 

COMPAÑIA LOCALIZAC ION 

AMOCO CHEM !CAL TEXAS CITY , TEX . 

COSDEN BIG SPRINCi, TEX . 

COS - MAR ( 1 ) CARVI LLE, LA. 

DOW FREEPORT, TEX. 

DOW M I DLAND, MICH . 

EL PASO ODESSA, TEX . 

FOSTER - GRANT BATON ROUGE, LA . 

GULF DONALDSONVILLE, LA 

MONSANTO TEXAS CITY, TEX . 

ARCO- POLYMERS ( 2) HOUSTON, TE X. 

ARCO - POLYMERS(2) KOBUTA , PA . 

SHELL(3) TORRANCE , CAL 1 F . 

SUNTIDE CORPUS CHRIST. TEX . 

UN 1 ON - CARB 1 DE SEADR IFT, TE X. 

UNION - CARBIDE ( 4) INST . W . , VA. 

OTROS 

T O T A L 

(!) . - UNION DE LAS CIAS . COSDEN/BORG W. 

CAPACIDAD 
M TON/AÑO. 

1 955 1 1974/1975 

113 . 4 362 . 8 

45 . 4 45 . 4 

226. 7 

226.7 680 . 3 

136. 1 15 8 . 7 

36 . 3 54 . 4 

90 . 7 362 . 8 

226 . 7 

272 . 1 589 . 6 

31 . 7 49 . 9 

90. 7 195 . o 

95 . 2 

27 . 2 36 . 3 

136 . 1 136 . 1 

49 . 8 

34 o 

1 385 . 4 3124 . 7 

(2) . - HASTA 1972 - 74 LLAMADA SINCLA I R-KOPPERS . 

( 3) . - FUERA DE SERV 1C1 O EN 1 972 . 

(4) . - FUERA DE SERVIC I O EN 1 968 - 69 . 

M TON/ANO 
INCREMENTO 1 º/o 

DE 
CAPACIDAD ANUAL 

249.4 11 

453 . 6 10 

22 . 6 .8 

18 . 1 2 . 5 

272 . 1 15 

317 . 5 5 . 8 

18 . 2 2 . 8 

104 . 3 5.7 

9. 1 1 . 7 

274 . 4 

1739 . 3 

OBTENC ION DE 

ETILBENCENO 

ALQUILACION 

ALQU IL / FRA CC. 

ALQU IL / FRACC . 

ALQU ILACION 

ALQUILA C 1 ON. 

ALQUILA C 1 ON . 

ALOU ILAC ION 

ALQU IL / FRAC C. 

FRACC 1 ONAM IENTO. 

ALQUILAC I ON . 

ALQUILAC I ON 

ALQUIL/FRACC . 

AL QU 1LAC1 O N . 

ACETOFENONA . 
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capacidad ( 600-700 M Ton/Año.). Para las otras plantas el promedio de 

capacidad es de 150 a 300 M Ton/Año por lo que podemos fijar 200 M TonJ 

Año como base en el cálculo aproximado del costo de producción de Esti -­

reno º 

Consideraciones: · ( 21 ) 

1) Costos de Materias Primas = 70% de los costos de opera--­

ción. 

2) Depreciación a 10 años, Método de la Línea Recta. 

Recup=O. 

3) Ganancias= 25% del Capital 1 nvertido. 

4) Base = Planta con una Capacidad de 200 000 TON/AÑO. 

5) Proceso de Alquilación - Deshidr<X]enación. 
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C O N C E P T O • COSTO Dlls/TONº 

Etileno, 0.32 Tonffon Estireno ( 98 $(fon) º • • • • • 31.36 

Benceno, o. 87 Tonffon Estire no (184 $/Ton) º • • • • 160. 08 

Costos Directos de Operación ••••••••• o o •• 82.04 

COSTOS TOTALES DE OPERACION 273.48 

Depreciación •• º • º •• º º º º º ••••••••• º • 12. 90 

CAPITAL INVERTIDO 286.38 

Ganancia s ••• º º ••• º º • º º •• º •• º • º º º • 71º60 

Administración y Otros 3.5% precio de Venta. º º º • 13. 90 

371. 88 D 11 sff on. 

Precio de Venta antes del 1 mpuesto. • • • • • • • • • 16. 9 C/lb. 

El último valor, representa el precio de Venta requerido para 

justificar la apertura de una nueva planta, los Costos Totales de Opera-­

ción representan el valor requerido para continuar operando una planta. 

'>-/Como se puede ver, existe una gran influencia del precio del 

Benceno en el costo de producción del Estireno, por lo que es recomen­

dable revisar cuidadosamente la producción de materias primas en la se­

lección del proceso. 

El análisis para obtener el costo de producción de Estireno a -
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partir de Eti1benceno por fraccionamiento de corrientes del Petróleo que 

lo contienen ha demostrado los resultados siguientes: 

ll El costo de las materias primas ( Corriente de Xilenos) t~ 

ne muy poca influencia en los costos de producción, ya que la corriente 

que sale de la planta ( Xilenos sin EtHbenceno) tiene un costo aproxima­

damente igual a la corriente que se alimenta. 

2) La 1 nversión 1 nicial juega un papel muy importante para 

determinar el valor requerido de venta del Estireno para justificar la apeI 

tura de una nueva planta. 

3) El valor requerido de venta se justifica para plantas con c~ 

pacidades relativamente grandes (mínimo de 40 OOJ Ton/Año)º 

4) Un factor que puede cambiar la economía del proceso es la 

utilización posterior de la corriente de Xilenos. La Cía. Codsen ocupa -

parte de las mismas instalaciones de sus plantas de Estireno para fraccio­

nar la corriente y obtiene Orto-Xileno. ( 54) ; 1/ 

ANALISIS DE LAS GRAFICAS: 

5.1. Capacidad contra Costos de Producción. 

Los Costos de Producción / miles de Toneladas de Estireno pr:_o 

ducido, disminuye a medida que aumenta la Capacidad de la planta, lle-­

gando a un punto en el cual los Costos se afectan cada vez menos confoI 
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me el tamaño de la planta crece. 

Se puede decir que las capacidades óptimas de inversión para 

los procesos de Alquilación-Deshidrogenación son de 150 a 300 mil TonJ 

Año. 

5. 2. Centavos de Dolar / lb. de Estire no contra Años. 

El crecimiento de las plantas productoras de Estireno en los -

Estados Unidos, a partir de 1940 causó una disminución en los precios 

de venta. En la gráfica se notan tres zonas preponderantes: 

i ) La reducción acelerada del precio en el período 1940-1945. 

ii) Un período de reducción lenta del precio de 1945 a 1972º 

iii) Un rápido aumento desde 1973. 

5.3. Miles de Toneladas Producidas contra Centavos de Dolar I 

lb de Estireno. 

El análisis de la gráfica 5.3. muestra como el aumento en la 

producción (global), disminuye 1.os precios del producto, llegando a un -

punto en el que se vuelve cada vez más difícil una reducción del precio 

a pesar de seguir aumentando el volumen de producción. 
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CAPITULO VI 

PRODUCCION DE ESTIRENO EN MEXICO 



PRODUCCION DE ESTIRENO EN MEXICO 

Actualmente exi,ste en nuestro país una planta de Monómero 

de Estireno, situada en la refinería de Ciudad Madero, Tamps. la cual es 

operada por PEMEX desde el año de 1967, con una capacidad instalada de 

30 000 Toneladas por año. 

En dicha planta se utiliza el proceso de Alquilación de Bence­

no con Etileno en fase vapor (Proceso Alkar-UOP) para la síntesis del 

Etilbenceno y el proceso de desh idr<X]enación para producir Estireno. 

La ingeniería fué proporcionada por la compañía Universal Oil Products 

y el costo total de la planta fue de 73. 8 millones de pesos. 

Desde el arranque de la planta, el producto que se ha obteni­

do ha sido de buena calidad y se ha ICX]rado operar a niveles de produc-­

ción superiores al nominal. De hecho desde hace algunos años la pla!! 

ta ha operado a un régimen superior a su capacidad en aproximadamen­

te 10% y en ocasiones hasta de un 21 % por arriba del de diseño. desa-­

fortunadamente no se ha podido mantener por diversas causas como f~ 

ta de disponibilidad de Etilbenceno, problemas de mantenimiento, lim-­

pieza, etc. Por otro lado cabe mencionar que han existido problemas -­

en la planta debidas principalmente a el bajo contenido de Etileno en las 

corrientes de gases provenientes de las plantas F C C de las refinerías -

de Minatitlán y Ciudad Madero y también por dificultades en el sistema 
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de purificación del gas de carga, sobre todo en las plantas Alkar de Mina­

titlán. 

Las materias primas que se alimentan a la planta son: Bence­

no y gases residuales que contengan Etileno, los cuales se obtienen en -

las mismas refinerías de Minatitlán y Cdº Maderoº 

La descripción del proceso se detalla en el Capílulo 1 de éste 

trabajo (Proceso Alkar - UOP. ). En la segunda columna de la Tabla 6.A. 

se muestra como ha variado la prcxlucción en la planta desde su arran-­

que en el año de 1967. 

CONSUMO. 

El Monómero de Estireno se utiliza en México principalmente 

como materia prima en la elaboración de Pol iestireno, Hule Sintético del 

tipo SBR, Latex ( Estireno - Butadieno ), resinas ABS, resinas Poliester 

y resinas intercambiadoras de iones. En el Apéndice A, se da una des-­

cripción general de estos prcxluctosº 

Aunque el Estireno ~e utiliza desde antes de 1960, su consu­

mo en gran escala se inició a partir de 1967 junto con la prcxlucción de 

Hule Sintético. Como se puede ver en la Tabla 6.A. dicho consumo 

aumentó desde ese año con un 17 % promedio de incremento anual. En 

la misma Tabla se puede observar que nuestro país tradidmalmente ha -

venido importando este prcxlucto para satisfacer la demanda del mercado 



TABLA 6.A. 
ESTIRENO 

CONSUMO APARENTE 
(Toneladas) (1960-1973) 

Consumo 
Añ o Producción 1 mportación Exportación Aparente. 

1960 4,434 4,434 

1961 5,029 5,029 

1962 4,914 4,914 

1963 6,474 6,474 

1964 8,263 8,263 

1965 9,582 9,582 

1966 11, 849 11, 849 

1967 9,462 9, 767 19,229 

1968 24, 372 713 25,085 

1969 25, 085 2,640 27' 725 

1970 28,054 4,417 32,471 

1971 30, 6'01 5,213 35,900 

1972 32,063 10,662 42,725 

1973 32, 794 16,510 49,304 

FUENTE: Petróleos Mexicanos. - Gerencia de Petroquímica e 1 nstituto -

Mexicano del Petróleo. - Subdirección de Estudios Económicos 

y Planeación 1 ndustrial º 
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T A B L A 6. Bº 

COMPAÑIAS CONSUMIDORAS DE ESTIRENO EN MEXICO 

Actualmente compran estireno 28 compañías diferentes siendo las prin -­

cipales: 

% 
E m p re s a Productos que Elabora Consumo 

( 

l . Adhesivos Resisto!, Sº A. Emulsiones de Estireno buta- 37 .o 
die no. 

2º Productos de estireno, Sº A. Poliestireno cristal e impac­
to (200 tons.), poliestireno -
expandible (1500 tons.) resi­
nas SAN (1500 tonsº) resinas 
AB S USO ton s. ) 23. O 

3º Hules Mexicanos, S. Aº Hules sintéticos de estireno 
butadieno. 16. O 

4. Nacional de Resinas, S. Aº Resinas de poliestireno, in-
cluyendo el de alto impactoº 8º0 

5. Negromex, s. A. Hules sintéticos especílicos 
de poli-butadieno, poliinso­
preno y copolímeros de esti-
reno butadieno. 7 .o 

6. otros. 9 .. 0 

SUMA: 100.0 
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nacional, aun cuando la importación disminuyó sensiblemente con el -­

inicio de la producción en Cd. Madero, hasta la fecha no se ha logrado 

la autosuficiencia en la elaboración del Monómero. 

Actualmente compran Estireno 28 compañías diferentes, sie~ 

do las principales las mostradas en la Tabla 6º Bº Se puede decir que la 

demanda futura del Estireno continuará ligada a la producción de sus de­

rivados, cuyas capacidades serán ampliadas próximamente ya que se han 

otorgado los permisos petroquímicos correspondientes~ Se estima que la 

demanda continuará aumentando a razón de 16% para el período de 1973-

1983~ Ner gráfica 6.1.). 
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AMPLIACION DE lA PlANTA DE CDº MADERO. 

En el año de 1974 se realizaron varios estudios con el fin de -

analizar la posibilidad de aumentar la capacidad de la planta de Estireno 

de Cd. Madero, para satisfacer la creciente demanda y disminuir su im­

portación. (22) 

Con el propósito de establecer los cambios necesarios para I~ 

grar el incremento de capacidad, se analizaron las secciones de Deshi-­

drogenación y de Purificación. Primeramente se estableció que la Sec-­

ción de Purificación, diseñada para 90 Ton/diarias de Estireno, tenía una 

capacidad probada de 140 Ton/ diarias de Estire no, ya que los equipos de 

fraccionamiento podían operar con un producto crudo deshidrogenado -­

con un porciento mayor de Estirenoº Después se procedió a determinar 

el equipo necesario en la sección de deshidrogenación para obtener un 

producto con un contenido de 150 Ton /diarias de Estireno considerando 

las recirculaciones necesariasº Finalmente se determinó que para pro­

ducir mayor cantidad de Estireno era necesario poner otra etapa de reac­

ción y una inyección inter-etapas de vapor sobrecalentado. 

Con la inclusión del nuevo reactor, cambiadores y demás -­

equipo necesario, se realizó el aumento de la capacidad en la planta, sin 

embargo el perfil de la demanda del producto (Gráfica 6.1. ) justificaba 

la instalación de ,una nueva planta lo mas pronto posibleº 
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INSTALACION DE UNA NUEVA PLANTA DE ESTIRENO. 

La viabilidad de este proyecto, está basada en el comportamie_!l 

to de la demanda futura a nivel nacional y en menor cuantía de las posi­

bilidades de exportación de excedentes ( 23 ) 

A continuación se describen los factores que determinaron y 

justificaron la instalación de la nueva planta de Estireno. 

l. Análisis del Mercado: 

El consumo histórico y la proyección de la demanda del pro-­

dueto, muestra claramente la necesidad de aumentar la capacidad de Pi:9 

ducción. 

2. Definición del Problema. 

El perfil de la capacidad instalada actualmente comparado con 

el perfil de consumo aparente, muestra un déficit de producción; como -

se dijo anteriormente los estudios sobre ampliaciones a la planta existen­

te solo preeven un aumento de capacidad de un 55% el cual no es sufi--­

ciente para satisfacer los requerimientos, por lo que se hace evidente la 

necesidad de u na nueva planta. 

3. Investigación sobre Procesos Aplicablesº 

Los procesos aplicables serán aquellos en los cuales se con-­

suman materias primas que se encuentren disponibles en nuestro país 
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y cuyos perfiles de producción muestren incrementos futuros que aseg~ 

ren la demanda que se tendrá de los mismos. 

Tomando en cuenta que todo el Etilbenceno que se produce 

actualmente en México se consume en la planta de Cd. Madero, se debe 

considerar la producción de Etilbenceno-Estireno como una sola unidad, 

en base a lo anterior se puede decir que los procesos aplicables serán 

aquellos que utilicen Benceno y Etileno como alimentación cuyos perfi-­

les de producción se muestran en las gráficas 6.2 y 6º3º 

4. Análisis Técnico-Económico de los diversos procesos. 

Se puede considerar que este es el punto más importante en 

la selección ya que requiere del análisis detallado de cada proceso lo que 

implica la comunicación directa con los proveedores, sin embargo se P!.!_e 

den dar lineamientos generales al respecto, como: 

---va) Actualmente la capacidad óptima de las plantas es de 150 a 

300 mil Toneladas anuales (Capitulo 5 ). 

--1 b) De acuerdo a la bibliografía, los requerimientos de servi­

cios auxiliares son mayores para los procesos que obtienen Etilbenceno 

por fraccionamientoº 

c) Ya que las materias primas provienen de refinerías o de 

plantas petroquímicas, la planta debe localizarse dentro de las mismas -

94 



--
-

f
-

~
 

z o ..... 
-f'() 

CD 
C1> 

·
O

 
1 

<'! z 
o CD 

U
) w

 
C1> 

:::u 
;;::

_Z
 

ºW
 

z 
<D 

ID
 

o (.) 
(.) 
::::> 
e o -

-
a:: 
Q

. 

--
-
-

·· -
-

-
-

-
-
-
~
 f
-
-
-
-

-
-

~~ 
--

1 
~
 

1~ 
-

·¡;1 
-----
~
 

~ r
''-

--
-

-

o 
1/1 

¿ 
o 

.!a
>

o
 

.... 
-
n

. --
-
-

o o ...... 

1 

-i--¡ 

1 

l 

1 

1 1 
-
-

1 
-

i ' 
--

-
·-

--
--.·-

1 

~
-

-
-

-
-

--

D
~
n
 G

 
r--;..;:: o

e
i d 

-....:::...:::. -
-

-
-

-
-K

 

' 

¡ 1 

o 
.8 

-
--

1 . \ :\ '' 
1 

--
-

-

-
-
-

-+---

1\. 

en 
o 
IZ

 
<t 

o co 

1 
\~ 

' 1 ' 1 1 1 1 1 1 1 1 

o 
o 

I / "\ / "' ~ 1 1 1 1 

1 1 \ \ 

o r-o U
) 

m
 

o
-

("". 



o 

~1·~~1-tf~~111-fg-11T--ri=j::=2:1=¡~1=t1m 
=!:r=J=+-t-i-t-t-~'!===c=+=i--~ 
' 

' 
l 

o 

l 
1 

J 
'! 

~I 
\ 

,--.. 
l 

. ~ -
-+

---r---r-1 
i o 

1 
-

'--~ 
-

' 
' 

~ 
.... 

-

J 
j 

J 
l 

-
1 

1 

1 
l 

1 

1 

~
 

-

J 
J 

J 
l 

J 
-·1 

-

j 
j 

J l -1 
l 

l 
l_

 
.-+. ·--· ¡ 

1 

1 
1 

1 o 
1 

1 

l l 
~ 

1 

1 
1 

1 



plantas o refinerías, con lo que se logra un ahorro sustancial en el 

transporte, almacenamiento, mantenimiento y servicios auxiliares. 

5. Evaluación de otros Factores: 

a) Grado de Comercialización. - En este punto, la bi bl iogra-­

fía cita a los procesos de Monsanto-Lummus y óe Cosden-Badger como 

los mas comerciales actualmente. 

b) Grado de obsolescencia del procesoº - Se puede constatar 

que las compañías han centrado sus esfuerzos en la optimización del pr~ 

ceso de Alquilación-Deshidrogenación más que en el desarrollo de nue-­

vas rutas de obtención por lo que se puede decir que dicho proceso se se­

guirá usando normalmente. 

c) No se cuenta con la información necesaria sobre otros fac 

tores como: Dependencia de un solo proveedor, Tiempo de Suministro, 

Garantía, crédito, etc., pero se puede considerar que son factores en 

los cuales es factible un arreglo con las compañías q1..e suministren la 

Tecnología. 

6. Selección Final. 

En base a los puntos anteriores, se decidió la instalación de 

una nueva planta de Monómero de Estireno en el complejo petroquímico 

de Cangrejera, Ver. El proceso que se escogió fue el de Alquilaci6n-DeJ 

hidrogenación de Monsanto-Lummus. El suministro de materias primas 
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queda asegurado con la instalación de las plantas de obtención de aromá­

ticos para el Benceno y la planta de Etileno ( Monsanto-Lummus ), que 

se localizarán en el mismo complejo. La capacidad de la planta se fijó en 

150 mil toneladas anuales de Estireno. La coordinación del proyecto así 

como la integración de las plantas del complejo estará a cargo de PEMEX 

y del IMP. 

El arranque de la planta se tiene previsto para fines del año -

de 1976, así mismo se espera que a mediados de 1977 México sea autosu­

ficiente en la elaboración de Estire no y en años subsecuentes pueda ex-­

portar los excedentes a precios muy remunerativos. 

El costo total de la planta será de 200 millones de pesosj de -­

los cuales el 60% lo cubrirá un crédito externo y el 40% se cubrirá con 

recursos propiosº 

El análisis económico de la planta ha demostrado que el punto 

de equilibrio se logrará con solo operar al 10% de la capacidad instalada, 

considerando además que la planta operará al 70% de capacidad durante 

el primer año y aumentará al 80 y al 90% en los dos años siguientes, se 

prevee que será factible recuperar la inversión en aproximadamente dos 

años. (Datos económicos, ver ref o 23 o). 
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CONCLUSIONES 

De acuerdo al estud,io hecho sobre la producción de Estireno, 

se llegó a las conclusiones siguientes: 

1) Conocidos los factores limitantes de un proceso, es facti-­

ble hacer cambios en el mismo, aplicando modificaciones ventajosas que 

son producto de la investigación contínua sobre dichos factores claves 

del proceso. 

2) El proceso más utilizado es el de Alquilación-Deshidroge-­

nación, con algunas modificaciones en los equipos y en las condiciones 

de operación hechas por cada Compañía. La semejanza en los procesos 

Americanos proviene del intercambio de tecnología propiciado por el go-­

bierno de los E.E. u. u. 

3) Básicamente, la conversión del Etilbenceno a Estireno so­

lo envuelve la separación de una molécula de Hidrógeno. La práctica ha 

mostrado que la deshidrogenación es el método más sencillo. Práctica-­

mente el mayor obstáculo es la dificultad de separar el Estireno del 

Etilbenceno en la corriente de Estireno Crudoº 

4) Considerando solamente la producción de Estireno, el pr~ 

cedimiento, mucho más complicado, de la Acetofenona no compite con el 

más sencillo de la Oeshidrogenación, una vez que se ha resuelto el pro-
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blema de la separación del Etilbencenoº 

5) A través del tiempo, se ha notado un marcado interés en 

resolver el problema de la separación del Estireno, ya sea utilizando dis­

positivos más eficientes en las columnas de destilación o desarrollando 

nuevos inhibidores de la polimerización. En este campo se puede prever 

que, si se encuentran nuevos inhibidores, que sean más efectivos, se 

facilitará la separación. Por otro lado, cabe mencionar la posibilidad de 

desarrollar un sistema de control más efectivo en la columna de destila­

ción (Estireno-Etilbenceno), de manera que las variaciones en las concJ.! 

ciones de operación, sean registradas~ analizadas y corregidas lo más 

rápidamente posible, con lo que probablemente se evitaría el frecuerte 

problema de taponamiento en las líneas que manejan producto concen-­

trado. 

6) La recirculación de productos intermedios como Benceno, 

Etilbenceno y Polietilbencenos, ocasionan que el crédito por subproduc­

tos no sea limitante en los procesos de Alquilación-Deshidrogenación. 

7) Es muy significativa la continua demanda de Estireno en 

los Estados Unidos y en México, así como el aumento proporcional de las 

capacidades de las plantas~ · lo que lo convierte en un campo atractivo pa­

ra futuras inversiones. 

8) Dado que el Benceno es la materia prima más importante 
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en el proceso, la producción del Estireno y el precio del mismo, están i!) 

timamente ligados a la producción del Benceno. Así mismo, el futuro 

del Esti reno, estará claramente ligado al futuro de sus aplicaciones en 

los campos de tos Plásticos, Hules Sintéticos, Resinas, etcº 

9 ) La instalación de una planta que utilice el proceso de 

Fraccionamiento, para obtener Etilbenceno, sólo se justificará si se cue!) 

ta con suficientes corrientes de Petróleo que lo contengan o si la planta 

es de gran capacidadº 

10) Los estudios de mercado muestran que México podrá sa­

tisfacer la demanda de Estireno durante algunos años operando las dos 

plantas con que se contará desde 1976, sin embargo en el caso de un 

aumento en la demanda del mercado el análisis de los datos aconseja lo 

siguiente: 

i ) Intentar una expansión de la producción en la Plaita de 

la Cangrejera, Ver. 

ii ) Analizar especílicamente, para el caso del Complejo de La 

Cangrejera, si conviene obtener el Etilbenceno que se requiera por frac 

cionamiento o por duplicación de equipos en la sección de Alquilación. 

iii) En el caso de que la expansión fuera insuficiente, hacer 

un estudio más a fondo y con datos actualizados para construir otra 

planta. 
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El Estireno ( Vinilbenceno, Feniletileno, Estiro!, Estiroleno, 

Cinameno ), es el hidrocarburo aromático más sencillo con una cadena 

lateral no saturada, de fórmula c6H5- CH: CHr 

PROPIEDADES FI SIGAS: 

Líquido a temperatura ambiente; incoloro, inflamable, de 

olor dulce y agradable a bajas concentraciones, desagradable a altas con­

centraciones, poco soluble en Agua, miscible totalmente en Metano!, 

Etanol, ·Eter, Acetona~ Benceno, Tolueno, Tetracloruro de Carbonop y -

Sulfuro de Carbonoº 

Peso Molecular 

Punto de Ebullición 

Densidad a 2oc:.c 

Calor Especílico (liq) 25 c:.c 

Viscosidad a 2o~c 

Tensión Superficial a 2o~c 

Calor Lat. Vaporización a 25 c:.c 

Calor Lat. Fusión 

Temperatura Criticaº 

Presión Crílica 

Presión de Vapor a 2o~c 

104.14 

145.2 c:.c 

0.906 

0.416 Cal/gr. ~e 

o. 781 centipoises 

32.2 Din/cm 

10 500 ! 100 cal/mol. 

2 645 cal/mol. 

373 ~e 

40 atm. 

4.53 mm Hg. 
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PROPIEDADES QUIMICAS: 

El Estireno tiene las reacciones típicas de las Oleofinas y se -

caracteriza de modo especial por ser fácilmente polimerizable, propiedad 

que resulta de la reactividad reforzada del grupo Vinilo por el efecto acti­

vador del grupo Fenilo. 

1) Reducción parcial~ 

Pl Ó "1i.. 'F-OIJ.lt .. 
LOl.lb . 1-'\0tlf.ll<\t>P.5 . 

2) Reducción total. 

3) Oxidación de la cadena lateral. 
~C.00 ~ 

~. 

4) Adición de Halógenos. 

.. 
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5) Adición de Haluros de Hidrógeno. 

6) Polimerizaciónº 

C. l>JbL !?A't>O~ . .. 

~ ror n.. 

7) Copolimerización. 

u s o s. ( 34, 35 ) 

Materiales de Tipo Plástico. 

1) Poliestireno Rígido: Se prepara por Suspensión, Emulsión o Solu-­

ción. Se utiliza para el moldeo y extrucsión, se obtienen artículos 

como: Juguetes, Dispositivos; Recipientes para guardar alimentos, 

Cajas de Aparatos de Radio y T ºV., Mangos de herramientas, gavetas 

de Refrigeradores, etc'. 

2) Hule Modificado de Poliestireno: Este material se llama normalmen-
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te Poliestireno de alto impacto. Se prepara con Poliestireno y SBR. 

Se obtienen artículos de diferentes colores pero Opacos. Tiene pocos 

usos. 

3) Poliestireno Espumado: Este material se usa principalmente en los -

revestimientos de cámaras frigorílicas, como empaque y como aislan­

te térmico. 

4) Copolímeros de Estireno Butadieno: Estos productos contienen prin­

cipalmente Estireno. Se usan en la elaboración del Latex, en reves­

timientos de superficies, en operaciones de terminados de textiles y 

en la industria del papel. 

ABS. (Acrilo-Nitrilo/Butadieno-Estireno): Se aplica en la manufac­

tura de partes de autos, equipaje, teléfonos, suelas de zapatos, tub~ 

ría de plástico, etc. Se puede obtener en varios colores. 

SAN. ( Estireno-Acrilo-Nitrilo): Es una resina con buena resisten­

cia química, muy moldeable y con gran variedad de colores, normal­

mente contiene 70 a 75% de Estirenoª Se usa en las técnicas de poll 

merización. 

Hule Sintético: 

Durante la Segunda Guerra Mundial, el Estireno se utilizó princip~I 

mente en la manufactura de llantas, pero recientemente 11 No es cosa 
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sencilla distinguir entre los usos del caucho sintético, pues los co­

polímeros de Estireno - 'Butadieno se emplean para muchos usos muy 

alejados de las llantas". (ref 54). 

Hule Sintético GR-5: GR-S es el nombre que se le dió al hule prod~ 

cido por copolimerización por emulsión de Estireno y Butadieno. 

Contiene aproximadamente 29% de Estireno. Existe una gran varie­

dad de hules hechos a partir del GR-5, como son: GR-10, GR-516, 

GR-517, GR-525, etc., los cuales presentan diferentes propiedades -

derivadas de las diferentes proporciones de Estireno-Butadieno que 

contienen. 
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