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INTRODUCCION

La gran cantidad de productos derivados del Petrdleo, lo han -
convertido en una gran fuente de riqueza, por lo que es innegable la gran
trascendencia que tiene en la vida actual. Lo anterior se hace patente -
con la renovada Importancia que han adquirido los palses productores del
[lamado 'Oro Negro'; sin embargo, el desarrollo de la tecnologla para su
mejor aprovechamiento constituye un fuerte reto para aquellos palses que
teniéndolo, carecen de recursos para crear una tecnologla propia.

México, pals en vias de desarrollo, ha puesto especlal interés
en el estudioy la aplicacién de mejores técnicas de Refinacién y Petroqul
mica obteniendo buenos resultados, pero el gran volumen de capital que
se requiere para llegar a la solvencla tecnoldgica lo obliga a sequir impor
tando tecnologla de los palses altamente desarrollados sobre todo en el --
campo de la Petroquimica,

En este cé:mpo,. la produccién de derivades aromaticos y muy
especlalmente la del Estireno, ocupa un papel muy importante, debido a
las maltiples aplicaciones que se han encontrado del monémero en la ma
nufactura de los Plésticos, Resinasy Hules Sintéticos.

Se puede decir que si México fuera autosuficiente en la pro--
duccién de Monémero de Estireno, no solo se Incrementaria el desarrollo



industrial del pals, sino ademds se evitarfan sangrias econémicas por con
cepto de importaciones, ya sea de materia prima o de productos elaborados.

Este estudio tiene por objeto, establecer las ventajas y desventa
jas de los diversos procesos existentes para la obtencion industrial de Mo-
némero de Estireno, con el fin de encontrar los mas adecuados a nuestro
pals, para lo cual se cubrirdn los siguientes puntos:

1) Descripcidn y andlisis de los procesos.,

2) Estudio del desarrollo de capacidades de plantas y economias

de escalas.

3) Comparacion de los procesos, analizando las causas de mo-

dificaciones a la tecnologla existente,

4) Andlisis de la situacién actual y futura de la produccién -

de Estireno en México.

Se escogld a los Estados Unidos de Norteamérica como referen-
cla para el estudio debido a la Informacién con que cuenta, de la que des-
graciadamente carecemos en México. Cabe recordar que la Gnica planta
de Estireno en el pals se encuentra instalada en la Refinerfa de Ciudad
Madero, Tamps. con una capacidad de 30 mil toneladas anuales,
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PROCESOS EXISTENTES '/
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~ EI Mondmero de Estireno, se puede obtener por muchos proce
dimientos como son:

Deshidrogenacién de Etilbenceno.

Deshidratacién de Alcoholes.

Pirolisis del Acetileno.

Pirolisis de Hidrocarburos.

Como subproducto en la Pirolisis de Hidrocarburos.

De los procesos anterlores, solamente la Deshidrogenacion de
Etilbenceno y la Deshidratacién de Alcoholes (Proceso de la Acetofenona)
se utilizan para producirlo industrialmente en los Estados Unldos, siendo
el primero, el que se oéupa para producir casi la totalidad del Estireno
que se consume,

El Etilbenceno para los dos métodos se obtiene, en su mayorfa
por etilacién catalltica directa del Benceno con Etileno. La mayor parte de
las Instalaciones emplean un procedimiento en fase [Iquida con Cloruro
de Aluminio como catalizador, pero también se obtiene algo de Etilbenceno
por alquilacién en fase vapor a temperatura relativamente alta y sobre
dcido Fosfdrico o Silice-Altimina bajo presién. En algunas plantas se
obtiene Etilbenceno mediante la destilacion fraccionada de algunas corrien
tes del petréleo que contienen Xilenos y Etilbenceno principalmente.




TABLA

A

PRINCIPALES PRODUCTORES DE ESTIRENO EN E.E.U.U. Y SUS PROCESOS BASICOS

PRODUCTOR

LOCALIZACION

OBTENCION DE
ETILBENCENO

OBTENCION DE
ESTIRENO

DOW CHEMICAL CO.

FREEPORT, TEX.

ALQUILACION DE BEN-
CENO CON ETILENO

FASE LIQ. C/AL CI3

DESH IDROGENACION
DE ETILBENCENO.
FASE VAPOR.

DOW CHEMICAL cCO.

MIDLAND, MICH.

ALQUILACION DE BEN-
CENO CON ETILENO
FASE LIQ. c¢/AL Clg

DESHIDROGENACION
DE ETILBENCENO.
FASE VAPOR.

MONSANTO CHEM.

TEXAS CITY, TEX.

ALQUILACION DE BEN-
CENO CON ETILENO.
FASE LIQ. c/AL CLsy

DESHIDROGENACION
DE ETILBENCENO.
FASE VAPOR.

SINCLAIR- KOPPERS
(ARCO POLYMERS)

HOUSTON, TEX.

FRACCIONAMIENTO DE
CORRIENTES DE
PETROLEO.

DESHIDROGENACION
DE ETILBENCENO.
FASE VAPOR.

ALQUILACION DE BEN-

DESHIDROGENAC ION

ALKAR - U.0.P. KOBUTA, PA. CENO CON ETILENO. DE ETILBENCENO.
FASE VAPOR c/H3 PO4 FASE VAPOR.
ALQUILACION DE BEN- | DESHIDROGENACION

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

FASE LIQ. c/Al CI

3

FASE VAPOR.

UNION CARBIDE

INSTITUTE OF

ALQUILACION DE BEN-
CENO CON ETILENO.

OXIDACION DE
ETILBENCENO.

WEST, VA. FASE L1Q. c¢/AL Cly | DESHIDRATACION.
FRACCIONAMIENTO DE | DESHIDROGENAC ION
UNION ‘EARRIBE = BIG SPRING, TEX. CORRIENTES DE DE ETILBENCENO

COSDEN-BADGER.

PETROLEO.

FASE VAPOR.




La Tabla 1.A muestra los principales productores de Monémero
de Estireno, sus procesos bdsicos para la obtencién de Etilbenceno y Esti-
renoy su localizacién,

A continuacién se hace una descripcion de los procesos en -
operacién, pretendiendo encontrar los factores limitantes.



DESCRIPCION DE LOS PROCESOS.

PROCESO DOW CHEM,CO.

Este proceso se aplica en la manufactura de Monémero de Esti
reno de Alta Pureza, mediante la alquilacion de Benceno con Etileno pa-
ra obtener Etilbenceno y la posterior deshidrogenacién del Etilbenceno
para producir Estireno. La carga a la planta es Benceno (de calidad de
Estireno), gas Etileno (90-95 % puro), Cloruro de Aluminio Anhidroy
Cloruro de Etilo. El producto que se obtiene es Monémero de Estireno de
grado de Polimerizacion.

DESCRIPCION:

El Benceno fresco se bombea desde los tanques almacenadores
haclia las columnas secadoras donde se le separa el agua mediante una
destilacion azeotrépica, quedando con un méximo de 30 ppm,de agua. El
Benceno seco se mezcla con el catalizador (complejo) y se carga al reac-
tor de alquilacién, El Cloruro de Hidrégeno, que sirve como prometor,
se obtiene indirectamente del Cloruro de Etilo, el cual se mezcla con el
Etileno en la alimentacién,

El catalizador complejo consiste de una mezcla de compuestos
orgénicos pesados y catalizador sélido de Cloruro de Aluminio Anhidro de
97.98 % de pureza. En el reactor, el Etilenoy el Benceno reaccionan pa-
ra formar Etilbenceno, El catalizador se separa de la corriente que sale
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del reactor y se recircula nuevamente a la seccion de reaccion.

El Etileno en forma de gas se pone en contacto con el Benceno
y el catalizador a una temperatura de 200=F y a una presién ligeramente
mayor que la atmosférica, con el fin de incrementar la conversién.

El reactor de Alquilacion puede ser del tipo de Tanque Agitado
convencional o una Torre Empacada.

La reacci6n es fuertemente exotérmica por lo que es necesa--
rio remover calor del reactor continuamente. La conversién 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 caustica en tanques diferentes.

El Crudo Alquilado contiene 40 a 45 % de Benceno, 15 a 20% de
Polletilbencenos, una pequefia cantidad de residuos y el resto del Etilben
ceno. La separacidn del Etilbenceno se lleva a cabo en un tren conven--
clonal de columnas de destilacién. La primera columna separa el Bence
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
presién atmosférica. Latercera columna opera a una presién de 50mm
de Hg abs. y separa los polietilbencenos por la parte superior, los cuales
se recirculan a la Seccién de reaccion.



El rendimiento total del proceso se mantiene alto, mediante un
paso de desalquilacin (no mostrado en el diagrama), el cual es muy simi-
lar al paso de alquilacion, excepto por la alta temperatura que se mantiene
y la relacion diferente de catalizador. En este paso, los polietilbencenos
se convierten en Benceno, Etilbenceno y Dietilbenceno,

La corriente de Etilbenceno que se obtiene de la sequnda co--
lumna se manda a la Seccién de deshidrogenacién,

Dado que la presi6n reducida favorece la reaccion de deshidro-
genacion, se alimentan 2.6 Ib de vapor por Ib de Etilbenceno al reactor,

El 90% del vapor se calienta hasta 725% F antes de entrar al -
horno sobrecalentador en el cual se eleva su temperatura hasta 1310°F,
El otro 10% del vapor se mezcla con el Etilbencenoy se pasa por un va-
porizador donde se calienta hasta 320°F con la corriente que sale del
reactor a 970% F, posteriormente se mezcla con el vapor de 1310°F en -
el reactor. Latemperatura resultante en los fondos del reactor es de --
1166°F y es el punto de control del sistema de reaccién.

El producto del reactor a una temperatura de 1049°F se enfria
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 221 °F y condensa los aceites for
mados a altas temperaturas. Posteriormente la corriente pasa a un con-
densador final donde se licGan el vapor, Estireno, Etilbenceno, Benceno,



Toluenoy otras impurezas, los gases residuales que contienen Hidrége—
no, Mondxido de Carbono, Di6xido de Carbono, Metano, Etanoy algunos
Aromdticos, pasan a un sistema de recuperacién por refrigeracién.

El paso final es la purificacién del Estireno. La corriente de
crudo deshidrogenado, que contiene cerca de 37 % de Estireno se manda
a la Seccién de destilacién. Los problemas por polimerizacién del Estire-
no se pueden controlar si se mantiene una temperatura no mayor de
194 = F en la Secci6n de separacién. El estireno crudo pasa por un tan--
que que contiene Azufre, el cual al disolverse actlia como inhibidor de la
polimerlzaclﬁn. Posteriormente la corriente se precalienta y se alimenta
a una torre de 30 platos en la cual, se separa el Bencenoy el Tolueno por
los domos a una temperatura de 135 ©F. La presién en el domo de esta -
columna es de 175 mm'Hg y el reflujo es de 12/1.  Por los fondos de la to
rre se obtiene Estireno diluido con Etilbenceno a una temperatura de
205 =F. El Azufre pasa hacla la parte inferior de la columna e inhibe —-
efectivamente la zona de agotamiento.

La separacién del Estireno y el Etilbenceno se efecttia en dos -
pasos para disminuir el efecto de la temperatura y la pérdida de presién lo
cual dificulta la separacién. La corriente de fondos de la primera colum-
na se alimenta a la columna primaria de separacién, la cual actGa como -
zona de rectificacién con 38 platos y pasa, sin extracciones,ala columna
secundaria de separacién que opera como zona de agotamiento con 32 pla-



tos. Elvaclo (35mm 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 F.

La corriente de domos de la columna primaria, que consiste -
principalmente de Etilbencenoy Estireno (1% ) se recircula a la seccién
de deshidrogenacién. La corriente de fondos de la columna secundaria -
se alimenta a una columna de purificacién de Estireno que opera a una -
presién de 35 mm Hg.

Antes de almacenar o de transportar el Estireno como produc-
to, se le agrega un Inhibidor (Butil-Catecol-Terciario) en una concentra-
cién de 10 ppm.

La conversidn de Etilbenceno a Estireno es de 37 % por paso y
el rendimiento total del proceso es de cerca del 90%. (37, 39, 42)
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PROCESO MONSANTO - LUMMUS

El proceso consiste en la alquilacién de Benceno con Etileno -
para formar Etilbenceno que es deshidrogenado posteriormente para dar
Estireno. La carga a la planta es Benceno y Etileno. El producto que se
obtiene es Monémero de Estireno (grado de Polimerizacién).
DESCRIPCION:

Las reacciones fundamentales del proceso son las siguientes:

C()H6 + G.H catalizador C6HSCZH5

24
Benceno Etileno Etilbenceno
C6HSCZH5 catalizador CﬁHSCZHB + H2
Etilbenceno Estireno  Hidrdgeno

La alquilaci6n se lleva a cabo con un exceso de Bencenoy en
presencia de catalizador de Cloruro de Aluminio formandose algunos polie
tilbencenos. El catalizador se separay se regenera frecuentemente.

Por medio de un sistema de fraccionamiento se recupera Etil-
benceno de alta pureza, recirculdandose los polietilbencenos y el benceno
no convertido.

En la deshidrogenacién del Etilbenceno, catalitica también, se
usa un catalizador estandar, disponible comercialmente, cuyo tiempo de -
duraci6n es de alrededor de dos afos.
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Antes de entrar a la seccién de deshidrogenacién se vaporiza
el Etilbenceno, mezclédndolo primero con vapor y después sobrecalentdn-
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—
nacion. La corriente callente que sale del reactor se enfria primeroy --
después se condensa. Los gases no condensables se comprimen para -—
usarlos posteriormente en el sistema de gas combustible.

El Estireno que se obtiene, se pasa a un sistema de fracciona-
miento de alta eficiencla donde se separan el Etilbenceno sin reaccionar,
el Estirenoy los subproductos ( Benceno, Tolueno, etc. ).

El Etilbenceno se recircula a la Seccién de deshidrogenacién,
el Benceno se recircula a la Seccién de alquilacién, el Tolueno se obtie-
ne como subproducto, el catalizador desgastado de la Seccién de alquila-
cién se convlerte a solucién acuosa de Cloruro de Aluminioy se envia -
como subproducto,

La Seccién de fracclonamiento consta de cuatro torres, en la
primera, la mezcla deshidrogenada se destila, saliendo por los domos el
Etilbenceno y los componentes mas ligeros. Una cantidad de Azufre se -
disuelve en Etilbenceno caliente y se inyecta en la parte superior de la -

columna, actuando como inhibidor de Ia polimerizacién.
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En la segunda columna se separa el Etilbenceno por los fondos
y por los domos sale una mezcla de Benceno - Tolueno, los cuales se sepa
ran posteriormente en otra torre de destilacién.

La corriente de los fondos de la primera torre conteniendo -—
principalmente Estireno se pasa a la torre de purificacién en la cual se le
separan las pequefias cantidades de residuos aceitosos que pueda conte--
ner.

Los condensados que se obtienen en la seccién de deshidroge-
nacién se pasan a una seccién de tratamiento donde se retiran los aromé
ticos que pueda tener disueltos y posteriormente se regresa como agua de
alimentacién al horno de la seccidn de desh]drogenacléri.t (43, 44, 45)
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/ PROCESO ALKAR - U, 0. P,

Este proceso se aplica en la obtencién de Monémero de Estire-
no mediante una alquilacién de Benceno con Etileno en fase vapor y la
deshidrogenacién del Etlibenceno que se obtiene en la alquilacién.

" La carga a la planta es Benceno, Etilenoy gas residual.

Cuando se dispone de una corriente de Xilenos que contenga
Etilbenceno, la obtencién del mismo se hace mediante una destilacién
fraccionada de la corriente y se omite el paso de alquilacién,
DESCRIPCION:

El Etileno purificado, conteniendo gas residual (de alguna ope
racién de cracking) 6 Etileno de alta pureza y el Benceno se mezclan con
el Benceno recirculado y similarmente los polietilbencenos recirculados
se mezclan con el Benceno recirculado. Las dos combinaciones se ca--
llentan hasta una temperatura adecuada y posteriormente se alimentan
a los reactores, donde se lleva a cabo la reaccién en presencia de un ca-
talizador altamente selectivo, La conversién de Etileno gaseoso a Etilben
ceno es casi completa. EI Bencznoy los polietilbencenos reaccionan
produciendo Etilbenceno en una reaccién de transquilacion.

El efluente de los reactores se pasa hacia un tanque separador,
donde se retiran los gases inertes que pudiera contener la corriente.
El ITquido que sale del tanque se carga a una columna de separacién 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 columnay se alimen
ta a la seccion de Estireno. Los polialquilbencenos se recirculan al reac-
tor.

En el otro caso, la corriente de Etilbenceno-Xilenos, se ali--
menta a la Seccién de recuperacion de Etilbenceno, la cual consta de
dos unidades en paralelo cada una de las cuales tiene tres columnas de -
destilacion que operan en serie. Dichas columnas cuentan con la venta
ja de poder recibir la alimentacién en diferentes platos, de acuerdo a la
composicion que tenga la corriente que se alimenta, De ésta seccién se
obtiene Etilbenceno con una pureza de 99.8%. La corriente de Xilenos
de la cual se extrae el Etilbenceno, se manda a otra parte de la planta pa-
ra su uso posterior o separacion.

El Etilbenceno obtenido anteriormente se combina con una co-
rriente de recirculacion de Etilbenceno, Toluenoy Benceno, la mezcla
resultante se alimenta a una columna de destilacion en la cual se sepa--
ran por los domos el Benceno y el Tolueno 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 vaporizacion, como el precalentamiento se llevan a -
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cabo en dos trenes de Intercambladores de calor del tipo de tubo y coraza.

Dado que el efluente del reactor contiene suficiente calor, el
precalentamlento es efectivo, proporcionando un ahorro en los costos de
operaclén del horno de sobrecalentamiento de vapor.

Por otro lado, en un horno de fuego directo, una cor.rl_;jéie =
de vapor se sobrecalienta y posteriormente se une con la corriente de
Etilbenceno. La mezcla resultante se manda al reactor de deshidrogenacién
donde se lleva a cabo la reaccién endotérmica mediante la cual se produce
el Estireno.

C6H5CH2CH3 catalizador C6H5CHCH2 ¥ H2

Esta deshidrogenacion se realiza a una temperatura de 1100> F
y a una presién de 1 atmésfera en presencia de un catallzador de Oxido -
de Fierro. El vapor no Interviene en la reaccién pero ayuda fisicamente
a la produccién de Estireno, reduclendo las presiones parciales, minimi-
zando las reacciones colaterales, cediendo calor y facilitando el control -
de la temperatura del reactor.

La reaccion se conduce de manera que se convierte el 30-35%
del Etilbenceno que se alimenta. El efluente del reactor se enfria median
te el intercambio de calor con la corriente de alimentacién, posteriormen
te pasa por un condensador y después a un tanque de asentamiento. El
Hidrégeno producido durante la reaccién sale por la parte superior del -

18



tanque y se ocupa como combustible en la planta, el Estireno crudo se se
para del agua (vapor condensado), la cual puede usarse posteriormente.

La corriente de Estireno crudo contiene Etilbenceno que no
reacciond, asl como Bencenoy Tolueno (subproductos). Estos materia--
les se remueven de la corriente en un par de columnas que operan en -

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

recircula hacla la columna de separacién de Benceno - Tolueno donde se
combina con el Etilbenceno fresco proveniente de fraccionamiento.

El Estireno se obtiene por los fondos de la sequnda columna -
junto con una pequefia cantidad de polimero, la cual se separa de la co--
rriente principal en una columna de destilacién, obteniéndose por los
domos Estireno ( 99, 6% puro).

Los fondos de la columna de purificacién se almacenan y pos-
teriormente se recupera el Estireno que pueda contener en un sistema
por lotes.

La formacién de polimeros es un problema clave durante la pu
rificacién y el manejo del Estireno. Sinclair - Koppera utiliza algunas
condiciones especiales para minimizar la produccion de polfmeros. Por
ejemplo la columna que recibe el Estireno crudo opera a muy baja pre--
sién, para eliminar la necesidad de una alta temperatura la cual incre--
menta la polimerizacién, La formacién de polimero durante la destila---
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cién se retarda también mediante la adicién de un inhibidor no revelado.

El Estireno (producto) se mantiene en tanques refrigerados a una tempe
ratura de 60 = F con el fin de evitar la degradacién o la polimerizacién du
rante el almacenamiento. ( 1, 22)
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PROCESO UNION CARBIDE - COSDEN - BAGDER  (A)

Proceso para la manufactura de monémero de Estireno median
te la alquilacién de Benceno y Etileno a Etilbencenoy la subsecuente des -
hidrogenacién del Etilbenceno a Estireno.

DESCRIPCION:

El Benceno junto con el Etileno (gas) y con los polietilbence--
nos reaccionan en presencia de Cloruro de Aluminio como catalizador en
el reactor de alquilacién. El efluente del reactor se decanta en un tanque
asentador recirculando la capa que corresponde al catalizador complejo -
hacla el reactor.

El Etllbenceno crudo que sale del asentador se manda a la sec
cién de tratamiento donde se le eliminan las pequefias cantidades de clo-
ruros que pueda tener. La corriente tratada se manda a la seccién de
destilacién. Aqul se separa el benceno de recirculacién en la primera
columna y el Etilbenceno continGia hacia otro sistema de columnas donde
se le separan los polietilbencenos que contenga y posteriormente se man
dan al reactor de alquilacién. '

En la seccién de Estireno, el Etilbenceno se combina con ---
Etilbenceno de recirculacién, la corriente resultante se mezcla con va-
por sobrecalentado y se alimenta al reactor de deshidrogenacién.

En el reactor, la presiény la temperatura son variables con
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las que se controla una alta conversién por paso.

La seccién de recuperacion de Estireno consiste de tres colum
nas. Las pequefias cantldades de Bencenoy Tolueno que se producen —
en la reaccion de deshidrogenacién se separan en la primera columnay
se recirculan a la Seccién de produccién de Etilbenceno.

En la segunda columna se separa el Etlibenceno que posterior
mente se recircula. Esta separacién se lleva a cabo en una columna de
alta eficlenclia, lo que representa un ahorro considerable en los costos -
de operacién como en la Inversién si se compara con el sistema conven-
clonal de dos columnas. La corriente de Estireno que sale por los fon-—
dos de la segunda columna se alimenta a una tercera columna de purifi-
cacion donde se le retiran las pequefias cantidades de pollmero y residuo
que pueda contener. Los Inhibidores se le agregan a la corriente antes
~ de entrar a la secci6n de purificacion.
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PROCESO UNION CARBIDE - COSDEN - BADGER

Proceso para la manufactura de Estireno mediante la deshi---
drogenaci6n de Etilbenceno recuperado de corrientes de petréleo, La car
ga a la planta es una corriente de Etilbenceno y Xilenos mezclados prove
nientes de una unidad de purificacion de aromdticos, EI producto es Mo
ndmero de Estireno de grado de polimerizacion 6 pléstico. (99.8%)
DESCRIPCION:

La corriente de alimentacién, que consiste de una mezcla de -
Etilbenceno e isomeros de Xileno, practicamente sin hidrocarburos no —
arométicos con T,B. P, en el rango de los Xilenos, se alimenta a la Sec-
cién de superfraccionamiento donde se separa el Etilbenceno con sufi---
ciente pureza para producir Estireno de 99.8%, Para efectuar esta sepa-
racién se usan varias columnas que operan en serie y con alta relacién
de reflujo, ya que solo existe un pequefio rango entre los T; B, P; de el
Paraxileno y el Etilbenceno (2.3%C).

El Etilbenceno fresco se combina con Etilbenceno de recircula
cién y junto con vapor sobrecalentado se alimenta a la seccién de deshi-
drogenacién. La reaccién se efect(ia a baja presién y con una alta rela-
cién mol de vapor/Etilbenceno, La presiény la temperatura son las va--
riables de control en el reactor para mantener una conversion alta.

La Seccién de recuperacién de monémero de Estireno consiste



de tres columnas. Las pequefias cantidades de benceno y tolueno que se
forman en la reaccién (por cracking) de deshidrogenacion se separan en
la primera columna y se obtienen como subproductos,

En la segunda columna se separa el Etilbenceno que no reac-
ciond el cual se recircula a la Seccién de reaccién. Esta separacion se -
lleva a cabo en una columna de alta eficiencia que opera a baja presién.
El resultado es un ahorro en la inversién y en los costos de operacién --
comparado con el sistema convencional de separaci6n de Etilbenceno, de
dos columnas, En este punto se le agregan los inhibidores a la corriente
de Estireno para minimizar la polimerizacion.

El mon6mero de Estireno se separa en la tercera columna don

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

La corriente de residuos y polimeros se almacena y periédicamente se -
recupera de ella el monémero de Estireno que contenga.

En este proceso existe una gran recuberacién de Etilbenceno,
ademds la unidad trabaja casi libre de problemas de corrosion 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 CARBIDE
(Acetofenona)

Proceso para la obtencién de-Mondémero de Estireno mediante
la alquilacién de Benceno con Etileno para dar Etilbenceno, oxidacién del
Etilbenceno a Acetofenona, reduccién de la Acetofenona a Alcohél-Alfa--
Feniletilico y Deshidratacién del Alcohol para obtener finalmente Estire—
no. Lacarga a la planta consiste de Benceno, Etileno, Cloruro de Etiloy
Cloruro de Aluminio.

DESCRIPCION:

En la seccidn de alquilacién, 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 mds pesada que corresponde al complejo catalizador, el cual se recir
cula al reactor. La capa ligera, que consiste de Etilbenceno, se manda a
una Seccion de purificacion, donde se separa el Benceno que no reaccio
nd asi como los polietilbencenos formados durante la reaccion y se re---
circulan al alquilador.

El Etilbenceno se manda a la Seccién de Oxidacion donde se --
alimenta a un sistema de dos reactores que operan en serie donde se lle-
va a cabo la reacci6n de oxidacién a una presion de 2 a 3.5 Kglcm2 man.
y a una temperatura de 115-145 °C, en fase liquida. El catalizador, de --
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Acetato de Manganeso se afiade de manera continua como solucién acuo-
sa al 15%. Los reactores son de acero con revestimiento de material re--
sistente a los dcidos, con serpentines de acero inoxidable por los cuales
circula agua de enfriamiento. Una corriente de aire se introduce conti-
nuamente en los reactores proporcionando el Oxigeno para la reacci6n.

El efluente de los reactores se manda a un lavado con élcali y
se alimenta a una columna de despojo que opera a 8 mmHg de presion -
y a 145°C, donde se separa el Etilbenceno que no reacciond, posterior--
mente se manda a una segunda torre donde se purifica la Acetofenona y
el Alcohol,

La mezcla que destila por la sequnda columna se manda a la -
Secci6n de hidrogenacién donde se lleva a cabo la reaccion en fase liqui
da en condiciones moderadas y usando un catalizador de Oxido Férrico -
con Cobre y Cromo, La fraccién de Etilbenceno que se forma en este pa-
so se recircula a la seccidn de oxidacién después de separarlo por desti-
lacién,

El Alcohol que se obtiene, se deshidrata en fase vapor hacién
dolo pasar sobre Titania u otro 6xido a una temperatura de 200-250=C.
El Estireno producido se separa por destilacién del Alcohol y la Acetofeno
na que no reaccionaron y que se recirculan a la Seccién de hidrogena--
cion. (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 E.E, U. U,

Hasta el afio de 1941 el Mondmero de Estireno no tuvo gran --
importancia a nivel industrial y su produccién escasamente sobrepasaba
las 5000 1b/afio. Desde 1935 la Compariia Dow se distingui6 por su pro-—
duccién del monémero, sin embargo no se incremento gran cosa durante
los aiios siguientes.

En 1941 fueron cortados los suministros de Hule Natural a --
Europa debido a la Sequnda Guerra Mundial, de manera que, cuando los
Estados Unidos intervinieron en ella, el primer problema a que se enfren
taron fue desarrollar un buen sustituto de la resina natural para poder -
movilizar las tropas. Asi se cre6 un Hule Sintético a base de Monémero
de Estireno y Butadieno que se llamé GR-S, de caracteristicas muy seme-
jantes al Hule Natural, Esto obligd al gobierno a crear un apresurado ---
plan de emergencia en la produccién de Estireno para satisfacer la repen
tina demanda de casi 200 millones de libras de éste producto.

El plan de emergencia se inicid, con un llamado del gobierno
a las principales compafiias de Ingenieria, para que juntas y bajo el nom
bre de "'Compafiia de la Reserva de Hule", intercambiaran informacién -
con el finde hallar  la forma de incrementar la produccion en el me-
nor tiempo posible,
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Las Compaiiias llamadas a colaborar fueron las siguientes:
Carbide & Carbon Ch., The Dow Ch., Koppers Ch., The Lummus Co., -
Monsanto Ch,, Phillips Pet., Standar Oil Dev. y The Universal Qil Pro-
ducts, Cada una de éstas firmas realizé trabajos de laboratorio en dos
campos bien definidos que fueron:
a) Produccion de Etilbenceno a partir de las materias primas
disponibles.
b) Conversi6n eficiente del Etilbenceno a Monémero de Esti--
reno.
Como resultados del programa de producci6én a gran escala po-
demos anotar los siguientes:

1) La Compania Carbide & Carbon Ch., desarroli6 un proce—
so para elaborar Estireno mediante la etilacién catalitica de Benceno para
dar Etilbencenoy la oxidacién-reduccién-deshidratacién para producir —
Estireno,

2) El proceso utilizado por la Compafiia Dow Ch., se aplicé en
varios proyectos, debido a que era la firma con mayor experiencia.

3) Las Compaiiias Monsanto-Lummus iniciaron la construc--
cién mancomurada de una planta en la cual se utilizé un paso descubier-
to por ellos para producir Etilbenceno, el proceso de deshidrogenaci6n --
usado por Dow y el proceso de recuperacién disefiado conjuntamente por
Monsanto-Lummus.
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4) La Companiia Koppers construyd una planta, en la cual se
usé una unidad de produccién de Etilbenceno desarrollada conjuntamen-
te por Koppers -Phillips-UOP., operando a alta temperatura y alta pre---
sién. Las secciones de deshidrogenacion y separacién fueron disefiadas
por la Cia, Dow.

Durante la Guerra se utilizé el proceso de deshidrogenacién
de Etilbenceno para producir casi el 90% del Estireno que se consumid,

Después de la Guerra, la demanda de hule sintético disminuy6 sensi--
blemente, pero se encontraron maltiples aplicaciones al Monémero en —
los campos de los Plasticos, Resinas, Hules, Pinturas etc., forzando a -
las compafiias a aumentar su produccién mediante expansiones a sus - -
plantas,

En la Tabla 2,A., se muestra la produccién de Monémero de -
Estireno desde 1940, asi como el nimero de productores que, como se --
puede ver, no se ha incrementado grandemente debido a que normalmen
te las ampliaciones a las plantas existentes han podido satisfacer el au--
mento de la demanda de esta materia prima. (54)

En la Grafica 2.1. se puede apreciar que la Capacidad de las -
plantas de Estireno tiende a z;umentar en forma acelerada debido a la con-
tinua demanda, provocando a su vez, nuevas expansiones en las plantas
y la instalacién de plantas mas grandes.

En la Tabla 2,B. y la gréfica 2.2, se encuentran tabulados --
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TABLA 2.A. PRODUCCION Y CONSUMO DE MONOMERO DE
ESTIRENO EN LOS E. E. U.U.
PRODUCC ION CONSUMO PRECIO DE

ANO No. PRODUCTORES TON/ARO APARENTE VENTA ¢/1b
1940 I I 095 - 58
1945 5 170 068 - 18!
1946 5 183 970 - -
1948 5 170 912 - =
1950 5 244 616 . =
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 - 791 383 294 784 I
1962 o 880 725 453 514 10
1964 12 | 297 052 544 217 -
1966 13 1 433 560 634 920 9
1968 14 1 819 501 | 400 000 8.25
1969 4 2 205 442 | 904 762 8
1972° I3 2 539 682 2 131 519 8
1974 13 3 124 716 2 902 494 16-18
1975 13 3 417 233 - -
1978 - - 3 560 000! -

i) DATOS ESTIMADOS.
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los datos de inversion (fija) contra la Capacidad de la planta. La inver-—
sion, incluye:

Costo del Equipo mds grande.
Costo de Material y Mano de Obra,
Gerencia de Proyectos e Ingenieria.

Costos directos (Impuestos, Fletes, etc.)
@, 3.
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TABLA 2.B. |INVERSION APROXIMADA PARA LA INSTALACION DE UNA PLANTA
DE MONOMERO DE ESTIRENO. (1)

CAPACIDAD DE LA PLANTA

MILES DE TON/ANO 20 40 60 80 100 150 200
INVERSION INICIAL (11)

4.50 7.00 9.80 11.50 13.00 16.00 19.50
MILLONES DE DIIS.
(1974)

(i) PROCESO DE ALQUILACION DESHIDROGENAC ION.
(ii) INCLUYE: EQUIPO, INSTALACION, INGENIERIA ETC.

EN BASE A COSTOS PUBLICADOS Y ESTIMADOS (REF. 3).
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CAPITULO I11I

FACTORES - LIMITANTES



FACTORES LIMITANTES

Como resultado del intercambio de tecnologia ocurrido duran-
te la guerra, los procesos de obtencién de Estireno son muy semejantes -
en algunos de sus pasos principales, sin embargo cada proceso difiere de
los demds en el equipo que utiliza, asi como en algunas condiciones de -
operacion,

En base a lo anterior, podemos agrupar a los procesos en dos:
Procesos que obtienen Estireno mediante una Deshidrogenacién de Etil—
benceno y Procesos que obtienen Estireno por Oxidacién Deshidratacion
del Etilbenceno, siendo el primero, el proceso mds usado y el cual se
utiliza para obtener casi la totalidad del mon6mero 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 obtencién del Etilbenceno, La gran mayoria lo obtiene me-
diante la Alquilacién de Benceno con Etileno, pero también algunos pro-
cesos obtienen su Etilbenceno mediante una destilacién fraccionada de -
algunas corrientes de Petréleo que lo contienen.

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

grama:
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ALQUILACION DE DESHIDROGENACION

BENCENO \ / DE ETILBENCENO \
ETILBENCENO ESTIRENO
FRACCIONAMIENTO / . OXIDACION DE ETILBEN
DE CORR, DE PE--- CENO /
TROLEO. DESHIDRATACION.

OBTENCION DE ETILBENCENO.
La reacci6n bésica en la alquilacién de Benceno y Etileno es:

§ O C6H6 + CH2=CH2 -------------- C6H5CH2CH3

Benceno Etileno Etilbenceno,

sin embargo, en la préctica, la reaccién catalitica del Benceno y el Etile-
no produce también Dietilbenceno y Polietilbencenos Superiores, de ----
acuerdo a las siguientes reacciones secundarias:

T SR
74 M C6H5CHZCH3 % CH2 CH2 C6H4(C2H5)2
Etilbenceno Etileno Dietilbenceno
) I 06H6_n(C2H5)n ¥ ‘C6H6 --------------- 2 (C6H5C2H5 + n-2(C2H4)
Polietilbenceno  Benceno Etilbenceno n=2ad

La reaccién (3) es Ia Ilamadavdesalquilacién 0 reaccién 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 formacién
de Polietilbencenos o convertirlos en Etilbenceno,
A) ALQUILACION DE BENCENO CON ALTA CONCENTRACION DE ETILENO.
(Fase Liquida).
Este es el proceso mds usado para producir Etilbenceno, se ba
sa en la alquilacién de Benceno con Etileno de acuerdo a la reaccion (1).
Materias Primas:

El Benceno que se utiliza, se conoce en la Industria como --
""de grado de Estireno" y corresponde a un Benceno con una pureza un -
poco superior al 99%.

El Etileno empleado en la reaccién generalmente es de 95% de
pureza aunque esto no es un punto critico en el sistema. Se puede usar
Etileno mds diluido siempre y cuando los diluyentes sean inertes en las -
condiciones de operacion 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 minima de 97.5%, en forma sélida granular, pa
ra facilitar su manejo mecanico en la alimentaci6n al reactor,

Normalmente se usa Acido Clorhidrico como promotor, el cual
puede ser afadido o puede generarse dentro del reactor agregando agua -

para hidrolizar parte del Cloruro de Aluminio, sin embargo este Gltimo -
método aumenta el desgaste del catalizador y la corrosién 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 operacion del reactor, el Acido Clor-
hidrico deseado y ademds grupos Etilo que pueden intervenir en la reac--
cion,

Otra materia prima es una solucién acuosa de sosa, la cual -
se emplea para endulzar la corriente de Etilbenceno crudo que puede con
tener restos de Acido Clorhidrico. La concentracién de la sosa debe ser
de 50% y se renueva cuando la concentracién disminuye hasta un 30% -
aproximadamente,

Operacion:

Normalmente la alquilacién se lleva a cabo de modo continuo
en condiciones moderadas de temperatura y presién en el reactor, 95% C
y5 linn2 man,; el calor de la reaccion se elimina-condensando los va-
pores del reactor a reflujo. En la alquilacién, 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 porcion de liquido en el fondo, por donde se alimenta tam
bién el Etileno provocando una mejor circulacién de los reactivos. En -
condiciones apropiadas de reéccién, la absorcion del Etileno (reaccion
(1).) es casi instantdnea, pero la reaccién de intercambio, (reaccién ---
(3).) es mucho menos rdpida. De hecho, existe una distribucion carac

teristica 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 éptimas de operacién.

El efluente del reactor se enfria y se le separa la mayor parte
del catalizador complejo el cual es devuelto a la torre de reaccién junto -
con algo de catalizador nuevo. En algunas instalaciones, otra parte del
complejo se alimenta a un desalquilador,

El Etilbenceno crudo se neutraliza con sosa y finalmente se —
hace pasar por un tren de columnas de destilacién donde se separan el
Benceno que no reacciond, el Etilbenceno, los Polietilbencenos y los re
siduos.

Aunque el orden de las torres y el uso posterior de los pro--
ductos, varian de acuerdo al proceso de que se trate, en una instalacién
tipica, el Benceno separado se une con Benceno frescoy se alimenta a
la torre deshidratadora, donde se le reduce la humedad que pudiera cau
sar problemas de corrosién en el reactor, y postériormente se devuelve
al alquilador, el Etilbenceno se manda a un tratamiento cdusticoy pos--
teriormente se alimenta a la Seccién de produccion de Estireno, los Po-
lietilbencenos se regresan al reactor de alquilacién, en algunas instala-
ciones una parte de los polietilbencenos se mandan a una Seccién de
desalquilacién donde se obtiene una cantidad adicional de Etilbenceno.

En el proceso de fraccionamiento, el Etilbenceno debe obtener
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se con la menor cantidad posible de Dietilbenceno dado que en la etapa de

deshidrogenacién produce Divinilbenceno el cual, incluso en pequenas -

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

tiende a formar copolimeros infusibles, existiendo el peligro de la forma-

cién de estos en los domos de las torres de separacion de Estireno.

B) ALQUILACION DE BENCENO CON BAJA CONCENTRACION DE ETILENO
(Fase Vapor).

Este proceso se basa en la etilacion de Benceno en fase vapor,
catalizada con écido fosforico o con silice-alimina. Las reacciones prin-
cipales son basicamente las mismas que en el proceso en fase liguida, sin
embargo, debido a los catalizadores que se emplean, las condiciones de -

operacién son relativamente mas altas en los reactores.
Materias primas:

Normalmente, la carga a este tipo de plantas consiste de Ben-
ceno de "'grado para Estireno" 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
operacién de cracking.

Operacién:
En este proceso, el Etileno (gas) se combina con el Benceno -
frescoy con el Benceno recirculado y la mezcla se alimenta a un reactor
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donde se lleva a cabo la alquilacién. Las relaciones de Etileno a Benceno
que se emplean son mucho menores que en el procedimiento con Cloruro
de Aluminio, aproximadamente ésta relacion es de 0.2 para obtener un -
rendimiento de Etilbenceno semejante. Las condiciones de operacion del
reactor son relativamente altas (149°C de temperatura y 42 Kglcmz° man,
de presion). El catalizador que se usa es, generalmente, Silice-AlGmina
que es un catalizador menos activo que el A1C13, lo que justifica las con

diciones de operacién mas severas.

La cantidad de Etilbenceno producido se eleva debido a la canti
dad de Benceno presente no reaccionado por unidad de Etilbenceno que -
se produce. Esto ocurre porque la reaccién de intercambio es mucho --
mds lenta en fase vapor. La baja concentracién de Etileno en el reactor,
da por resultado que practicamente todo reaccione.

Por otro lado, los polietilbencenos que se forman durante la
alquilacién se separan en una columna de destilacion y se recirculan --
hacia otro reactor donde se mezclan con el Benceno recirculado y se lle
va a cabo una transalquilacién, obteniendose una cantidad adicional de

producto monoalquilado.

La separacion del Benceno de recirculacién y de los produc--
tos polialquilados, se realiza en un tren de torres de destilacion.

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 purificacion.
C) OBTENCION DE ETILBENCENO POR FRACCIONAMIENTO.

La obtencién de Etilbenceno por fraccionamiento de corrientes
de petréleo que lo contienen fue introducida comercialmente en 1957 por
la compaiia Cosden en colaboracién con la compaiiia Badger.

El proceso consiste en una destilacion fraccionada de alguna
corriente del petréleo que generalmente contiene Etilbenceno y una mez
cla de isémeros del Xileno. La corriente de alimentacién no debe conte-
ner hidrocarburos no-aromaticos que tengan temperaturas de ebullicion
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
verd disminuido si se toma en cuenta el costo de la corriente de Xilenos
mas puros que se obtienen de fa seccién de separacién.

En una refineria normal, la corriente de Xilenos-Etilbence—
no proviene de alguna seccién de destilacién de Aromaticos donde se han
fraccionado el Tolueno, Bencenoy los alquilnaftalenos.

Operacion:
. La corriente de Xilenos se alimenta a la seccion llamada "'sec

cidn de Superfraccionamiento" que consiste de tres torres usadas en se
q >
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rie y que operan con altas relaciones de reflujo. 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 separacion del Etilbenceno que contiene la corriente se di-
ficulta debido a la pequefia diferencia de los puntos de ebullicién del Etil-
bencenoy los Xilenos. Un punto critico se presenta al separar el Etilben
ceno del Para-Xileno ya que la diferencia de temperaturas de ebullicion
es de solo 2.3%C (Peb.Et-benc=136,2°C; Peb. P-Xileno=138,5°C).
OBTENCION DE ESTIRENO. '

Como se menciond anteriormente, existen dos procesos in-—
dustriales para obtener Monémero de Estireno a partir de Etilbenceno que
son: Proceso por Deshidrogenacion de Etilbenceno y Proceso de la Aceto
fenona, los cuales se describen a continuacion:

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 deshidrogenacién. La reaccién se
lleva a cabo en presencia de catalizador y a alta temperatura.

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 carbon depositado en el cataliza—
~ dor y de esta manera contribuye a mantenerlo activo. Finalmente el va-
por recalentado hasta una elevada temperatur a, sirve para suministrar -
calor a la reaccién que es endotérmica.

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

C6H5CH2CH3 Catalizador C6H5CH=CH2 + H2

Etilbenceno Estireno Hidrégeno

Normalmente se usa un catalizador de Oxido Férrico o de Oxi-
do de Magnesio en la reaccion de deshidrogenacién. La conversién de --
Etilbenceno a Estireno se mantiene en el rango de 35 a 40% por paso con-
trolando la temperatura y la presion del reactor, ya que la temperatura --
del sistema de deshidrogenacién 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>C, cuando el ca-
talizador ha disminuido su eficiencia.

El efluente del reactor contiene normalmente un 37 % de Esti-
reno, 60% de Etilbenceno, 1% de Tolueno, menos de 1% de Bencenoy re
siduo,

Para obtener finalmente el Estireno, es necesario separario
de la corriente de liquido deshidrogenado, La separacion con respecto al
Benceno, Tolueno y residuo es fdcil, pero la separacion del Etilbenceno,
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que pudiera parecer moderadamente dificil, ha mostrado extrema dificul-
tad en la préctica. La diferencia en las temperaturas de ebullicién es pe-
quea (Et-Benc. = 136,2°C, Estireno = 145.22C), y la propensién del Esti-
reno a polimerizarse hace imposible el fraccionamiento a la presién
atmosférica.

Si se intenta la separacion del Etilbenceno y del Estireno a pre
sién reducida, la caida de presién en la columna provoca que la tempera-
tura de operacion del rehervidor de la torre sea excesiva a cualquier tem-
peratura y presién que se trabaje en la parte superior,

La temperatura maxima a la que se puede calentar el Estireno
(con inhibidor) es de 90>C y a(in operando los domos de la torre a una -
presion de 1 mm de Hg la temperatura de los fondos seria de més de - - -
100 *C, ya que se requieren cerca de 70 platos para llevar a cabo la sepa-
racién.

En la préctica, la separaci6n se hace én dos columnas de des-
tilacién, operando la primera como Seccién de rectificacion y la segunda
como Seccién de agotamiento, ademds se agrega un inhibidor, tanto a la
corriente de alimentacién 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 Seccién de deshidrogenaci6n; el Estireno crudo
que se obtiene por los fondos de la sequnda columna, se alimenta a una
seccién de torres empacadas donde se le separa el residuo que pueda con
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.B.C.),
el cual protege el monomero durante su almacenamiento y su traslado.

B) PROCESO DE LA ACETOFENONA.

Se llama, comunmente, Proceso de la Acetofenona al método
de obtencidn de Estireno a partir de Etilbenceno mediante tres pasos fun-
damentales que son: Oxidacién de Etilbenceno para dar Acetofenona, Re-
duccion parcial de la Acetofenona para producir Alcohol Alfa-Fenilico, y
Deshidratacién del Alcohol para dar Estireno.

Este proceso, que fue introducido industrialmente por la com
paiiia Carbide & Carbon Ch., requiere un procedimiento quimico mds --
complicado que el proceso por deshidrogenacion, pero tiene dos ventajas
que son: No exige un fraccionamiento tan dificil como en el de deshidro
genacion y cualquier porci6n de los dos productos intermedios, la Aceto-
fenona y el Alcohol Alfa-Feniletilico, 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:
Oxidacién del Etilbenceno:

(CH,0,)
CHLCHCH, + 0, 0 E322_ . ¢y cocH, + ar;%o
d

657273 "2 yi5as52 ¢, Kglonf Acktdrenond +
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Reduccion de la Acetofenona:

Cu-Cr-Fe
CH.COCH, + H, --------m-mmmmmmmemp C_ H.CHOHCH
65773 2 y5ec, 10Kglem? 07 3
Acetofenona Hidrdgeno Alcohol Alfa-fenil-etilico

Deshidratacion del Alcohol;
TiO
C_H.CHOHCH, ------=====mmmmmmeee C_H.CH=CH + H,0

65 3 o 65 2 2
Alcohol 20°C 1 Atm. Estireno,

La reaccién de oxidacién se efectGa en fase liquida en dos reac
tores en serie con un tiempo de contacto en cada uno de aproximadamen-
te 15 horas, el catalizador se agrega en forma continua. La reaccién --
exotérmica se controla mediante agua de enfriamiento que circula por --
serpentines dentro de los reactores. En el primer reactor se oxida aproxi
madamente el 16% del Etilbencenoy en el sequndo el 10%, de manera que
el efluente del sequndo reactor contiene un 26% de Etilbenceno converti-

do.
El producto se lava con dlcali cdustico y después se alimenta

a una columna de despojo donde se separa el Etilbenceno que no reaccio-
né; la Acetofenona y el Alcohol se separan en una segunda torre,

Cuando se quiere recuperar la Acetofenona, la corriente de -
domos de la segunda columna se manda a una Seccion de deshidrogena--
cién para que el Alcohol que contenga se convierta en Acetofenona, no -
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pudiendo evitar que se forme una pequefia cantidad de Estireno, que se -
le separa posteriormente por destilacion.

La corriente que destila por la sequnda torre de despojo, que -
contiene un 68% de Acetofenona y un 32% de Alcohol se manda a la sec--
cién de hidrogenacién donde la Acetofenona se convierte en alcohol Alfa-
Fenil-Etilico, empleando un catalizador de Oxido Férrico. En esta seccién,
algo del alcohol se convierte en Etilbenceno por lo que hay que separarlo
y recircularlo a la seccién de oxidaci6n.

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

para obtener el Estireno.

Finalmente se obtiene el Estireno, separdndolo de la corrien-
te deshidratada, por destilacion.

FFACTORES LIMITANTES DE CADA PROCESO.

En base a la descripcién de cada proceso, hecha en el Capitu-
lo 1, se mencionan a continuacion los factores limitantes de cada uno de
ellos, asi como las diferencias mas notables en equipo y operacion en los

procesos que son similares,
| .- PROCESO DOW:

1.1. Este proceso ocupa tres pasos principales que son: Al--
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quilacién de Benceno con Etileno, Deshidrogenacién del Etilbencenoy --
Purificacion del Estireno.

1.2. El Benceno de alimentacién, debe tener una pureza de
99% e intervalo de ebullicién no mayor de 1°C. La pureza del Etileno no
es muy critica en el proceso usdndose normalmente de 95% o menos.

1.3. En la seccién de Alquilacién se ocupa Cloruro de Alu--
minio como catalizador (97.5% pureza) y Cloruro de Etilo como promator,

1.4, El reactor de Alquilacion 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 asi como los Polietilbencenos
que se forman en la alquilacion se separany se recirculan al reactor --
obteniéndose un mejor aprovechamiento de reactivos y subproductos.

1,6. El reactor de Deshidrogenacion es de acero forrado in--
teriormente de material refractario. El Etilbencenoy el Vapor se mez---
clan en un tubo concéntrico. La temperatura en los fondos del reactor
debe ser cuidadosamente requlada 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 produccion de productos indeseables, reducien-
do la conversion a Estireno,

1.7. En la seccién de Purificacién de Estireno, primero se -
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separa el Benceno y el Tolueno, después se separa el Etilbenceno y final
mente se purifica el Estireno, El Benceno se recircula a la seccién de -
Alquilacion, el Tolueno se obtiene como subproducto, el Etilbenceno se

recircula al reactor de deshidrogenacion y el Estireno se manda a alma—
cenaje. El punto critico de la seccién de Purificacion es la temperatura
de los fondos de las torres, la cual no debe ser mayor de 90°C cuando -

se maneja Estireno concentrado.,

1.8, En latorre de separacion de Etilbenceno se utiliza Azu
fre como inhibidor y en la columna de purificacién de Estireno se afiade
una solucién de T,B.,C. (p-ter-butil-catecol) como inhibidor,

Il .- PROCESO MONSANTO-LUMMUS:

2.1, Esteproceso se ocupa para la manufactura de Estireno
en tres secciones que son Alquilacién de Benceno con Etileno en fase IT
quida, Deshidrogenacién de Etilbencenoy Purificacién de Estireno.

2.2. El Benceno, el Etilenoy 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 reaccién de alquilacién se prepara en una seccién especial

y no en el reactor de alquilacién.

2.4, la separacion del Etilbenceno se lleva a cabo en una -
seccion de destilacion semejante a la usada en el proceso Dow.
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2.5. El Etilbenceno se precalienta en el horno de sobrecalen
tamiento de vapor antes de unirse con el mismo vapor y alimentarse al -
reactor de deshidrogenacion.

2.6. En la seccién de Purificacién de Estireno, el Benceno, -
el Toluenoy el Etilbenceno se extraen juntos por los domos de una prime-
ra columna de destilacion y son separados posteriormente en una serie -
de columnas. Los fondos de la primera columna se alimentan a una se—
gunda columna donde se separa el Estireno de los residuos de alquitrdn,
Este arreglo permite que el Estireno solo se caliente en un solo rehervi-
dor disminuyendo las probabilidades de polimerizacion.

2.7. Se obtienen como subproductos Toluenoy Solucién de
Cloruro de Aluminio ( AICI3
y el gas que se produce, se utilizan en el horno sobrecalentador.

) del 22 al 27 % en peso. Los aceites pesados

2.8. En la seccién de Purificacién, se utiliza T,B,C. como
inhibidor de la polimerizacién, ademds de un inhibidor libre de Azufre,

I11.- PROCESO ALKAR - U, O, P,

3.1. En este proceso, se obtiene Estireno en tres pasos que
son Alquilacién de Benceno con Etileno en Fase Vapor (baja concentra--
cién de Etileno), Deshidrogenacién de Etilbencenoy Purificacion del ---
Estireno.

3.2. Lacarga a la planta consiste de Bencenoy de alguna --
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corriente de gas residual que contenga Etileno.

3.3. ElEtilbenceno, 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 Deshidrogenacién y Purificacion 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 seccion de Alquilacion se sustitu
ye por una seccion de Super-fraccionamiento descrita anteriormente.

3.6. En la seccién de Purificacién se utiliza un inhibidor -
de la polimerizaciéon no revelado,

IV .- PROCESO UNION CARBIDE - COSDEN - BADGER:

4.1, Este proceso, emplea basicamente los mismos pasos pa-
ra obtener Estireno que el proceso cldsico de la Cia. Dow Alquilacién,
Deshidrogenacion y Purificacién,

4.2. En el caso de disponer de una corriente del petréleo --
que contenga Etilbenceno ( mezcla de Xilenos ), la seccion de Alquila--
cién se sustituye por una seccion de Superdestilacién desarrollada por

las compafiias Cosden - Badger.
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4.3. En la seccion de Purificacién el Estireno y el Etilbence
no se separan en una columna de alta eficiencia en lugar de utilizar el -
sistema convencional de dos columnas,

V .- PROCESO UNION CARBIDE

5.1. En este proceso se obtiene Estireno en cuatro etapas --
que son: Alquilacion de Benceno con Etileno, Oxidacién del Etilbenceno
para dar Acetoferiona, Reduccidn de la Acetofenona a Alcohol-Alfa-Fenil-
etilico y Deshidratacién del Alcohol para dar Estireno,

5.2. La reaccién de Oxidacién se lleva a cabo en dos reacto--
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 oxidacion debe mantener
se dcido para evitar la formacién de productos de condensaci6n de la Ace-
tofenona, lo que implica el uso de materiales inoxidables en la separa---
cién de los productos.

5.4, Engeneral, las separaciones que se llevan a cabo en es
te proceso son féciles, ya que no requieren mds de 34 platos en las co--
lumnas de destilacién en las secciones de Oxidacién, Reducciony Deshi
dratacién. (En el proceso por Deshidrogenacién 70 platos en la torre de
Estireno-Etilbenceno).
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CAPITULO 1V

INNOVACIONES TECNOLOGICAS



INNOVACIONES TECNOLOGICAS

El enorme y continuo crecimiento de la demanda industrial y
de la producci6n de Estireno, debido a las maltiples aplicaciones practi--
cas que se han encontrado principalmente en el campo de los plasticos y
resinas sintéticas, han impulsado al estudio de mejoras a los procesos -
existentes.

Generalizada casi por completo la preferencia hacia el proce—
so Alquilacién-Deshidrogenacién, las innovaciones técnicas mds impor-
tantes han sido en este proceso las siguientes:

| .- ALIMENTACION:

1.1. En 1958 la compafiia Cosden-Badger implanté un nuevo
sistema de destilacién (que se describe posteriormente) mediante el cual
se puede sustituir la alimentacién de Benceno-Etileno por una corriente
de Xilenos y Etilbenceno, eliminando al mismo tiempo la seccion de alqui
lacion tradicional. (2g).

Il .- REACTORES:

2.1. La compafiia Monsanto-Lummus ha disefado reciente--
mente un nuevo tipo de reactor de deshidrogenacion de dos etapas de con-
tacto y con intercambio interno de calor. En una instalacion tipica, 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 pistdn, 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
como se muestra en la Figura 4.A.

Por lo que se puede apreciar, el disefio del reactor de Mon--
santo-Lummus, estd basado tanto en el tipo de reactor usado en el proce
so Americano, como en el disefio Aleman ( |,G;Farbenindustrie ) en el
cual se mantenia el catalizador en un haz de tubos paralelos calentados -
exteriormente por productos de combustion. 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 pasaa la
segunda etapa de reaccién semejante a la primera, El catalizador se man
tiene en su lugar mediante arena de diferentes tamanios.

El disefio concéntrico del reactor, permite un intercambio de
calor entre las corrientes internas disminuyendo considerablemente las
pérdidas por radiacion, La figura4.C muestra un esquema del sistema
Horno Sobrecalentador-Reactor.
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I11.- DESTILACION:

3.1, Una de las operaciones unitarias mas importantes en -
el proceso de obtenci6n de Estireno por deshidrogenacién catalitica es la
destilacion.

En la seccion de alquilacién, las columnas de destila--
cién separan el Benceno y los polietilbencenos para recircularlos y pro-
ducir un Etilbenceno de 99% de pureza,

En la seccion de deshidrogenacion se obtiene un producto cru
do que contiene 40% en peso de Estireno. Para separar el Benceno el To
luenoy el Etilbenceno, se usan columnas de destilacion,

El problema mas dificil que se encontré fué la separacion del
Etilbenceno sin reaccionar de la corriente de Estireno crudo. Con tem--
peraturas normales de ebullicién de 136.2 =C para el Etilbencenoy
145,2 =C para el Estireno, la diferencia de temperaturas para la destila--
cién es de solo 92 C y la volatilidad relativa estd en el rango de 1.34 a --
1.40. Por otro lado, el Mondmero de Estireno que se obtiene como pro--
ducto de fondos, polimeriza rapidamente a las temperaturas encontradas
en la columna de destilaciéﬁ, aun cuando se opere al vacio.

El primer paso que se di6 para solucionar este problema fue -
el estudio de un inhibidor de la polimerizacién, para afiadirlo a la colum

na en la alimentacién y en el reflujo.
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La primera planta comercial de Estireno, tenia una sola colum
na con poca caida de presion para hacer la separacion, pero debido a la -
baja eficiencia, esta columna mostré ser inadecuada y se le afiadié una -
segunda seccion. Posteriormente se le incrementd una tercera parte.
Pero alin operando las tres secciones en serie, la separacion fue inade--
cuada, con 2 a 5% de Etilbenceno en los fondos, el cual tenia que ser se-
parado en otra seccion de columnas por lotes.

Un cuidadoso estudio demostré que para realizar la separa-—
cién requerida entre el Etilbenceno y el Estireno se necesitaba disefiar
un tipo de platos muy eficiente, Entonces se usé una clase de platos de
cachuchas de tres pulgadas de didmetro y con baja inundacién, sin
embargo la caida de presién en la columna requerida fue muy alta. Adn
trabajando con vacio de 35 mm Hg en los domos y condensando con agua
fria, la pérdida de presion 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 polimerizacién del Mondmero de Estirenoy de la velocidad de --
~reaccion para el Azufre-Estireno a las condiciones encontradas en el --
rehervidor, se lleg6 a la conclusidn de que la temperatura en los fondos
de la columna no debia ser mayr;.i»" 78 902C. En otro intento por resolver
este problema, se utilizaron plaff)s con 3 mmHg de caida de presion, pe-
ro, para los 70 platos necesarios para la separacién, la pérdida de pre---
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sion total en la columna fue de 210 mmHg. Si se trabaja el domo de la -
torre a una presion minima de 35 mmHg, la presién en el rehervidor es
de 245 mmHg y la temperatura resultante es de 108 a 110 *C que es supe-
rior a los 90% C permitidos en el fondo.

Después del estudio de varios esquemas, se decidi6 dividir el
nGmero de platos requeridos para la separacién en dos columnas, ope --
rando en serie y manteniendo el vacio de 35 mmHg en los domos de cada
una. Ladivisién se hizo de 41 platos para la columna primariay 35 para
la secundaria. La figura 4.D. muestra el sistema de dos columnas.

En 1965 la Linde Division de la Union Carbide desarrollé un -
nuevo tipo de platos perforados, los cuales se utilizaron con éxito en el
disefio de una sola columna para la separacion Etilbenceno-Estireno.

La primera unidad de este tipo se puso en operacién a principios de 1964.
La figura 4.E muestra el sistema de una sola columna,

Para llegar a la conclusion de usar los platos perforados de la
Union-Carbide, fue necesario realizar un estudio detallado de varios di-
sefios de internos de torres hasta encontrar una torre de buena eficien-

cia y de poca caida de presion.

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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aGn 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 compafiias Badger-Cosden dieron a conocer
un nuevo sistema de destilacion de tres columnas para la separacién del
Etilbenceno de una corriente de Xilenos.

Para realizar esta separacion, se requieren 350 platos y una -
columna de 600 ft de altura, Estas dimensiones se deben a que la sepa--
racién se basa en una diferencia de solo 2,32 C,

Hasta 1958 se consideré imprdctica la separacién en una to--
rre, asi que se dividi6 en tres partes de 200 ft cada una, sostenidas por

una sola estructura,

La alimentacion, que consiste de una mezcla de Xilenos con -
un contenido de aproximadamente 25 a 30% de Etilbenceno, entraa 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 pure
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 seccién de alquilacién de la misma planta y se obtiene mas
pura la corriente de Xilenos.

IV .- INHIBIDORES:

Los inhibidores juegan un papel muy importante durante la -
obtencién y el almacenamiento del Estireno, el uso inadecuado de ellos
puede producir serias dificultades como el taponamiento de tuberias por
polimerizacién, 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 separacion Etilbenceno-Estireno, donde, de hecho, se -
debe contar con el inhibidor adecuado para poder operar los fondos de --
las torres a una temperatura maxima de 105 *C (Figs. 4.D y 4.E).

Para propdsitos comerciales, el inhibidor no solo debe ser
eficiente como retardador, facil de separar del producto terminado, sino,
también no debe afectar las propiedades fisicas del polimero y finalmente
debe ser Gtil en pequefias cantidades y barato, Existe ungran nimero
de patentes que describen compuestos que retardan la polimerizacion del
Estireno, pero después de muchas pruebas se ha llegado a la conclusion
de que el Azufre es el inhibidor mds adecuado en los sistemas de destila-
ciényel T,B.C, ( Para-Tert-Butil Catecol ) 6 el 3-Fenil-Catecol) para el

almacenaje y transporte,

No obstante lo anterior, la Cia. Monsanto-Lummus ocupa den
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tro de su proceso un inhibidor libre de Azufre, que utiliza en las colum
nas de destilacién,

V .- COMPUTADORAS:

La Cia. Dow optimiza la deshidrogenacion catalitica del Etil--
benceno usando una computadora analdgica junto con un sistema de -—
control desarrollado por la comparfiia Westinghouse.

El método que se ocupa, es el método I6gico de experimenta--
cion que funciona de una manera similar a un operador humano, regu-
lando, experimentalmente, las variables de entrada hasta encontrar el -
valor dptimo en la corriente de salida. El sistema de control de opera---
cién (OPCON), opera controlando las variables de entrada que son: la —
alimentaci6n de Etilbencenoy la Temperatura del reactor y registra los -
resultados de la variacion en la alimentacion midiendo la cantidad de
Estireno y subproductos que salen del sistema de deshidrogenacion.

En la figura 4.F, se encuentran graficados los resultados de
una corrida de prueba. En las abscisas se registraron los movimientos
que realizé el sistema OPCON y en las ordenadas, el % de desviacion 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 movimiento, en es—
te punto el sistema OPCON disminuye el tamafio del movimiento, La ali-
mentacion de Etilbenceno, presenta variaciones rdpidas y en general més
grandes que las de la temperatura debido a que la corriente de salida 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 sefial ha--
cia la Unidad de Almacén y Comparacién. Si el valor de la sefial es me--
jor que el Gltimo valor registrado de Z, el cambio en la entrada se le de-
nomina un "'Suceso" y si es diferente se le llama una "Falla", La senal
que sale de la Unidad de Almacén y Comparacion, ya sea un Suceso 0 --
una Falla, se manda a la Unidad Légica donde, junto con la informacion
de movimientos anteriores, produce la decisién de como cambiar las va-
riables de entrada en magnitud y direccién, La sefial de la Unidad L6gi-
ca pasa a la Unidad de Determinacion del Punto ( Set Point), de donde —
sale la orden para ajustar las variables X y Y como sea necesario.

La estrategia de la bu‘squeda de los valores 6ptimos depende —
directamente de la Unidad Légica, en la cual se encuentran conjuntos -
de reglas que describen las decisiones que se deben tomar para llegar —
més rapidamente a los valores Gptimos de las variables de entrada y sali
da, dichas reglas dependen del concepto de Punto Base, alrededor del -
cual se efect(a un patron de buisqueda 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 Ba-
se y se continua la busqueda.

Los diferentes patrones de sucesos y fallas, obligan al OPCON
a disminuir o aumentar el tamario de los movimientos. El tiempo trans-
currido entre un cambio en las variables y el registro de la informacién
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 deshidrogenacion en una planta de Estireno, Las variables de
proceso X, Y (Flujo de Etilbenceno y Temperatura del reactor) estan con-
troladas por controles de punto (Set-Point), y los dispositivos a la salida,

Z
2’ =3
rriente de Estirenoy las demas seran los subproductos (Etilbenceno, --

transmiten los cambios en las corrientes Z;, Z donde Z _ es laco
Benceno, Tolueno, etc.). La respuesta en la salida se mide y se alimen
ta, junto con datos de costos A-B-C, a una computadora analdgica, en -
la cual se obtiene un perfil de proceso mediante la resolucién de una

ecuacion simple que no contiene ecuaciones de proceso. La salida de la
computadora, es una sefal (un voltaje) proporcional, que representa el

perfil y que se alimenta a la Unidad de Control de Optimizacion de Proce
so (OPCON), donde se recibe la sefial como cualquier caracteristica del
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proceso, se optimizan las variables de alimentacién y se les dd el nuevo
valoraXyyY. (33)

V1 .- NUEVO PROCESO DE OBTENCION DE ESTIRENO,

La Cia. Toray Industries ha desarrollado un nuevo sistema -
de extraccion mediante el cual se puede recobrar el Estireno que normal
mente contienen las corrientes que se obtienen de las plantas de Etileno
por Pirdlisis de Gasolinas.

En las grandes plantas de Etileno construidas recientemente,
(300 000 Ton/afio) se obtienen alrededor de 15 a 30 mil toneladas de Estire
no como subproducto. Normalmente este Estireno se hidrogena a Etilben
cenoy se obtiene en la fraccién de Xilenos.

La figura 4.1, muestra el diagrama del proceso de Extraccion
de Estireno (STEX). La alimentaci6n es la corriente que contiene Estire-
no, la cual pasa primero a una seccion de tratamiento quimico, donde -
se le separan las impurezas que son dificiles de quitar por destilacion,

Ya tratada, la corriente se alimenta al plato intermedio de la columna -
de absorcion, el solvente de extraccion se inyecta por la parte superior
de la misma columna. En condiciones normales de operacién, se obtie-
nen por los domos los Xilenos y los compuestos no aromaticos. Los fon
dos de la torre que contienen Estirenoy solvente, se mandan a una co-
lumna de destilacion, donde se recupera el solvente, el cual se recircu
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la a la torre de extraccion. Una parte del solvente que se recupera, se -
manda a una tercera torre, donde se regenera, separandole las peque--
fias cantidades de impurezas que pueda contener, y posteriormente se --
manda a la primera torre.

Dado que el sistema maneja monémero de Estireno a altas con
centraciones, es necesario utilizar un inhibidor de polimerizacién.

La Cia. Toray ocupa un inhibidor de la polimerizacién, desa-
rrollado por ellos, el cual es efectivo por mas de cinco horas a una tem-
peratura de alrededor de 130 =C, disminuyendo las pérdidas de Estireno,
excluyendo la restriccion por temperatura en la destilacion y simplifican
do el disefio de la columna, El inhibidor se alimenta junto con el solven
te a la columna de absorcién 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 polimerizacién
del producto obteniéndose buenos resultados.

La figura 4. J. muestra un diagrama comparativo entre los --
procesos STEX y el convencional de Alquilacién-Deshidrogenacion.

Para una capacidad de 20 000 Ton/afio, el proceso STEX produ
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 produccién, varian hasta cierto punto, depen--
diendo del costo de la pirolisis de la gasolina, de los subproductos y de la

localizaci6n de las plantas.
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CAPITULO V

ECONOMIA DEL PROCESO .



ECONOMIA DEL PROCESO

El andlisis econémico es un punto muy importante en la se--
leccion de una planta de obtencién de Monémero de Estireno, y puede --
llegar a ser el factor decisivo de la seleccion.

Como se dijo anteriormente, casi todo el Estireno que se pro-
duce en los E.E.U.U. se obtiene por deshidrogenacion de Etilbenceno; y
el 90% del Etilbenceno se produce mediante la alquilacién de Benceno --
con Etileno; el otro 10% se obtiene por fraccionamiento de corrientes del
Petréleo. En consecuencia, la produccion de Etilbenceno por alquilacién
es la ruta dominante, lo que ocasiona que la pfoduccién de Estireno esté
intimamente relacionada con la produccion de Benceno y de Etileno. De
hecho, la constante demanda de Estireno ha estimulado la instalacién de
numerosas fabricas para producir Benceno petroquimico asi como plan--
tas de obtencién de Benceno a partir del Petréleo, Por otro lado, aun --
cuando la produccién de Etileno 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 elaboraci6n del Es-
tireno.

Como se puede ver en la Tabla 5.A. las compaiias Dow y Mon
santo han sido tradicionalmente las mas grandes productoras de Estire—

no en los Estados Unidos, contando actualmente con las plantas de mayor
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TABLA 5.A. COMPARACION DE LA PRODUCCION DE ESTIRENO EN E.E.U.U. (1955/1975)
CAPACIDAD M TON/ANO
COMPANIA LOCALIZACION M_TON/ANO. INCRESIEENTO % OBTENCION DE
1955 1974/1975 | capacipaD | ANuAL ETILBENCENO

AMOCO CHEMICAL TEXAS CITY, TEX. 113.4 362.8 249.4 I ALQUILACION
COSDEN BIG SPRINQ@, TEX. 45.4 45. 4 -- -- ALQUIL / FRACC.
COS-MAR (1) CARVILLE, LA. e 226.7 - -- ALQUIL/FRACC.
DOW FREEPORT, TEX. 226.7 680.3 453.6 10 ALQUILACION
DOW MIDLAND, MICH. 1361 158.7 22.6 .8 ALQUILACION.
EL PASO ODESSA, TEX. 36.3 54.4 18. 1 2.5 ALQUILACION.
FOSTER-GRANT BATON ROUGE, LA. 90.7 362.8 272. 1 15 ALOQUILACION
GULF DONALDSONVILLE, LA = 226.7 -- =
MONSANTO TEXAS CITY, TEX. 272. | 589.6 317.5 5.8 ALQUIL /FRACC.
ARCO- POLYMERS (2) | HOUSTON, TEX. 3.7 49.9 18.2 2.8 FRACCIONAMIENTO.
ARCO-POLYMERS (2) | KOBUTA, PA. 90. 7 195.0 104.3 5.7 ALQUILACION.
SHELL(3) TORRANCE, CALIF. 95.2 - - == ALQUILACION
SUNT I DE CORPUS CHRIST. TEX. 27.2 36.3 9.1 T ALQUIL / FRACC.
UN | ON- CARB | DE SEADRIFT, TEX. 136. | 136. | e - ALQUILACION.
UNION-CARBIDE (4) | INST. W. , VA. 49.8 - — - ACETOFENONA.
OTROS 34.0 -- 274.4 -- --
TOTAL 1385.4 3i24.7 1739.3
(1). - UNION DE LAS CIAS. COSDEN/BORG W.
(2). - HASTA 1972-74 LLAMADA SINCLAIR-KOPPERS.
(3). - FUERA DE SERVICIO EN 1972.
(4). - FUERA DE SERVICIO EN |968-69.
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capacidad ( 600-700 M Ton/Afo.), Para las otras plantas el promedio de
capacidad es de 150 a 300 M Ton/Ano por lo que podemos fijar 200 M Ton./

Afo como base en el cdlculo aproximado del costo de producci6n de Esti--
reno,

Consideraciones: *(21)

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

2) Depreciacion a 10 afnos, Método de la LineaRecta.
Recup=0.

3) Ganancias = 25% del Capital Invertido.
4) Base = Planta con una Capacidad de 200 000 TON/ANO.

5) Proceso de Alquilacion - Deshidrogenacion,
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CONCEPTO. COSTO DIISITON.

Etileno, 0.32 Ton/Ton Estireno (98 $/Ton) . o . .. .  31.36
Benceno, 0,87 Ton/Ton Estireno (184 $/Ton) . . . . . 160,08
Costos Directos de Operacion, « « « « o v o6 oo..  82.04

COSTOS TOTALES DE OPERACION 213.48

DEPreciaCion. « o o o o o o 00 00 eveoseses oo 12.90
CAPITAL INVERTIDO 286.38

GananciaSOCCOOO0.000000!0..0.000. 71060
Administracién y Otros 3.5% preciode Venta, . . . . 13,90

371. 88 Dlis/Ton.
Precio de Venta antes del Impuesto, + . v v e .« . 16,9 C/1b.

El Gltimo valor, representa el precio de Venta requerido para
justificar la apertura de una nueva planta, los Costos Totales de Opera--
cién representan el valor requerido para continuar operando una planta.

S5 : " . g

" Como se puede ver, existe una gran influencia del precio del

Benceno en el costo de produccién del Estireno, por lo que es recomen—
dable revisar cuidadosamente la produccion de materias primas en la se-

leccién del proceso,

El andlisis para obtener el costo de produccién de Estireno a -
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partir de Etilbenceno por fraccionamiento de corrientes del Petréleo que

lo contienen ha demostrado los resultados siguientes:

1) El costo de las materias primas ( Corriente de Xilenos ) tie
ne muy poca influencia en los costos de produccion, ya que la corriente
que sale de la planta ( Xilenos sin Etilbenceno) tiene un costo aproxima-
damente igual a la corriente que se alimenta.

2) La Inversion Inicial juega un papel muy importante para
determinar el valor requerido de venta del Estireno para justificar la aper

tura de una nueva planta.

3) El valor requerido de venta se justifica para plantas con ca
pacidades relativamente grandes (minimo de 40 000 Ton/Afio).

4) Un factor que puede cambiar la economia del proceso es la
utilizacién posterior de la corriente de Xilenos. La Cia. Codsen ocupa -
parte de las mismas instalaciones de sus plantas de Estireno para fraccio-

nar la corriente y obtiene Orto-Xileno, (54 ) -
ANALISIS DE LAS GRAFICAS:
5.1. Capacidad contra Costos de Produccién.

Los Costos de Produccion / miles de Toneladas de Estireno pro
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 confor
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me el tamario de la planta crece,

Se puede decir que las capacidades Gptimas de inversion para
los procesos de Alquilacién-Deshidrogenacién son de 150 a 300 mil Ton./
Ano.

5.2. Centavos de Dolar | 1b, de Estireno contra Afos.

El crecimiento de las plantas productoras de Estireno en los -
Estados Unidos, a partir de 1940 causd una disminucién en los precios
de venta, En la gréfica se notan tres zonas preponderantes:

i ) La reduccion acelerada del precio en el periodo 1940-1945.
ii ) Un periodo de reduccion lenta del precio de 1945 a 1972,
iii) Un rapido aumento desde 1973,

5.3. Miles de Toneladas Producidas contra Centavos de Dolar /
1b de Estireno,

El andlisis de la gréfica 5.3, muestra como el aumento en la
produccién (global), disminuye [os precios del producto, llegandoa un -
punto en el que se vuelve cada vez mds dificil una reduccion del precio
a pesar de sequir aumentando el volumen de produccion.
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CAPITULO VI

PRODUCCION DE ESTIRENO EN MEXICO



PRODUCCION DE ESTIRENO EN MEXICO

Actualmente existe en nuestro pai's una planta de Monémero
de Estireno, situada en la refineria de Ciudad Madero, Tamps, la cual es
operada por PEMEX desde el afo de 1967, con una capacidad instalada de
30 000 Toneladas por afio.

En dicha planta se utiliza el proceso de Alquilacién de Bence-
no con Etileno en fase vapor (Proceso Alkar-UOP) para la sintesis del
Etilbenceno y el proceso de deshidrogenacion para producir Estireno,

La ingenieria fué proporcionada por la compafiia Universal Oil Products
y el costo total de Ia 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 logrado operar a niveles de produc--
cién superiores al nominal. De hecho desde hace algunos afios la plan
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 disefio. desa--
fortunadamente no se ha podido mantener por diversas causas como fal
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 refinerias -
de Minatitldn y Ciudad Madero y también por dificultades en el sistema
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de purificacién del gas de carga, sobre todo en las plantas Alkar de Mina-
titlan.

Las materias primas que se alimentan a la planta son: Bence-
noy gases residuales que contengan Etileno, los cuales se obtienen en -
las mismas refinerias de Minatitlan y Cd. Madero.

La descripcion del proceso se detalla en el Capitulo | de éste
trabajo ( Proceso Alkar - UOP. ). En la sequnda columna de la Tabla 6.A.
se muestra como ha variado la produccién en la planta desde su arran--
que en el afo de 1967.

CONSUMO.

El Monémero de Estireno se utiliza en México principalmente
como materia prima en la elaboracién de Poliestireno, 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--
cripcién general de estos productos.

Aunque el Estireno se utiliza desde antes de 1960, su consu-
mo en gran escala se inicié a partir de 1967 junto con la produccion de
Hule Sintético, Como se puede ver en la Tabla 6.A. dicho consumo
aumentd desde ese afio con un 17 % promedio de incremento anual. En
la misma Tabla se puede observar que nuestro pais tradiconalmente ha -

venido importando este producto para satisfacer la demanda del mercado
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TABLA 6.A.
ESTIRENDO
CONSUMO APARENTE
(Toneladas) (1960-1973)

Consumo
Afo Produccién Importacion Exportacion 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 24,312 713 = 25,085
1969 25,085 2,640 = 21,125
1970 28,054 4,417 - 32,411
1971 30, 687 5,213 - 35,900
1972 32,063 10, 662 - 42,125
1973 32,794 16,510 = 49,304

FUENTE: Petréleos Mexicanos. - Gerencia de Petroguimica e Instituto —
Mexicano del Petrdleo, - Subdireccidn de Estudios Economicos
y Planeacion Industrial.
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TABLA 6.B.

COMPANIAS CONSUMIDORAS DE ESTIRENO EN MEXICO

Actualmente compran estireno 28 compariias diferentes siendo las prin--
cipales:

%
Empresa Productos que Elabora  Consumo
[ 4

1. Adhesivos Resistol, S. A,  Emulsiones de Estireno buta- 37,0
dieno,

2. Productos de estireno, S. A, Poliestireno cristal e impac—
to (200 tons.), poliestireno —
expandible (1500 tons.) resi—
nas SAN (1500 tons,) resinas

ABS (750 tons. ) 23.0
3. Hules Mexicanos, S. A. Hules sintéticos de estireno

butadieno., 16.0
4, Nacional de Resinas, S. A.  Resinas de poliestireno, in-

cluyendo el de alto impacto. 8.0
5. Negromex, S. A. Hules sintéticos especificos

de poli-butadieno, poliinso—
preno y copolimeros de esti—

reno butadieno, 1:0
6. Otros. 9.0
SUMA: 100.0
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nacional, aun cuando la importacién disminuy6 sensiblemente con el --
inicio de la produccién en Cd. Madero, hasta la fecha no se ha logrado
la autosuficiencia en la elaboracién del Monémero.

Actualmente compran Estireno 28 compafiias diferentes, sien
do las principales las mostradas en la Tabla 6.B. Se puede decir que la
demanda futura del Estireno continuard ligada a la produccién de sus de-
rivados, cuyas capacidades serdn ampliadas préximamente ya que se han
otorgado los permisos petroquimicos correspondientes. Se estima que la
demanda continuard aumentando a razén de 16% para el periodo de 1973-
1983, (Ver gréfica 6.1,).
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AMPLIACION DE LA PLANTA DE CD. MADERO.

En el ano 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-
portacién. (22)

Con el propdsito de establecer los cambios necesarios para lo
grar el incremento de capacidad, se analizaron las secciones de Deshi--
drogenacion y de Purificacién. Primeramente se estableci6 que la Sec--
cion de Purificacion, disefiada para 90 Ton/diarias de Estireno, tenia una
capacidad probada de 140 Ton/ diarias de Estireno, ya que los equipos de
fraccionamiento podian operar con un producto crudo deshidrogenado --
con un porciento mayor de Estireno. Después se procedi6 a determinar
el equipo necesario en la seccion de deshidrogenacion para obtener un
producto con un contenido de 150 Ton [diarias de Estireno considerando
las recirculaciones necesarias. Finalmente se determind que para pro-
ducir mayor cantidad de Estireno era necesario poner otra etapa de reac-
ciébn y una inyeccion inter-etapas de vapor sobrecalentado.

Con la inclusién del nuevo reactor, cambiadores y demas --
equipo necesario, se realizé el aumento de la capacidad en la planta, sin
embargo el perfil de la demanda del producto ( Gréfica 6.1. ) justificaba

la instalacién de una nueva planta lo mas pronto posible.
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INSTALACION DE UNA NUEVA PLANTA DE ESTIRENO.

La viabilidad de este proyecto, estd basada en el comportamien
to de la demanda futura a nivel nacional y en menor cuantia de las posi-
bilidades de exportacién de excedentes (23)

A continuaci6n se describen los factores que determinarony
justificaron la instalacién de la nueva planta de Estireno.

1. Andlisis del Mercado:

El consumo histérico y la proyeccién de la demanda del pro--
ducto, muestra claramente la necesidad de aumentar la capacidad de pro
duccion.

2. Definicién del Problema.

El perfil de la capacidad instalada actualmente comparado con
el perfil de consumo aparente, muestra un déficit de produccién; 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 una nueva planta.
3, Investigacién sobre Procesos Aplicables.

Los procesos aplicables serdn aquellos en los cuales se con--

suman materias primas que se encuentren disponibles en nuestro pais
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y cuyos perfiles de produccién muestren incrementos futuros que asegu

ren la demanda que se tendrd 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 produccién de Etilbenceno-Estireno como una sola unidad,
en base a lo anterior se puede decir que los procesos aplicables serdn
aquellos que utilicen Benceno y Etileno como alimentacién cuyos perfi--
les de produccién se muestran en las graficas 6.2 y 6.3,

4, Andlisis Técnico-Econémico de los diversos procesos,

Se puede considerar que este es el punto mas importante en
la seleccion ya que requiere del andlisis detallado de cada proceso lo que
implica la comunicaci6n directa con los proveedores, sin embargo se pue

den dar lineamientos generales al respecto, como:

~<-a) Actualmente la capacidad 6ptima de las plantas es de 150 a
300 mil Toneladas anuales ( Capitulo 5 ).

b) De acuerdo a la bibliografia, los requerimientos de servi-
cios auxiliares son mayores para los procesos que obtienen Etilbenceno
por fraccionamiento,

¢) Ya que las materias primas provienen de refinerias o de

plantas petroquimicas, la planta debe localizarse dentro de las mismas -
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plantas o refinerias, con lo que se logra un ahorro sustancial en el
transporte, almacenamiento, mantenimientoy servicios auxiliares.

5. Evaluacidn de Otros Factores:

a) Grado de Comercializacién, - En este punto, la bibliogra--
fia cita a los procesos de Monsanto-Lummus y de Cosden-Badger como
los mas comerciales actualmente.

b) Grado de obsolescencia del proceso,- Se puede constatar
que las compafiias han centrado sus esfuerzos en la optimizacion del pro
ceso de Alquilacién-Deshidrogenacién més que en el desarrollo de nue--
vas rutas de obtenci6n por lo que se puede decir que dicho proceso se se-
guird usando normalmente.

¢) No se cuenta con la informacion necesaria sobre otros fac
tores como: Dependencia de un solo proveedor, Tiempo de Suministro,
Garantia, Crédito, etc., pero se puede considerar que son factores en
los cuales es factible un arreglo con las compafiias que suministren la

Tecnologia.
6. Seleccién Final.

En base a los puntos anteriores, se decidié la instalacion de
una nueva planta de Monémero de Estireno en el complejo petroguimico
de Cangrejera, Ver, El proceso que se escogié fue el de Alquilacién-Des
hidrogenacién de Monsanto-Lummus, El suministro de materias primas
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queda asegurado con la instalacién de las plantas de obtencién de aromd-
ticos para el Bencenoy la planta de Etileno ( Monsanto-Lummus ), que
se localizardn en el mismo complejo. La capacidad de la planta se fijé en
150 mil toneladas anuales de Estireno. La coordinacién del proyecto asi’
como la integracion de las plantas del complejo estard a cargo de PEMEX
y del IMP,

El arranque de la planta se tiene previsto para fines del afo -
de 1976, asi mismo se espera que a mediados de 1977 México sea autosu-
ficiente en la elaboracion de Estirenoy en afos subsecuentes pueda ex--

portar los excedentes a precios muy remunerativos.

El costo total de la planta serd de 200 millones de pesos, de --
los cuales el 60% lo cubrird un crédito externoy el 40% se cubrira con

recursos propios.

El andlisis econémico de la planta ha demostrado que el punto
de equilibrio se lograra con solo operar al 10% de la capacidad instalada,
considerando ademds que la planta operara al 70% de capacidad durante
el primer afo y aumentard al 80y al 90% en los dos afios siguientes, se
prevee que sera factible recuperar la inversién en aproximadamente dos
afios. (Datos econémicos, ver ref, 23.).
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CONCLUSIONES

De acuerdo al estudio hecho sobre la produccidn de Estireno,
se llegd 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 investigacién continua sobre dichos factores claves
del proceso,

2) El proceso mds utilizado es el de Alquilacién-Deshidroge--
nacién, con algunas moditicaciones en los equipos y en las condiciones
de operacién hechas por cada Compafifa. La semejanza en los procesos
Americanos proviene del intercambio de tecnologia propiciado por el go--
bierno de los E.E. U.U.

3) Bésicamente, la conversi6n del Etilbenceno a Estireno so-
lo envuelve la separacién de una molécula de Hidrdgeno. La practica ha
mostrado que la deshidrogenacién es el método mas sencillo, Préctica--
mente el mayor obstaculo es la dificultad de separar el Estireno del
Etilbenceno en la corriente de Estireno Crudo.

4) Considerando solamente la produccién de Estireno, el pro
cedimiento, mucho mas complicado, de la Acetofenona no compite con el
mds sencillo de la Deshidrogenacion, una vez que se ha resuelto el pro-
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blema de la separacién del Etilbenceno,

5) A través del tiempo, se ha notado un marcado interés en
resolver el problema de la separacién del Estireno, ya sea utilizando dis-
positivos mas eficientes en las columnas de destilacién o desarrollando
nuevos inhibidores de la polimerizacién. En este campo se puede prever
que, si se encuentran nuevos inhibidores, que sean mds efectivos, se
facilitard la separacién. Por otro lado, cabe mencionar la posibilidad de
desarrollar un sistema de control mas efectivo en la columna de destila-
cion (Estireno-Etilbenceno), de manera que las variaciones en las condi
ciones de operacion, sean registradas, analizadas y corregidas lo mds
rapidamente posible, con lo que probablemente se evitaria el frecuente
problema de taponamiento en las lineas que manejan producto concen--
trado.

6) La recirculacién de productos intermedios como Benceno,
Etilbenceno y Polietilbencenos, ocasionan que el crédito por subproduc-
tos no sea limitante en los procesos de Alquilacién-Deshidrogenacién,

7) Es muy significativa la continua demanda de Estireno en
los Estados Unidos y en México, asi 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 méds importante
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en el proceso, la produccién del Estireno y el precio del mismo, estdn in
timamente ligados a la produccién del Benceno. Asi mismo, el futuro
del Estireno, estard claramente ligado al futuro de sus aplicaciones en
los campos de los Plésticos, Hules Sintéticos, Resinas, etc,

9 ) Lainstalacién de una planta que utilice el proceso de
Fraccionamiento, para obtener Etilbenceno, sélo se justificard si se cuen
ta con suficientes corrientes de Petrdleo que lo contengan o si la planta
es de gran capacidad.

10) Los estudios de mercado muestran que México podrd sa-
tisfacer la demanda de Estireno durante algunos anos operando las dos
plantas con que se contara desde 1976, sin embargo en el caso de un
aumento en la demanda del mercado el analisis de los datos aconseja lo
siguiente:

i ) Intentar una expansion de la produccién en la Plan ta de
la Cangrejera, Ver.

ii ) Analizar especificamente, para el caso del Complejo de La
Cangrejera, si conviene obtener el Etilbenceno que se requiera por frac
cionamiento o por duplicacién de equipos en la seccién de Alquilacion.

iii) En el caso de que la expansién fuera insuficiente, hacer
un estudio mds a fondo y con datos actualizados para construir otra

planta,
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El Estireno ( Vinilbenceno, Feniletileno, Estirol, Estiroleno,

Cinameno ), es el hidrocarburo aromético mds sencillo con una cadena

lateral no saturada, de formula C

PROPIEDADES FISICAS:

H.- CH: CH,,.

Liquido 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 Metanol,

Etanol, Eter, Acetona, Benceno, Tolueno, Tetracloruro de Carbono, y -

Sulfuro de Carbono,

Peso Molecular
Punto de Ebullicién
Densidad a 20%C

Calor Especifico (lig) 25°C

Viscosidad a 202C

Tensién Superficial a 20%C
Calor Lat, Vaporizacién a 25°C

Calor Lat, Fusién
Temperatura Critica.
Presién Critica

Presién de Vapor a 202C

104.14
145.2 °C
0.906
0,416 Callgr., °C
0,781 centipoises
32,2 Dinlcm
10 500~ 100 cal/mol.
2 645 cal/mol.
3713 *C
40  atm,
4,53 mm Hg.
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PROPIEDADES QUIMICAS:

El Estireno tiene las reacciones tipicas de las Oleofinas y se -

caracteriza de modo especial por ser facilmente polimerizable, propiedad

que resulta de la reactividad reforzada del grupo Vinilo por el efecto acti-

vador del grupo Fenilo,

1) Reduccién parcial,

G HB
° NL OME
Lnub MODERADAS.

2) Reduccion total,

CH3 ’ u
+4K
2 18 “c \00 ATM

3) Oxidacién de la cadena lateral,

Cr O3

CoMy |
CeHs CODO \-\

4) Adicién de Halégenos.

CZ“;
C

€2 Hg

&2 iy

@, coow
C\-\ C\'\z
x CMgcoon

CH CH
Br Br
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5) Adicién de Haluros de Hidrdégeno,

CT_H3
SOoLv INTE
* H(‘\ PRESI0N

6) Polimerizacion.

Ca \\3
n. < QTQLAQZADOR iy

7) Copolimerizacién,

(I_l—\ - C.\‘\3
‘ ' ’ Q.
Tciﬂ-cj\
N

CoH CH~CH = CH-CH - CH - CH= CH-Cll CH SM-CM-cH=CH
3

CATAL LQDOQ

3 (cnz CW-CH-CHy)

USOS, (34, 35)

Materiales de Tipo Plastico.

BR

1) Poliestireno Rigido: Se prepara por Suspensién, Emulsién o Solu--

cién. Se utiliza para el moldeo y extrucsion, se obtienen articulos

como: Juguetes, Dispositivos, Recipientes para guardar alimentos,

Cajas de Aparatos de Radioy T.V., Mangos de herramientas, gavetas

de Refrigeradores, etc.

2) Hule Modificado de Poliestireno: Este material se Illama normalmen-
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3)

4)

te Poliestireno de alto impacto. Se prepara con Poliestirenoy SBR.
Se obtienen articulos de diferentes colores pero Opacos. Tiene pocos
usos.

Poliestireno Espumado: Este material se usa principalmente en los -
revestimientos de camaras frigorificas, como empaque y como aislan-
te térmico,

Copolimeros de Estireno Butadieno: Estos productos contienen prin-
cipalmente Estireno. Se usan en la elaboracién 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, tube
ria de pldstico, etc. Se puede obtener en varios colores.

SAN. (Estireno-Acrilo-Nitrilo): Es una resina con buena resisten-
cia quimica, muy moldeable y con gran variedad de colores, normal-
mente contiene 70 a 75% de Estireno. Se usa en las técnicas de poli
merizacion,

Hule Sintético:

Durante la Segunda Guerra Mundial, el Estireno se utilizé principal

mente en la manufactura de llantas, pero recientemente '"No es cosa
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sencilla distinguir entre los usos del caucho sintético, pues los co—
polimeros de Estireno - Butadieno se emplean para muchos usos muy

alejados de las llantas'. (ref.54).

Hule Sintético GR-S: GR-S es el nombre que se le did al hule produ
cido por copolimerizacién por emulsién de Estireno y Butadieno.
Contiene aproximadamente 29% de Estireno, Existe una gran varie-
dad de hules hechos a partir del GR-S, como son: GR-10, GR-S16,
GR-S17, GR-S25, etc., los cuales presentan diferentes propiedades -
derivadas de las diferentes proporciones de Estireno-Butadieno que

contienen.
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