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INTRODUCCION 

En nuestro pa!s la mayor parte de la tecnología proviene 

del extranjero y por tal motivo en el momento en el que se proyecta 

la instalaci6n de una planta para elaborar un producto que se 

está importando es necesario conocer la tecnología de los pro

cesos existentes as! como los factores limitantes y las inno

vaciones que han sufrido para optimizarlos desde el inicio de 

su aplicaci6n. Esto servirá para tener una base para seleccio-

nar el más adecuado de acuerdo a las necesidades existentes. 

El isopreno es un producto que actualmente no se produ

ce en México y por tal motivo este estudio tiene la finalidad de 

recopilar toda la informaci6n tecnol6gica existente sin que se 

pretenda elaborar un anteproyecto para la instalaci6n inmediata 

de una planta de isopreno en México. 

Los objetivos se resumen de la siguiente forma: 

a) Clasificar y describir los procesos existentes de tal 

manera que se puedan analizar por grupos. 

b) Analizar la situaci6n mundial del isopreno con res

pecto a las capacidades de las plantas instaladas, el 

precio de venta, costos de operaci6n y costos de las 

plantas. 

c) Establecer los factores limitantes de cada uno de los 

procesos. 

d) Analizar las innovaciones tecnol6gicas que se han hecho 

a los procesos ya existentes así como los motivos que 

las originaron; a su vez, se presentarán los procesos 
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mls recientes que a6n no tienen aplicaci6n indus

trial. 

e) Hacer una ccmparaci6n econ6mica de todos los proce

sos tomando caao base los precios de las materias 

pr:llllas que prevalecen a la fecha para los países que 

producen isopreno. 
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El isopreno fue extra!do por primera vez en 1860 por 

Greville Williams, obteniéndolo como producto base de la 

destilaci6n destructiva del hule natura l. En 1884 Sir 

Williams Tilden propuso por primera vez la estructura co 

rrecta del isopreno, y también lo obtuvo como producto 

en la destilaci6n destructiva del hule y de la pirÓlisis 

de los vapores de aguarrás. 

La estructura molecular es la siguiente: (1) 

CH 2 = C - CH = CH2 
1 

CH3 

1.1 Propiedades F!sicas. 

El isopreno es un líquido incoloro volátil, soluble 

en los hidrocarburos comunes y esencialmente insoluble en 

agua; forma azeótropos Linarios con disulfuro de carbono 

metanol, metilamina, formato de metilo, bromometano, sul-

furo de metil etanol formaldehÍdo, éter et!lico y n-penteno; 

también forma azeótropos-terciarios con las mezclas agua-

acetona y formato de metilo-bromoacetona (1) (2) 

TABLA 1.1 Propiedades f!sicas del isopreno 

Peso mole cular 68.11 

Punto de ebullici6n a 760 mm de Hg ºC 34.067 

Punto de congelaci6n a 760 mm de Hg º C -1 ~5 .950 

Indice de refracci6n a 20ºC 1.42194 

Densidad, g/mol a 20°C 0.68095 

Densidad, g/mol a 25°C 0.67587 

Calor de formaci6n Kcal/mol a 25ºC 

a ) gas -18.10 

b ) líquido -11.80 
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Energ!a libre de formaci6n Kcal/mol a 25 ºC -34.87 

1 .2 Propi edades Químicas. 

Debido a que la molécu la de- isopreno tiene un sistema 

de d:>ble ligadura conjugada, presenta una resonancia htbri7'"" 

da e n ru estructura, tal que la uni6n central tiene car~c-

ter de doble ligadura, presen~dose también las formas 

cis y trans. 

CH3 CH3 a3 
<il 1 e 1 1 

[cH2-C=CH-Cll2]- CH2=C-CH=CH2--• {ce2-C=CH-CH;_t 

( 2) (1) (3) 

forma cis forma trans 

Algunos investigadores afirman que la estructura trans 

_ predomina y otros aseveran lo contrario sin poder llegar a 

un acuerdo absoluto. 

Los mecanismos de reacci6n del isopreno pueden ser de 

diferentes formas debido a la resonancia que presenta la 

molécula (3) 

1.3 Reacciones principales 

1.3.1 Co ndensación de Diels Alder. 



El isopreno al igual que los otros dienos conj ugados 

es un compuesto altamente reactivo y efectua las reaccio 

nes generales características de este tip o de compuestos . 

Como ejemplo se tiene la reacción de Diels Alder q ue se 

realiza de la s.iguiente manera: 

H CH2 A H CH2 A 

'\ ~ I "'-.._ / " / 
c CH c CH 
I + II II I 
c CH c CH 

/ ~ I / 
""' / 

H3 C CH2 
B 

CH,¡ CH2 B 

i sopreno dienóf ilo aducto (anillo de 6 miembros) 

En esta reacción ei dienófilo se adiciona al dieno con 

jugado (isopreno en este caso) para formar un aducto o pr.2_ 

dueto de adición 1,4 de seis miembros. Los substituyentes 

A y B del dienófilo conservan su configuración con respecto 

a la doble ligadura original a trav~s d~ la reacción. Algu-

nos compuestos que presentan la estructura del tipo CH
2

=CH-X 

reaccionan con el isopreno dando mezclas de dos is6meros, 

predominando el isómero 1,4 .• (4) 

M 3 

ís6mero .1, 4 is6mero .1,3 

TABLA .1.2 Distribución de is6meros producidos por la 

reacción de isopreno con dien6filos no sirn~tricos de estruc

tura general CH2 = CHx 



X 
Temperatura 
de reacci6n 

co CH3 25* 

co CH3 120 

CHO 25* 

CHO 120 

CHO 200** 

coo CH3 25-350 

coo CH3 25* 

coo CH3 120** 

coo CH 3 200** 

coo CH3 400** 

C6 H5 200 

N02 150 

COOH 200** 

CK 200** 

OC6 H5 250 

* En presencia de SnC14 • 5H20 

** En presencia de hidroquinona 

ºC 

1.3.2 Reacciones por radicales libres. 

% 
is6mero 1,4 

93 

71 

96 

59 

64 

70 

85 

80 

67 

58 

77 

79 

65 

69 

75 

Se ha demostrado q ue los radicales libres atacan el 

isopreno, postulándose dosreacciones de competencia, una 

con el isopreno y otra con e l disolvente 



CH3 
1 

- a-

CH3 
1 

R' + CH 2 = C - CH CH2 --- R - CH 2 - C - CE 

isopreno 

R• + R ' H ----<• R H + R ' 

disolvente 

1 

Las velocidades de estas dos reacc iones hansidc es t u -

- diadas por el ataque del trifluororneti lo y radicales 1-:-:etilc 

con isopreno disuelto en 2, 3 dirnetilbutano y en isooctar.o 

respectivamente. Las consta ntes de velocidad par a l as 

reacciones con el i s opre no son mucho más g randes q u e pa r a 

el caso deldi.solvente. La relaci6n e ntre las dos veloci-

dades de reacci6n para el caso del ataque de radicales de 

trifluorometilo varía con la temperatura desde 1090 a 6 5ºC 

hasta 233 a 180ºC; para el caso de radicales metilo la r e 

laci6n es de 2090 a 65°C. 

La dirnerizaci6n fotosintetizada deisopreno en p r esenci a 

de benzilo ha sido investigada en mezclas de ciclobutanos 

s ubstituidos, ciclohexanos y ciclooctadienos . Se cree 

que la reacci6n se lleva a cabo por l a formaci6n de i nte r me 

diarios a c t ivos d e l tipo : (4) 
CH 3 

1 
~H 2 - C - CH = CH2 

1.3.3 Reacciones con hidrocarburos 

2 

El isopreno r eaccio na con hidrocarb uros corno e l tolueno, 

etilbenceno e isop rop ilbenceno en p resencia de sodio o po-

tas i o co~o catalizadores . Las r eacciones se verifi c an a 
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una temperatura de 125ºC bajo presión adicionando el iso-

preno lentamente al hidrocarburo en el cuál se dispers6 

previamente el metal alcalino y una pequeña cantidad de 

o-clorotolueno que tiene el objeto de iniciar la reacci6n 

en cadena. De estas reacciones se obtienen principalmente 

productos monopentilados en la cadena lateral. 

La alquilaci6n de ciclohexano con isopreno puede veri 

ficarse en condiciones rigurosas de .temperatura y presi6n 

450°C y 200 atm respectivamente, obteniéndose 40 % pentil-

ciclohexanos, 20% de dipentenos y 20% de compuestos de 

alto punto de ebullici6n. De los ciclopentanos, los pro-

duetos cola y los productos cabeza se encuentran esencial 

mente en cantidades iguales. 

R CH 3 
R CH3 1 1 l 1 

'1JH5 - e - CH2CH = C-CH
3 C6H5 - e - CH2C = CHCH3 

1 l 
R' R' 

producto cabeza producto c o la 

1.3.4 Reacciones con otros compuestos. 

Las aminas primarias y secundarias reaccionan con el 

isopreno dando productos de adición del tipo 1,4. Por eje~ 

plo ladimetilamina en benceno reacciona ccn el isopreno en 

pre sencia de sodio metalice, obteniéndose dirnetil-(3 rne til-

2 butenil}-amina. Cor. l a d i etilarnina , pirrolidina y pipe-

ridina se obtienen resultados similares. 
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La acetona reacciona con el isopreno en presencia de 

sodio formando una mezcla de dimetilhexanoles con pequeñas 

cantidades de polímero. 

El fenal reacciona con el isopreno en presencia de 

fenoxialuminio o ácido fosf6rico concentrado para dar pr~ 

duetos complejos dependiendo de las condiciones de reac

ci6n. 

El nitrobenceno reacciona con el isopreno en clorof or 

mo formando 2~fenil 4 - metil-3,6 dehidro-1,2 oxazina. La 

reacci6n con dióxido de nitr6geno rompe la estructura mo

lecular del isopreno obteni~ndose productos de oxidaci6n 

y nitraciOn. 

El iso~reno reacciona con tricloros t lano, metildiclor~ 

sila n o , etildicloros ilano, benci ldicloros ilano, dibencilcl~ 

rosilano, enEresencia de ácido cloroplatínico usado como 

catalizador, a una temperatura de 165ºC, obteniéndose una 

adici6n en la posici6n 1,4 en donde el grupo silano ataca 

al primer átomo de carbono, representándose de la :::;i ;·uien

te forma: 

CH
2

=CH-C (CH
3

) = CR
2 

+ SiHx
3
-cn

3
-CH=C (CH

3
) - CH

2 
- SiX3 

donde X representa los g rupos substituídos en los varios 

silanos. El trimetilsilano no reacciona bajo_ estas condi

ciones. 

1.3.S Reacciones con hal6genos y p roductos halogenados 

Las principales reacciones del isopreno con los hal6ge-
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nos y los productos halogenados son muy diversos, los 

principales se presentan en la tabla 1.3 (4) 

1.4 Usos del isopreno 

El isopreno es el monómero que forma el cis 1,4 pol~ 

isopreno que es el principal componente del hule natural 

(92-94%) y tiene la siguiente estructura molecular. 

cis 1,4 poliisopreno 
(hule natural) 

Todo el isopreno producido sintéticamente se desti na 

a la manufactura del hule sintético o producto de poli-

merización cis 1,4 poliisopreno que tiene características 

i dénticas o superiores a las del hule natural. 

El i sopreno es de g r a n i mportanc ia y a q ue l o s hule s 

s intéticos del es t i r e n o ¡ el butadieno no han p od i do ree~ 

p l a zar a l hule natura l e n tod os sus usos . Si n e mnar g o el 

po liisopreno compite c on los hules es t e reoespecí fi cos como 

son polibutadieno , e tile no-p r op i leno que p ue¿ e n us arse e n 

lugar d e l hule na tural. 

Por l e anterior puede considerarse q ue la a p licación 

d e dema nd a d e l i sopr e no e s ta e n función directa del us o 

de l hule s inté ti cc ; q ue tiene l a s i guie nte d is t ribución de 

a p licaciones . ( 4 ) ( 5 ) 
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Llantas y p roductos derivados 

Objetos para usos mecánicos 

Juguetes, artículos deportivos, etc . 

Calzado 

Espumas 

Recubrimientos de cables y alambres 

62.9 % 

14.5% 

12.2% 

5.8% 

3.5% 

1.1% 

100.0% 

Corno puede observarse un porcentaje considerable de 

la producci6n del h ule sint~tico se . usa en la industria 

automotriz. Se calcula que un autorn6vil tamaño estándar 

requiere en hule ap roximadamente 68 Kg de los cuales 

34 Kg se ocupan en las llantas (5). 

Se ha demostrado que el isopreno es una materia pri

ma muy importante para la industria del hule sint~tico, 

y s e estima q ue la demanda de éste último se elevará a 

970,000 t/año para 1975 (6). 



Tl'.BLI\ 1 . 3 REACCIONES MAS IMPORTANTES DEL ISOPRENO CON HALOGENOS Y PRODUCTOS HALOGENADOS . 

Compuestoa 

I s op r eno- CC1 4 

Iso prenc- diVromur od ioxanc 

Iso¡:re no - t'roJT1c 

Cantidades 

Equimolecular 

D. B. D.en exceso 

Js o p r eno -c lo ruro de hid r ó ger.o l /3exceso de isopreno 

Js cpreno-c lor uro de hidrógeno cant . ~qu imoleculares 

en presencia de 

Clorofor mo 

Is cpr eno-B r omu r c de hidr ógeno 50% de Brom . de Hid . Brom . de cromo 

Jscpreno -3 clo r o c iclcpen teno --- - - - -- Ace tona seca 
Piridina 
SnC12 

Condiciones 

-SalOºC 

-s•c 
-15°C 

-lSºC 

J sopr eno- dinalocarbenc s 

I sopr eno- clo r o a l kilete r es 

Isc p r eno- 2 clo r o 3 penteno 

Isopre -tetranalometanos 

z nc1 2 ,eter die tilico 0-lOºC 

Diclo rometano SnCL 4 

Fuente : ( 4) 

lOºC 

Energ!a de 
ionización 

Producto s 

1,4 dicloro-2 metil-2 bu te no 
3,4 dicloro-2 metil-1 buteno 
2, clorometil 1,3-butadieno 

Tetrabromuro de isopreno 

44% 
14 % 
42% 

Trans 1,4 dibromo 2 metil - 2 buteno 

2 Cloro-2 metil-3 buteno 

l Cloro-3 metil-2 buteno 

3 Bromo-2 metil-1 buteno 

l Cloro 3 metil 1,4 (2 ciclopentenilo) 
-2 buteno 

Producto de adición 1,4 

Producto de adición 1,4 

l Cloro 3,5 Dimetil 2,6 octadieno 

Productos de adic ión 



rr.- PROCESOS EXISTENTES . 
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Los p roce sos p ara la obtenci6n del i s o p r e no p ueden d ivi

dirse en tres g randes grupos: procesos de extracci6n , sintéti

cos y de deshidrogenaci6n. Existen dos procesos p rincipales 

del tipo de extracci6n q ue difie ren unicamente en e l disolven

te usado; los sint~ticos se clasi f ican a s u ve z e n tres tipos 

q ue dependen de la materia prima usada, como son e l de acetona

acetileno, el de propileno y cuatro en los que se usan isobuti

leno-formaldehído , por Gltimo tenemos tres p rocesos con los que 

se obtiene isopreno por medio de la deshidrogenaci6n (Fig. 1) 

A continuaci6n se describe cada uno de los p rocesos 

mencionados anteriorme nte: 

2.1 PROCESOS DE EXTRACCION 

2 .1.1 Extracci6n de isopreno con d i rnetilforrnamida 

(proceso japonés) 

Es t e proceso ha sido desarrollado e industrializado por 

la c omp añía Nippon Zeon Co. l a cual está reduciendo actualmen

t e isopreno c on b u e n os r esu ltados tan to e con6rnicos como técni

cos . 

Como materias pri mas se usan fracci o nes de p entahidro

carburos q ue se obtienen como suhproductos en la prod ucci6n de 

etileno , e l proceso está dise ñ ado para usar tamb ién f racciones 

de pentahidroca r b uros p rovenientes de la deshidrogenaci6n Gel 

isopentano e isoamile n o q ue tienen un contenido aproximad o de 

10 a 20 % de i sopreno . Corno disolvente se usa dimetilformamida 

(DM.F ) y el isop r e no obtenido por éste p roceso tiene un g rado 

de purez a a ceptable para la polime rización. 

Descripción de l Proc e so.- El p r oceso se r e aliz a e n dos 



FIG . 1 . - CLASIF ICAC I ON GENERAL DE LOS PROCESOS PARA LA OBTENCION DE I SOP RENO 

DMF 

1 JAPONES 

l 
DISOLVENTE 

EXTRACCION 1 
AN 

1 ATLANTIC R. 

ACETONA-

ACETILENO 
1 SNAM 

MATERIA 1 

PROPILENO 
GOODYEAR S . D. 

PRI MA 
SINTESIS I . F .P. 

~ISOPRENO 

ISOBUTI- MARATHON 
ENO -

FORMALDE- BAYER 

HIDO 
1 

1 SUMITOMO 

ISOAM ILENO 
DOW 

ISOPENTANO 
HOUDRY 

DESHIDROG ENA- TIPO DE 
CION DE PEN-
TAHIDROCARBU- PENTAH IDRO-

CARBURO 1 ISOAMILENO 1 SHELL 
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etapas de destilaci6n extractiva que se llevan a cabo en colun 

nas de destilaci6n seguidas por sendos equipos de desorci6n. 

Las fracciones de pentahidrocarburos (C 5 ) se alinen-

ta.n después de una evaporaci6n a la primera colwnna de desti 

lación extractiva; en la parte superior de la columna se s epa

ran los pentanos pentenos debido a que son poco solubles en l a 

DMF, parte de ésta c o rriente se alimenta a la colwnna por recir

culaci6n. La temperatura de operaci6n en la parte s uperior de 

la colwnna es de 40 a SOºC. 

Los di enos del tipo c
5 

y el acetileno dis ueltos e n l a 

DMF se bombean desde el fondo d e la colwnna de destilaci6n ex

tractiva al equipo de desorci6n en d onde se separa l a DMF y l os 

p roductos se envían a la colurrn a de a lta ebul lición en donde 

se extraen por el fondo los co~puestos d e peso molecular n ás 

alto que el isopreno, p or la parte superior se obtiene el des 

til ado que se al inent a a la segunda colur.ma de desti aci6n ex

t ractiv a en la cuál se e liminan parcialmente la s irrpurez as y 

el acetileno . Las c ondiciones ce operaci6n de la seg unda colum

n a son iguales que para la p rirrera. 

La cantid ad de di s olvente a limentad o e n la seguna col urr.

na es mucho menor que el al ilri.entado en l a ? r irnera y l a re l a ci6n 

d e alimentación con respec to al disolvente tiene un rang o entre 

1:6 y 1:8. 

Parte de l disolvente que se extrae en l os equipos de 

des o r ci6n se recircu l a a las c olumnas de extr a cci6n y el res te 

se envía a un e ~ u ipc de purificaci6n en donde se s eparan los 

residuos q ue contienen p r oductos de alto y b ajo punto de e b u-
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llición c:uedando así el di s olvente puro p ara c:ue EJUeca ser usa

d o nuevamente en l as c olumnas de de stilaci6r. . 

La corriente obtenida de l a parte SUEJe r ior d e la segun

da columna de extracción se borrbe a a una c olumna denomina d a de 

bajo punto de ebullición en donde se obtiene e l isopreno con un 

g rado d e pureza adecuado p ara su p olimeriz a ción . (6 , 9 , 10 , 11 ) . 

(Fig. 2.1). 

2.1.2 Extracción de isopreno con acetonitrilo (AN) 

Como materia prima se usa una fr a cción de pentahidroca r 

buros obtenida en la producción de etileno. Este p roceso es muy 

semejante al anterior y la única diferencia es q ue en éste se 

usa como disolvente ace tonitrilo (Proceso de la compañ ía Atlan

tic Ric hfield) . 

Descrip ció n del p roceso.- La materia p rima usada es p r e 

viamente fr accionada con el objeto de separar los compuestos 

del tipo c6 y pos teriormente los hidrocarburos es se alimen-

tan a la tor r e de d estilación extractiv a, en donde en p resen

cia del acetonitrilo son separadas las p arafi nas y las monoo le 

fin as po r la parte superior y los dienos y a ce tileno por l a p a r 

te i nferior. La corriente que sale de l a p arte superi o r se l a

v a para r ecuperar el acetonitrilo que pos teriormen t e se r ecir

cula. Los fondos se al imentan al e quipo de dese r ci ón e n donde 

se separan los hidrocarburos de l AN q ue ta.Jl'b ién se reci r cula. 

El isopreno que se ob t ien e en el do~o de l a column a de de s o r

ci6n se lava p ara recuperar e l AN y separar el acet ilen o y los 

piperilenos. Si el isopreno q ue se obtiene por medio d e éste 
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proceso se va a usar para producir poliisopreno mediante una 

polirnerizaci6n estereoespec!fica es necesario que se purifique 

por alguno de los rn~todos de los cuale s se hablará e n los si

guientes capítulos. 

2,2 PROCESOS SINTETICOS 

Los procesos sint~ticos se clasifican en f unci6n d e la 

materia o materias primas básicas q ue se utilizan y s on de tres 

tipos: 

-A partir de acetona-acetileno 

-A partir de propileno 

- A partir de isobutileno-forrnaldeh1do 

2.2.1 Proceso SNAM a partir de ace tona-acetile no. 

Este p roceso desarrollado por la Societa Na zional e Meta

nodott i ( Italia) usa corno materia p rima acetona, ace t i l eno y 

h idr6geno y se obtiene isopreno de un grado d e pur eza s u f i

c i ente p ara la pol i rner izaci6n estere oespecí f ica. 

Mate r i a s Primas.- El consumo de ma t erias p r imas q ue de

b en tene r una p ureza a p roximada del 1 00 % p a ra obte n e r 1 0 0 0 Kg . 

de isopreno e s e l siguiente: 

Acetona 

Acetile no 

Hidr6geno 

Amoníaco 

970 Kg . 

430 " 

400 Nrn3 

5 Kg . 

Básicament e el proces o c ons iste de tres e tap as cad a un a 

de ellas representad a por un a r e acci6n e spe cífic a: 
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a) Etinilaci6n (96 % de rendimiento) 

CH3 - ca - CH3 + CH = CH 

Acetona Acetileno 

b) Hidrogenaci6n Selectiva 

yH3 
c - c _ CH 
1 
OH 

Metil butinol 

c) Deshidrataci6n 

TH3 

+ 

CH3 - C - CH = CH 2 1 
OH 

9H3 
CH 3 - f - C e CH 

OH 

Metil butinol 

f H3 
c -
1 
OH 

Meti l butenol 

Metil butenol Isopreno 

Descripci6n del proceso.- La mezcla de amon1aco: y ace-

tileno se eleva a la presi6n de trabaj o d e la r eacci6n de e t i -

nilaci6n que junto con la acetona y el catalizador se b ombea 

al reactor. Cuando la reacción finaliza el producto (met il bu-

tinol) se env1a a un tanque a presión atmosférica con lo que 

se consigue evaporar el amoniaco y el exceso deB:ileno q ue 

posteriormente se recirculan. 

El metil butinol obtenido se separa de la acetona q ue 

no reaccionó a s i como de las sales formadas por la descampo-

sici6n del catalizador por medio de una columna de recuperaci6n 

y otra de productos pesados. En el domo de la segunda columna 

se obtiene · .una mezcla a z eotr6pica que se e nv1a al reactor de 

hidrogenaci6n en donde se convierte el metil butinol a metil 
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butenol, "ésta reacci6n se lleva a cabo en presencia de un ca-

talizador adecuado como lo es el platino activado con Rn y Baso
4 

con el objeto de evitar la formaci6n del 2-metilbutanol. El hi-

dr6geno que no reacciona se recircula y la mezcla azeotr6pica 

metil butenol-agua (26%) o mezcla hidrogenada se centrifuga a 

presi6n atmosférica para separar el catalizador. 

La mezcla hidrogenada se evapora y se pasa a un reactor 

en donde se deshidrata con alt1mina a 250-300ºC y una atm6sfera 

de presi6n, posteriormente, se lava con agua para eliminar sub

productos indeseables. Por ~!timo el isopreno se bombea a una 

columna de destilaci6n en donde se separan los productos pe

sados y ligeros y se obtiene. un producto puro (Fig. 2. 3) (12, 

14, 15, 16). 

El isopreno obtenido mediante éste proceso presenta las 

siguientes caracter!sticas: 

Isopreno 

Olef inas 

Hidrocarburos saturados 

Oxigeno 

D!mero de isopreno 

Isopropilacetileno y 

acetilénicos 

Compuestos orgánicos con 

O, S, N 

Ciclopentadieno 

Piperileno 

(Fuente: 12) 

m!n. 98.5% en peso 

máx. 1. 5% " 

mb. 100 ppm; 

máx. 100 ppm. 

máx. 100 ppm. 

so " 

" 100 " 

----------
----------
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2.2.2 PROCESO GOODYEAR-SCIENTIFIC DESIGN 

Este proceso fu~ diseñado por dos comp añ1as y es uno 

de los m's importantes desde el punto de vista comercial de-

bido a que un alto porcentaje del isopreno producido en nortea

m~rica actualmente es sintetizado de ~sta manera (18). 

El proceso usa como materia prima propileno y consta 

de tres etapas de acuerdo a las siguientes reacciones: 

1.- Dimerizaci6n 

propileno 

2.- Isomerizaci6n 

CH2 = ~ - CH 2CH 2CH3 
CH 3 

2-metil-lpenteno 

3.- Pir6lisis 

yH3 
CH3 - C = CH CH2CH3 

2-metil-2penteno 

Descripci6n del proceso.- El 

9 - CH2CH 2CH3 
CH 3 

2-metil-1-penteno 

TH3 
CH3 - C = CH CH2CH3 

2-metil-2-penteno 

~H3 
CH2 = c - CH CH 2 + 

Isopreno 

propileno se mezcla 

CH 4 

metano 

con 

tripropil aluminio, se comprime, se calienta y as! se alimenta 

al reactor en donde se dimeriza. La reacci6n es exot~rmica 

y se obtiene una conversi6n de 60 a 90%. El producto dimeriza-

do se pasa a una torre "flash" en donde se recupera el catali-

zador que posteriormente se recircula. Por el domo de la torre 

se obtiene el 2-,etil-l-penteno junto con propileno y los hi-
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drocarburos ligeros que se pasan a una torre de destilación. 

Una vez purificado el 2-metil-1-penteno se env1a a un reactor 

de lecho fijo de catalizador lei do en donde se realiz a la iso

merizaci6n. La mezcla del reactor se bombea a un horno calen~ 

tado con vapor en donde se efectfia la reacción de pir6lis is. 

La corriente que sale de dicho horno se env1á a una columna 

desmetanizadora en donde se separan los hidrocarburos lige

ros y los pesados se env1an a una columna separadora en la 

cull se obtiene el isopreno crudo que se purifica por medio de 

una columna de refinación. 

2.2.3 Proceso I.F.P. (Instituto Francés del Petróleo) 

Este proceso junto con los procesos SNAM y Goodyear-SD 

es uno de los mls importante en el mundo con_Fespecto al grado 

de aplicaci6n industrial. 

Fué creado por el Instituto Francés del Petr6leo y cons

ta de dos etap as . En la primera etap a se lleva a cabo l a re

acción de Pribs en donde el isobutileno q ue es uno de los 

componentes de los cortes de hidrocarburos del tipo c 4 se ha-

ce reaccionar con formaldehicdo b a jo condiciones especificas ob

teniendo as1 el 4,4 dimetil dioxano (DMD) c omo producto prin

cipal. En la segunda etapa el D.MD se descompone térmicamente 

formlndose isopreno, agua y forrnaldeh1do junto con algunos 

subproductos de dos tipos que son polioles denominados resi

duos I y residuos II. Es to sucede de acuerdo a l as siguientes 

reacciones (19) ; 



-24-

a) CH 3 - ? = CH2 + 2HCHO 

CH
3 

c ondensación 

Isobutileno f ormaldeh 1do 4,4 dimeti l - d ioxano 

descomposición CH 
t~rmica ~ · 2 C - CH 

1 
CH3 

Isopreno 

HCOH + 
f ormaldeh1do 

Materias Primas 

Formaldehído.- Esta materia prima generalmente se obtie-

ne por medio de una oxidaci ón controlada de metanol (CH30H) ob

teni~ndose una mezcla aproximadamente e quimolecular d e agua y 

forrnaldeh1do . 

I sobutileno.- El isobutileno que se usa, no se encuentra 

ficilmente, por lo que pueden emplearse cortes de hidrocarbu-

ros c4 que la contengan debido a que: 

-los hidrocarburos saturados no reaccionan con el f or-

maldeh1do 

-los hidrocarburos no saturados (buteno 2 propeno, huta-

dieno) diferentes del i sobutileno reaccionan con el for-

maldeh1do mucho m!s lento. Esto significa que si se con-

trol a con cuidado el tiempo de reacci6n solo podri re-
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accionar el isobutileno . 

Generalmente l os cortes de hidrocarburos c4 usad os pa

ra este proceso se obtienen de corrientes de "cracking " que 

tienen un contenido aproximado d e 1 5 a l 18% (15, 23, 24). 

Composici6n de cortes de c4 utilizados como materias 

primas. 

propano 

propileno 

isobutano 

n-butano 

isobutileno 

buteno-1 

trans-buteno 2 

cis-buteno 2 

1 - 3 but a C.i e no 

::en t a ::10 _ 

p e nteno s 

O. S!!s 

l. o 

26.0 

14.3 

18.7 

13.0 

15.4 

10 .6 

00 . 2 

G. 3 

(:Cuente : 23) 

::<.endirr.ientos y Consur.:o s 

Y.aterias primas /ton de i sop reno 

isobutileno 

metanol (con un idad de forna ldehido ) 

Subproductos / ton de isopreno 

Re s i duos I 

Residuos II 

meti lbut il-2-aldeh !do 

1.1% 

l. 7 

29.0 

14.0 

15.3 

13.4 

14. 2 

10. 2 

0 . 1 

l. o 

l. 09 

0.9 9 

0 .3 3 

0 . 13 

o.os 

t/t isop reno 

t / t isopreno 
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Servicios / ton ce isopreno 

Vapor (presi6n media y b a j a) 

electricidad 

agua fria (20 ° C) 

•gua de proceso 

combustible 

Cat•lizadores/ton de isopreno 

ácido fosf6rico 

soporte de catalizador 

catalizador para formaldehido 

Descripci6n del Proceso 

10.0 t 

320 .0 Kwh 

1 40. 0 3 r.. 

0 .9 
3 

rn 

7x10 6 
Kc al 

10 Kg 

27 Kg 

0 .1 Kg 

Los cortes de c 4 que contienen isobutileno y el for

maldeh!do producido por la oxidación del metanol junto cor. el 

catalizador ~ c ido se alimentan a una torre de absorción a una 

p resión de 3 atm6sferas y a una temperatura menor de lOOºC. 

Posteriormente la fase orgánica neutralizada se evapora en un 

equipo "flash " con el objeto de recuperar los productos c4 

que no reaccionaron. El DHD formado se separa por medio de va

cio de los subproductos pesados o residuos I ( 25% del isop r e 

no producido) y posteriormente se descompone c a t a l i c ticamen

te en el reactor de la segunda etap a a una p resión atmosféric• 

y a una temperatura de 400 º C. La corr ien te q ue s a le del reac

tor se separa en dos fases después de un e n f riar.l i ento . La fase 

org&.nica se fracciona por destilación obteniéndose asi, iso

p reno, isobuteno, DMD que no reaccionó y subprod uctos o re

siduos II. La f ase a cuos a se recircu l a a l a corriente de f or-
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maldehído p roveniente de la oxidaci6n del metanol (Fig. 2 . 5 ) 

(15, 23, 25). 

Por medio de éste proceso se obtiene isopreno que 

cumple con todas las caracte rístic as para llevar a cabo una 

polimerización estereoespecífica. 

Pureza del isopreno obtenido por éste proceso. 

Isopreno 99.4% 

ole finas 0 .6% 

ciclopentadieno 50 ppm. 

hidrocarburos acetileno 50 

2-butino 50 

1,3 b utadieno 50 

2.2 .4 Proceso Marathon 

Es t e proceso desarrollado por l a compa ñ ía Harathon Oil 

Co . al igual que en el p roceso de l I . F . P. se usan como ma-

t e r ias primas isobutileno y formald e hído y solo varía en q ue 

a l froma lde h ído se le adiciona á cido clorhídrico y metanol p~ 

r a ob ten e r clorometil meti l éter q u e posteriormente se ha-

ce reaccionar con e l isobutileno. 

Peacciones: 

a ) HCHO + CH3o · + HC l 

f ormalde- meta
h í do nol 

cloruro 
d e hidró

gen o 

ClCH 20CH3 + H20 

éter cloro
metílico agua 

b ) ClCH20 cH
3 

+ CH -C=CH 7H3 
J ¿H

3 

2 
---- CH 3-~- t.:H 2 - cH2 - 0CH3 

éter c lo-

rometí l ico is o.~ util eno 

Cl 

3 cloro , 3 metil , butil 
metil éter 
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~H3 
c) CH 3-~-CH2-cH2 - ocH 3 ~~~--

Cl 

3 cloro, 3 metil, bu
til metil éter 

CfH3 
CH 2=C- CH=CH2 + CH

3
0H + HCl 

isopreno metano l cloruro 
de hid ró

g e no 

Materias primas y servicios req ueridos por Kilo-

gramo de isopreno. 

Materias Primas: 

Isobutileno 0.950 Kg . 

metanol o. 720 

Servicios: 

Vapor 4.6 Kg . 

Agua d e enfriamiento 399 l. 

Electricidad 0.705 Kwh . 

Agua de p roceso 2 . 0 l. 

De scrip c ión d e l Pr oceso 

En la p rimera p a rte de l p r oce s o s e ob t ien e e l é ter 

clorometílico haciendo r e accionar en cond icione s ambientales 

el formaldehído con el metanol y el clor r o de hidróge no . 

El éter clorometílico reacciona con i s ob utile no e n e xce so 

a temperatura ambiente en p resencia de u n catali z a dor h orno -

géneo, por lo general TiC1 4 para forma r e l 3 cloro, 3 metil 

butil metil éter. Para éste caso la conver s ión d e l éter clo~ 

rometílico es del l00 %, pudiéndose recup e r ar e l catalizador. 

El e xce so d e i s ob utileno se sepa r a d el 3 cloro, 3 me -

t ·:a butil metil éter p a r a una recircul a c i 6n poste rior, y e l 
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producto (CMBME) por medio de un a des composici6n térmica 

(250ºF) o pirólisis porduce i sop reno, metanol y cloruro de 

hidrógeno. Esta mezcla se purifica por destilación y seca-

do recirculándose e l metanol y e l cloruro de hidrógeno p ara 

hacerlos reaccionar nuevame nte con e l formaldehido . El i s o -

preno obten ido por éste proceso tiene un alto grado de po-

limerización debido a que no contiene porductos s e cundarios 

y el rendimiento del isopreno es de 80 % (Fig . 2. 6 ) (15, 25, 

26, 37) . 

2.2.5 PROCESO BAYER 

En 1959 la compañia Bayer de Alemania montó una p lanta 

piló to p ara producir isopreno. Es t e p roceso cons is t e en las 

siguie ntes e tap as: 

a) Una unidad para p roducir formaldehido p artie ndo de meta-

metanol 

b ) Sintesis de 4,4 dimetil 1,3 dioxano usando isobut ileno y 

forrna ldehido. 

CH3- cr=cH2 + 2HCHO CH 3 CH - CH 2 
CH3 '-.. / 2 '-.... 

c o 
isobut ileno forrnalde - / CH / 

hido CH 3 o- 2 

4 , 4 dirnetil 1,3 d i oxano 

c) Desomposición térmica (cra ck ing ) de l 4,4 dimetil 1,3 

dioxa no . 

El 4,4 dime t i l 1,3 dioxano se sintetiza en las misma 

forma q ue en el p r oc e so de l Instituo Francés de l Petróleo 
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h acie ndo reac c i onar f ormal d e h ído con isobutile no q ue cont i e n e n 

los cortes con h idrocarburos del tipo C~ d espués de separar 

el butadieno. La descomposici6n térmica del 4 ,4 d i me t i l 1,3 

dioxano se realiza sobre un catalizador flu i di z ado. 

Condiciones de reacci6n, rendimie nto y consumos 

para el proceso sintético Bayer. 

Temperatura de descomposici6n catalítica 

temperatura de regeneraci6n 

Rendimientos: 

conversi6n del 4,4 dimetil 1,3 dioxano 

selectividad del isopreno 

conve r sión del ter-butano en isobutileno 

Consumos: 

metanol 

isob uti leno 

agua de e nfriamiento (24°C) 

eh:ctri c idad 

Subproductos: 

resíduos p esados 

agua de deshecho 

(Fuente: 15) 

2.2.6 PROCESO SUMITOMO 

200 - 300 

600 - 700 

93 - 96 % 

80 - 90% 

95 % 

l. o T/T 

l. 2 T/T 

3 50 m3/T 

720 Kwh/T 

0 . 25 T/ T 

3.2 T/ T 

ºC 

ºC 

La compañía Surnitomo Chemical de Japón desarroll6 

éste proceso con el cual se sintetiza isopre no en un solo 

paso. 

Como materias p rimas pue den usarse tanto isobutileno 
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como butanol terciario con formaldeh1do. Puede usarse una 

fracci6n de hidrocarburos c4 como fuente de isobutileno des

pu~s de haber separado el butadieno. 

Cuando se usa un corte de hidrocarburos c4 primero se 

debe hidratar a ter-butanol con ácido sulfGrico. En el siste

ma de reacci6n el ter-butanol está en equil i brio con el iso

butileno y el agua. 

Descripci6n del proceso 

El isobutileno, el corte c4 hidratado o ter-butanol se 

alimenta con el formaldehido a la columna· de síntesis, as1 co

mo el corte c4 de recirculaci6n junto c o n la mezcla de cata

lizador agua. 

La reacci6n se realiza en fase liquida, a alta presi6n 

en un rango de temperatura de 300 a 320°F. Esta temperatura 

es ligeramente alta con respecto a la t emperatura critica del 

isobuti leno, pe ro substancialmente más b a j a que la temperatu

ra critica de la mez cla butano l -agua. El t i e mpo de residencia 

del r e actor es de 30 a 50 minutos. 

El isob utileno c atal1ticamente s e c onde ns a con dos mo -

l~culas de formaldeh1do para producir i n termediarios que se des

componen en isopreno, agua e isobutileno . Los i ntermediarios 

que se predll~en , son - 4;4 dimetil : l,3 dioxano; 3 metil 1,3 buta

nodiol; 3 metil 3 buteno 1 ol y 3 meti l 2 but eno 1 ol. 

La formaci6n y la desomposici6n de los intermediarios 

se llevan a cabo en un solo reactor, formindose pequeñas can

tidades p1J111ies de 4, metil-5,6 dihidro-2H pi r ano, isooctano, 

ter-butil metil~ter y compuestos de alto punto de ebullici6n. 
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El liquido que proviene del fondo del reactor se separa 

en dos fases que son agua y aceite, la ~ltirna fase se envia a 

un agotador de isobutileno que posteriormente se recircula. 

Los fondos de agotador se destilan obteni~ndose isopreno en 

la parte superior de la columna; los fondos de la columna de 

destilaci6n se mandan a un desorbedor de butil, metiléter. En 

la parte superior del desorbedor se recupera el ter-butil metil 

éter y los fondos se envian a un agotador de ter-butanol que se 

recircula. La fase acuosa se recircula directamente al reactor. 

El agua que no se recircula al reactor (agua de ba'ance) se 

envia a un evaporador en donde se recupera el catalizador • : 

y el agua evaporada que contiene pequeñas cantidades de ter

butanol es enviada a la parte superior del agotador para que 

fluya a contracorriente recuperlndose asi todo el isobutileno 

presenta. El ter-butanol y el isobutileno obtenidos en la parte 

superior del agotador se recirculan al reactor y por la par-

te inferior (fondos) se obtiene agua (29) (Fig. 2 . 8). 

Materias primas y servicios requeridos por lb de 

isopreno 

Corte c4 

Forn1Aldehido 50 % 

Catalizador 

Servicios por Ton. 

Vapor (294 psi) 

Vapor (140 psi) 

met. 

2. 49 lb 

l.. 43 lb 

0.01. lb 

de isopreno 

. 4,092 

25, 740 lb 

lb 

Agua de enfriamiento(68ºF) 25,740 

Agua de enfriamiento (86°F) 55,995 

gal 

gal 
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Agua de proceso 

Energ!a eléctrica 

187 gal. 

156 Kwh. 

2.a PROCESOS DE DESHIDROGENACION DE PENTAHIDROCARBUROS 

Por medio de la deshidrogenaci6n de los pentahidrocar

buros (C
5

) , principa1mente el isopentano y los isoamilenos 

se obtienen mezclas con un alto conte nido de i sopreno . A di

cha deshidrogenci6n precede una ·.extr acci6n que puede ser 

una destilaci6n extractiva en la qu e se puede us~r a ceto

nitrilo ( ver parte de procesos de extracción). Los m~s 

importantes son los siguientes: 

2 .3.l Proceso de Deshidroc;enaci6n "Dow" (a partir de 

isoamilenos) 

2. 3 .2 Proceso de Deshidroc;en a ci6n "Houdry" ( a p ar

tir de isopentano) 

2. 3.3 Proceso de Desh idroge nac i6n "Shel l" ( a p arti r 

de amilenos t erc i ar i os) 

En los procesos de des h idrogenac i 6n en donde se usan 

isoamilenos como materia p rima, estos genera lmente se extrae n 

de gasol i nas ligeras de los procesos de de s integr aci6n catalí

tica fluidizada (FCC-fluid cataly tid cracked) c on ! cido sul f 6-

rico por el proceso ARCO/ Stratfo rd . Las g asolina s ligeras de l FCC 
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tienen un contenido de alrededor del 10 % d e isoamilenos que por 

medio de una prefaccionaciOn para e liminar los hexahidrocarb u·

rospuede incrementarse al 30%. En és te proceso se usa ác i do 

sulfürico en el que los isoamilenos s on absorbidos selectiva

mente e n extractores de contacto ( Stratfor d-Type contactors). 

Despu~ es de la etapa de contacto la fase á c ida y e l hidrocarbu

ro se separan, la fracci6n de hidrocarburos se recircula a la 

refinería. Posteriormente la fase ácida se pone en contacto 

con un hidroca rburo parafínico adecuado tal que e l i soami leno 

se distrib uy a se lectivamente e n la f ase p a r afínica. Las f as es 

se s epa ran , entonces el ácido se r ecir c u l a a la sec c ión de exy 

tracción y l a f ase p araf ínica se fracc i ona pe ro c on e l obj e to 

d e sep arar los c omp u es tos q ue no s e desean . La recuperación de 

los isoami l enos e s d e aproximadame n te 85 % y d el 1 5% remanente 

el 6% se c o nv i e r te en dímero y el 9 % n o se puede a.xtrae r. 

De una p roducción de 250 , 000 tone ladas por a ñ o de g aso

linas de d e s i n tegración catalítica f luidiz a d a c o n un contenido 

del 14% e n :so ami l e n os se p ueden o t e ne r 19 , 0 0 0 t one lad a s po r 

a ño de isopre no por la extracci6n ví a ácjca , de shidrogenación 

con e l proceso Dow q u e se exp lica r á pos teri o rm e n t e y por desti 

lación e xtractiva. El consumo de ác ido se muestra en f unción 

de la c a p aci d a d de la planta para e l p roceso de extracción 

ARCO y la de sh idrogenación e n la grá f ica s i g uiente (ver dia

g rama de flu j o ) (Fi g . 2.9) (30). 
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Servicios por tonelada de i sop r e no 

Vapor (160 psi) 4 ,800 Kg 

Vapor (600 psi) 235 

Agua de enfriamie nto 210 3 m 

Electricidad 250 K~ 

2 .3.1 Proceso de Deshidrogenación Dow 

Es t a deshidrogenac i ón es un p roceso c a t alft i c o e n f as e 

vapor y usa como materia p rima isoamilenos extrafdos po r v fa 

'cida . Este proceso se lleva a cabo a una temperatur a de 550 

º C y pres ión atmosférica. El hidrocarburo a limen t a d o se diluye 

con 15 partes de agua con e l ob jeto de reduci r l a presión 

par~i a l. La corriente que s ale del reactor se pasa a un a t o rre 

agotadora y s e comprime antes de sep arar l o s p rod uctos ligeros 

en el sist•2'ffia de a bs orción . El hidrocarbu r o e s lavado p a ra se

parar l os carb onilos que se forman e n el r eac t o r y des pués ~e 

envfa a las s e cc iones de s epara ción y recuper aci ón . La conv e r

sión por etapa e s d e aproximadamente el 40 % y l a se lecti i ad 

de isopr e n o es de 8 7.5 %. 

La selec tividad de la extracción con ác ido sulf6rico 

(85 %) más la des hidrogenación por és te método ( 87 . 5%) combi

nado con la extracción con acetonitrilo y una puri f i c ación fi

nal (9 9% ) de un rendimie nto total de l 85.4 % (F i g . 2.10) . 
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Servicios por tonelada de isopreno 

Vapor (160 psi) 3,440 lb 

Vapor (600 psi) 26,400 lb 

Agua de enfriamiento 162,000 gal. 

Electricidad 8.3 Kwh 

2.3.2 Proceso de Deshidrogenaci6n a Partir de Isopentano 

(Houdry) 

Este proceso usa como materia prima el isopentano el 

cu&l se somete a una deshidrogenaci6n catalítica obteniéndose 

así una corriente con un alto conte nidd de isopreno. El isopen-

tano puede obtenerse, por ejemp lo, por medio de una isomeriza-

ci6n del pentano. 

Para es te caso se llevan a cabo l as siguientes reaccio-

nes (31). 

CH -CH-CH - CH 
3 1 2 3 

CH 3 

Isope ntano 

j 
CH3 - c¡=CH-CH3 

CH3 

Deshidrogenaci6n 
~~~~~~-- CH 2=C-CH=CH2 + 2H2 

CH 3 

isop reno 

De shidrogenac i6n 
CH 2=9-CH=CH2 

CH 3 

2 metil-2 b uteno is opreno 

Desc i r pc i6n del Proceso: 

La corriente alimentada est& compuesta d e isopentano 

fres co y/o una mezcla de isop entano-isopenteno mas una re-

c irculación que también contiene es tos compuestos y que pro-
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viene de la unidad de recuperación de isopreno. El isopentano 

se convierte a isopreno en un solo paso usando corno cataliza

dor cromo alfunina. La reacción se realiza en reactores especia

les a una temperatura de 350°C y 2 lb/in2 d e presi6n producié~ 

dese olef inas con el mismo nfunero de átomos de carbono debido 

a que la separación del hidrógeno se hace con un rnfnimo de re

acciones laterales. 

Los reactores usados . son de lecho fijo que operan en 

ciclo , lo que permite un flujo contfnuo d e l as corr i entes prin

cipales del proceso. 

Todas las cor r ientes de proceso entran e n la parte su

perior de los reactores que después de p asar por e l lecho fijo 

salen por medi o de espreas en el fondo de l reactor. 

Antes de pasar a los reactores la alime ntación es va

p orizada suministrándo l e calor con una corr i ente de aceite 

apagado . Con éfite s e a l can za la temperatur a d e r e acción de la 

mezcla bombeándose poste rio rmente a los reactore s. 

El p roducto d e reac c i6n q ue sale de los rea cto r es s e 

a gota con un a corriente d e aceite por c on t a c t o d ire c to e n una 

columna a gotadora, al salir de ésta s e pa s a a un compr e s o r y 

s e e nvfa a la sección de r e cuperación que c onsta p rincipalmen

te de una columna d e a b sorción, una de desor ci6 n y una butan i 

z adora en la qu e se recuperan los pentano s. Al final de é sta 

sección se obtiene corno porducto final, isopreno de alta pu

reza (99 %) , as! como piperileno que es un subproducto y una mez 

cla de isopentano-isopenteno que se recircula a la parte ini-

cial del proceso (Fig. 11) (30, 31, 33) 

En la siguiente tabla se puede comparar el p roceso 
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Houdry, 

Tabla de Conswno para el Proceso 

AlimentaciOn de isopenteno t/a 45,760 90.000 125,800 

Rendimiento de isopreno t/a 22,000 41,000 60,000 

Vapor (160 psi) 26,200 50,000 73,000 

Agua de enfriamiento (16ºC) 5,370 10,000 14,600 

gal/min 

Electricidad Kw 4,840 9,020 13,200 

Combustible (millones Btu/h) 44 83 121 

Fuente: (30) 

2.3.3 Proceso de Deshidrogenación Shell para la Ob

tención de isopreno, 

Por éste proceso se obtiene isopreno a partir de gasoli

nas c5 d e los procesos de desíntegrací6n catal!tíca por un mé

todo parecido al del proceso Dow solo que aquí se tiene inte

grado a absorción ácida de los amilenos terciarios. El isopreno 

crudo se purifica por el proceso d e des tilación extractiva 

usando acetonitrilo. 

Descripción del Proceso 

La alimentación •de pentahidrocarburos se extrae con áci

do generabnente con una absorción en varias etapas. La frac

ción de hidrocarburos que sale de la sección de absorción se 

lava con una solución c áustica y agua con el objeto de separar 

el ácido residual. Los amilenos terciarios se extraen con un 

solvente en una operación enversa. El disolvente después de la

varse con a gua y una solución cáustica se pasa a una columna a

gotadora en donde se recuperan los amilenos terciarios concen

trados; esta recuperación tiene un rendimineto aproximado del 
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75%. 

En la segunda etapa de este proceso se lleva a cabo la 

deshidrogenaci6n de los .amilenos con lo cual se obtiene el 

isopreno. Los amilenos recuperados junto con la corriente de 

pentahidrocarburos (C5 ) que se obtienen en la unidad de puri

ficaci6n, se mezclan con vapor y se alimentan a un reactor ca

talítico en donde se lleva a cabo la deshidrogenaci6n y se ob 

tiene isopreno con una formaci6n simultánea de hidr6geno, bi6xi

do de carbono y pequeñas cantidades de hi.drocarburos del tipo 

c2 y c4 • El calor recuperado de las corrientes que salen de los 

reactores puede usarse para producir vapor que puede usarse en 

otras partes del proceso. Los hidrocarburos c 4 y c 5 que contie

nen las corrientes que salen del reactor se recuperan en una 

secci6n de absorci6n y agotamiento, El gas seco que se obtie-

ne del absorbedor generalmente es usado como combustible. El 

producto obtenido en la parte superior del agotador se procesa 

para separar los productos ligeros. Los productos ligeros se 

alimentan a un debutanizador en donde se recuperan las fraccio- . 

nes c 4 por la parte superior y los fondos se recirculan al 

reactor. Del fondo de la columna de productos ligeros se ob

tiene isopreno crudo, que generalment~ se purifica en una uni

dad de purificaci6n de acetonitrilo (Fig. 2.12) 

Cabe mencionar que este proceso es solo comercialmente 

aplicable para la producci6n de isopreno a partir de amilenos 

terciarios (32). 
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FIG. 2 . 2 .- PROCESO DE EXTRACCION CON ACETONITRILO 
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FIG . 2. 8 PROCESO SUMITOMO 
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FIG . 2 .10 PROCESO HOUDRY 
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III.- VARIACION DE LAS CAPACIDADES EN LAS PLANTAS 
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Desde 1958 a la fecha la industria del isopreno ha teni

do un crecimiento considerable debido principalmente a la gran 

variedad de aplicac i ones del cis-poliisopreno como sustituto -

del hule natural con caracter!sticas de calidad superiores. 

Durante el año de 1958 la producci6n de isopreno report~ 

da. fué de 8 millones de libras y en 1964 fu~ de 81 millones de 

libras lo que significa que en ese per!ódo se increment6 a ra-

z6n de 47% anualmente. 

En la figura 3.1 se puede observar que e n los Estados -

Unidos de Norteamérica durante el año de 1965 la producci6n de 

isopreno fué de 130 millones de libras y para el año d e 1970 la 

producci6n fué de 450 millones de libras la cual significa un -

incremento de aproximadamente 28% a nual . 

En e l periodo comprendido entre 1960 a 1970 la demanda -

del isopreno se i ncrement6 e n un 50 % anualmente, en dicho per!~ 

do, el producto s e encontraba en la etapa denominada de crecí-

miento r apido e n una curva de c i clo de vida de un producto como 

se observa e n la figura 3 .2 

Lo a nterior se puede expl icar ya q ue antes del año 1965 

el 80% del cis - poliisopreno consumido en los Estados Unidos se

usaba para fabricar gran variedad de art! culos pero unicamente 

e l 20 % se u saba para fabricar llantas, a partir del año 19 70 el 

porcentaje se i ncremento e n u n 40 % y pued e decirse que el c onsu 

mo de las llan tas ha tenido un aume nto considerable. 

La demanda mund ial de l hule se ha incrementado anualmen

te en un 6% y la producci6n de l hule natural s6lo se ha increme~ 

tado en un 2 %, por lo que e l porcentaje faltante se debe cubrir 
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con hule sintético y esta es otra de l as razones por las cuales 

la producción de isopreno ha tenido que incre mentarse. 

Puede decirse que la etapa de crecimiento rápido mostrada 

en la figura 3.2 en la cual se representa un modelo del ciclo -

de un producto tiene las siguientes caracterfsticas: 

a) Disminución en el costo de producción por unidad de pr~ 

dueto. 

b) Aumento en el número de productores ocacionado por la -

gran demanda. 

e) Aumento en la capacidad de las p lanta s y por consecuen

cia, una disminución en el costo de inversión. 

Las caracterfsticas anteriores provocan que en el área de 

investigación se busquen nuevos procesos y se traten de mejorar 

los ya existentes tomando como base la exper iencia que ha aport~ 

do cada uno de e llos. 

A continuac ión se describen cada uno d e l o s p untos anterio 

res por medio de gráficas y datos tabul ados obtenidos de l a lite 

ratura. 

En la figura 3.3 se muestra como ha disminuido e l precio -

de venta del isopreno en los Estados Unidos , durante e l a ño de -

1958 el prec io promedio fué de 25 centavos de do lar por libra -

( $ 6.90 pesos por kilog ramo) y para 1970 e l p r ec io promedio fué 

de 10 centavos de dolar por libra. 

En la figura 3.4 se muestra el precio de venta del isopre

no en función de la capacidad de la p lanta con una r e cuperación 

del 20 % de la inversión inicial y s in incluir los impuestos. Por 

ejemplo para una p l anta de una capacidad de 44 millones de li---
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bras por añó el precio de venta requerido con las condiciones 

mencionadas anteriormente fluctúa entre 11 y 14 centavos por 

libra; y para una planta de 130 millones de libras por año, el 

precio disminuye de 2 a 3 centavos por libra. 

En la tabla 3.1 se tabulan los datos recopilados de la 

literatura en donde aparece la compañía, su localizaci6n, el 

país, capacidad, el proceso utilizado y el año en que empeza

ron a producir. En las tablas subsecuentes se clasificaron 

los datos de acuerdo al tipo de proceso u til izado para cada 

una de las compañías con el objeto de trazar las gráficas de 

capacidad contra tiempo con las cuales obtenemos la historia 

de la variación de la capacidad en las plantas durante el pe~ 

ríodo de 1958 a 1973. 

En la fig. 3.5 se observan las curvas correspondientes 

a cada uno de los procesos (sintéticos, extracci6n, y deshidro

genaci6n ) en donde se ve claramente que la aapacidad ha ido 

incrementándose y ésto se debe escencia lmente a que la deman

dªgel producto es mayor en los últimos años y las plantas se 

hacen más rentables a mayores capacidades; éste fen6meno ló

gicamente va acompañado del desarrollo de nuevas tecnologías . 

Se puede apreciar que el incremento de la capacidad e n 

cada tipo de proceso es diferente; por ejemplo , los procesos de 

extracci6n empezaron a producir industrialmente a partir de 

1970 con una capacidad media de 110 ton/día, pero ha aumentado a 

razón del 21.2% anual hasta el año de 1970 alcanzando una ca

pacidad media de 180 toneladas para 1973; en cambio e n los otros 
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dos tipos de procesos el incremento en e l mismo periodo ha sido 

de 14.7 y 3.92 para los sint€ticos y de deshidrogenaci6n respe~ 

tivamente; esto probablemente se deba a que estas dos últ ima s -

alcanzaron ya su . madurez técnica as1 como comercial. 

Con estas tres curvas se obtuvo una cuarta la cual repre

senta la capacidad media instalada de las plantas productoras -

de isopreno en todo el mundo. 

La figura 3.6 muestra la gr~fica del costo de operaci6n -

en funci6n de la capacidad por la cual se justif ica el aumento 

de capacidad en las plantas. 

En la figura 3.7 se representa la curva del. costo de la -

planta e n funci6n de la capacidad de la que se deduce que el -

costo aumenta en funci6n de la capacidad pero a medida que esta 

va siendo mayor el incremento en porciento es menor;por ejempl o 

la diferencia e n costo al paso d e una planta de 100 mil tonela

das por año a una de 200 mil e l increme nto e s d e 49 % y el paso 

de una de 200 mil a una de 300 mil e l a ume nto e s únic ame nte 

de l 23 % hasta llegar a una capacidad e n que l a d i fe rencia e n 

costo sea m1nima y esta obviamente si e ndo pa r a capac i dades muy 

altas. 



TABLA 3.1 VARIACION DE LAS CAPACIDADES EN LAS PLANTAS PARA LA PRODUCCION DE ISOPR ENO 

Compañía 

Shell Co. 

Shell Co . 

Idem itsu Kosan 
Shell 
Good yea r -SD 

Localización 

Torance, Calif. 
E . U.A. 
Mar ie ta, Ohio. 
E .U.A . 
E .U.A. 
aoon 

E. U.A. 
Beaumont, Tex. 
E.U . A. 

Capacidad 
toneladas / día 

50 

100 

Proceso 
utilizado 

Des hidrogenación 

Des hidrogenación 

Observaciones 
Arranque 

1958 

1959 

164 Deshidrogenación 1960 
IIU Isohutileno Formaldehído 1961 
1 o.r ------------ 19 62 
90 ·- -rropileno - -- 1964 

Goodyea r -SD Beaumont, Tex 123 Propileno 1965 
E . U. A. 

The Power As Volgogrado - - - Isobutileno Formaldehído 1966 
Corp. Ltd. Un ión Soviética 

Cos to 
millones de dolá r cs 

Enja y Baton Rouge, La . 12.3 SUbprOducto de cracking 1967 ¡)laflta -piloto 
E.U.A . 

Goodyear Beaumont, Tex , rro.o PropTleno · -- 1967 
E.U .A . 

Shell Marietta, Ohio 123.0 Deshidrogenación 1967 
E.U .A . de isoamile nos 

Gudrich Gulfs Por Neches , Tex. 136. o Des hidrogenación. 1968 
E . U.A . de isoamilenos . 

--------- Rusia 2xl36. 0 Isobutileno 1968 
Formaldehído 

lnst. Frances Lacq 1.0 19 8 
del Petróleo Fra ncia Planta piloto 



Compañía 

Japane s Geon 
Co . 
Ta keda Che mica l 
Indus trie s 
SNAM 
Proge tti 

Localización 

Mis ushima 
aóon 

Japón 

Ra ve nna 
Ita lia 
Rus ia 

Capacidad Proceso 
Tone ladas / día utilizado 

123. 0 Extracción Com D.M .F. 
(Dimetil Formamida 

164 lsobutileno -Formaldehído 

82 Acetona -Acetileno 

Observacione s 
Arranque 

1970 

1971 

1971 

164 - Extracción de hidrocarburos 1971 
-=----=------~~---------.,,..,,,.----=Cs usando acetonitrilo 
~y Co. Jappn 82 Formaldehído isobutileno 1972 
Tonen Petro Kawasaki SS. O Extracción 1972 

Costo 
millones de dolár es 

$ 6 . 4 

11. 7 

chemical Co . /a ¡:>Q:f--n ,,.,..,.--,--------:::~......,,,-----:::----c-:-__,.--:..,....,-----....,....,=---------
Erdoelchemie Koln/ Worr ingen 219.0 Extracción de hidrocar- 1972 

Alemania buros C5 
Shell Co . Pe rnis 273 . O ~shidrogenación 1972 

Noruega de isoamilenos 
Japón 82 . O Extracción de corrientes Japa n Synthe tic 

Rubber de hidrocarburos Ce; con OMF 1972 
En ja y E . u. A . 164 ExfracCión de - hldrocar buros 1972 

Cs de cracking -catálitico 

Amer ipol Port Neches l S0. 0 
Goodr ich U.S.A 
SNAM Ita lia 82.0 
Sumitomo Osak<J 82.0 
Che mica l Co. 1aoon 
Ins t ituto Venezo - El Ta blazo 260. 
lano del Pe tróleo Venezue la 
Nippón Polyiso Kashima 82. 0 
prene Co . Ja!)Qn 
Vulcan Cincinnat i , Inc .------ - -
Fedolche mie Alemania 219 . 0 

fluid izado 
~shidrogenación de 
isoamilenos 
Acet ona-aceilleno 
Sumitomo 

l. F . P . Isobutileno 
Formaldehído 
L F .P. lsobutileno 
Formaldehído 
Marathon Oil Process 
BASF 

1972 

1972 
1972 

1973 

1973 

1973 
1973 

$ 7 . 0 

$ 10. 7 
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TABLA 3.2 CAPACIDAD VS. TIEMPO Y TIPO DE PROCESO PARA LA PRODUCCION DE ISOPRENO, 

Año Toneladas/año Toneladas/día Tipo de Pa!s 
Proceso 

1958 18 000 so.o D E.U.A. 

1959 18 000 so.o D E.U.A. 

1959 36 000 100.0 D E.U.A, 

1960 60 , 000 164.0 D E.U . ~. 

1961 40 000 109.S s J . apón 

1961 20 000 SS.O s E.U.A. 

1962 20 000 SS.O . S E.U.A . 

1964 33 000 90.0 s E.U.A. 

1964 30 000 82.0 s Ital i a 

196S 45 000 123.0 s E.U.A. 

1965 60 000 164.0 s Italia 

1966 50 000 136.0 s Rusia 

1967 45 soo 124.0 s E.U.A. 

1967 so 000 136.0 s E.U.A. 

1967 18 200 so.o D E.U.A. 

1968 47 00 0 130.0 D E. U. A. 

1968 60 000 164.0 s E.U.A. 

1968 50 000 136.0 s Rusia· 

1969 50 000 136.0 s Rusia 

1970 45 000 123.0 E Jap6n 

1970 30 000 82.0 s Japón 

1970 20 000 so.o E Japón 

1970 30 000 82.0 s Italia 

1970 50 000 136.0 E Alemania 



1971 

1971 

1971 

1971 

1972 

1972 

1972 

1972 

1972 

1972 

1972 

1972 

1973 

1973 

1973 

Abreviaciones: 

45 000 123.0 

50 000 136.0 

30 000 82.0 

60 000 164.0 

60 000 164 . 0 

80 000 219.0 

50 000 136 . 0 

45 000 123.0 

30 000 82.0 

63 000 172.0 

55 000 150.0 

70 000 191. o 
70 000 191.0 

60 000 164.0 

95 00 0 260 . 0 

S: Procesos sint~ticos 

D: Procesos de deshidrogenaciones 

E: Procesos de extracción. 

E Japón 

s Rusia 

s Itali a 

E Rusia 

E E.U.A. 

E Alemania 

s Rusi a 

E J apón 

E Japón 

D E.U.A. 

D E .U.A . 

D Norue ga 

D Noruega 

s E. U. A. 

s Ve nezuela 
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TABLA 3.3 CAPACIDAD DE PLANTAS VS. TIEMPO DE LOS PROCESOS 

SINTETICOS. 

Año TON/1.90 TON/DIA 

1961 30 000 82 

1962 30 000 82 

1963 30 000 82 

1964 31 000 85 

1965 45 500 124 

1966 47 000 128 

1967 47 000 130 

1968 54 000 148 

1969 54 500 148 

1970 58 000 160 

1971 72 000 197 

1 9 72 95 000 211 

1973 95 000 260 

1974* 95 000 260 

1975* 95 000 260 

*Datos estimados. 
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TABLA 3.4 CAPACIDAD PROMEDIO VS. TIEMPO DE LOS PROCESOS 

DE EXTRACCION. 

Año 

1970 

1 97l 

1972 

19 73 

TON/AAO 

3 8 000 

52 000 

53 5 00 

66 500 

TON/DIA 

104 

143 

147 

182 
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TABLA 3.5 CAPACIDAD PROMEDIO DE PLANTAS VS. TIEMPO DE 

LOS PROCESOS DE DESHIDROGENACION. 

Año TON/~O TON/DIA 

1958 27 500 75 

1959 27 500 75 

1960 48 500 132 

1961 48 500 132 

1962 48 500 13:2 

1963 48 500 132 

1964 48 500 132 

1965 48 500 132 

1966 48 500 13 2 

1967 48 500 132 

19 6 8 54 000 147 

196 9 54 000 147 

19 70 54 000 1 47 

1971 54 000 147 

1972 62 500 171 

1973 77 500 21 2 
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CICLO DE VIDA DEL ISOPRENO 

CRECIMIENTO 
RAPIDO 

ISOPRENO 

CRECIMIENTO 
LENTO 

MADUREZ 



- 65 -

FIG. 3.3 - PRECIO DE VENTA DEL ISOPRENO 
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FIG. 3.4 . - PRECIO DE VENTA DEL ISOPRENO v s . 
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IV.- FACTORES LIMITANTES 
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Un factor limitante es a quella var i ab l e que hace que un 

proceso sea menos eficiente en su operaci6n a sí como lo que 

p rovoca un aumento en la inversi6n in icial. Debido a e sto es 

necesario hacer un análisis de dic has variable s en cada uno de 

los procesos con lo que s e podrá determinar q ue factores pue

den eliminarse ya sea parcial o totalmente creándo s e de esta -

manera un cambio en el proceso hasta llegar a optimi zarlo tan

to t~cnico como econ6mi c amente . A estos cambios s e les denomi 

narán invocaciones tecnol6gicas. 

A continuaci6n s e d escriben los factores limitantes pa

r a cada uno de los proceso s descritos en e l capitulo I I. 

4 .1 PROCESOS DE EXTRACCION 

4 .1. 1 Proceso Japones (extracci6n d e isopr eno con dimetil for 

mamida ) . 

Lo s factores limitantes son los siguien tes : 

a) Uno de los grande s p r o blemas que se p r esentan al di

señar una plan t a y que podrí a t raer problemas en la 

oper aci6n e s el p reveer la formaci6n de polimeros de 

dienos. 

b) La concentración del c i clo-pen t a dieno e n el isopreno 

debe s er menor de 1 ppm ya que ·la mayor parte del -

isopreno s e destina a la producci6n del po liisopreno 

y el catalizador para l a producc ión de d i cho polime~ 

ro podría deactiva r se . 

e) La temperatura e n l as columnas de destilaci6n e x tra e 

tiva debe de mantene rse en un rango de 45 a 60ºC a -

una presi6n promedio durante todo e l proceso de 7 -

lb/ in 2 manom~tricas (0.49 Kg. / cm2). 

d) El consumo de vapor es relativamente alto e n compar~ 

ci6n a otros procesos. 

e) La corrosi6n d e l equipo debido a l a dimetil formami

da si no se controlan correctamente las condiciones 

de operación. 
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4.1.2 Proceso de extracci6n de isopreno con acetonitrilo. 

a) La corriente de desintegraci6n por vapor de nafta 

usada como materia prima representa entre el 5 y 20% 

de la cantidad de etileno producido y la cantidad de 

isopreno contenido en dicha corriente es de aproxim~ 

<lamente el 14% por lo cual es necesaria una capaci-

dad de 750,000 ton/año de etileno para obtener 

20,000 ton/ año de isopre no , debido a esto la planta 

de etileno de donde se obtenga la materia prima deb~ 

rá encontrarse relativamente cerca para no elevar el 

costo de producci6n. 

b) De acuerdo a las evaluaciones hecha s por las compa-

ñías operando actualmente con este tipo de proce sos 

pa ra q ue una p lanta se justif ique económicamente la 

capacidad mínima instalada u ebe ser de aproximadame~ 

te 30 ,000 ton / año de isopreno. 
c) Otro de los factores de importancia es la necesidad 

de separar, de la alimentación, e l ciclopentadieno -

así como las fracciones de c6 con el objeto de elimi 

na r las incrustaciones e n los equipos de ca l e nta mi e n 

t o . 

d) La de stilación de los pentahidrocarburo s presenta -

cie rto grado de dificulta d debido q ue l o s 12 compue~ 

tos de este tipo, incluyendo al isopreno, presentes 

en una corriente tienen puntos d e ebullición muy cer 

canos (entre 27.9 y 49.3 º C) y además el isopreno con 

punto de ebullición de 34.lºC forma aze6tropos con -

cuatro de los compuesto s. 

4 . 2 PROCESOS SINTETICOS 

4.2.1 Proceso SNAM 

a) Puede decirse que el principal factor limitan t e para 

este proceso la constituye e l aspecto de las mate--

r ias p rima s ya que aparte que se requ ieren de g ran -

p ureza debido a que el diseño de la planta es espec! 

f i c o para la s condiciones de a lime ntación su disponi 



-72-

bilidad es baja y sus p recios relativa mente elevados. 

Para el caso de la acetona su demanda ha sido incre

mentandose en los últimos años d e ta l mane ra que es 

mayor que su producci6n lo cual s e ve directamente -

reflejado en su precio de venta. El acetileno tam-

bién tiene un precio de venta e levado ya q ue en alg~ 

nos casos s6lo se justifica su producci6n si se pro

ducen algunos de sus derivados, cabe menc i onar q ue -

para e ste caso se presenta un a t e nuante ya que su 

consumo está muy cerca d e l te6rico e l c ual e s d e 

38. 5 Kg. por 100 Kg. de isopreno producido . 

c) En el aspecto t é cnico las limi tantes d e e ste p roc eso 

son muy ba j as sin embargo es n·ecesario c onocer l a s -

condic i ones a los que se llevan a c a bo una de la s -

tre s reacciones, por lo cual se descr i b en a conti nua 

ci6n: 

Etini laci6n.- En esta reacc i ón que se realiza en la 

prime ra etapa se hacen reaccionar acetona y acetile

no para obtener metil butinol a una temperatura que 

varia entre 10 y 40ºC a una presión de 20 Kg/Cm2 re

comendándose usar amoniaco liquido como disolvente -

ya que el a gua a unque e s un di s olvente al t a mente po

lar fa vorece las reacc i one s i 6nicas . 

El mec anismo d e r eacción es muy comp l icado y dif ere~ 

te al que se observa para el c a so de disolventes or

gáni cos ya que puede efectuarse e n un medio que no -

sea estrictamente anhidro. 

El metil butinol oütenido en la r e acción se purifica -

por destilación y se extr&e como azeótro po junto con agua. (12) 

(13). 

Hidrogenaci6n selectiva. La mezcla azeotrópica de me-

til butinol y agua se hace reaccionar con hidrógeno a una pre

sión que puede variar de 5 a 10 Kg/em 2 con un rango de temper~ 
tura de 30 a BOºC se usa paladio coloidal como catalizador con 

un soporte adecuado en presencia de un inhibidor. 
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Con esto todo el metil butinol se convierte a metil bute

nol junto con un 1% de metil butanol. 

La concentraci6n de metil butinol obtenido de la primera 

etapa determina la vida del catalizador de hidrogenaci6n. 

Deshidrataci6n.- El metil butinol se pasa en forma de 

vapor, formando un aze6tropo con el agua, sobre altlmina de al

ta pureza a una temperatura entre 260ºC con lo que se obtiene 

isopreno con un alto grado de pureza y s6lo es necesario lavar

lo con agua para separar los subproductos. 

El catalizador se puede regenerar aproximadamente diez 

veces por combusti6n de los productos carbonosos que se depo

sitan en la superficie. 

4.2.2 Proceso Goodyear-Scientific Design 

a) El propileno debe ser de una alta pureza debido a 

que el tripropil alwninio presenta una· gran activi

dad hacia los compuestos polares y el ox!geno, si no 

se toma esta precauci6n se tendrá un excesivo consu

mo de catalizador en la etapa de dirnerizaci6n. 

b) El catalizador debe ser completamente selectivo para 

llev ar a cabo la dirnerizaci6n ya que para obtener el 

isopreno por pir6lisis se requiere 2-rnetil 2-pentano 

únicamente ya que por ejemplo, la pir6lisis del 2-me

ti l 1-penteno produce isobutileno y etileno. 

c) La isornerizaci6n es complicada debido a que se puede 

presentar una polirnerizaci6n y esto lo debe evitar 

completamente el catalizador que debe ser escogido 

adecuadamente. La reacci6n de isomerizaci6n se lleva 

a cabo a temperaturas de 150 a JOOºC con espacios ve

locidades en horas entre 0.5 a 15 . 

c) La p ir6lisis del 2-metil 2-penteno presenta bajos 

rendimientos produciéndose subproductos principalmen

te del tipo acetilénicos. Esta reacci6n se realiza en 

un rango de temperatura entre 650 y 800°C y tiempos 

de residencia entre O.OS a 0.30 segundos y se usa 

un sistema de destilaci6n para obtener el isopreno y 
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y separar el metano gaseoso delcombustible y recuperar el me-

til 2 pentano que no reaccion6 y recircularlo posteriormente. 

4.2.3 Proceso IFP 

a) Entre . los factores limitantes mas importantes a con

siderar se encuentra el de la materia prima. 

En primer término el formaldehido que se obtiene ge

neralmente por una oxidaci6n controlada del metano! 

no puede ser transportado debido a que presente una 

tendencia a polimerizarse a temperatura ambiente, l~ 

gicamente esto aumenta el pre cio y es un factor que 

no puede considerarse tan a la ligera por lo que a l 

empezar a diseñar una planta debe pensarse en la po

sibilidad de integrar una secc i6n productora de for

maldehído usando como materia prima metano! que pue

de obtenerse de gas natural. 

b) Por lo que respecta al isobutileno se puede decir que 

se tiene una ventaja ya que no es necesario tenerlo 

100 % puro esto se debe a que todos los hidr ocarburos 

saturados no reaccionan c on el formaldehído, aun q ue 

si los saturados , pero l o hac en con diferentes velo

cidades de reacci6n más ba jas que el isobutileno . 

Ya que el i sobutileno r eacciona mucho mas rápido que 

otras o lefinas de l tipo c 4 (o d i olefinas) basta con . 

a justar el tiempo de residencia con respecto al iso

bu t ileno. La re laci6n de c onversi6n permisible del 

isobutileno escenc ialmente depende de l a cantidad r~ 

lativa de ole finas que estén pres ente s en e l c orte -

de hidrocarburos c 4 . 

c) Un factor limitante importante es que s e debe contr~ 

lar la temperatura (abajo de lOOºC) e n la torre de -

a bsorci6n, así también la distribuci6n de temperatu

ras en el reactor de la segunda e tapa que debe ser -

menor de 400°C. 

d) En la reacci6n principal para la obtenci6h del iso-

preno se presentan reacc iones late r ales por l o que -
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La selecci6n del catalizador adecuado es muy irnpor-

tante. (15) (23). 

Se recomienda usar un reactor de lecho rn6vil ------

(Moving-bed) ya que un reactor de lecho fijo presen

ta necesidad de adoptar un sistema cíclico debido a 

la necesidad de regenerar el catalizador en condici~ 

nes muy severas corno lo es la corrosi6n. En el reac 

tor de lecho rn6vil es posible operarse adiabáticarne~ 

te de tal manera que no es necesario suministrar ca

lor. Las velocidades de flujo y el catalizador d~ 

ben ser cantidades relativamente pequeñas. No se re 

quiere un sistema de regeneraci6n del catalizador y 

su vida se estima en algunos miles de horas. (25) -

(30). 

4.2.4 Proceso Marathon 

a) Puede decirse que este proceso no presenta factores 

lirnitantes criticas por lo que respecta a las reac-

ciones que sellevan a cabo, ya que las condiciones -

para formaci6n del clorometil rnetil eter a partir -

del formaldehido, metano! y cloruro de hidr6geno son 

a temperatura y presi6n ambiente. 

b ) Aunque para e ste proce so s e pueden emplear fraccio-

nes de c4 es preferible usar isobutileno puro para -

obtener isopreno de alta pureza con grado de polirne

rizaci6n por lo que el costo de la materia prima pu~ 

de incrementarse en forma relativa ya que esto depe~ 

de de su disponibilidad; con lo anterior se evita la 

formaci6n de algunos subproductos. Algo que favore

ce a este proceso es la eficiencia en la reacci6n de 

pir61isis en la cual el solvente se recupera y por -

lo cual no representa un costo adicional. 

4.2.5 Proceso Bayer. 

a) En e ste proceso se usa una resina cati6nica para evi 

tar la corrosi6n de la mayor parte del equipo de pr~ 
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ceso as1 como el de la tuber1a por lo cual se pueden 

construir de acero al carbón, sin embargo se requie

re un material resistente, como acero inoxidable, p~ 

ra el reactor en donde se realiza la síntesis . 

b) En comparación con el proceso del IFP que es muy si

milar, este requiere de una mayor cantidad de servi

cios y también presenta el problema de una gran for

mación de subproduc tos. 

c) El isobutileno usado debe estar puro. 

4.2.6 Proceso Sumitomo 

a) Este proceso semejante a los dos anteriores tie ne la 

flexibilidad que puede usarse como mater ia prima ta~ 

to t -butanol como isobutileno aunque es mas económi

co su costo de operación cuando se usan corrientes -

de fracciones c4 como fuent e de obtención del isobu

tileno . 

b ) Los problemas de corrosión son s emejantes a los del 

p r oce so Marathon . 

4.3 PROCESOS DE DESHIDROGENACION 

4.3.1 Proceso Dow 

a) Para es te proceso se usan como materia prima isoami

lenos que se obtienen de corrientes de gasol i nas li

geras de un proceso de desintegración catal ítico fui 

dizado por e xtracción con ác ido sulfúrico y e l cante 

nido de los isoamilenos es de alrededor d e l 10 % por 

lo que se requiere una gran cantidad de ga solinas. -

Por ejemplo para obtener 19,000 ton / año de isopreno 

se r equieren 250,000 ton/año de gasolinas de un pro

ceso de des integración catalítica con un contenido -

aproximado de 14% de isoamilenos. 

b) En este proceso hay una gran formación de propileno 

como subproducto. 

c) El consumo de combustible es bastante alto debido a 

la necesidad de diluir con vapor. 
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4.3.2 Proceso Houdry 

a) Se puede decir que los principales factores limitan

tes son la s variab l e s que afectan la ope r a ci6n como 

son la temperatura del lecho, el espacio velocidad -

y la presi6n absolu ta y a cont i nuaci6n vere mos como 

afectan básicamente estas varia bles la producci6n de 

isopreno, la producc i 6n de cocke, la desapar i ci6n de 

isopentano que e s la ma t er ia prima y la producci6n -

de hidrocarburos del tipo C1, C2 y C3. A med i da que 

se incrementa la temperatura del l e cho la producci6n 

de isopreno aumenta as! como la producci6n d e c ocke 

y lo s hidrocarburos C1, C2 y C3 y también aume nt6 la 

desaparición de isopenta no . 

El incremento d e l e spacio v eloc idad ocaciona una dis 

minuci6n d e la producci6n del isopreno, los hidrocar 

bu ros, e l c ocke y también la disminuci6n de la desa

parici6n del isopentano. Al a umenta r la presi6n ab

soluta s e dismi n uye l a producci6n d e isopreno y a u-

mentan los otros tre s pa rámetros . 

b) La temperatu ra af e cta e l equi librio e ntre l a s monoo

l e f i na s y dio l efina s y l a s últimas se favorecen a a l 

t as t e mpe raturas . 

c) El c onsumo de e ne rgfa e léctrica es r e lativame nte <tl 

t o pero e l 93 % se usa para mover l os acciona dor e s de 

los compreso re~ . 

d) En e ste p r oceso es ne c esa rio tener una unidad d e pu 

rif i caci6n de isopr e no que genera l mente e s un proce

s o por e xtracción con a c eton itrilO . (F ig . 4.1). 

4.3.3 Pr oce so Shell 

a ) Es t e p r oceso e sce ncialm.ent e está constituido por --

tres s e cciones las cuales pueden es t ar i n tegrada s o 

sepa r adas y son la sección de r e cuper ación d e isoam! 

l e nos la d e deshidrogenación y la de pur if icac i6n de 

iso pre no crudo q ue ge ne r a lme nte es un pro c e so d e ac~ 

tonitrilo ; ~unqu e la s e cción d ~ r ecu~c c¿ci6n op~ r o -



FIG. 4.1 .- EFECTOS DE LAS VARIABLES DE OPERACION EN LA PRODUCCION 
DE IS OPRENO MEDIANTE LA DESHIDROGENACION DE ISOPENTANO. 
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sin recirc11laci6n, es decir s · ll e va a cabo e n un SQ 

lo paso puede esta r separada de l a secc i6n de deshi

drogenaci6n pero es preferible qu se construyan ju~ 

tos ya que así se disminuye e l costo de operac i6n. 

b) DebidD a q ue e n la sección de deshidroge nación se -

usa como alimentación una corri e nt d e hidroca rburos 

c 5 proveniente de la secc ión de purif i cac i6n de i so

preno crudo es necesario instalar estas dos seccio-

nes juntas. 

c) La recuperación de lo s isoamil e nos o amilenos t e r c ia 

rios e n la primera sección es del 75 % lo cua l r epre

senta un problema por lo que respecta la capacidad -

instalada ya que e sta sujeta a la disponibilidad de 

las corrientes de gasolinas C5 q u e s e obtienen de un 

proceso catalítico de desintegración que tengan un -

contenido de l 30% en peso aproximadamente. 

d) Si el catalizador usado en el proceso de desintegra

ción catalítica se cambia de alumina a uno del tipo 

zeolítico el contenido en l os a milenos puede bajar -

del 30% al 16 % pero este proceso de des h i droge nación 

puede adoptar s pa ra procesar concentraciones entre 

10 y 15% en peso de amile no s terciurio · . 

e) El consumo de vapor e s un poco a lto d e bid o a q ue s e 

usa pa ra diluir los amilenos tPrciarios e n e l r eac

tor de tleshidrogenaciOn. 

f) Por lo que respec ta al equipo la mayo r. pa rte se pu~ 

de construir d e acero al carb6n ya que a la temper~ 

tura de proceso, el ácido no e s altame nte co rrosivo. 



V.- INNOVACIONES TECNOLOGICAS 
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Una innovaci6n tecnol6gica surge de la necesidad de sup~ 

rar problemas técnicos, como su nombre lo indica, que se prese~ 

tan en el diseño, operaci6n y eficiencia de un proceso determi-

nado; dichas desventajas o factores limitantes se pueden detec-

tar ya sea en la etapa de planta piloto o en l a operaci6n come~ 

cial. El conocimiento de los factores l imitantes de los proce-

sos sirve para determinar si la tecnología actual puede elimi--

narlos ya sea parcial o totalmente ocacio nando un cambio en el 

proceso origina l e incl u s o modificarlos por c ompleto. 

Una innovac i 6 n tecno l 6gica afec ta de la siguiente manera 

cualquie r p roceso. 

FACTOR LIMI TAN TE 

INNOVAC ION 
TECNOLOG I 

DESVENTAJA,__ ___ ..._ ___ VE TAJA 

De e sta manera se puede observa r que una v e ntaj a p uede -

transformarse e n ventaja por med i o de una . innovaci6n tecnol6gi -

c a. 

A c ont inuaci6n se describirán l as innovac iones tecnol6g~ 

cas de l os proc e sos d e scritos e n capítu los anteriores. 

5.1 PROCESOS DE EXTRACCION 

Como variantes de los procesos de extracci6n se encuentran 

tres métodos diferentes para obtener altas purezas de iso-

preno que son: el de quemisorci6n, destilaci6n azeotr6pica 

y destilaci6n extractiva lo cual se debe a que existen 12 

hidrocarburos del tipo es con puntos de e bullici6n entre -

27.9 y 4 9 . 3ºC y entre ellos se encuentra e l isopreno con -
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un punto de ebullici6n de 34.lºC. Una destilaci6n simple de 

una mezcla de dichos hidrocarburos es bastante complicada ya 

que el isopreno forma aze6tropos con cuatro hidrocarburos, pen

tenos y 2 butilenos. Te6ricamente del 94 al 95% de isopreno -

puede obtenerse por destilación de una mezcla con hidrocarburos 

c5 en una columna de 60 platos te6ricos y con una relaci6n de -

reflujo de 60:70. Como el isopreno es una materia prima que r~ 

quiere una alta pureza para su posterior polimerizaci6n son de 

una gran utilidad los métodos menc ionados a continuaci6n: 

Que me sorci6n.- Este método s e ha probado con so
2 

e n ex

pe rimento s e n labora torio. Tambié n se ha investigado e l uso de 

disolvente de acetato de cobre amoniaca l pero hasta la fecha no 

se ha aplicado industrialmente (7) 

Dest ilaci6n Azeotr6pica .- Este método s e ll e va a cabo -

con e l u so de a cetona , forma to de me til o , 6xido de propilo e -

isopropilamina tenié ndose un g rado de p ur e za acept able ; estos -

métodos s e describen e n l as patentes norteamericanas me nc iona-

das e n e l índ ice bibliográfico (8). 

Dest ilación Extrativa .- Esta ruta q ue es l a qu e hasta -

la fecha se usa princi pa lme nte e n la industr i a tiene a l gunas v~ 

riantes q ue d e pende n bá s i c a me nte d e l disolve nt e , aditivos usa -

do s y e l grado de diluc ión d e l ag ua . Los disolvente s raás usa-

do s son l a d imetil form a mida (DMF) c uyo proc eso ha s ido i nvest i 

gado y aplicado industrialmente por l a Compa ñía JAPAN SYNTHETIC 

RUBBER ( 38 ) ( 39 ); l a n-me til pirolidina us ada e n Rusia (40) y -

Ruma ni a (41 ) y por l as compañ í as BASF (42), Da yer , Erdoe l c he mie 

y Lurg i d e Al e mania (4 3 ); e l a cetonitri l o se usa e n Ru sia (40)-
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y en Estados Unidos l as compañfas Atlantic Richf i e ld , Esso y 

Shell (44). Tambi~n se ha prop uesto e l u so de furfura l y la 

metil formamida por algunas pate n tes a l e ma nas (4 5) . 

Como se puede observar l as innovacio nes tecnol6gicas de 

este tipo de proceso dependen básica me n te de los d isolve n te s 
• 

usados ya que estos facilitan e n mayor o me nor grado la separa-

ción de las olefinas,diolefinas y acetile nos a sf como la separ~ 

ción de las diolefinas por si mismas. 

Se ha encontrado que la separación del isopreno se hace 

en cinco etapas por dos razones: prime ro· que la conc entraci6n -

de l a me zcla es aproximadamente del 1 5% en volume n y segundo 

que e l número de isómeros con puntos d e ebullición cercanos es-

bastante grande . 

Puede decirse que e stos son las innovac iones t e cnol6gi--

cas para los dos procesos d e e xtracción me ncionados y se ha e n-

contrado que los problema s d e c orrosión ~ p u den el iminar con-

trolando unic a mente las condic iones d e o pe ración l as c uale s son 

b a s tante mod e r ada s. 

Otra d e l as innovac ione s importantes es qu e e l proceso -

de extracc ión con dimetil formamid a s e ha adaptado para qu e e n 

s us uniJad es de e n f ria mi e nto se u se un icarnc nte ag ua s in regue --

rirse refrigeración . 
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5.2 PROCESOS SINTETICOS 

El estudio de las innovaciones tecnol6gicas 

de los procesos sint€ticos se ha dividido en tres grupos y 

en cada uno de ellos se incluyen procesos semejantes que pa~ 

ten de las mismas materias pr.imas y solo presentan pequeñas 

variaciones. 

5. 2.1. Proceso a partir de acetona y acetileno (Pro-

ceso SNAM). 

Como se mencion6 en los factores limitantes, 

las máximas restricciones que presenta este proceso es la 

disponibilidad de las materias primas ya que su precio de ad 

quisici6n es muy elevado,por lo cuál se recomienda básicame~ 

te para los países que carecen de reservas de productos de -

refinación del petróleo. 

Puede decirse q ue las reacc iones q ue se real~ 

zan en el proceso ya han sido lo suficientemente estudiadas 

para obtener un rendimiento muy cercano al te6rico con condi 

cienes de operaci6n bastante moderadas por lo que toda la pla~ 

ta puede construirse de acero al carb6n y por consecuencia el 

costo de inversi6n puede considerarse que está dentro de los 

límites razonables. A continuaci6n se mencionan los estu--

dios más recientes para cada una de las reacciones o etapas 

de proceso : 
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Etinilaci6n.- Esta es la primera etapa que 

se lleva a cabo en el proceso y tiene por objeto obtener me 
1 

til butinol (MBI), ésta reacci6n puede presentar el probl~ 

ma de una producci6n excesiva de subproductos de acetona la 

cuál puede eliminarse cori el uso de acetileno en exceso; 

la reacci6n es catalítica con un rendimiento de 50 a 60 rno--

les de MBI por mol de catalizador en soluci6n acuosa. El -

uso en exceso de acetileno también acorta el tiempo de reac-

ci6n (46). 

Hidrogenaci6n Selectiva.- En ésta reacci6n 

el metil butinol (MBI) se convierte a metil buteno {MBE), -

con los estudios realizados puede decirse que se ha llegado 

a una optimizaci6n de las condiciones de reacci6n . Se ha -

determinado que la cinética de la reacci6n es de primer or--

den con respecto a la concentraci6n del catalizador y a la 

presi6n del hidr6geno sin afectarse con la del MBI. Uno de 

los aspectos más importantes que se han descubierto es la a! 

ta selectividad del catalizador para separar del MBE del me-

til butano! (MBA) ya que debido a los puntos de ebullici6n -

tan cercanos de éstos dos productos es necesaria una separa-

ci6n muy costosa que automáticamente queda eliminada con és-

ta característica del catalizador (6, 12). 

Deshidrataci6n.- Esta es la última etapa en 

la que el MBE se convierte en isopreno con grado de polimer~ 

zaci6n y ésta reacci6n se lleva a cabo con un alto rendimien 
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to usando como catalizador alúmina comercial. 

Aunque las innovaciones que se han mencionado 

anteriormente tienen un gran valor técnico que repercute en 

el costo de producción es necesario que quede claro que las 

innovaciones se deben encaminar a la obtenci6n de las mate

rias primas con un costo más bajo, ya que este es el princi

pal problema de este proceso y por ésta raz6n actualmente se 

ha tratado de modificarlo por una síntesis basad a en vini l -

cloral como substituto del acetileno. 

5.2.2. Proceso a partir de propileno (Goodyear-Scie~ 

tific Design). 

Las innovaciones t e cn6logicas que se han des~ 

rrollado para éste proceso se han enfocado a la catálisis de 

cada una de las etapas del proceso que corr esponden a una 

reacci6n específica; sin embar go , la compañ ía Scientific 

Design actualmente está tratando de modificar este proceso -

usando como materia p r ima etileno , en 1 ga r de propi leno , -

con el cual se produce 3- metil , 2 penteno por codimerizaci6n 

con n-bute no . 

En la dimerizaci6n se usa tripropil o trimetil 

aluminio obteniéndose una selectividad del 88% y hasta la fe-
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cha no se ha encontrado otro catalizador q ue dé me j ores re-

sul tados para usarse industrialmente . 

La isomerizaci6n del 2-meti l-1 p enteno a 2-m~ 

til 2 penteno se realiza a temperaturas entre lSO ºy 200ºC 

usando ácido fosf6rico como cataliza d or , e ncontrándose q ue -

el equilibrio termodinámico a 227 º C e s del orden de 30.6% de 

2-metil-penteno y 69.4 % del 2, me t il-2, penteno. Existen -

diversas opi niones por lo que respecta a l soporte u s ado; en 

1960 la compañía Goody ear prob6 soportes del ác ido fosfórico 

a temperaturas entre lSO º y 700 º C y 3 atmó s f eras de pres i ón -

obteniendo valores de e spacios veloci dades entre O. S a 20 hr-1 

con t i empos de contacto entre 0.001 y 2 segundos y rendimie~ 

t o s de 60 %; poste r i o rmente investig ó catali z ado r es á c idos 

(ácido fosfóri c o y sulfónico) dep o sitados e n resinas sulfónic as 

(4 7 ' 48 ) . En la misma época la compañía Scient ific Design 

usó como s oportes zeolitas y res i n as s u lfónicas de intercam

bio i ón i c o a bajas temperat uras y presión atmosférica (49) . 

Es i nte r esante hacer nota r que en Rusia se -

p ropuso el uso de a lúmi na activada impregnada a 80 °C y pr e -

sión atmosfér i ca con va l o r e s de espacio ve l o c idad de 2.64 hr-1 

con convers i ones d e SO a 60 % y con u n a p u r e z a de p roduc t o d e 

99.S%. En la Indi a s e ha reporta d o el uso de trifenilal umi 

nio (SO) . 
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De acuerdo a todos é s tos estudios r ea l i za dos 

por diferentes compañías en varios pa í ses parec e s e r que el 

mejor soporte es la alúmina activada c on sulfato de aluminio 

la cúal permite un equilibrio estable y reduce las reaccio-

nes laterales. 

La descomposici6n termica del 2, metil-2, 

penteno se hace a una temperatura de 750 °C con un tiempo de 

contacto de 0.25 seg., posteriormente se hace una desmetani

zaci6n a 50 6 70 °C en donde la fracci6n gaseosa contiene de 

30 a 40% de metano, 10 a 15% de etileno, 5 a 8 % de propileno 

y 0.4% de benceno; el condensado contiene ciclopentano, -

isopreno y piperileno; la fracci6n de 32 a 34 º C está coro-

puesta de 80 a 85% de isopreno. Se ha descubierto q ue la -

presencia de bromo en forma de ác. bromhídrico ti e ne un efec 

to catalítico aumentando el rendimiento del isopr e no de 55 % 

a 65% usándose de 4 a 6 moles por ciento. 

5.2.3. Procesos a partir de isobutileno formaldehído. 

Este tipo de procesos utilizan la misma mate

ria prima para la obtenci6n del isopreno, cada uno presenta 

características propias que lo hacen diferente a los demás -

en cuanto a la tecnología. Básicamente cada uno de ~stos -

procesos se ha desarrollado debido al avance tecnol6gico y a 

las investigaciones que se han hecho en diferentes países --
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por lo cuál podemos considerar qu e dichas caracte rísticas r~ 

pr esentan las i nnovaciones t e cnol óg i c a s q ue e liminan en mayor 

g rado los problemas con el obj e to d e llegar a optimi zar la -

tecnología y la economía de éstos p r ocesos . 

A conti nuac i6n se pr esenta un análisis de l as 

i nnovaciones tecnológ icas que aportan cada uno de los proc~ 

sos. 

5.2.3.1. Proceso I.F.P. Este proceso por lo que 

respecta a la materia prima es necesar io que se integre una 

unidad productora de f ormaldehido debido a que no se puede 

transportar lo cual aumenta el costo de operación y por lo 

tanto representa una desventaja, asi mismo este proceso tie 

ne la ventaj a q ue no es necesario utili zar isobutileno 100% 

puro debido a q ue el Instituto Frances del Petroleo realizó 

un estudio completo d e la cin~tica de reacción d e l f ormalde

hido con diferentes olefinas demostrando que las condi c iones 

de operaci6n de cortes de c4 que contengan isobutile no y --

otros hidrocarburos saturados o no saturados sin un fraccio-

namiento previo. Estos cortes pueden obtenerse de f raccio-

nes de plantas de descomposición catalítica o deshidrog ena-

ci6n parcial del isobuteno, ya que el isobutileno reacciona -

mucho más rapido que otras olefinas (o diolefinas) es posible 

ajustar el tiempo de contacto de tal manera que el isobutileno 
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siempre reaccione completamente antes de que l as demas olefi 

nas empiezen a reaccionar con el formaldehido. La conver--

si6n del isobuti l eno depende ese ncialmente del contenido de 

las diferentes olefinas en e l corte de c4 . Se pued e usar -

normalmente un corte de c4 prove niente de desintegraci6n c~ 

talftica y se puede convertir todo e l isobutileno sin ningu

na interferencia por parte de los n-butenos a menos que esten 

en gran cantidad lo cual no es normal asi los hidrocarbonos 

que no r eaccionan pueden recircular se a la ref i neria . 

Del estudio que realizo el Instituto Frances 

del Petroleo acerca de la cinéti ca de reacci6n se lleg6 a la 

conclusi6n de que no era necesario usar isobutileno puro,t~ 

bién determin6 que la producci6n del isoperono puede combi-

narse con la del butadieno. 

El buta dieno siempre está presente en los -

cortes de c 4 y reacciona con una velocidad similar a la de -

los butenos normales con un producto intermedio que es el 4 

vinil metadioxano que favorece la f ormaci6n del ciclo penta

dieno que envenena al isopreno que se destina a la polimeri-

zaci6n. Generalmente los cortes de c4 se someten a una des 

tilaci6n extractiva para recuperar e l butadieno y es por eso 

que el contenido de ci clopentadieno e n es te proceso es menor 

de 5 ppm. 
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Se puede preparar butadieno al mismo tiempo -

q u e el isopreno alimentandose una mezcla d e n-butano e iso-

butano debido a que con la deshidrogenaci6n de estos compue~ 

tos se obtienen butadieno e isobutileno respectivamente. 

El butadieno puede extraerse con acetato de cobre amoniacal y 

la corriente p asarse a la primera etapa de la producción de 

isopreno en donde se separa el isobutileno y los butilenos -

que no reaccionaron se recirculan a la sección de deshidrog~ 

nación como se aprecia en la siguiente figura. 

BUTANO MEZCLA 
ISOB UTANO HORNO DE DE' -

- HIDROGENACI1 -... 

1 
UNIDAD DE 
ISOPRENO 

l 

BUTADIENO -

EXTRACCI 
CON ACET 
DE COBRE 

ON 
ATO 

AMONIAC AL 

ISOP RENO -

Uno de los principales problemas que existen 

en este tipo de proceso, es la selección del catalizador ade 

cuado tanto mecánica como químicamente y esto ha requerido -

una investigación exhaustiva. 
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Fue necesario comparar varias tecnologfas pa

ra la reacción que produce el isopreno, que presenta reacci~ 

nes laterales, y aunque no son muy importantes producen sub

productos susceptibles de coquizarse sobre el catalizador, 

asf mismo se presenta el incoveniente de suministrar el calor 

que consumen dichas reacciones. 

Se estudio primeramente un reactor de lecho -

fi jo que t iene una forma geométrica industrialmente acepta

b le pero pre senta el problema que el coquizodo provoca una -

rápida dea ctivación del catalizador y es necesario adoptar 

una operac ión cfclica con el objeto de regenerar lo lo cual -

trae como consecuencia una alta corrosión ya q ue dicha rege

n e ración se efectua bajo condiciones muy severas. Se estu

dio también la posibilidad de un l echo fluidizado sin obtener 

r e sultados satisfactorios. 

Finalmente s e adopt6 un lecho movil cuyas co~ 

d i ciones son favora bles para este t i po de reacción ya q ue es 

posible operar adiabaticamente y el catalizador usado es bas 

tante eco nómico. Las velocidade s del flujo y la cantidad -

del cata lizador son relativamente pequeñas y además no es ne 

cesario u n sistema de regenera ción del catalizador. 

Al investigarse los problemas de corrosión se 

e ncontr6 que la mayor parte del equipo debe estar c onstruido 
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de acero al carb6n y en donde se maneja el formaldehido con 

soluciones ácidos (basicamente en la primera etapa) se re-

quieren recipientes de acero de aleaci6n. 

Paralelamente a los estudios realizados por 

el Instituto Frances del Petroleo el cual u sa acido fosfori 

co como catalizador, la Uni6n Soviética experiment6 un pro

ceso en e l que us6 como catalizador ácido s ulfúrico diluido 

en un reactor de lecho .fijo . 

5.2. 3. 2. Proceso Marathon.- Este proceso esta diseñ~ 

do para usar isobutileno puro y si se alimenta isobutileno -

de corrientes c4 la pureza del isopreno baja cons iderablemen 

te. 

Aunque en e ste caso se usan isobutileno y fo~ 

ma ldehido puros se presen t a una innovaci6n p or lo q ue respe~ 

ta a la formaci6n del intermediario q ue da origen al isopreno 

y a que el f ormaldehido se hace rea cciona r con meta nol y clo

ruro d e hidrogeno para formar e l eter clorometf l ico que con 

isobutileno se obtiene el 3 cloro 3 metilbutil metil eter -

(CMBME) q ue por medio de una pirolisis se convierte en iso-

preno. La innovaci6n de este proceso básicamente se enfo-

ca a la formaci6n de un producto que sea menos activo que -

el formaldehido con el objeto de tener un intermediario más 
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selectivo y además obtener un producto de ad i ci6n que no ori 

gine formoldehido durante la forma ci6n del isopreno. Estas 

modificaciones evitan en mayor grado la realizaci 6n de las -

reacciones laterales que producen supproductos corno en e l ca 

so del IFP. 

Se probaron varios catalizadores encontrando

se q ue e l mejor de ellos a e scala industrial es e l tet rac l o

ruro de ti t anio, es t e f a v o r e ce l a v e loc idad de reacc i6n y s u 

c osto es r elativamen t e baj o, c on e stas carácteristi c as se h an 

e l imina do l as reacci ones l ate rale s que dan lugar a subprodu~ 

tos . 

5. 2 .3 .3 . Proce so Ba yer . - Se presenta una innov a c i 6n 

e n el sentido de que e n l ugar de usar á c i do d iluido c orno cat a 

lizador emplea un á c i d o s ó l i do, q ue p uede ser un a resina d e 

i n t ercambio i onico que evita la corrosi6n del equ ipo y faci l i 

ta e l manej o de agua d e d esech o . La descornpo s ici6n o piro -

l isis del d imetil d i oxano se hace e n un l e cho fluidizado us an 

do ácido f o s f 6rico corno c atalizador. 

Debido a la selectividad del catal iza dor el -

DMD que s e obtiene e n l a primera etapa del proceso puede usa~ 

se sin pu r ificaci6n y además los residuos del a gua se pueden 

recircular a l s i stema. 
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Otra de las innovacione s importantes que pre

senta este proceso es que el calor de r eacci6n qu e se obtie

ne de la combu~ ti6n del catalizador en e l momento de su reg~ 

neraci6n se puede recuperar proporcionando un balance de ca

lor excelente. 

5.2 .3 .4. Proceso Sumitomo.- El proceso esta diseñado 

para usar como materia prima tanto terbutanol como isobuti l e 

no de cortes c4 con una extracción previa de butadieno. 

Cuando se usan cortes c4 se deben hidratar a terbatanol oon -

ácido sulf~rico para tener un equilibrio entre el terbutanol 

con el i sobutileno y e l agua. El formaldehido puede alimen 

tarse con una pureza del 50%. 

5 . 2 .3. 5. Nuevos Procesos . Dent ro de este tipo de pr~ 

c esas sintético s se ha reportado e n la li t eratura una innova 

c i6n muy interesante la cual da origen a otro proceso q ue ha 

s ido desarrolla do por una compañia japonesa que afi rma que se 

puede obtener i sopreno en una s ola etapa. 

El proceso es de un solo paso y la reacci6n se 

realiza en fase vapor en un reactor de lecho fijo con un cata 

lizador selectivo. Se aclara que el diseño del reactor así 

como su operaci6n son muy simples, se evitan problemas de c~ 

rrosi6n en el proceso, la introducci6n de pentahidrocarbuos 

por que facilita la purificación del producto y disminuye el 
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costo de operaci6n. 

Se usa metilal como intermediario y tiene las 

siguientes venta jas: No se descompone con CO y H2 lo que pe~ 

mite una alta s electividad. 

El metilal reacciona con muy baj a actividad -

con el be teno-1, por lo que se puede usar una mezcla de cor 

tes c4 como alimentaci 6n evi tando una s obrecarga en la secci6n 

de purif i cación y al mi smo tiempo elimi n a una p lanta d e ex 

tracción para isobuteno puro. 

La comparaci ón econ6rnica con cualquiera de -

los otros procesos para la obtenci6n de isopr e no es dif icil, 

pero se estima que el costo de producci6n es menor que el d e 

los otros procesos de tipo sintético. 

Las materias primas para es te proceso son iso

butileno y formaldehido, el primero esta disponible como un 

subproducto en la producci6n de gasolinas y el segundo se ob 

tiene a partir de metanol que se sintetiza de monóxido de 

carbono y H2 . 

Aspecto químico.- Hay dos etapas básicas en 

este proceso: la primera es la preparación del metilal, -
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que se obtiene de una mezcla acuos a e n equi l i brio de me tano l 

y formaldehido en presencia de un c atal i zador ácido . Deb i -

do a que e l metilal es el compon ent e de más bajo punto de --

• 
ebullici6n se puede separar con tinuamen te con e l objeto d e -

desplazar el equilibr io hacia el produ c to de acuerdo a la s i 

guiente reacci6n: 

H + 

CH 2 O + 2 CH 3 OH 

La segunda etapa consiste en una reacci6n se-

lectiva en fase vapor entre metilal e isobuteno p ara obtener 

isupreno, el trans y cis butano 2 también pueden reaccionar 

con el metilal para obtener isopreno como se puede observar 

en las siguientes reacciones: 

Isobuteno Metilal Isopreno Metanol 

~H3 
CH

3 
-CH= CH - CH

3 
+ CH 2 (OCH 3 ) 2 ___...CH 2 = C - CH=CH2 + 2CH3 OH 

Cis 6 Trans buteno Metilal Isopreno Metanol 

Las velocidades relativas de reacci6n de los 

butenos son como sigue: 

Terciarios "? Secundarios 7 Primarios 
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La velocidad de reacción r elativa del buteno 

1 es más lenta que la de las mezclas de butenos y no aparec e 

el piperi leno que es el producto de dicha reacción. 

lenta 

Piperileno 

Esta c a racte r istica e s importante ya que el -

piper ileno es un penta hidrocarburo indeseable que es dificil 

de separar del isopreno como produc t o. El bQbadieno 1, 2 

ó 1, 4 reacci onan con el metilal, y se producen varias o lefi

nas c5 que son indeseables por lo cual no debe alimentarse -

con el buteno. 

Es claro que la selectividad de la r eacci6n -

para la formaci6n de isopreno en una mezcla de corrientes 

de buteno es dependiente de la concentraci6n y de las veloci 

dades relativas de reacción de los componente s de alimenta-

ci6n, esto no se debe pasar por alto ya que e l isopreno es -

uno de los olefinas más reactivas de los componentes de la -

mezcla y p ara que se puedan minimizar los productos secunda

rios es necesario que la alimentaci6n del buteno este en exce 

so estequiom€trico con respecto al metilal. Se ha consegu~ 

do un selectividad del 80% con una conversi6n total del metí 
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lal usando una relación de 6 :1 de isobuten o : metilal respe~ 

tivamente $in embargo esta relaci 6n en mas e carácte r econó 

mico que q u.ímico , 

Descripci6n del Proc e s o . El f ormaldehido y 

e l metanol de recirculaci6n se alimentan al reactor de meti

lal en donde s e calientan en presencia de u n catalizador ác~ 

do; el metilal se extra e por arriba y el exceso de agua se 

separa por la parte infer ior . El met ilal , el 4 metox i - 2 

metilbuteno 1 y el buti leno se alimentan al reactor de iso-

preno, que se calienta de 250 a 3 00 ºC en d onde e l espacio ve 

locidad hora liquido (LHSV) par a la mezc la es de 1 a 1 0. 

El afluente del reactor se e n f ria y los butilenos q ue no reac 

cionaron se separan por destilaci6n. La me zcla azeatr6pica 

de isopreno/metanol se separa por destilaci6n y posteriorme~ 

te se lava con agua para separar el metanol ; los f ondos -

de la columna de metanol i sopreno azeÓtropo se destilan para 

separar el metanol que se recircula; l os subproductos de -

alto punto de ebullición se usan de combustible y el 4 meto

xi 2 rnetil bute no se regresa a la secci6n de alirnentaci6n del 

reactor de isopreno. 

El metilal reacciona con cis y trans buteno 2 

e isobuteno para obtener intermediarios que se descomponen 

en isopreno y rnetanol. Los intermediarios son principalme~ 
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te 1 ,3 dimetoxi 3- met i l utano ; 4 metoxi 2 me t i l boutano 1 ; 

1,3 dimetoxi 2 metil but ano ; alquenos y l as 1 olefin a s que 

a c tuan exc l us ivamente como d iluyentes iner tes . 

La relaci6n molar de al imentación de olef inas 

a cti vas a met ilal s e manti enen de 6 :1 con el obj eto de r edu

c ir los subpr o ductos se usa cua lqui e r i sobuteno c omo f uente 

d e o lefi n a s , l a s e lectivid ad con res pecto a l me t ilal s e i n -

crementa cons i dera blemente pero l a car g a de butile nos de ex

tracción de be mantenerse constante para guardar la misma re-

lac i 6n de i nversi6n y costos directos de operaci6n. En to-

dos l os casos l a conversi6n del metilal es del 95 al 100%. 

Ventajas del Proceso. La reacci6n es de un 

solo paso y se hace en fase vapor en un r eactor de lecho fi 

jo además l a técnología de este tipo de reactor es mu y con~ 

c i da . El u so del metilal tiene la ventaja de que no se des 

compone en CO y H2 con el formaldehido y permite una reacci6n 

selectiva con una conversi6n alta debido a que las reacciones 

del metilal con el buteno 1 son muy lentas, se puede pasar 

una mezcla de c
4 

como alimentaci6n sin sobrecoger el sistema 

de purificaci6n. 

Este proceso hace eficiente el uso de materias 

primas y usa como alimentaci6n substancias que se producen -



-101-

e n g randes c an t i dad es las cuales tienen un pr ec i o r e l a t iva-

me n te baja (fig. 5.1 ) . 

Otra de las innovaciones r eportadas e n la li

teratura es un proceso que se real i za e n una s ola etapa rea

lizado por la firma japonesa TAKEDA INDUSTRIES. 

Esta compañía afirma que ha desarrollado un ca 

talizador que elimina la producci6n de un i ntermediario para 

la formaci6n del isopreno a part i r de isobutileno y formalde 

hido y afirma que la inversi6n de capital se reduce en un 10% 

con respecto a los procesos sintetices competitivos como son 

el del IFP, SMAN etc. 

La patente del catalizado r d e scribe que es un 

s6lido ácido de 6xido de silic6n y 6x ido de antimonio el cual 

con l a adici6n de un meta l no especifica do mantiene la rela

ci6n d e selectividad del f orrnaldehido que s e conv i e rte en iso 

preno , además con la adición de aluminio e n menor proporci6n 

aumenta la vida de dichó cata li zador c o n s iderablemente. 

La reacci6n se realiza e n fase gaseosa a una 

temperatura de 300 º C y a una fresi6n cercana a la atmosféri-

ca con una vida media d e aprox imadamente un año. Los reac 

to!e s de lecho fijo se debe n ope rar ciclicame nte e n pares -

con el objeto de que mi entras uno esta en operaci6n el otro 



BUTEN O 

AIRE 

FORMALDEHIDO 

METANOL 

FIG. 5.1 PROCESO DE METILAL 

INTERMEDIARIO DE ISOPRENO 

METILAL 

2 3 

AGUA 

1.- Reactores 
2.- Reactor de destilaci6n de metilal 
3.- Destilaci6n de metanol 
4.- Destilaci6n intermedia de isopreno 
5.- Separaci6n de buteno 
6.- Destilaci6n de aze6tropo 
7.- Lavado de producto 
8.- Destilaci6n de producto 

4 

BUTENOS SIN 
REACCIONAR 

5 

ISOPRENO 

6 7 8 



-103-

se regenere con aire. 

En una planta de 60 000 ton por año se requie

re aproximadamente de 100 a 150 metros cubicas de catalizador 

en reactores con ciclos de 6 horas tanto en operac i 6n como -

en regeneraci6n. 

El isobutileno alimentado debe tener una pur~ 

za del 95% que se puede extraer con ácido sulfarico de una -

corriente de cortes c4 , también se puede usar terbutanol sin 

alterar las condiciones del proceso ya que en los reactores 

se hidrogena a isabutileno. 

El isopreno que se obtiene por este metodo al 

canza una pureza de 99% con un contenido de 3 ppm de ciclo--

pentadieno y menos de 10 ppm de p i pirileno. (fig. 5 .'2. . ) . 
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s.~ . PROCESOS DE DESHIDROGENACION. 

Los procesos de de s h idrogenaci6n de pentahi-

drocarburos presentan una divis i6n de acuerdo a la materi a -

prima que usan ya que por ejemplo e l proceso Dow y Shell --

usan una corriente rica en isoami lenos en cambio e l p roceso 

Houdry usa un isopentano o una me z c la de este con isopenteno. 

De acuerdo a lo anterior para la o btenci6n de los isoamile-

nos es necesario integrar una unidad de extracci6n ácida pa

ra tratar las gasolinas ligeras que provienen d e una desint~ 

graci6n catalítica fluidizada para separar dichos isonoamile 

nos. 

Para el caso del pro ceso Dow que basicamente 

esta patentado unicamente para la etapa de deshidrogenaci6n, 

la situaci6n es más critica ya que se debe auxiliar de un --

proceso de extracci6n ácida de otra patente. A continua---

ci6n se describe el proceso ARCO que es uno de los que se -

puede aplicar para la obtenci6n de los isoamilenos. 

Las gasolinas ligeras que se obtiene n de un -

proceso catalítico f luidizado contiene alrededor del 10% de 

isoamilenos que al fraccionarse aumenta a un 30 % debido a 

que se eliminan los hidrocarburos c6 . Esta corriente de 

isoamilenos al 30% se alimenta a unos contactores en donde -
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se absorven en una fase de ácido sulfúrico, despues de la et~ 

pa de contacto la fase ácida y la d~hidrocarburos se separan 

y la última se recircula a la refinería. La fase ácida rica 

en isoamilenos se pone en contacto con nn hidrocarburo para

fínico adecuado para que los isoamilenos se distrib u yan se--

lectivamente en la fase parafínica. Posteriormente se sep~ 

ran ambas fases de donde la ácida se recircula a la etapa -

inicial y la paraf ínica se fracciona para separar los compue~ 

tos indeseables. El porcentaje de recuperación de los iso~ 

milenos es del 85% y del 15% restante el 6% se convierte en 

dimero y el 9% no se extrae. 

De una corriente de gasolina ligera que conten 

ga aproximadamente el 14% de isoamilenicos se tiene un rendí-

miento de isopreno del 13%; por ejemplo para obtener 19 000 

ton/año de isopreno por el proceso Dow se necesitan 250 000 

ton/año de gasolina ligera. (fig. ) . 

El consumo de servicios por tonelada de iso-

preno es el siguiente: 

vapor 

vapor 

(160 psi) 

(600 psi) 

agua de enfriamiento 

electricidad 

4 800 kg. 

235 kg 

210 m3 

250 kwh. 
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Para el caso del p roceso Shell la s e cción de 

absorción y a se encuentra integrada y e sta es una de las 

innovaciones más importantes que p r e senta este p r oce so de -

deshidrogenación,pero la recuperación de los isoamilenos es 

mas ba]a que la del proceso ARCO ( 7 5% ). 

La flexibilidad d e es te proceso es que se pu~ 

de adoptar para tratar gasolinas l igeras con un contenido de 

isoamilenos en un rango de 10 % y 3 0% y esto representa una g ran 

ventaja y a que el contenido de isoamilenos p uede bajar del -

catalizador zeolítico en vez de a lúmina. 

Por lo que respecta a la etapa de deshidrogc

nación , que para el proceso Dow e s l a Gnica y para e l caso 

del proceso Shell es la segunda, pue de decirse que no exis-

t en v ariaci one s considerables sin embargo en este Último, l a 

alimentación . esta compuesta por los i soamilenos y lo s penta

h idr oc a r buros que se recirculan de la sección de e x tracc ión 

d e la cual deben estar previstos ambos procesos ya q u e el -

isopreno que se obtiene de la deshidrogenación debe purifica~ 

se con dimetil formanida. 

El proceso Houdry es el más versatil de este 

tipo y a que se pueden deshidrogenar hidracarburos ligeros p~ 

ra producir tanto rnonoolef inas como diolef inas a partir de -

parafinas de tres a c i nco átomos de carbono,asi como de mono 



-1 08 -

o lefinas y sus mezclas. Debido a esto la pr oducci6n de is~ 

preno s e puede combinar con la de butadie n o variando unica--

mente l a a limentaci6n; para e l isopreno se us a isopenta n o 

o una me zcla de los dos y para el butadi eno se usa n-buta no , 

n -buteno o su mezcla. 

Los reactores usados son de lecho fijo y de -

operaci6n adiabática con on catalizador d e aluminio activado 

impregnado con oxido de cromo con una vida media de 18 a 24 

meses, la regeneraci6n se hace con aire caliente. Este ca-

talizador presentá la caracteristica de ser muy selectivo a d~ 

ferencia del usado en el proceso Dow por l o cual las reaccio 

nes laterales son mínimas. 

Una de las innovaciones más importantes para la 

obtenci6n de isopreno, reportadas recientemente en la liter~ 

tura , en donde interviene una etapa de d eshidrogenaci6n, es 

la obtenci6n de 1soamilenos a partir de isobutano e isobuteno 

6 propileno que se someten a una desproporci6n posteriorme~ 

te con una etapa de deshidrogenac i6n y una de purificaci6n -

s e obtiene isopreno de un grado d e pureza aceptable para la 

Jo limeriza ci6n. 

A continuaci6n se describe la teoría y el pr~ 

ceso que hasta la fecha no se he usado industrialmente. 
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La tecnologf a desarrollada por la compañia 

Phi ll ips r eporta que se pueden producir isoamilenos hac iendo 

reaccionar isobuteno ya sea con propile no o con b u teno 2 . 

(fig . 5.3 

TRIOLEFINAS 
REACTOR 1 

FRAC ION 

PESADA 

c.1 

e" 
I~ 

TRIOLEFINAS 

1""---~ REACTOR I I 

DESHIDROGENACION 

La alimentaci6n e s una corriente de isobuteno 

que contiene buteno 2 y una cant i dad mínima práctica de buteno 

1, ya que este provoca la formaci6n de productos indeseables. 

isobuteno + propileno 2 -me til bute no 2 + e t ileno (reacc. 1) 

isobuteno + bute no 2 2 me t i l buteno 2 + propileno (r eacc .2 ) 

isobuteno + buteno 1 2 metil p enteno 2 + etileno (reacc. 3) 

2 isobuteno 2,3 dimetil buteno -2 + eti leno (reacc. 4) 
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La conversi6n al equilibrio termodinámico a 

775 °F p ara la reacci6n 1 e s de 3 % comparada con el 51 % para 

la reacc i 6n 2. El contenido t anto de l propil eno como del 

buteno 2 deberan estar en el límite. 

El isobutileno también reacciona con el buteno 

1 para producir etileno y metil penteno (reacc. 3) y por si 

mismo para producir dimetilbuteno (reacc. 4). Los n-butenos 

y el propileno reaccionaron para producir olefinas lineales. 

Debido a que las reacciones de des proporci6n 

son reversibles, los productos c6 y c8 pueden s epararse con 

el etile no para formar productos c4 por medio de un suminis

tro de e tileno en exceso. 

Los isoamilenos se forman en el reactor I con 

rendimiento s de 0.9 a 1. 1 lb por cada l i bra de i sobuteno que 

reacciona e l cual presenta .·rasgo s de conversi6n de 40 a 60 %. 

Los productos pesados que s e forman en el reac t or I se alimen 

tan al rea ctor II en do nde se producen: isobutenos, n -butenos , 

isoamilenos y n-amilenos. El afluente del reac tor II se 

r etroalimenta a l tren de fraccionamiento que es ta des pués del 

reactor I, con lo que se aumenta el r e ndimi e nto total de los 

i soamilenos , a~ercandose al te6rico q u e es d e 1.25 lb de isoa 

mileno por libra de isobuteno convertido. 
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El catalizador de desproporción de olef inas -

e s oxido de tungsteno en sil ica que tiene el inc onven iente d e 

s er muy sensible a los cont aminantes que se encuentr an norma~ 

mente en una p lanta quími ca y las corrientes de las refine rias . 

El agua es un e nvenenante y se d ebe separar -

de la alimentación a si corno los co~? estos sulfurosos, ac et~ 

lenes y diolef inas que o casionan una deac t ivaci6 n del cata l i 

zador . 

Los isoarnilenos e n p resenci a de vapor p ueden 

deshidroge n a rse, con altos rendimientos, s obre un c a tali zador 

de oxido de f i erro para la obt ención del i sopr e no (fig . 5 .4). 
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c

5 
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c 5 •s ==t GAS PU RI FI CACI ON 

REACTOR 
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La corriente que se aliQenta al reactor con-

tiene 12% de arnil enos, se elev a a una t e m?e ratura de reacción 

de 13 00 º F y se o b t ien e una conversión d e 65 %. El afluente 

del re actor despue s de enfriarse se c ompri e a 100 psi, y -

los ami l enos as í como e l i sopreno se r ecu?eran de la corrien 

te gas eosa usan do un a ceite de absorción ; para recupera r los 

penta hidrocarbur o s de acei t e s e usa vapor a go tado. 

Ph illips diseño un proces o e conómico para la 

recuperación y purificación del isopreno contenido en el 

afluente catalítico de deshidrogenación, este proceso separa 

las parafinas, olefinas, dialefinas, acetilenos, ciclopenta

dieno y carbonilos. 



VI.- ASPECTOS ECONOMICOS 
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Este cap ítulo tiene p or ob jet o compar ar desde el punto d e 

vis ta econ6mico todos los proc e sos que se han descrito anterio~ 

men te . Se u t il iza por cada t ipo de proceso una t abla comparativa 

e n donde se puede observar el c ons umo y l os prec i os unitarios de 

l a s materias primas y de l o s s ervicios auxiliares. Para hacer 

consiguiente l a c omparac i6n entre todos l os procesos y obtener 

por cada uno de e llos un precio por t o n e l ada de isopreno p r odu

cido , s e hicieron las siguientes c onsiderac iones : 

a ) Se c onside r6 una capa cidad de 60,000 tonelada s de i s opreno 

por año. 

b) Los costos y las cantidades están e xpr esadas por tonelada de 

isopreno. 

c ) Se c onsid eraron como costos fijos, dados c omo porcentaje d e 

l a i nversi6n inicial, los siguientes conceptos: depre c iaci6n 

d e la inv ersi6n (13 . 0%), intereses (3 .5 %), manteni miento 

(4.0 %), i mpues tos y seguros (2.5 %) y gastos de p l ant a (2.0 %) . 

Estos porcenta jes dan un total de 25 % de la i nversi6n ini

cial dentro de límites de batería. Este porcentaj e se apl i c a 

a la invers i6n inicial dividida entre la capacidad. 

d) No se conta bilizaron los subproductos y a que es muy d ifícil 

asignarles un valor real y se considera que los procesos se 

pueden comparar sin la producci6n de dichos subproductos. 

En la tabla 6.1 se puede observar que el costo de pro

ducci6n por tonelada de isopreno es menor en el caso del proceso 

de extracci6n con acetonitrilo y ésto se debe principalmente a 

que la concentraci6n en la alimentaci6n es del 30% y para el ca 
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so del proc e so on extracción con dimetilf o rmarnida los cor tes 

c5 tienen una c ncentraci6n de isopren o del 12 %. Las inversiones 

e n límites d e bat e r ia consideradas para los proce s os son las s i 

guientes : 

Acetonitrilo 

Dimetilf ormamida 

6. 42 millones de d6lares 

8. 00 millo nes de d6 lares 

En la tabla 6 . 2 aparecen los cosbos de producción de los 

procesos sintét icos y se aprec i a que el más ba jo es e l del proce 

so Goodyear ,lo cuál se debe pr incipalmente a que el costo de 

la materia prima es muy reducido, así como la i nversión en lí

mites d e batería. Aunque los precios de las materias primas son 

internacionales, puede presentarse el caso de que en un país de

terminado e stos precios varíen en funci6n de la disponi bi lidad ; 

así tamb ién puede suceder que definitivamente no se pueda encon 

trar determinada materia prima. 

La tabla 6.3 presenta los costos de producción para l os 

procesos de deshidrogenaci6n siendo el más bajo el proceso Dow 

combinado con el de extracci6n de isoarnilenos con ácido sulfú

rico debido principalmente a que la inversi6n del capital es 

menor que en los otros procesos. 

Resumiendo lo anterior, se han comparado once procesos 

para la obtenci6n de isoprenos divididos en tres tipos en la si

guiente forma: dos procesos de extracci6n, seis del tipo sin

tético y tres de deshidrogenaci6n. Corno se puede observar, los 

procesos de extracci6n son · los que presentan un costo de pro

ducci6n de isopreno más bajo con respecto a los demás y ésto se 

debe a que para aplicar dichos procesos es necesario contar con 
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una materia prima que tenga un cierto contenido de isopreno lo 

cuál no sucede para los demás p r o c e sos; por ta l mo tivo e stos no 

s e pueden comparar directamente con los sinté t i c o s y c on l os dos 

d e deshidrogenaci6n. 



TABLA 6. 2 

PROCESOS SINTET LCOS PA RA LA OBTE1'1CION DE ISOPRENO . 
- - - -COMPA RACION ECONOMICA 

PIU~ClO SNAM GoodYear -S .D . Marathon B A Y ER Sumito mo 
UN lTARIO .\et r.1na -Acetileno Propile no l. F . p . 

Mn t...:ria pri ma <.:<in ti ciad costo ¡cantidad costo icantidad 1 costo cantidad 1 costo cantidad 1 costo 1 cantidad COS l O 

Ace tona $ 115/ t 0.97t J JJ .UJ 
AcetiJ .~ no $ 83 / t o. 43t 35 . 70 
Hidrogeno 26jNm3 -WOm3 8.00 
A 111011 Í<l CO $ 65 / t O. OOSt 0 . 33 
Propile no $ 46/ t l. 52t 69 . 90 
lsobut ile no $ 54 / t l . 09t 58.90 0.9St 51 . 30 l. Ot 54.00 2. 49t 134 .45 
Me tano! $ 93 / t 0.99t 91.10 o. 72t 66 . 25 l. 2t 110.40 

Fol ma ldehido $ 11 5/ t l. 43t 164 . 4.S 
Reactivos 
varios J4 ()() 35.00 6. 60 7 . ()() 6. 60 7 . 00 
Servic ios A uxi 
liares 
Vapor $1 . 75 / t St 8 7.S 27t 47 . 30 lOt 17.50 4 . 6t 8.05 6. 7t 11. 70 13. S6r 23 . 70 
Electri c idad $ 11 /mmw~ 600kwh 6. 60 lDhwh 3. 30 31Jkwh 3.50 Aókvdl 7. 80 71Jkvdl 7. 92 156k.\\h l. 70 
Ag ua de Enf. $6/ l CID m 3501113 2. JO lOOOm 6. 00 149m3 0 . 90 401m3 2. 40 :ñom3 2. 10 :&!S m3 l. 47 
Combustible 1 . 3 c / m3 .__:!Qm3 o . so - - - - - - - - - -

32 c/l xlO"BTU J:lxl06 8. 90 
253 de l Capita l 87 . 50 lOO. 00 125. 00 :t.ii. O 125. 00 120 

Costo de Pro -
ducción e n 275.08 t261. s 31 2.40 12 67 . 8 317 452. 77 
$ jTON 

Capa c iclad 60, 000 toneladas de isopreno por a ño . 



,,. 

T A B LA (J. 1 

PROCESOS DE L::XTRA C:C lON DE ISOl'R L::NO 

COMl'AR/\C ION ECONOM IC/\ . 

l'ruclo DlMET IL FOHM/\M LD/\ ACETllNITIUI .O 
Un i l<l r io Ca ntidad Costo Can t idad Cos to 

M/\TE IU /\ PIUM/\ 
C:OHT l ·:S e.e; $8. ()()0/ ton R . :~ LClll 66. 6S .. ¡ .. o t< lll :12 ()(} 

/\C:ETON IT R ll D $ 1000/ton O. OOSS1011 .'i .'i() 

DI Ml-:T ll ,(o'(lllMA-MID/\ $1 000 / ton O. 01 (¡ ton 1 (1 . ()() 

s1rnv1c: 1os Aux 11 .1A H1 ·:s 
V/\ l'O ll $1. 7S / t 1 O ron 17. SO l) .¡9 tllll 1 (\ (l() 

1 ~ 1 . l : C:TIU C: JD/\D $ llMWl l l.'iOKWI 1 L. (1.'i :l..JOK WI 1 :\. 7 1 

/\ CU/\ D E J;'.N F . $ (1 / 1 OOOm ~ 492 111 :¡ 2. 9S :1:12 111:1 1 . l)l) 

2S% DE L C/\ l ' IT/\L 33.40 :lCi . X() 

COSTO IJI : l' HODUC:- 1:rn. 1 s Hh (i:\ 
C LON. 

NOTA: C:a p;1 c idad 60, ()(}() ton de isopn:no por ;1110 . 



M/\'L'l':HT/\ PHIM!\ 

l s oamilc no 

l s nrcnt.ano 

Hr. .,c t ivos 
v:irin s 

Sc rvi c :ins 
1\uxiliare s 

Va por 

Electricidad 

Aqua de Enfría-

miento 

Combustible 

25'1. del Capital 

TJ\BLJ\ 6.3 

PROCESOS DE DESHIDROGENJ\CION PJ\RA LJ\ OB'I'ENCI ON DE ISOPRENO 
COMPARJ\CION ECONOMICA 

PílF.CIO DOW-1\RCO llOUDRY SHELL llNTTJ\RIO 

CJ\N'l'. COSTO CJ\NT . COSTO Cl\N~' . COSTO 

$52/ T 1. 5'r 78.00 2 .0 104.00 

$52/ T 2.2T 114.00 

7.00 3 . 50 5 .0 0 

$1. 75/T 24.5T 42.90 14.8T 25 . 90 20 .O 'l' 35 .00 

$11.0/MMKwh 598Kwh 6.60 2600Kwh 28. 60 850Kwh 9 . 30 

$6/1000m 3 976m3 5.80 612m 3 3.70 700m 3 4. 20 

$0.32/MMntu 30x10 6 9.60 16x106 5 .10 25 xl0 6 8 . 00 
ntu Dtu Dt u 

70.00 80.00 85 .00 

Costo de Producción 

$/Ton I s opre no 219.90 260.80 25 0. 50 
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1.- Del e s tudio realizado s e h a encontra do q ue l a tecno l o-

gía para la producci6n del isopr e no, mon6me ro del cis 

poliisopreno que se usa como un substituto del hule sin

tético, ha sido desarrollada ampliamente en varios países 

lo cual se debe principalmente al gran incremento que ha 

tenido la demanda del hule sintético en los últimos años. 

La tecnología ha sido enfocada desde diferentes puntos de 

vista en funci6n de los recursos de cada uno de los paí

ses que la han desarrollado; . por éste motivo para el estu

dio de los procesos se ha hecho una divisi6n que los agru

pa de acuerdo a sus características tecnol6gicas; así se 

tienen once procesos que se aplican a nivel industrial 

de los cuales dos son de extracci6n, seis del tipo sinté

tico y tres de deshidrogenaci6n. También se encontraron 

tres procesos que están en la etapa de investigaci6n a ni

vel de planta piloto; dos de los cuales son del tipo sin

tético y uno de deshidrogenaci6n. 

La producci6n industrial del isopreno empez6 e n el 

año d e 1958 en los Esta dos Unidos con 3 600 ·toneladas y pa

ra el año de 1970 la producci6n fué d e 205,000 tons. De és

ta cantidad el 51.5 % corresponde a los procesos de tip o sin

tético, el 22.4% a los procesos de extracci6n y el 26.1 % a 

los procesos de deshidrogenaci6n. De ésto se deduce que la 

tecnología para los procesos sintéticos es la más avanzada 

y por lo tanto la que mayores cambi os ha presentado. 

Los procesos sintéticos se dividen en tres tipos de 

acuerdo a la materia prima que se usa y son: a) el proceso 

SNAM que usa acetona y acetileno; b) proceso Goodyear S.D. 
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que ut:Uiza propileno y ellos Procesos del Instituto Fran

cés del petr6leo , Marathon, Bayer y Surnitomo, que utilizan 

isobutileno y formaldehído. Estos procesos tienen la vent~ 

ja de que no necesitan unidades de extracci6n y de purifi

caci6n para obtener el producto c on un grado de pureza acep

table para la polimerizaci6n. 

2.- Los procesos de extracci6n utilizan como materia prima pen

tahidrocarburos que contengan una concentraci6n de isopreno 

aproximada del 10 al 20% de isopreno y utilizan disolventes 

como dimetilformamida y acetonitrilo. Estos procesos pueden 

auxiliar también a los procesos d e deshidrogenaci6n, los 

cuales si necesitan unidades de purificaci6n para obtener 

un producto que se pueda utilizar en la polimerizaci6n pa

ra ob~ener el cis-poliisopreno. 

Los factores limitantes más importantes que presentan 

éstos procesos son: 

a} Para que una planta de éste tipo sea rentable la capa

cidad mínima instalada debe ser de aproximadamente 30000 

toneladas por año, lo que trae como eonsecuenci a la ne

cesidad de disponer de una corr iente de pentahidroca r

buros con un contenido del 10 al 20 % de isopreno. 

b) La concentrac i 6n del ciclopentadieno en la corriente de 

alimentaci6n debe ser menor de 1 ppm . ya que este es un 

producto que daña al catalizador usado en la polimeri

zaci6n. 

e) La etapa de des t ilac i6n debe control arse cuidadosame nte 

debido a que los compuestos i nvolucrados y e l isopreno 

forman a~e6tropos que hacen d ifícil ésta operac i ón. 



-123-

d) La corrosión aunque no es un factor mu y importante tam

bién debe tomarse en cuenta y a que pue de aumentar el cos

to de producción 

Las innovaciones tecnol6gicas encontradas indican que -

existen otros dos métodos aparte del de destilación extrac

tiva ;que se usa actualmente, y son la quemisorción y la des

tilaci6n azeotr6pica que usan diferentes disolventes pero 

al parecer no se ha llegado a una optimizaci6n de éstos pro

cesos para poderse aplicar industrialmente. Se ha encontra

do que la separaci6n del isopreno debe hacerse en cinco -

etapas con el objeto de eliminar acarreos de los pentahi

drocarburos indeseables que forman aze6tropos con el iso

preno. 

3.- De los procesos sintéticos estudiados se llega a la conclu

sión de que los más importantes por lo que respecta a su 

grado de utilización y al avance de su tecnología son los 

cuatro que usan como materia prima isobutileno y formalde 

hído y uno que usa p r opileno. El que usa acetona y ace tile

no aunque su tecnología es avanzada, su a p licación se en

cuentra l im itada debido principalmente al costo y disponibi

lidad de la materia prima aunque no se descarta la pos i bili

dad de que se pueda aplicar en los países que carecen de 

productos de refinación . 

a) El proceso SNAM q ue usa acetona y acetileno consta de ' 

tres etapas que están caracterizadas por tres reacciones 

que son: etinilación, hidrogenación selectiva y deshi

drataci6n; y se usa un catalizador por combusti6n de los 
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p roductos carbonos o s que se depositan en la supe r fici e . 

Pa ra e liminar la producci6n exc es iva de subp r oductos de 

la acetona se recomienda el uso de aceti leno en e xceso 

lo cuál también acorta el tiempo de reacci6n. 

En la hidrogenaci6n selectiva el as pecto más impor

tante es la selectividad del catalizador que elimina el 

uso de una separaci6n costosa entre los productos inter

mediarios. 

b) El proceso Goodyear S.D. es uno de los más importantes 

ya que un gran porcentaje del isopreno que se produce en 

los Estados Unidos, que es el principal productor mundial 

se hace con éste método. Consta de tres pasos que co

rresponden a las reacciones de dimerizaci6n, isomeriza

ci6n y pir6lisis. 

Los principales factores limitantes que se deben tomar en 

cuenta para este proceso son: 

i) la pureza del propileno debe ser alta ya q ue el cata

lizador usado para la dimerizaci6 n (tripropil aluminio) 

presenta gran actividad hacia los compuestos polares 

y el oxígeno. 

ii) la etapa de isomerizaci6n es la más complicada ya que 

si n6 se tiene un catalizador adecuado se puede pre

sentar una polimerizaci6n. 

iii) la reacción de pirólisis presenta bajos rendimientos 

y se producen subproductos del tipo acetilénicos. 

Las innovaciones importantes que se han presentado para és 

te método sintético se han enf ocadoprincipalmente a la ca

tálisis de cada una de las reacciones encontrándose que en 



-125-

la etapa de dimerizaci6n los catalizadores que proporcio-

nan rendimientos mayores son el tripropil aluminio 6 el 

trimetil aluminio. En la reacci6n de isomerizaci6n el más 

adecuado es el ácido f osf6rico y aunque existen diversas 

op~niones por lo que respecta al soporte usado, se encon

tr6 que la alúmina activadacon sulfato de aluminio es la 

que presenta mayores ventajas permitiendo un equilibrio es 

table y a su vez reduce las reacciones laterales. En la 

descomposici6n t~rmica se ha descubierto que la presencia 

de ácido bromh!drico aumenta el rendimiento del isopreno 

de 55% a 65%. 

c) En los procesos sintéticos que usan isobutileno y formal-

deh!do aunque se han desarrollada en diferentes pa!ses, 

cada uno de ellos presenta una innovaci6n tecnol6gica al 

proceso básico para la obtenci6n de isopreno a partir de 

dichas materias primas. 

Los principales factores limitantes que presentan ~ste ti-

po de procesos son: 

i) El formaldeh!do debido a la dificultad de su transpor-

taci6n hace necesaria la integraci6n de una planta pr~ 

ductora de éste, por medio de la oxidaci6n controlada 

de metanol. 

ii) En la reacci6n principal para la obtenci6n de isopre-

no se presentan reacciones laterales. 

iii) La operaci6n del reactor es un aspecto crítico debido 

a la necesidad de regenerar el catalizador en condicio-

nes severas lo que trae como eonsecuencia una alta co

rrosi6n. 

Las innovaciones tecnol6gicas para cada u d 1 no e os pro• 
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ces a s c on l as sig u ient es : 

Pa ra e l proceso I FP a u nque e s n e cesario i ntegra r una u n i 

dad p r o du ctora de forrnaldehído tiene la ventaja de q ue e li

mina e l uso de isobutileno 10 0 % p u diéndose u s ar cor t es de 

ref i nería de tetrahidrocarburos que lo contengan y ésto 

ha sido posible gracias a los estudios q ue r e a li z6 el IFP 

con respecto a la cinética de la reacci6n,de los q ue se 

concluye que a determinada velocidad de reacci6n el iso

butileno es la única olef ina que alcanza a reaccionar con 

el formaldehído. Para éste proceso es importante hacer no

tar que se puede combinar la producci6n de isopreno con la 

de butadieno sin ningún cambio en el equipo princi pal. Se 

usa un reactor de lecho m6vil q ue s e opera adiabát icamente 

que e limina el sis t ema de regenera c i 6n del catalizador y los 

problema s de corro si6n. 

En e l proceso Ma r a t hon a unqu e s e us a n isobut i l e n o y fo~ 

ma l dehído, l a i n novación de éste proc eso e s la formación d e 

un i n termedia rio que se ob tie n e d e la r e a c c i6n entr e f o r ma l 

d e h í d o , me t a nol y c loru r o de h i dr6geno que tiene l a venta 

j a de s er menos a ct ivo q ue el forma ldehí do y más sel e ctiv o , 

l o cuá l ev ita l a rea li z a ci6n de reacciones laterales. 

En e l pr oc eso Bayer en lugar de usar ácid o diluído como 

ca t a liza do r se empl e a un ácido s6lido q ue puede ser una 

r es i na d e inte rcambio iónico e v i t ando la corrosión d e l equi

po y faci l i t a e l ma nejo del a g ua d e d e s e c ho. En és t e mé t o 

do se r e cup e r a e l ca l o r d e reacci 6n que s e obt i ene de la '• 

combustión de l cata l i za dor e n l a r egeneración h a c iendo ~p

timo el ba l a nce d e c a l o r. 
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En el proceso Sumitomo se puede usar ter-butanol en lu~ 

gar de isobutileno y el formaldelúdo se puede alimentar con 

una pureza del 50% 

d) Se encontraron dos nuevos procesos que no se han aplicado 

industrialmente. En uno de ellos se asegura que se puede ob

tener isopreno en un solo paso con una reacci6n en fase va

por en un reactor de lecho fijo usando corno intermediario 

metilal, que se obtiene de una mezcla acuosa en equilibrio 

de metanol y forrnaldeh!do que posteriormente se hace reac

cionar con isobuteno para obtener isopreno. Tiene la venta

ja de presentar altas selectividades. El otro proceso se 

basa en la aplicaci6n de un catalizador que elimina la pr~ 

ducci6n de un intermediario para la f orrnaci6n del isopreno 

a partir de isobutileno y formaldeh!do; lo cual se realiza 

con una reacci6n en fase gaseosa a una temperatura qe 300ºC 

y una presi6n cercana a la atmosf~rica. 

4.- De los tres procesos de deshidrogenaci6n que se estudiaron, 

dos de ellos usan isoamileno como materia prima y uno isope~ 

tano. Para los que usan isoamileno es necesario integrar una 

unidad de extracci6n ácida para tratar las gasolinas ligeras 

que se obtienen de una corriente de desintegraci6n catalíti 

ca fluidizada. El proceso Houdry que usa isopentano es el más 

versátil, ya que se pueden deshidrogenar hidrocarburos lige

ros para producir tanto monoolefinas como olefinas a partir 

de parafinas de tres a cinco átomos de carbono, debido a ~s

to se puede combinar la producci6n de isopreno con la de bu

tadieno variando 1inicamente la alimentaci6n. 

a) La innovaci6n más importante reportada recientemente en la 
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lite r atura , e n donde interv i ne una e tapa de d eshidrogen a

c i 6n para la o b t e nc i6n de isopreno es la obte nci6n de i s~ 

arnil e nos a p a rtir de isobutano e isobuteno - 2 o p ropi l eno 

que se someten a u na r eacc i6n de d espr oporci6n segu ida de 

una deshidrogenaci6n y una purificaci6n para o b tener iso 

preno para polirnerizaci6n. 

c) En todos éstos procesos es necesario integrar una unidad 

de purificaci6n o extracci6n. 

5.- En M~xico actualmente no se produce isopreno. Para una se lec~ 

ci6n de un proceso adecuado es necesario hacer un estudio de 

disponibilidad y costo de materias primas para cada tipo de 

proceso ya que sería muy aventurado descartar cualquiera de 

ellos con las características técnicas que s e anal izan en el 

presente trabajo. Tomando como base los p aíse s productores de 

isopre no se obs e rva q u e en Eu r o p a y J ap6n se p r od u cen g ran

des cant i dades d e olefinas a partir d e la d escomposici6n de 

naftas as í c omo corrien tes de penta h idroc arburos lo cuál 

favorec e la uti lizac i 6n de proc esos d e extr acci6n y de deshi

drog enac i6n ; en Estados Un idos la d e scompos ici 6n (crac king ) 

de los h i d r ocarburos líquido s del g a s natura l favor ecen l os 

procesos s i nté ticos. 
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