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INTRODUCCION

En nuestro pais la mayor parte de la tecnologfia proviene
del extranjero y por tal motivo en el momento en el que se proyecta
la instalacibén de una planta para elaborar un producto que se
estd importando es necesario conocer la tecnologia de los pro-
cesos existentes asi como los factores limitantes y las inno-
vaciones que han sufrido para optimizarlos desde el inicio de
su aplicacién. Esto serviri para tener una base para seleccio-
nar el mds 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 informacién tecnolégica existente sin que se
pretenda elaborar un anteproyecto para la instalacibén inmediata
de una planta de isopreno en México.

Los objetivos se resumen de la siquiente forma:

a) Clasificar y describir los procesos existentes de tal

manera que se puedan analizar por grupos.

b) Analizar la situacién mundial del isopreno con res-
pecto a las capacidades de las plantas instaladas, el
precio de venta, costos de operacién y costos de las
plantas.

c) Establecer los factores limitantes de cada uno de los
procesos.

d) Analizar las innovaciones tecnolbgicas que se han hecho
a los procesos ya existentes asf como los motivos que

las originaron; a su vez, se presentardn los procesos
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El isopreno fue extrafdo por primera vez en 1860 por
Greville Williams, obteniéndolo como producto base de la
destilacibn destructiva del hule natural. En 1884 Sir
Williams Tilden propuso por primera vez la estructura co
rrecta del isopreno, y también lo obtuvo como producto
en la destilacibn destructiva del hule y de la pirdlisis
de los vapores de aguarrés.

La estructura molecular es la siguiente: (1)

CHy, = C - CH = CHy
1
CH,

1.1 Propiedades Fisicas.

El isopreno es un lfquido incoloro vol&til, soluble
en los hidrocarburos comunes y esencialmente insoluble en
agua; forma azedtropos binarios con disulfuro de carbono
metanol, metilamina, formato de metilo, bromometano, sul-
furo de metil etanol formaldehido, &ter etflico y n-penteno;
también forma azedtropos-terciarios con las mezclas agua-
acetona y formato de metilo-bromoacetona (1) (2)

TABLA 1.1 Propiedades fisicas del isopreno
Peso molecular o4l

Puntc de ebullicibn a 760 mm de Hg °C 34.067

Punto de congelacién a 760 mm de Hg °C -145.950

Indice de refraccibn a 20°C 1.42194
Densidad, g/mol a 20°C 0.68095
Densidad, g/mol a 25°C 0.67587

Calor de formacidn Kcal/mol a 25°C
a) gas -18.10
b) 1lfquido -11.80
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Energfa libre de formacifén Kcal/mol a 25 °C -34.87

1.2 Propiedades Qufmicas.

Debido a que la mol&cula de isopreno tiene un sistema
de dble ligadura conjugada, presenta una resonancia hfbri-
da'ensn estructura, tal que la unifn central tiene cardc-
ter de doble ligadura, presentdndose tambi&n las formas

cis y trans.

CH3 CH3 CH3
® 1 o 1 1
[CHty=C=CH~Cly | e—— CHy=C~CH=CH, ———+ -{CH,~C=CH~CHy}-
(2) (1) (3)
CH H,C, CH
270 3 2% 3
s N\ /
c ¢
: !
/CH HC=CH,
//
H,C
forma cis forma trans

Algunos investigadores afirman que la estructura trans
- predomina y otros aseyeran lo contrario sin poder llegar a

un acuerdo absoluto.

Los mecanismos de reaccifn del isopreno pueden ser de
diferentes formas debido a la resonancia que presenta la

molécula (3)

1.3 Reacciones principales

1.3.1 Condensacidbn de Diels Alder.
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El isopreno al igual que los otros dienos conjugados
es un compuesto altamente reactivo y efectua las reaccio
nes generales caracterfsticas deeste tipo de compuestos.
Como ejemplo se tiene la reaccifn de Diels Alder que se

realiza de la siguiente manera:

H CH2 a H CI:I2 A
\ 47 ) ¢ N Fd \\\\ //,
C CH C CH
I + II ~—b—p II I
e CH Cc CH
7N\ B V. S N
H3C CHZ CH; CH2 B
isopreno dienéfilo aducto (anillo de 6 miembros)

En esta reaccibn el dien6filo se adiciona al dieno con
jugado (isopreno en este caso) para formar un aducto o pro
ducto de adicibn 1,4 de seis miembros. Los substituyentes
A y B del dien6filo conservan su configuracifn con respecto
a la doble ligadura original a trav&s de la reaccibn. Algu-

nos compuestos que presentan la estructura del tipo CH_ =CH-X

2
reaccionan con el isopreno dando mezclas de dos isémeros,

predominando el is6mero 1,4. (4)

CH3 i: CH3 x

is6mero 1,4 is6émero 1,3

TABLA 1.2 Distribucibn de isfmeros producidos por la

reaccibn de isopreno con dien6filos no simétricos de estruc-

tura general CH, = CHx




x Temperatgra ) 2
de reaccibn °C isémero 1,4
CC CH3 25% 93
CO CH, 120 71
CHO 25%* 96
CHC 120 59
CHO 200** 64
COC CHjy 25-350 70
COO CHj 25+ 85
COO CHj 120%* 80
coo CH3 200%** 67
COO CHj 400** 58
Ce Hs 200 77
NO, 150 79
COCH 200** 65
CK 200%* 69
0Cg Hs 250 75

* En presencia de SnCl4 ¢ 5H30

** En presencia de hidroguinona

1.3.2 Reacciones por radicales libres.

Se ha demostrado que los radicales libres atacan el
iscpreno, postulé&ndose dos reacciones de competencia, una

con el isoprenc y otra con el disolvente



isopreno

R +R' HE——=RH + &'
disolvente
Las velocidades de estas dos reacciones hansidc estu-
- diadas por el ataque del trifluorometilo y radicales nretilc
con isopreno disuelto en 2,3 dimetilbutano y en isooctaro
respectivamente. Las constantes de velocidad para las
reacciones con el isoprenc son mucho més grandes gque para
el caso deldisolvente. La relacibn entre las dos veloci-
dades de reaccibn para el caso del ataque de radicales de
trifluorometilo varfa con la temperatura desde 1090 a 65°C
hasta 233 a 180°C; para el caso de radicales metilo la re

lacidn es de 2090 a 65°C.

La dimerizacién fotosintetizada de isopreno en presencia
de benzilo ha side investigada en mezclas de ciclobutanos
substitufidos, ciclochexancs y ciclooctadienos. Se cree
gue la reaccibn se lleva a cabo por la formacién de interme
diarios activos del tipo: (4)

CH3

1

(;II2 = (.: - CH = CH2

1.3.3 Reacciones con hidrocarburos

El isopreno reacciona con hidrocarburos como el tolueno,
etilbenceno e isopropilbencenc en presencia de sodic o po-

tasio como catalizadores. Las reacciones se verifican a



una temperatura de 125°C bajo presibn adicicnando el iso-
prenc lentamente al hidrocarburo en el cudl se dispersd
previamente-el metal alcalino y una pequena cantidad de
o-clorotolueno que tiene el cbjeto de iniciar la reaccibn
en cadena. De estas reacciones se obtienen principalmente

productos monopentilados en la cadena lateral.

La alquilacifn de ciclohexano con isopreno puede veri
ficarse en condiciones rigurosas de temperatura y presibn
450°C y 200 atm respectivamente, obteniéndose 40% pentil-
ciclohexanos, 20% de dipentenos y 20% de compuestos de
alto punto de ebullicibn. De los ciclopentanos, los pro-
ductos cola y los productos cabeza se encuentran esencial

mente en cantidades iguales,

CH

R R H
1 13 1 32
(%HS - g - CHZCH = C-CH3 Celig — g ~ CH,C = CHCH3
R~ R~
producto cabeza producto cola

1.3.4 Reacciones con otros compuestos.

Las aminas primarias y secundarias reaccionan con el
isopreno dando productos de adicibn del tipo 1,4. Por ejem
plo ladimetilamina en benceno reacciona ccn el isopreno en
presencia de sodio metalico, obteniéndose dimetil- (3 metil-
2 butenil)-amina. Cor la dietilamina, 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 pequeinas

cantidades de polimero.

El fenol reacciona con el isopreno en presencia de
fenoxialuminio o &cido fosf6rico concentrado para dar pro
ductos complejos dependiendo de las condiciones de reac-

cibn.

El nitrobenceno reacciona con el isopreno en clorofor
mo formando 2~fenil 4 - metil-3,6 dehidro-1,2 oxazina. La
reaccibn con dioxido de nitrégeno rompe la estructura mo-
lecular del isopreno obteniéndose productos de oxidacibn

y nitracifn.

El isopreno reacciona con triclorosilano, metildicloro
silano, etildiclorosilano, bencildiclorosilano, dibencilclo
rosilano, enmesencia de &cido cloroplatinico usadc como
catalizador, a una temperatura de 165°C, obteniéndose una
adicidén en la posicibén 1,4 en donde el grupo silano ataca
al primer 4tomo de carbono, represent&ndose de la sijuien-

te forma:

CH2=CH—C(CH3) = CH2 + SiHX3———°CH —CH=C(CH3)—CH = SiX3

3 2
donde X representa los grupos substituidos en los varios
silanos. El trimetilsilano no reacciona bajo estas condi-

ciones.

1.3.5 Reacciones con halbgenos y productos halogenados

Las principales reacciones del isopreno con los halbge-
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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 mondmero que forma el cis 1,4 poli
isopreno cue es el principal componente del hule natural

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

3
CH2 - C=CH - CHZ};

cis 1,4 poliisopreno
(hule natural)

CH
1

Todo el isopreno producido sintéticamente se destina
a la manufactura del hule sintético o producto de poli-
merizacibn cis 1,4 poliisopreno que tiene caracteristicas

idénticas o superiores a las del hule natural.

El isopreno es de gran importancia ya que los hules
sintéticos del estirero y el butadieno no han podido reem
plazar al hule natural en todos sus usos. Sin embargo el
poliiscopreno compite con los hules esterecespecificos como
son pelibutadieno, etileno-prcopileno que puecen usarse en

lugar del hule natural.

Por lc anterior puede considerarse gue la aplicacibn
de demanda del iscopreno esta en funcibn directa del uso
del hule sintéticc; gque tiene la siguiente distribucifn de

aplicaciones. (4) (5)
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Llantas y productos derivados
Cbjetos para usos mecdnicos
Juguetes, articulos deportivos, etc.
Calzado

Espumas

Recubrimientos de cables y alambres

Como puede observarse un porcentaje considerable de
la produccibén del hule sintético se.usa en la industria
automotriz. Se calcula que un automévil tamafio estandar

requiere en hule aproximadamente 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 sintético,

y se estima que la demanda de éste filtimo se elevara a

970,000 t/ano para 1975 (6).

62.9%
14.5%
12.2%

5.8%

3.5%

1.1%
100.0%



T2ABLA 1.3

REACCIONES MAS IMPORTANTES DEL ISOPRENO CON HALOGENOS Y PRODUCTOS HALOGENADOS.

Compues toa Cantidades en presencia de Condiciones Productos
Isoprenc-CCl, Equimolecular = =====--- -5al0°C 1,4 dicloro-2 metil-2 buteno 443
3,4 dicloro-2 metil-1 butenoc 14%
2, clorometil 1,3-butadieno 42%
Isoprenc-dibromurodioxanc D.B.D.en excego s==sse== % < eece- Tetrabromuro de isopreno
Iscpreno-krome 0 0@ =====-== Cloroformo -5°C Trans 1,4 dibromo 2 metil-2 butenc
Isopreno-clorurc de hidrégero 1/3excesc de isopreno -15°C 2 Cloro-2 metil-3 buteno
Iscpreno-clorurc de hidrégeno cant. equimocleculares - =--=---- -15°C 1 Cloro-3 metil-2 buteno

Iscpreno-Bromurc de hidrégeno

Iscpreno-3 cloro ciclopenteno

Isopreno-dinalocarbencs
Isopreno- cloro alkileteres
Iscprenc-2 cloro 3 penteno

Isopre -tetranalometanos

50% de Brom. de Hid. Brom. de cromo

......... Acetona seca
Piridina
SnC12

————————— chlz,eter dietilico
Diclorometano SnCL4

0-10°C
10°C

Energfa de
ionizacién

3 Bromo-2 metil-1 buteno

1 Cloro 3 metil 1,4 (2 ciclopentenilc)
-2 buteno

Producto de adicién 1,4

Producto de adicién 1,4

1 Cloro 3,5 Dimetil 2,6 octadieno
Productos de adicién

Fuente: (4)



II,- PRCCESOS EXISTENTES.
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Los procesos para la obtencidén del isopreno pueden divi-
dirse en tres grandes grupos: procesos de extraccién, sintéti-
cos y de deshidrogenacidn. Existen dos procesos principales
del tipo de extraccibén que difieren unicamente en el disolven-
te usado; los sintéticos se clasifican a su vez en tres tipos
que dependen de la materia prima usada, como son el de acetona-
acetileno, el de propileno y cuatro en los que se usan isobuti-
leno-formaldehido,; por filtimo tenemos tres procesos con los que
se obtiene isopreno por medio de la deshidrogenaci6n (Fig. 1).

A continuacidén se describe cada uﬁo de los procesos
mencionados anteriormente:

2.1 PROCESOS DE EXTRACCION

2 .1.1 Extraccién de isopreno con dimetilformamida
(proceso japonés} .

Este proceso ha sido desarrollado e industrializado por
la companfia Nippon Zeon Co. la cual estd produciendo actualmen-
te isopreno con buenos resultados tanto econfmicos como técni-
cos.

Como materias primas se usan fraccicnes de pentahidro-
carburos que se cbtienen como subproductos en la produccifn de
etileno, el proceso estd disenado para usar también fracciones
de pentahidrocarburos provenientes de la deshidrogenacidn del
isopentano e isoamilenoc que tienen un contenido aproximado de
10 a 20% de isopreno. Como disolvente se usa dimetilformamida
(DMF) y el isopreno obtenido por @&ste proceso tiene un grado
de pureza aceptable para la polimerizacién.

Descripcién del Proceso.- El proceso se realiza en dos



FIG. 1.- CLASIFICACION GENERAL DE LOS PROCESOS PARA LA OBTENCION DE ISOPRENO

ISOPRENO

DMF
JAPONES
DISOLVENTE
EXTRACCION
AN r
{ ATLANTIC R.
ACETONA-
ACETILENO T
—H SNAM
PROPILENO |
G «D.
ATERIA 1 GOODYEAR S.D
PRIMA — I.F.P
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ISOBUTI- —————{ MARATHON
ENO -
FORMALDE- [T | AR
HIDO [
1 SUMITOMO
ISOAMILENO r
{ DOW
DESHIDROGENA-| p1po pg ISOPENTANO
CION DH Fi- { HOUDRY
TAHIDROCAREU’ PENTAHIDRO-
ROG p— ISOAMILENO

—
{ SHELL
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etapas de destilacifn extractiva gue se llevan a cabo en colum-
nas de destilacibn seguidas por sendos equipos de desorcidn.

Las fracciones de pentahidrocarburos (CS) se alimen-
tan después de una evaporacibn a la primera columna de desti-
lacibn extractiva; en la parte superior de la columna se sepa-
ran los pentanos pentenos debido a gue son poco solubles en la
DMF, parte de ésta ccrriente se alimenta a la columna por recir-
culacién. La temperatura de operacifn en la parte superior de
la columna es de 40 a 50°C.

Los dienos del tipe C5 y el acetileno disueltos en la
DMF se bombean desde el fondc de la columna de destilacidn ex-
tractiva al equipoc de desorcifén en donde se separa la DMF v los
productos se envian a la columna de alta ebullicién en donde
se extraen por el fondo los compuestos de peso molecular més
alto que el isopreno, por la parte superior se obtiene el des-
tilade cue se alimenta a la segunda columna de destilacidn ex-
tractiva en la cudl se eliminan parcialmente las impurezas vy
el acetileno., Las condiciocnes de operacifén de la segunda colum-
na son iguales que para la primera.

La cantidad de disclvente alimentadc en la seguna cclum-
na es mucho menor gque el alimentado en la zrimera y la relacibn
de alimentacibn con respecto al disolvente tiene un rango entre
1:6 y 1:8.

Parte del disolvente que se extrae en los equipos de
desorcibn se recircula a las columnas de extraccibn y el restc
se envia a un ecuipc de purificacibn en donde se separan los

resfiduos cue contienen productos de alto y bajo punto de ebu-
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1licién cuedando asf el disolvente puro para cue pueda ser usa-
do nuevamente en las columnas de destilacién.

La corriente obtenida de la parte supericr de la segun-
da columna de extraccibn se bombea a una columna denominada de
bajo punto de ebullicién en donde se obtiene el isoprenc con un
grado de pureza adecuado para su polimerizacién. (6, 9, 10, 11).

(Fig. 2.1).

2.1.2 Extraccibn de isopreno con acetonitrilo (&N)

Como materia prima se usa una fraccibén de pentahidrocar-
buros obtenida en la produccifn de etileno. Este proceso es muy
semejante al anterior y la Gnica diferencia es gue en &ste se
usa como disolvente acetonitrilo (Proceso de la companfa Atlan-
tic Richfield).

Descripcién del proceso.- La materia prima usada es pre-
viamente fraccionada con el ocbjeto de separar los compuestos
del tipo Cg v posteriormente los hidrocarburos C5 se alimen-
tan a la torre de destilacibn extractiva, en donde en presen-
cia del acetonitrilo son separadas las parafinas y las mcnoole-
finas por la parte superior y los dienos y acetileno por la par-
te inferior. La corriente gque sale de la parte superior se la-
va para recuperar el acetonitrilo que posteriormente se recir-
cula. Los fondos se alimentan al equipo de desorcién en donde
se separan los hidrocarburos del AN gue también se recircula.
El isopreno que se obtiene en el doro de la columna de desor-
cibn se lava para recuperar el AN v separar el acetileno v los

piperilenos. Si el isoprenoc que se obtiene por medio de éste
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proceso se va a usar para producir poliisopreno mediante una
polimerizacibn estereocespecifica es necesario que se purifique
por alguno de los mé&todos de los cuales se hablari en los si-

guientes capitulos.

2,2 PROCESOS SINTETICOS
Los procesos sintéticos se clasifican en funcibn de la
materia o materias primas b&sicas que se utilizan y son de tres
tipos:
-A partir de acetona-acetileno
-A partir de propileno

-A partir de isobutileno-formaldehido

2.2.1 Proceso SNAM a partir de acetona-acetileno.

Este proceso desarrollado por la Societa Nazionale Meta-
nodotti (Italia) usa como materia prima acetona, acetileno y
hidr8geno y se obtiene isopreno de un grado de pureza sufi-
ciente para la polimerizaci®bn estereoespecifica.

Materias Primas.- El consumo de materias primas gque de-
ben tener una pureza aproximada del 100% para obtener 1000 Kg.

de isopreno es el siguiente:

Acetona 970 Kg.
Acetileno 430 "

Hidr8geno 400 Nm3
Amonfaco 5 Kg.

Bdsicamente el proceso consiste de tres etapas cada una

de ellas representada por una reaccibn especifica:
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a) Etinilacibn (96% de rendimiento)

CH (0} CH + CH = CH———* CH, - gH3 C=CH
g = €0 = Ty = 37§
OH
Acetona Acetileno Metil butinol
b) Hidrogenacibén Selectiva
M3 R
CH3 - ? - C=CH + H2 _— . CH3 - ? - CH= CH2
OH OH
Metil butinol Metil butenol
c) Deshidratacidn
6" o
CH3 - C~-CH= CH2 _—_—— HZO + CH2 =C~-CH = CH2
! 500-570°F
OH
Metil butenol Isopreno
Descripcibn del proceso.- La mezcla de amonfaco:y ace-

tileno se eleva a la presibn de trabajo de la reaccibn de eti-
nilacién gue junto con la acetona y el catalizador se bombea
al reactor. Cuando la reaccidn finaliza el producto (metil bu-
tinol) se envia a un tangque a presifn atmosférica con lo que
se consigue evaporar el amonfaco y el exceso de etileno que
posteriormente se recirculan.

El metil butinol obtenido se separa de la acetona gue
no reacciond asi como de las sales formadas por la descompo-
sicibn del catalizador por medio de una columna de recuperacibn
y otra de productos pesados. En el domo de la segunda columna
se obtiene .una mezcla azeotrbpica que se envia al reactor de

hidrogenacifn en donde se convierte el metil butinol a metil
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butenol, "é&sta reaccibn se lleva a cabo en presencia de un ca-
talizador adecuado como lo es el platino activado con Rn y BaSO4
con el objeto de evitar la formacibn del 2-metilbutanol. El hi=-
drb6geno que no reacciona se recircula y la mezcla azeotrdpica
metil butenol-agua (26%) o mezcla hidrogenada se centrifuga a
presibn atmosférica para separar el catalizador.

La mezcla hidrogenada se evapora y se pasa a un reactor
en donde se deshidrata con alfimina a 250-300°C y una atmésfera
de presidn, posteriormente, se lava con agua para eliminar sub-
productos indeseables. Por fltimo el isopreno se bombea a una
columna de destilacibn 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 &ste proceso presenta las

siguientes caracteristicas:

Isopreno min., 98.5% en peso
Olefinas mix. 1.5% " =
Hidrocarburos saturados méx. 100 ppm.
Oxigeno mix. 100 ppm.
Dimero de isopreno méx. 100 ppm.

Isopropilacetileno y

acetilénicos » 50
Compuestos orgdnicos con

0, s, N » 100 "

Ciclopentadieno = ==——m—————-

Piperileno @ = @ memmem—————-

(Fuente: 12)
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2.2.2 PROCESO GOODYEAR-SCIENTIFIC DESIGN

Este proceso fué disefiado por dos compafiias y es uno
de los mds importantes desde el punto de vista comercial de-
bido a que un alto porcentaje del isopreno producido en nortea-
mérica 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:

1l.- Dimerizacibn

ZCH2 = CH - CH3 - CH2 =>$ - CHZCHZCH3
CH3
propileno 2-metil-1-penteno
2.- Isomerizacibn
T3
= - [—— Y - =
CH2 ? CH2CH2CH3 CH3 C CH CH2CH3
CH3
2-metil-1lpenteno 2-metil-2-penteno
3.- Pirblisis
3 T3
— = —_— = -— =
CH3 Cc CH CHZCH3 CH2 (& CH CH2 + CH4
2-metil-2penteno Isopreno metano

Descripcibn del proceso.- El propileno se mezcla con
tripropil aluminio, se comprime, se calienta y asi se alimenta
al reactor en donde se dimeriza. La reaccibn es exotérmica
y se obtiene una conversibén 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-1-penteno junto con propileno y los hi-



-23-

drocarburos ligeros que se pasan a una torre de destilacidn.
Una vez purificado el 2-metil-l-penteno se envia a un reactor
de lecho fijo de catalizador &cido en donde se realiza la iso-
merizacifén. La mezcla del reactor se bombea a un horno calen-
tado con vapor en donde se efectia la reaccidn de pirflisis.
La corriente que sale de dicho hornmo se envia a una columna
desmetanizadora en donde se separan los hidrocarburos lige-
ros y los pesados se envian a una columna separadora en la
cudl se obtiene el isopreno crudo que se purifica por medio de

una columna de refinacién.

2.2.3 Proceso I.F.P. (Instituto Francé&s del Petr&leo)

Este proceso junto con los procesos SNAM y Goodyear-SD
es uno de los mds importante en el mundo conrespecto al grado
de aplicacibn industrial.

Fué creado por el Instituto Francé&s del Petrbleo y cons-
ta de dos etapas. En la primera etapa se lleva a cabo la re-
accibn de Prins en donde el isobutileno gue es uno de los
componentes de los cortes de hidrocarburos del tipo C4 se ha-
ce reaccionar con formaldehicdo bajo condiciones especificas ob-
teniendo asf el 4,4 dimetil dioxano (DMD) ccmo producto prin-
cipal. En la secunda etapa el DMD se descompone té&rmicamente
formindose isopreno, agua Yy formaldehfdo junto con algunos
subproductos de dos tipos que son polioles denominados resi-
duos I y residuos II. Esto sucede de acuerdo a las siguientes

reacciones (19):
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3 3 ~ Chy
a) i, - ¢ = CH, + 26cHO Sodemsacitn X / N,
CH3 ™\ /
CH O - CH
3 2
Isobutileno formaldehido 4,4 dimetil-dioxano
b) CH3 / CHZ\
\ o _descomposicibn _ _
CH = C - CH = CH
// \\ /// térmica | 2
- CH CH3
3 2
Isopreno
HCOH + H,O

g 2
formaldehido agua

Materias Primas

Formaldehfdo.- Esta materia prima generalmente se obtie-
ne por medio de una oxidacibn controlada de metanol (CH3OH) ob-
teniéndose una mezcla aproximadamente eguimolecular de agua y

formaldehido.
2CH,OH + 02 ——————————% 2HCHO + 2H20

Isobutilenc.- El isobutileno gque se usa, no se encuentra
fdcilmente, por lo gque pueden emplearse cortes de hidrocarbu-
ros C4 que la contengan debido a que:

-los hidrocarburos saturados no reaccionan con el for-

maldehido

~los hidrocarburos no saturados (buteno 2 propeno, buta-

dieno) diferentes del isobutileno reaccionan con el for-
maldehfdo mucho més lento. Esto significa que si se con-

trola con cuidado el tiempo de reacci®n solo podr§ re-
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accionar el isobutileno.
Generalmente los cortes de hidrocarburos C4 usados pa-
ra este proceso se obtienen de corrientes de "cracking" que
tienen un contenicdo aproximado de 15 al 18% (15, 23, 24).

Composicidén de cortes de C4 utilizados como materias

primas.

propano 0.5% 1.1%
prorvileno 1.0 s P
iscobutano 26.0 29.0
n-butano 14.3 14.0
isobutileno 18.7 15.3
buteno-1 13.0 13.4
trans-buteno 2 15.4 14.2
cis-butenc 2 10.6 19,2
1-3 butadieno 00.2 0.1
centano :

prentenos 0:s 3 1.0
(Fuente: 23)

Rendimientos y Cecnsumos

Materias primas/ton de isoprenc
isobutileno 1.09 t/t isopreno
metanol (con unidad de formaldehido) 0.99 " "
Subproductos /ton de isopreno
Residuos I 0.33 t/t isopreno

Resf{duos II 0:13 " "

metilbutil-2-aldehido 0.05 " "
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Servicios /tcon ce isopreno

Vapor (presibn media y baja) 10.0 t
electricidad 320.0 Kwh
agua frfia (20°C) 140.0 m3
agua de proceso 0.9 m3
combustible 7x10%  Kcal

Catalizadores/ton de isopreno

dcido fosfbrico 10 Kg
soporte de catalizador 27 Kg
catalizador para formaldehido 0.1 Kg

Descripcibn del Proceso

Los cortes de C4 que contienen isobutilenoc y el for-
maldehfdo producido por la oxidacibn del metanol junto cor el
catalizador fcido se alimentan a una torre e absorcibn a una
presifn de 3 atmbésferas y a una temperatura menor de 100°C.
Posteriormente la fase orgénica neutralizada se evapora en un
equipo "flash" con el objeto de recuperar 1los productos C4
gue no reaccionaron. El DMD formado se separa por medio de va-
cio de los subproductos pesados o residuos I (25% del isopre-
no producido) y posteriormente se descompone catalfcticamen-
te en el reactor de la segunda etapa a una presidn atmosférica
Y a una temperatura de 400°C. La corriente cue sale del reac-
tor se separa en dos fases despu€s de un enfriamiento. La fase
orgdnica se fracciona por destilacibn obteniéndose asi, iso-
preno, isobuteno, DMD que no reacciond y subproductos o re-

sfduos II. La fase acuosa se recircula a la corriente de for-
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maldehido proveniente de la oxidacibn del metanol (Fig. 2.5)
(15, 23; 25).

Por medio de &ste proceso se obtiene isopreno que
cumple con todas las caracteristicas para llevar a cabo una
polimerizacibén estereoespecifica.

Pureza del isopreno obtenido por &ste proceso.

Isopreno 99.4%
olefinas 0.6%
ciclopentadieno 50 ppm.
hidrocarburos acetileno 50 "
2-butino 50 "
1,3 butadieno 50 "

2.2.4 Proceso Marathon

Este proceso desarrollado por la compafifa Marathon Oil
Co. al igual que en el procesc del I.F.P. se usan como ma-
terias primas isobutileno y formaldehfido y solo varia en gque
al fromaldehfdo se le adiciona &cido clorhidrico y metanol pa
ra obtener clorometil metil éter cue posteriormente se ha-
ce reaccionar con el isobutileno.

Peacciones:

a) HCHO + CH,OH + HCl ————  » C1CH,0CH., + HZO

3 2 3
formalde- meta- SLOEGEG &ter cloro-
hido sl aa hidrs- metilico agua
geno
; CH
b) ClCHzCCH3 - CH3—$=CH2 é 3
c, ————* CH3~C~UH,~CH,~OCH,
éter clo- cl
rometilico ischutileno 3 cloro, 3 metil, butil

metil éter
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$H3 9H3
c) CH3—('3—CH2—CH2—OCH3—. CH,=C-CH=CH, + CH,OH + HC1
Ccl .
3 cloro, 3 metil, bu- isoprenc metancl cloruro
til metil éter de hidrd-

geno

Materias primas y servicios requeridos por Kilo-
gramo de isopreno.

Materias Primas:

Isobutileno 0.950 Kg.

metanol 07200 "
Servicios:

Vapor 4.6 Kg.

Agua de enfriamiento 399 1.
Electricidad 0.705 Kwh.

Agua de proceso 2.0 L

Descripcidn del Proceso

En la primera parte del proceso se obtiene el E&ter
clorometilico haciendo reaccionar en condiciones ambientales
el formaldehido con el metanol y el cloruro de hidr&geno.
El éter clorometilico reacciona con isobutileno en exceso
a temperatura ambiente en presencia de un catalizador homo-
géneo, por lo general TiCl4 para formar el 3 cloro, 3 metil
butil metil &ter. Para &ste caso la conversibn del &ter clo-
rometilico es del 100%, pudiéndose recuperar el catalizador.

El exceso de isobutileno se separa del 3 cloro, 3 me-

til butil metil &ter para una recirculacidn posterior, y el
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producto (CMBME) por medio de una descomposicién térmica
(250°F) o pirb6lisis porduce isopreno, metanol y cloruro de
hidrbgeno. Esta mezcla se purifica por destilacibén y seca-
do recircul&ndose el metanol y el cloruro de hidr6geno para
hacerlos reaccionar nuevamente con el formaldehido, El iso-
preno obtenido por &ste proceso tiene un alto grado de po-
limerizacibén debido a que no contiene porductos secundarios
y el rendimiento del isopreno es de 80% (Fig. 2.6) (15, 25,

26, 37).

2.2.5 PROCESO BAYER

En 1959 la compafiia Bayer de Alemania mont6 una planta
piloto para producir isopreno. Este proceso consiste en las
siguientes etapas:
a) Una unidad para producir formaldehfdo partiendo de meta-

metanol

2CHOH + 0,  ————» 2HCHO + 2H,0

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

format*dehido.
i,-C=CH S — CH
CI3 q CP2 + 2HCHO CH3 ,CHZ CPZ
CHy N 7 \\O
isobutileno formalde- /,—‘\ F
hido CHy = Ly

4,4 dimetil 1,3 dioxano
c) Desomposicidbn térmica (cracking) del 4,4 dimetil 1,3
dioxano.
El 4,4 dimetil 1,3 dioxano se sintetiza en las misma

forma que en el proceso del Instituo Francés del Petrélec
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haciendo reaccionar formaldehido con iscbutileno gue contienen
los cortes con hidrocarburos del tipo Cy después de separar

el butadieno. La descomposicibn térmica del 4,4 dimetil 1,3
dioxano se realiza sobre un catalizador fluidizado.

Condiciones de reaccién, rendimiento y consumos

para el proceso sintético Bayer.

Temperatura de descomposicién catalitica 200 - 300 °C

temperatura de regeneracién 600 - 700 °C
Rendimientos:

conversidén del 4,4 dimetil 1,3 dioxano 93 - 96%

selectividad del isopreno 80 - 90%

conversidén del ter-butano en isobutileno 95%
Consumos :

metanol 1.0 /T

isobutileno 1.2 T/T

agua de enfriamiento (24°C) 350 m3/T

electricidad 720 Kwh/T
Subproductos:

residuos pesados 0.25 T/T

agua de deshecho 3.2 T/T

(Fuente:15)

2.2.6 PROCESO SUMITOMO

La compafnfa Sumitomo Chemical de Japdn desarroll®
éste proceso con el cual se sintetiza isopreno en un solo
paso.

Como materias primas pueden usarse tanto isobutileno
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como butancl terciario con formaldehido. Puede usarse una
fraccién de hidrocarburos C4 como fuente de isobutileno des-
pués de haber separado el butadieno.

Cuando se usa un corte de hidrocarburos C4 primero se
debe hidratar a ter-butanol con &cido sulffirico. En el siste-
ma de reaccibn el ter-butanol est&@ en equilibrio con el iso-
butileno y el agua.

Descripcibn del proceso

El isobutileno, el corte C4 hidratado o ter-butanol se
alimenta con el formaldehfdo a la columna de sintesis, asfi co-
mo el corte Cy de recirculacifn junto con la mezcla de cata-
lizador agua.

La reacci®én se realiza en fase lfquida, a alta presién
en un rango de temperatura de 300 a 320°F. Esta temperatura
es ligeramente alta con respecto a la temperatura critica del
iscbutileno, pero substancialmente m8s baja que la temperatu-
ra critica de la mezcla butanol-agua. El tiempo de residencia
del reactor es de 30 a 50 minutos.

El iscbutileno catalfticamente se condensa con dos mo -
léculas de formaldehido para producir intermediarios gque se des-
componen en isoprenoc, agua e isobutileno. Los intermediarios
gue se preducen-son -4;4 dimetil-l,3 dioxano; 3 metil 1,3 buta-
nodiol; 3 metil 3 buteno 1 ol y 3 metil 2 buteno 1 ol.

La formacidn y la desomposicibén de los intermediarios
se llevan a cabo en un solo reactor, formindose pequenas can-
tidades pewahas de 4, metil-5,6 dihidro-2H pirano, isooctano,

ter-butil metiléter vy compuestos de alto punto de ebullicidn.
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El liquido que proviene del fondo del reactor se separa
en dos fases que son agua y aceite, la Gltima 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
destilacifn se mandan a un desorbedor de butil, metil&ter. En
la parte superior del desorbedor se recupera el ter-butil metil
&ter 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 balance) se
envia a un evaporador en donde se recupera el catalizador-;
y el agua evaporada que contiene pequefias contidades de ter-
butanol es enviada a la parte superior del agotador para que
fluya a contracorriente recuper8ndose asf 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 2,49 1b
Formaldehfdo 50% 1.43 1b
Catalizador 0.01 1b

Servicios por Ton. met. de isopreno

Vapor (294 psi) -4,092 1b
Vapor (140 psi) 25, 740 1b
Agua de enfriamiento(68°F) 25,740 gal

Agua de enfriamiento (86°F) 55,995 gal
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Agua de proceso 187 gal.

Energfa eléctrica 156 Kwh.

2.3 PROCESOS DE DESHIDROGENACION DE PENTAHIDROCARBUROS

Por medio de la deshidrogenacifn de los pentahidrocar-
buros (C5), principalmente el isopentano y los isoamilenos
se obtienen mezclas con un alto contenido de isopreno. A di-
cha deshidrogenci8n precede una -.extraccién que puede ser
una destilacifn extractiva en la gue se puede usar aceto-
nitrilo ( ver parte de procesos de extraccifn). Los més

importantes son los siguientes:

2.3.1 Proceso de Deshidrocenacibn "Dow" (a partir de
isoamilenos)

2.3.2 Proceso de Deshidrocenacién "Houdry" ( a par-
tir de isopentano)

2.3.3 Proceso de Deshidrogenacidn "Shell" ( a partir

de amilenos terciarios)

En los procesos de deshidrogenacibdn en donde se usan
isoamilenos como materia prima, estos generalmente se extraen
de gasolinas ligeras de los procesos de desintegracifn catali-
tica fluidizada (FCC-fluid catalytid cracked) con &cido sulfG-

rico por el proceso ARCO/Stratford. Las gasolinas ligeras del FCC
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tienen un contenido de alrededor del 10% de isoamilenos que por
medio de una prefaccionacidn para eliminar los hexahidrocarbu--
rospuede incrementarse al 30%. En éste proceso se usa dcido
sulftrico en el que los isoamilenos son absorbidos selectiva-
mente en extractores de contacto ( Stratford-Type contactors).
Despu”es de la etapa de contacto la fase &cida y el hidrocarbu-
ro se separan, la fraccibén de hidrocarburos se recircula a la
refinerfa. Posteriormente la fase dcida se pone en contacto

con un hidrocarburo paraffinico adecuado tal que el isoamileno
se distribuya selectivamente en la fase parafinica. Las fases
se separan, entonces el dcido se recircula a la seccidn de exr
traccién y la fase parafinica se fracciona pero con el objeto
de separar los compuestos que no se desean. La recuperacibn de
los isocamilenos es de aproximadamente 85% y del 15% remanente
el 6% se convierte en dimero y el 9% no se puede aextraer.

De una produccibébn de 250,000 toneladas por ano de gaso-
linas de desintegracidén catalftica fluidizada con un contenido
del 14% en ‘soamilenos se pueden obtener 19,000 toneladas por
ano de isopreno por la extraccibn via &ci€a, deshidrogenacibn
con el proceso Dow que se explicard posteriormentey por desti-
lacibn extractiva. El consumc de &cido se muestra en funcidn
de la capacidad de la planta para el proceso de extraccibn
ARCO y la deshidrogenacifén en la gr&fica siguiente (ver dia-

grama de flujo) (Fig. 2.9) (30).
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Servicios por tonelada de isopreno

Vapor (160 psi) 4,800 Kg
Vapor (600 psi) 235 "

Agua de enfriamiento 210 n3
Electricidad 250 Kwh

2.3.1 Proceso de Deshidrogenacién Dow

Esta deshidrogenacifén es un proceso catalitico en fase
vapor y usa como materia prima isocamilenos extrafdos por via
dcida. Este proceso se lleva a cabo a una temperatura de 550
°C y presibn atmosférica. El hidrocarburo alimentado se diluye
con 15 partes de agua con el objeto de reducir la presibn
parcial. La corriente que sale del reactor se pasa a una tocrre
agotadora y se comprime antes de separar los productos ligeros
en el sistezma de absorcibn. E1l hidrocarburo es lavado para se-
parar los carbonilos que se forman en el reactor y después ce
envia a las secciones de separacibn y recuperacidn. La conver-
sibn por etapa as de aproximadamente el 40% . la selectividad
de isopreno es de 87.5 %.

La selectividad de la extraccién con &cido sulffirico
(85%) mds la deshidrogenacibn por éste método (87.5%) combi-
nado con la extraccidn con acetonitrilo y una purificacién fi-

nal (99%) de un rendimiento total del 85.4% (i'ia. 2.10).
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Servicios por tonelada de isopreno

Vapor (160 psi) 3,440 1b
Vapor (600 psi) 26,400 1b
Agua de enfriamiento 162,000 gal.
Electricidad 8.3 Kwh

2.3.2 Proceso de Deshidrogenacién a Partir de Isopentano
(Houdry)

Este proceso usa como materia prima el isopentano el
cudl se somete a una deshidrogenacién catalitica obteniéndose
asf una corriente con un alto contenidd de isopreno. El isopen-
tano puede obtenerse, por ejemplo, por medio de una isomeriza-

cién del pentano.

Para este caso se llevan a cabo las siguientes reaccio-

nes (31).
T . Deshidrogenacidn _ _ .
CH3 ?H CH2 CH3 4;,CH2—C CH—CH2 + 2H2
CH,
CH3
Isopentano isopreno
i
T Deshidrogenacién s
CH3 (E——CH CH3 + H2 %CHZ—(‘I CH—CH2 + HZ
CH3 CH3
2 metil-2 buteno isopreno

Descirpcibn del Proceso:
La corriente alimentada est& compuesta de isopentano
fresco y/o una mezcla de isopentano-iscopentenc mas una re-

circulacibn que también contiene estos compuestos y que pro-
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viene de la unidad de recuperacibn de isopreno. El isopentano
se convierte a isopreno en un solo paso usando como cataliza-
dor cromo al@imina. La reaccifn se realiza en reactores especia-
les a una temperatura de 350°C y 2 lb/in2 de presién producién
dose olefinas con el mismo nfimero de dtomos de carbono debido
a que la separacibn del hidrb6geno se hace con un minimo de re-
acciones laterales.

Los reactores usados .son de lecho fijo que operan en
ciclo, lo que permite un flujo contfnuo de las corrientes prin-
cipales del proceso.

Todas las corrientes de proceso entran en la parte su-
perior de los reactores que después de pasar por el lecho fijo
salen por medio de espreas en el fondo del reactor.

Antes de pasar a los reactores la alimentacifbn es va-
porizada suministr&ndole calor con una corriente de aceite
apagado . Con éste se alcanza la temperatura de reaccibn de la
mezcla bombe&ndose posteriormente a los reactores.

El producto de reaccién que sale de los reactores se
agota con una corriente de aceite por contacto directo en una
columna agotadora, al salir de ésta se pasa a un COmpresor y
se envia a la seccibdn de recuperacibn gue consta principalmen-
te de una columna de absorcién, una de desorcibn y una butani-
zadora en la gue se recuperan los pentanos. Al final de ésta
seccibn se obtiene como porducto final, isopreno de alta pu-
reza (99%), asiI como piperileno gue 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 proceso
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Houdry.
Tabla de Consumo para el Proceso
Alimentacibn 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 (16°C) 5,370 10,000 14,600
gal/min

Electricidad XKw 4,840 9,020 13,200

Combustible (millones Btu/h) 44 83 121

Fuente: (30)

2.3.3 Proceso de Deshidrogenacién Shell para la Ob-

tencién de isopreno.

Por éste proceso se obtiene isopreno a partir de gasoli-
nas Cg de los procesos de desintegracifn catalftica por un mé-
todo parecido al del proceso Dow solo que aqui se tiene inte-
grado a absorcibn &cida de los amilenos terciarios. El isopreno
crudo se purifica por el proceso de destilacibn extractiva
usando acetonitrilo.

Descripcién del Proceso

La alimentacifbn‘'de pentahidrocarburos se extrae con aci-
do generalmente con una absorcibn en varias etapas. La frac-
cibn de hidrocarburos que sale de la seccibn de absorcidn se
lava con una solucibn céustica y agua con el objeto de separar
el &cido residual. Los amilenos terciarios se extraen con un
solvente en una operacidn enversa. El disolvente despu&s de la-
varse con agua y una solucibn cdustica se pasa a una columna a-
gotadora en donde se recuperan los amilenos terciarios concen-

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

En la segunda etapa de este proceso se lleva a cabo la
deshidrogenacifn 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-
ficacibn, se mezclan con vapor y se alimentan a un reactor ca-
talftico en donde se lleva a cabo la deshidrogenacibn y se ob
tiene isopreno con una formacibén simultdnea de hidrbgeno, bi6xi-
do de carbono y pequefias cantidades de hidrocarburos del tipo
C2 Yy 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 C4 Y Cg que contie-
nen las corrientes que sdlen del reactor se recuperan en una
seccifn de absorcifn y agotamiento, El gas seco que se obtie-
ne del absorbedor generalmente es usado como combustible. E1
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 C4 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 generalmente se purifica en una uni-
dad de purificacibn de acetonitrilo (Fig. 2.12)

Cabe mencionar que este proceso es solo comercialmente
aplicable para la produccién 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. 2.3 .- PROCESO
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FIG. 2:5

PROCESO DEL INSTITUTO FRANCES DEL PETROLEO
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FIG. 2.6 .-
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FIG. 2.9 .- PROCESO DOW
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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 aplicaciones del cis-poliisopreno como sustituto -
del hule natural con caracteristicas de calidad superiores.

Durante el afio de 1958 la produccibn de isopreno reporta
da fué de 8 millones de libras y en 1964 fué de 81 millones de
libras lo que significa que en ese perifiodo se incrementf a ra--
z6n de 47% anualmente.

En la figura 3.1 se puede observar que en los Estados --
Unidos de Norteamérica durante el afno de 1965 la produccibén de
isopreno fué de 130 millones de libras y para el ano de 1970 la
produccibn fué de 450 millones de libras la cual significa un -
incremento de aproximadamente 28% anual.

En el periodo comprendido entre 1960 a 1970 la demanda -
del isopreno se incrementd en un 50% anualmente, en dicho perig
do, el producto se encontraba en la etapa denominada de creci--
miento rapido en una curva de ciclo de vida de un producto como
se observa en la figura 3.2

Lo anterior se puede explicar ya que antes del ano 1965
el 80% del cis-poliisopreno consumido en los Estados Unidos se-
usaba para fabricar gran variedad de articulos pero unicamente
el 20% se usaba para fabricar llantas, a partir del ano 1970 el
porcentaje se incremento en un 40% y puede decirse que el consu
mo de las llantas ha tenido un aumento considerable.

La demanda mundial del hule se ha incrementado anualmen-
te en un 6% y la produccibén del hule natural s6lo se ha incremen

tado en un 2%, por lo que el porcentaje faltante se debe cubrir
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con hule sintético y esta es otra de las razones por las cuales
la produccibn de isopreno ha tenido que incrementarse.

Puede decirse que la etapa de crecimiento rédpido mostrada
en la figura 3.2 en la cual se representa un modelo del ciclo --
de un producto tiene las siguientes caracteristicas:

a) Disminucibén en el costo de produccibn por unidad de pro

ducto.

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

gran demanda.

c) Aumento en la capacidad de las plantas y por consecuen-

cia, una disminucibn en el costo de inversifn.

Las caracteristicas anteriores provocan que en el irea de
investigacibn se busquen nuevos procesos y se traten de mejorar
los ya existentes tomando como base la experiencia que ha aporta
do cada uno de ellos.

A continuacibn se describen cada uno de los puntos anterio
res por medio de graficas y datos tabulados obtenidos de la lite
ratura.

En la figura 3.3 se muestra como ha disminuido el precio -
de venta del isopreno en los Estados Unidos, durante el ano de =
1958 el precio promedio fué de 25 centavos de dolar por libra --
($ 6.90 pesos por kilogramo) y para 1970 el precio promedio fué
de 10 centavos de dolar por libra.

En la figura 3.4 se muestra el precio de venta del isopre-
no en funcidn de la capacidad de la planta con una recuperacibn
del 20% de la inversibn inicial y sin incluir los impuestos. Por

ejemplo para una planta de una capacidad de 44 millones de li---
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bras por afo el precio de venta requerido con las condiciones
mencionadas anteriormente fluctfa entre 11 y 14 centavos por
libra; y para una planta de 130 millones de libras por ano, 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 companfa, su localizacibn, el
pais, capacidad, el proceso utilizado y el afio en que empeza-
ron a producir. En las tablas subsecuentes se clasificaron
los datos de acuerdo al tipo de proceso utilizado para cada
una de las compafifas con el objeto de trazar las grédficas de
capacidad contra tiempo con las cuales obtenemos la historia
de la variacibén de la capacidad en las plantas durante el pe=
riodo de 1958 a 1973.

En la fig. 3.5 se observan las curvas correspondientes
a cada uno de los procesos (sintéticos, extraccién, y deshidro-
genacibén) en donde se ve claramente que la gapacidad ha ido
incrementé&ndose y &sto se debe escencialmente a que la deman-
dadel producto es mayor en los filtimos afios y las plantas se
hacen mids rentables a mayores capacidades; éste fenfmeno 16-
gicamente va acompanado del desarrollo de nuevas tecnologfas.

Se puede apreciar que el incremento de la capacidad en
cada tipo de proceso es diferente; por ejemplo, los procesos de
extraccidén empezaron a producir industrialmente a partir de
1970 con una capacidad media de 110 ton/dfia, pero ha aumentado a
razén del 21.2% anual hasta el ano de 1970 alcanzando una ca-

pacidad media de 180 toneladas para 1973; en cambio en los otros
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dos tipos de procesos el incremento en el mismo periodo ha sido
de 14.7 y 3.92 para los sintéticos y de deshidrogenacifn respec
tivamente; esto probablemente se deba a que estas dos filtimas -
alcanzaron ya su madurez técnica asi 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 operacibn -
en funcibn de la capacidad por la cual se justifica el aumento
de capacidad en las plantas.

En la figura 3.7 se representa la curva del costo de la -
planta en funcibn de la capacidad de la que se deduce que el --
costo aumenta en funcibén de la capacidad pero a medida que esta
va siendo mayor el incremento en porciento es menor;por ejemplo
la diferencia en costo al paso de una planta de 100 mil tonela-
das por ano a una de 200 mil el incremento es de 49% y el paso
de una de 200 mil a una de 300 mil el aumento es finicamente --
del 23% hasta llegar a una capacidad en que la diferencia en --
costo sea minima y esta obviamente siendo para capacidades muy

altas.



TABLA 3.1

VARIACION DE LAS CAPACIDADES EN LAS PLANTAS PARA LA PRODUCCION DE ISOPRENO

Capacidad Proceso Observaciones Costo
Compaiifa Localizacién toneladas /dia utilizado Arranque millones de doldres
Shell Co. Torance, Calif. 50 Deshidrogenacién 1958 2 seesEmem-
E.U.A.
Shell Co. Marieta, Ohio. 100 Deshidrogenacién 1989 = === eeeeseee-
E.LU.A.
E.U.A. 164 Deshidrogenacién 1960 == =002 me—msse-s
Idemitsu Kosan Japon 110 Isobutileno Formaldehido 1961 === eememee--
Shell E.U.A. 164 ------------ 1962 T memmeee-
Goodyear -SD Beaumont, Tex. 90 Propileno 1964 = =000 emmeeeee
E . U.As.
Goodyear -SD Beaumont, Tex 123 Propileno 1968 =000 memeeeee-
E.U.A,
The Power As Volgogrado e Isobutileno Formaldehido 1966 =0 ~=--- ~-—-
Corp. Ltd. Unién Soviética
Emay Baton Rouge, La. 12.3 Subproducto de cracking 1967 planta piloto ~--------
E.U.A.,
Goodyear Beaumont, Tex. 136.0 Propileno 1967 — e
E.U.A.
Shell Marietta, Ohio 123.0 Deshidrogenacién 1967 === mesmmeea
E.U.A. de_isoamilenos
Gudrich Gulf§ Por Neches, Tex. 136.0 Deshidrogenacién 1968 SN
E-U:A. de isoamilenos.
--------- Rusia 2x136.0 Isobutileno 1968
Formaldehido
Inst. Frances Lacq 1.0 1968 E A
del Petréleo Francia Planta piloto




Capacidad Proceso Observaciones Costo
Compaiifa Localizacién Toneladas /dia utilizado Arranque millones de doldres
Japanes Geon Misushima 123.0 Extracciéon Com D.M.F. 1970 $ 6.4
Co. Japon (Dimetil Formamida)
Takeda Chemical Japdn 164 [sobutileno Formaldehido 1971 $11.7
Industries
SNAM Ravenna 82 Acetona-Acetileno 1971 —e=---
Progetti Italia
------- Rusia 164 Extraccidn de hidrocarburos 1971 ————-
Cg_usando acetonitrilo .
Kuraray_Co Japon 82 Formaldehido isobutileno 1972 -———-
Tonen Petro Kawasaki 55.0 Extraccién 1972 = memee-
chemical Co. Japon
Erdoelchemie Koln/Worringen 219.0 Extraccién de hidrocar- 1972 eeeee-
Alemania buros Csg
Shell Co. Pernis 273.0 Deshidrogenacién 1972 = ee—ee-
Noruega de isoamilenos
Japan Synthetic Japon 82.0 Extraccién de corrientes
Rubber de hidrocarburos Cc con DMF 1972 = ===----
Enjay E.U.A. 164 Extraccién de hidrocarburos 1972 = =------
Cg de cracking-catdlitico
fluidizado
Ameripol Port Neches 150.0 Deshidrogenaci6n de 1972 =000 meeees
Goodrich U.S.A isoamilenos
SNAM ltalia 82.0 Acetona acetileno 1972 ——————
Sumitomo Osaka 82.0 Sumitomo 1972 $ 7.0
Chemical Co. Japdn |
Instituto Venezo- El Tablazo 260.0 [.F.P. [Isobutileno 1973  meeeee
lano del Petréleo Venezuela Formaldehido
Nippon Polyiso Kashima 82.0 [.F.P. Isobutileno 1973 $ 10.7
prene Co. Japon Formaldehido
Vulcan Cincinnati, Inc.~---==-- = ==--- Marathon Qil Process 1973 2= ===z mem=e-
Fedolchemie Alemania 219.0 BASF 1978 = =e=-e-
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TABLA 3.2 CAPACIDAD VS. TIEMPO Y TIPO DE PROCESO PARA LA PRODUCCION DE ISOPRENO.

Afio Toneladas/afno Toneladas/dfa Tipo de Pais
Proceso

1958 18 000 50.0 D E.U.A.
1959 18 000 50.0 D E.U.A.
1959 36 000 100.0 D E.U.A.
1960 60,000 164.0 D E.U.A.
1961 40 000 109.5 S Japén
1961 20 000 55.0 ] E.U.A.
1962 © 20 000 55,0 .8 E.U.A.
1964 33 000 90.0 S E.U.A.
1964 30 000 82.0 S Italia
1965 45 000 123.0 S E.U.A.
1965 60 000 164.0 s Italia
1966 50 000 136.0 S Rusia
1967 45 500 124.0 S E.U.A.
1967 50 000 136.0 s E.U.A.
1967 18 200 . 50.0 D E.U.A.
1968 47 000 130.0 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 Japén
1970 30 000 82.0 S Japdn
1970 20 000 50.0 E Japén
1970 30 000 82,0 S Italia
1970 50 000 136.0 E Alemania
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TABLA 3.3 CAPACIDAD DE PLANTAS VS. TIEMPO DE LOS PROCESOS

SINTETICOS.

Afo TON/ANO 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
1972 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.

Ano TON/ARNO TON/DIA
1970 38 000 104
1971 52 000 143
1972 53 500 147

1973 66 500 182
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TABLA 3.5 CAPACIDAD PROMEDIO DE PLANTAS VS. TIEMPO DE

LOS PROCESOS DE DESHIDROGENACION.

Afio TON/ARO TON/DIA
1958 27 500 ) 75
1959 27 500 75
1960 48 500 132
1961 48 500 132
1962 48 500 133
1963 48 500 132
1964 48 500 132
1965 48 500 132
1966 48 500 132
1967 48 500 132
1968 54 000 147
1969 54 000 147
1970 54 000 147
1971 54 000 147
1972 62 500 171

1973 77 500 212
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CAPACIDAD EN TON/DIA
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IV.- FACTORES LIMITANTES
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Un factor limitante es aquella variable que hace que un

proceso sea menos eficiente en su operacibn asi como lo que --

provoca un aumento en la inversifn inicial. Debido a esto es

necesario hacer un andlisis de dichas variables en cada uno de

los procesos con lo que se podrd determinar que factores pue-

den eliminarse ya sea parcial o totalmente credndose de esta -

manera un cambio en el proceso hasta llegar a optimizarlo tan-

to técnico como econBmicamente. A estos cambios se les denomi

narén invocaciones tecnolbgicas.

A continuacibn se describen los factores limitantes pa-

ra cada uno de los procesos descritos en el capitulo II.

4.1
4.1.1

PROCESOS DE EXTRACCION

Proceso Japones (extraccidén de isopreno con dimetil for

mamida) .

Los factores limitantes son los siguientes:

a)

b)

c)

d)

e)

Uno de los grandes problemas que se presentan al di-
senar una planta y que podria traer problemas en la
operacibn es el preveer la formacibn de polimeros de
dienos.

La concentracién del ciclo-pentadieno en el isopreno
debe ser menor de 1 ppm ya que -la mayor parte del --
isopreno se destina a la produccibén del poliisopreno
y el catalizador para la produccién de dicho polime-
ro podria deactivarse.

La temperatura en las columnas de destilacibn extrac
tiva debe de mantenerse en un rango de 45 a 60°C a -
una presibn promedio durante todo el proceso de 7 --
1b/in2 manométricas (0.49 Kg./Cm2) .

El consumo de vapor es relativamente alto en compara
cibn a otros procesos.

La corrosibn del equipo debido a la dimetil formami-
da si no se controlan correctamente las condiciones

de operacibn.
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4.1.2 Proceso de extraccibn de isopreno con acetonitrilo.

a) La corriente de desintegracibn 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 aproxima
damente el 14% por lo cual es necesaria una capaci--
dad de 750,000 ton/ano de etileno para obtener ----
20,000 ton/ano de isopreno, debido a esto la planta
de etileno de donde se obtenga la materia prima debe
réd encontrarse relativamente cerca para no elevar el
costo de produccibn.

b) De acuerdo a las evaluaciones hechas por las compa--
nias operando actualmente con este tipo de procesos
para que una planta se justifique econfmicamente la
capacidad minima instalada debe ser de aproximadamen
te 30,000 ton/ano de isopreno.

c) Otro de los factores de importancia es la necesidad
de separar, de la alimentacibn, el ciclopentadieno -
asi como las fracciones de Cg con el objeto de elimi
nar las incrustaciones en los equipos de calentamien
to.

d) La destilacibn de los pentahidrocarburos presenta --
cierto grado de dificultad debido que los 12 compues
tos de este tipo, incluyendo al isopreno, presentes
en una corriente tienen puntos de ebullicibn muy cer
canos (entre 27.9 y 49.3°C) y ademds el isopreno con
punto de ebullicibn de 34.1°C forma azebtropos con -

cuatro de los compuestos.

4.2 PROCESOS SINTETICOS

4.2.1 Proceso SNAM
a) Puede decirse que el principal factor limitante para

este proceso la constituye el aspecto de las mate---

rias primas ya que aparte que se requieren de gran -
pureza debido a que el disefio de la planta es especi

fico para las condiciones de alimentacibén su disponi



c)
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bilidad es baja y sus precios relativamente elevados.
Para el caso de la acetona su demanda ha sido incre-
mentandose en los filtimos anos de tal manera que es
mayor que su produccibn lo cual se ve directamente -
reflejado en su precio de venta. El acetileno tam--
bién tiene un precio de venta elevado va que en algu
nos casos s6lo se justifica su produccibn si se pro-
ducen algunos de sus derivados, cabe mencionar que -
para este caso se presenta un atenuante ya que su --
consumo esti muy cerca del tebrico el cual es de =--
38.5 Kg. por 100 Kg. de isoprenc producido.

En el aspecto técnico las limitantes de este proceso
son muy bajas sin embargo es necesario conocer las -
condiciones a los que se llevan a cabo una de las --
tres reacciones, por lo cual se describen a continua
cibn:

Etinilacibn.- En esta reaccidn que se realiza en la
primera etapa se hacen reaccionar acetona y acetile-
no para obtener metil butinol a una temperatura que
varfa entre 10 y 40°C a una presibn de 20 Kg/Cm2 re-
comenddndose usar amoniaco liquido como disolvente -
ya que el agua aunque es un disolvente altamente po-
lar favorece las reacciones ibnicas.

El mecanismo de reaccibn es muy complicado y diferen
te al que se observa para el caso de disolventes or-
génicos ya que puede efectuarse en un medio que no -
sea estrictamente anhidro. 5

El metil butinol obtenido en la reaccidn se purifica --

por destilacibén y se extrde como azebtropo junto con agua. (12)

Hidrogenacibn selectiva. La mezcla azeotrbpica de me--—

til butinol y agua se hace reaccionar con hidr6geno a una pre-
sibn que puede variar de 5 a 10 Kg/sz con un rango de tempera
tura de 30 a 80°C 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 concentracifén de metil butinol obtenido de la primera
etapa determina la vida del catalizador de hidrogenacién.
Deshidratacién.- El1l metil butinol se pasa en forma de
vapor, formando un aze6tropo con el agua, sobre alGmina de al-

ta pureza a una temperatura entre 260°C 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 combustifén de los productos carbonosos que se depo-

sitan en la superficie.

4.2.2 Proceso Goodyear-Scientific Design

a)

b)

c)

c)

El propileno debe ser de una alta pureza debido a

que el tripropil aluminio presenta una gran activi-
dad hacia los compuestos polares y el oxigeno, si no
se toma esta precaucibén se tendrd un excesivo consu-
mo de catalizador en la etapa de dimerizacifn.

El catalizador debe ser completamente selectivo para
llevar a cabo la dimerizacidn ya que para obtener el
isopreno por pir6lisis se requiere 2-metil 2-pentano
Ginicamente ya que por ejemplo, la pirdlisis del 2-me-
til l-penteno produce isobutileno y etileno.

La isomerizacibén es complicada debido a que se puede
presentar una polimerizacibén y esto lo debe evitar
completamente el catalizador que debe ser escogido
adecuadamente. La reaccibn de isomerizacibn se lleva
a cabo a temperaturas de 150 a 300°C con espacios ve-
locidades en horas entre 0.5 a 15.

La pir6lisis del 2-metil 2-penteno presenta bajos
rendimientos produciéndose subproductos principalmen-
te del tipo acetilénicos. Esta reaccibn se realiza en
un rango de temperatura entre 650 y 800°C y tiempos
de residencia entre 0.05 a 0.30 segundos y se usa

un sistema de destilacién para obtener el isopreno y
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el metano gaseoso del combustible y recuperar el me--—

til 2 pentano que no reacciond 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 té&rmino el formaldehido que se obtiene ge-
neralmente por una oxidacifn controlada del metanol
no puede ser transportado debido a que presente una
tendencia a polimerizarse a temperatura ambiente, lg
gicamente esto aumenta el precio y es un factor que
no puede considerarse tan a la ligera por lo que al
empezar a disenar una planta debe pensarse en la po-
sibilidad de integrar una seccibn productora de for-
maldehido usando como materia prima metanol que pue-
de obtenerse de gas natural.

b) Por 1o que respecta al isobutileno se puede decir que

c)

d)

se tiene una ventaja ya que no es necesario tenerlo
100% puro esto se debe a que todos los hidrocarburos
saturados no reaccionan con el formaldehido, aungue
si los saturados, pero lo hacen con diferentes velo-
cidades de reaccidn més bajas que el isobutileno.

Ya que el isobutileno reacciona mucho mas r&pido gque
otras olefinas del tipo C, (o diolefinas) basta con
ajustar el tiempo de residencia con respecto al iso-
butileno. La relacibn de conversibén permisible del
isobutileno escencialmente depende de la cantidad re
lativa de olefinas que esté&n presentes en el corte -
de hidrocarburos Cy-

Un factor limitante importante es que se debe contro
lar la temperatura (abajo de 100°C) en la torre de -
absorcibn, asi tambié&n la distribucibn de temperatu-
ras en el reactor de la segunda etapa que debe ser -
menor de 400°C.

En la reaccibn principal para la obtencibbd del iso--
preno se presentan reacciones laterales por lo que -
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La seleccibn del catalizador adecuado es muy impor--
tante. (15) (23).

Se recomienda usar un reactor de lecho mévil —--—-—--
(Moving-bed) ya que un reactor de lecho fijo presen-
ta necesidad de adoptar un sistema ciclico debido a
la necesidad de regenerar el catalizador en condicio
nes muy severas como lo es la corrosién. En el reac
tor de lecho m6vil es posible operarse adiab&ticamen
te de tal manera que no es necesario suministrar ca-
lor. Las velocidades de flujo y el catalizador de
ben ser cantidades relativamente pequenas. No se re
quiere un sistema de regeneracibn del catalizador vy
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

b)

limitantes criticos por lo que respecta a las reac--
ciones que sellevan a cabo, ya que las condiciones -
para formacibén del clorometil metil eter a partir --
del formaldehido, metanol y cloruro de hidr6geno son
a temperatura y presidn ambiente.

Aunque para este proceso se pueden emplear fraccio--
nes de C4 ©S preferible usar isobutileno puro para -
obtener isopreno de alta pureza con grado de polime-
rizacidn por lo que el costo de la materia prima pue
de incrementarse en forma relativa ya que esto depen
de de su disponibilidad; con lo anterior se evita la
formacibén de algunos subproductos. Algo que favore-
ce a este proceso es la eficiencia en la reaccibn de
pir6lisis en la cual el solvente se recupera y por -

lo cual no representa un costo adicional.

4.2.5 Proceso Bayer.

a) En este proceso se usa una resina catibnica para evi

tar la corrosibn de la mayor parte del equipo de pro
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ceso asi como el de la tuberia por lo cual se pueden
construir de acero al carbbn, sin embargo se requie-
re un material resistente, como acero inoxidable, pa
ra el reactor en donde se realiza la sintesis.

En camparacidn 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-
macidn de subproductos.

El isobutileno usado debe estar puro.

Proceso Sumitomo

a)

b)

Este proceso semejante a los dos anteriores tiene 1la
flexibilidad que puede usarse‘como materia prima tan
to t-butanol como isobutileno aunque es mas econfmi-
co su costo de operacibn cuando se usan corrientes -
de fracciones C4 como fuente de obtencibn del isobu-
tileno.

Los problemas de corrosibn son semejantes a los del

proceso Marathon.

PROCESOS DE DESHIDROGENACION

Proceso Dow

a)

b)

c)

Para este proceso se usan como materia prima isoami-
lenos que se obtienen de corrientes de gasolinas li-
geras de un proceso de desintegracibn catalitico fui
dizado por extraccibn con &cido sulffirico y el conte
nido de los isoamilenos es de alrededor del 10% por
lo que se requiere una gran cantidad de gasolinas. -
Por ejemplo para obtener 19,000 ton/ano de isopreno
se requieren 250,000 ton/ano de gasolinas de un pro-
ceso de desintegracibn catalitica con un contenido -
aproximado de 14% de isoamilenos.

En este proceso hay una gran formaci6én de propileno
como subproducto.

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-

b)

c)

d)

tes son las variables que afectan la operacifn como
son la temperatura del lecho, el espacio velocidad -
y la presibn absoluta y a continuacifn veremos como
afectan b8sicamente estas variables la producci®n de
isopreno, la produccif6n de cocke, la desaparicidn de
isopentano que es la materia prima y la produccibn =
de hidrocarburos del tipo Cy, C2 y C3. A medida que
se incrementa la temperatura del lecho la produccibn
de isopreno aumenta asi como la produccibn de cocke
y los hidrocarburos C;, C; y C3 y tambié&n aument6 1la
desaparicibn de isopentano.

El incremento del espacio velocidad ocaciona una dis
minucibn de la produccibn del isopreno, los hidrocar
buros, el cocke y también la disminucifn de la desa-
paricibn del isopentano. Al aumentar la presibén ab-
soluta se disminuye la produccibn de isopreno y au--
mentan los otros tres par8metros.

La temperatura afecta el equilibrio entre las monoo-
lefinas y diolefinas y las filtimas se favorecen a al
tas temperaturas.

El consumo de energia eléctrica es relativamente al-
to pero el 93% se usa para mover los accionadores de
los compresores.

En este proceso es necesario tener una unidad de pu-
rificacibén de isopreno gue generalmente es un proce-

so por extraccibén con acetonitrilo.(Fig. 4.1).

Proceso Shell

a)

Este proceso escencialmente estd8 constituido por ---
tres secciones las cuales pueden estar integradas o

separadas y son la seccién de recuperacibén de isoami
lenos la de deshidrogenacibén y la de purificaci®n de
isopreno crudo que generalmente es un proceso de ace

tonitrilo; aunque la seccibn de recuperccifn opzra -
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sin recirculacibn, es decir sc lleva a cabo en un so
lo paso puede estar separada de la seccibén de deshi-
drogenacidn pero es preferible que se construyan jun
tos ya que asi se disminuye el costo de operacidn.
Debido a que en la seccibn de deshidrogenacibn se =--
usa como alimentacibn una corriente de hidrocarburos
Cs proveniente de la seccibn de purificacibén de iso-
preno crudo es necesario instalar estas dos seccio--
nes juntas.

La recuperacifn de los isoamilenos o amilenos tercia
rios en la primera seccibn es del 75% lo cual repre-
senta un problema por lo que respecta la capacidad -
instalada ya que esta sujeta a la disponibilidad de
las corrientes de gasolinas C5 que se obtienen de un
proceso catalitico de desintegracifén que tengan un -
contenido del 30% en peso aproximadamente.

Si el catalizador usado en el proceso de desintegra-
cibn catalitica se cambia de alumina a uno del tipo
zeolitico el contenido en los amilenos puede bajar -
del 30% al 16% pero este proceso de deshidrogenacibn
puede adoptarse para procesar concentraciones entre
10 y 15% en peso de amilenos terciarios.

El consumo de vapor es un poco alto debido a que se
usa para diluir los amilenos terciarios en el reac-
tor de deshidrogenacibn.

Por lo que respecta al equipo la mayor parte se pue
de construir de acero al carbén ya que a la tempera

tura de proceso, el 8cido no es altamente corrosivo.




V.- INNOVACIONES TECNOLOGICAS
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Una innovacibn tecnol6gica surge de la necesidad de supe
rar problemas té&cnicos, como su nombre lo indica, que se presen
tan en el diseno, operacifn y eficiencia de un proceso determi-
nado; dichas desyentajas o factores limitantes se pueden detec-
tar ya sea en la etapa de planta piloto o en la operacifn comer
cial. El conocimiento de los factores limitantes de los proce-
sos sirve para determinar si la tecnologfa actual puede elimi=--
narlos ya sea parcial o totalmente ocacionando un cambio en el
proceso original e incluso modificarlos por completo.

Una innovacibn tecnolbgica afecta de la siguiente manera

cualquier proceso.

INNOVACION
TECNOLOGI

FACTOR LIMITANTE DESVENTAJA VENTAJA

De esta manera se puede observar gue una ventaja puede -
transformarse en ventaja por medio de una innovacién tecnolbgi-
ca.

A continuacibn se describirdn las innovaciones tecnoldgi

cas de los procesos descritos en capitulos anteriores.

5.1 PROCESOS DE EXTRACCION
Como variantes de los procesos de extraccibn se encuentran
tres métodos diferentes para obtener altas purezas de iso-
preno que son: el de quemisorcibn, destilacidn azeotrbpica
y destilacibn extractiva lo cual se debe a que existen 12
hidrocarburos del tipo cS con puntos de ebullicibén entre =

27.9 y 49.3°C y entre ellos se encuentra el isopreno con -
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un punto de ebullicibn de 34.1°C. Una destilacibn simple de --
una mezcla de dichos hidrocarburos es bastante complicada ya --

que el isopreno forma azebtropos con cuatro hidrocarburos, pen-

tenos y 2 butilenos. Tebricamente del 94 al 95% de isopreno --
puede obtenerse por destilacibén de una mezcla con hidrocarburos
Cg en una columna de 60 platos tebricos y con una relacibén de -
reflujo de 60:70. Como el isopreno es una materia prima que re
quiere una alta pureza para su posterior polimerizacién son de
una gran utilidad los métodos mencionados a continuacidn:

Quemesorcibn.- Este método se ha probado con 502 en ex-
perimentos en laboratorio. También se ha investigado el uso de
disolvente de acetato de cobre amoniacal pero hasta la fecha no
se ha aplicado industrialmente (7)

Destilacibn Azeotrbpica.- Este método se lleva a cabo -
con el uso de acetona, formato de metilo, &6xido de propilo e --
isopropilamina teniéndose un grado de pureza aceptable; estos -
métodos se describen en las patentes norteamericanas menciona--
das en el findice bibliogrdfico (8).

Destilacibn Extrativa.- Esta ruta que es la que hasta -
la fecha se usa principalmente en la industria tiene algunas va
riantes que dependen bdsicamente del disolvente, aditivos usa--
dos y el grado de dilucibn del agua. Los disolventes mas usa--
dos son la dimetil formamida (DMF) cuyo proceso ha sido investi
gado y aplicado industrialmente por la Compania JAPAN SYNTHETIC
RUBBER (38) (39); la n-metil pirolidina usada en Rusia (40) y -
Rumania (41) y por las companias BASF (42), Bayer, Erdoelchemie

y Lurgi de Alemania (43); el acetonitrilo se usa en Rusia (40)-
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y en Estados Unidos las companias Atlantic Richfield, Esso y --
Shell (44). También se ha propuesto el uso de furfural y la --
metil formamida por algunas patentes alemanas (45).

Como se puede observar las innovaciones tecnolfgicas de
este tipo Fe proceso dependen bdsicamente de los disolventes --
usados ya que estos facilitan en mayor o menor grado la separa-
cién de las olefinas, diolefinas y acetilenos asi como la separa
cibn de las diolefinas por si mismas.

Se ha encontrado que la separacibn del isopreno se hace
en cinco etapas por dos razones: primero que la concentracibn -
de la mezcla es aproximadamente del 15% en volumen y segundo -
que el nGmero de isbmeros con puntos de ebullicién cercanos es-
bastante grande.

Puede decirse que estos son las innovaciones tecnolbgi--—
cas para los dos procesos de extraccibén mencionados y se ha en-
contrado que los problemas de corrosifn se pueden eliminar con-—
trolando unicamente las condiciones de operacibn las cuales son
bastante moderadas.

Otra de las innovaciones importantes ¢s que el proceso -
de extraccibn con dimetil formamida se ha adaptado para que en
sus unidades de enfriamiento se use unicamente agua sin reque--—

rirse refrigeracibn.
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5.2 PROCESOS SINTETICOS

El estudio de las innovaciones tecnol8gicas -
de los procesos sintéticos se ha dividido en tres grupos y
en cada uno de ellos se incluyen procesos semejantes que par
ten de las mismas materias primas y solo presentan pequefias

variaciones.

5.2.1- Proceso a partir de acetona y acetileno (Pro-
ceso SNAM) .

Como se menciondé en los factores limitantes,
las méximas restricciones que presenta este proceso es la —--
disponibilidad de las materias primas ya que su precio de ad
quisicién es muy elevado,por lo cudl se recomienda b&asicamen
te para los paises que carecen de reservas de productos de -

refinacibén del petrdleo.

Puede decirse que las reacciones que se reali
zan en el proceso ya han sido lo suficientemente estudiadas
para obtener un rendimiento muy cercano al te6Srico con condi
ciones de operacifén bastante moderadas por lo que toda la plan
ta puede construirse de acero al carbén y por consecuencia el
costo de inversibn puede considerarse que estd dentro de los
limites razonables. A continuacién se mencionan los estu--
dios m8s 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
til butinol (MBI), &sta reaccifn puede presentar el proble
ma de una produccifn excesiva de subproductos de acetona la
cudl puede eliminarse con el uso de acetileno en exceso;
la reaccibn es catalftica con un rendimiento de 50 a 60 mo--
les de MBI por mol de catalizador en solucién acuosa. El -
uso en exceso de acetileno también acorta el tiempo de reac-

cién (46).

Hidrogenacibn Selectiva.- En ésta reaccién
el metil butinol (MBI) se convierte a metil buteno (MBE), -
con los estudios realizados puede decirse que se ha llegado
a una optimizacién de las condiciones de reaccifbn. Se ha -
determinado que la cinética de la reaccibén es de primer or--
den con respecto a la concentracién del catalizador y a la
presi6n del hidr6geno sin afectarse con la del MBI. Uno de
los aspectos més importantes que se han descubierto es la al
ta selectividad del catalizador para separar del MBE del me-
til butanol (MBA) ya que debido a los puntos de ebullicibn -
tan cercanos de éstos dos productos es necesaria una separa-
cibén muy costosa que automdticamente queda eliminada con és-

ta caracteristica del catalizador (6, 12).

Deshidratacién.- Esta es la Gltima etapa en
la que el MBE se convierte en isopreno con grado de polimeri

zacibn y ésta reaccibn se lleva a cabo con un alto rendimien
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to usando como catalizador allGmina comercial.

Aunque las innovaciones que se han mencionado
anteriormente tienen un gran valor técnico que repercute en
el costo de produccifn es necesario que quede claro que las
innovaciones se deben encaminar a la obtencibén de las mate-
rias primas con un costo m&s bajo, ya que este es el princi-
pal problema de este proceso y por &sta razén actualmente se
ha tratado de modificarlo por una sintesis basada en vinil -

cloral como substituto del acetileno.

5.2.2. Proceso a partir de propileno (Goodyear-Scien

tific Design).

Las innovaciones tecnflogicas que se han desa
rrollado para éste proceso se han enfocado a la catdlisis de
cada una de las etapas del proceso gque corresponden a una =*-
reaccién especifica; sin embargo, la companfa Scientific -
Design actualmente esté tratando de modificar este proceso -
usando como materia prima etileno, en lugar de propileno, --
con el cual se produce 3-metil, 2 penteno por codimerizacién

con n-buteno.

En la dimerizacién se usa tripropil o trimetil

aluminio cbteniéndose una selectividad del 88% y hasta la fe-
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cha no se ha encontrado otrc catalizador que d& mejores re--

sultados para usarse industrialmente.

La isomerizacién del 2-metil-1 penteno a 2-me
til 2 penteno se realiza a temperaturas entre 150°y 200°C
usando dcido fosférico camo catalizador, encontr&ndose gue -
el equilibrio termodindmico a 227°C es del orden de 30.6% de
2-metil-penteno y 69.4% del 2, metil-2, penteno. Existen -
diversas opiniones por lo gque respecta al soporte usado; en
1960 la companfia Goodyear probé soportes del &cido fosfbrico
a temperaturas entre 150° y 700°C y 3 atmésferas de presién -
obteniendo valores de espacios velocidades entre 0.5 a 20 hr-1
con tiempos de contacto entre 0.001 y 2 segundos y rendimien
tos de 60%; posteriormente investigé catalizadores &cidos
(4cido fosfbrico y sulfbnico) depositados en resinas sulfbnicas
(47, 48). En la misma &poca la companfa Scientific Design
us6 como soportes zeolitas y resinas sulfénicas de intercam-

bio ib6nico a bajas temperaturas y presidn atmosférica (49).

Es interesante hacer notar que en Rusia se =--
propuso el uso de alfimina activada impregnada a 80°C y pre--
sién atmosférica con valores de espacio velocidad de 2.64 hr-1
con conversiones de 50 a 60% y con una pureza de producto de
99.5%. En la India se ha reportado el uso de trifenilalumi

nio (50).
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De acuerdo a todos éstos estudios realizados
por diferentes compafifas en varios paises parece ser que el
mejor soporte es la alimina activada con sulfato de aluminio
la cfial permite un equilibrio estable y reduce las reaccio--

nes laterales.

La descomposicibén 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-
zacibén a 50 6 70°C en donde la fraccibén 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 fraccién de 32 a 34°C est& com--
puesta de 80 a 85% de isopreno. Se ha descubierto que la -
presencia de bromo en forma de &c. bromhfdrico tiene un efec
to catalftico aumentando el rendimiento del isopreno de 55%

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

5 v3a Procesos a partir de isobutileno formaldehido.

Este tipo de procesos utilizan la misma mate-
ria prima para la obtencibén del isopreno, cada uno presenta
caracteristicas propias que lo hacen diferente a los demds -
en cuanto a la tecnologia. B&sicamente cada uno de é&stos -
procesos se ha desarrollado debido al avance tecnol6gico y a

las investigaciones que se han hecho en diferentes pafses --
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por lo cudl podemos considerar que dichas caracteristicas re
presentan las innovaciones tecnol6gicas que eliminan en mayor
grado los problemas con el objeto de llegar a optimizar la -

tecnologia y la economfa de éstos procesos.

A continuacibn se presenta un andlisis de las
innovaciones tecnolfégicas que aportan cada uno de los proce

SOS.

5:2.3.1. Proceso I.F.P. .- Este proceso por lo que
respecta a la materia prima es necesario que se integre una
unidad productora de formaldehido debido a que no se puede
transportar lo cual aumenta el costo de operacibn y por lo
tanto representa una desventaja, asi mismo este proceso tie
ne la ventaja que no es necesario utilizar isobutileno 100%
puro debido a que el Instituto Frances del Petroleo realizb
un estudio completo de la cinética de reaccién del formalde-
hido con diferentes olefinas demostrando que las condiciones
de operacién de cortes de C4 que contengan isobutileno y ---
otros hidrocarburos saturados o no saturados sin un fraccio-
namiento previo. Estos cortes pueden obtenerse de fraccio-
nes de plantas de descomposicién catalftica o deshidrogena--
ci6n parcial del isobuteno, ya que el isobutileno reacciona
mucho mds 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 las demas olefi
nas empiezen a reaccionar con el formaldehido. La conver--
si6n del isobutileno depende esencialmente del contenido de

las diferentes olefinas en el corte de C4. Se puede usar -
normalmente un corte de C, proveniente de desintegracifén ca
talfitica y se puede convertir todo el iscbutileno 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 reaccilonan pueden recircularse a la refineria.

Del estudio que realizo el Institutc Frances
del Petroleo acerca de la cinética de reaccién se llegb a la
conclusi6n de que no era necesario usar isobutileno puro, tam
bién determiné que la produccibn del isoperono puede combi--

narse con la del butadieno.

El butadieno siempre estd presente en los --
cortes de C4 Yy reacciona con una velocidad similar a la de -
los butenos normales con un producto intermedio que es el 4
vinil metadioxano que favorece la formacién del ciclo penta-
dieno que envenemna al isopreno que se destina a la polimeri-
zacibn. Generalmente los cortes de C4 se someten a una des
tilacibén extractiva para recuperar el butadieno y es por eso
que el contenido de ciclopentadienc en este proceso es menor

de 5 ppm.
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Se puede preparar butadieno al mismo tiempo -
que el isopreno alimentandose una mezcla de n-butano e iso-
butano debido a que con la deshidrogenacién de estos compues
tos se obtienén butadieno e isobutileno respectivamente.

El butadieno puede extraerse con acetato de cobre amoniacal y
la corriente pasarse a la primera etapa de la produccién de
isopreno en donde se separa el isobutileno y los butilenos -
que no reaccionaron se recirculan a la seccién de deshidroge

nacién como se aprecia en la siguiente figura.

BUTADIENO
MEZCLA BUTANO
ISOBUTANO
HORNO DE DE$- EXTRACCION

CON ACETATO
DE COBRE
AMONIACAL

UNIDAD DE|

ISOPRENO
o ISOPRENO

Uno de los principales problemas que existen
en este tipo de proceso, es la seleccién del catalizador ade
cuado tanto mecdnica como quimicamente y esto ha requerido -

una investigaci6én exhaustiva.
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Fue necesario comparar varias tecnologfas pa-
ra la reaccibn que produce el isopreno, que presenta reaccio
nes laterales, y aunque no son muy importantes producen sub-
productos susceptibles de coquizarse sobre el catalizador,
asi mismo se presenta el incoveniente de suministrar el calor

que consumen dichas reacciones.

Se estudio primeramente un reactor de lecho -
fijo que tiene una forma geométrica industrialmente acepta-
ble perc presenta el problema que el coquizodo provoca una -
répida deactivacién del catalizador y es necesario adoptar -
una operacibn ciclica con el objeto de regenerarlo lo cual -
trae como consecuencia una alta corrosién ya que dicha rege-
neracibén se efectua bajo condiciones muy severas. Se estu-
dio también la posibilidad de un lecho fluidizado sin obtener

resultados satisfactorios.

Finalmente se adopt6 un lecho movil cuyas con
diciones son favorables para este tipo de reaccidén ya que es
posible operar adiabaticamente y el catalizador usado es bas
tante econémico. Las velocidades del flujo y la cantidad -
del catalizador son relativamente pequenas y adem&s no es ne

cesario un sistema de regeneracién del catalizador.

Al investigarse los problemas de corrosibn se

encontr6 que la mayor parte del equipo debe estar construido
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de acero al carb6n y en donde se maneja el formaldehido con
soluciones &cidos (basicamente en la primera etapa) se re--

quieren recipientes de acero de aleacibn.

Paralelamente a los estudios realizados por
el Instituto Frances del Petroleo el cual usa acido fosfori-
co como catalizador, la Unién Sovieética experiment§ un pro-
ceso en el que usé como catalizador &cido sulfdrico diluido

en un reactor de lecho fijo.

502302 Proceso Marathon.- Este proceso esta disena
do para usar isobutileno puro y si se alimenta isobutileno -

de corrientes C, la pureza del isopreno baja considerablemen

4
te.

Aunque en este caso se usan isobutileno y for
maldehido puros se presenta una innovacién por lo que respec
ta a la formaci6n del intermediario que da origen al isopreno
ya que el formaldehido se hace reaccionar con metanol y clo-
ruro de hidrogeno para formar el eter clorometilico que con
isobutileno se obtiene el 3 cloro 3 metilbutil metil eter -
(CMBME) que por medio de una pirolisis se convierte en iso-
preno. La innovacién de este proceso bdsicamente se enfo-
ca a la formacién de un producto que sea menos activo que -

el formaldehido con el objeto de tener un intermediario més
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selectivo y ademds obtener un producto de adicién que no ori
gine formoldehido durante la formacién del isopreno. Estas
modificacicnes evitan en mayor grado la realizacién de las -
reacciones laterales que producen subproductos como en el ca

so del IFP.

Se probaron varios catalizadores encontrando-
se que el mejor de ellos a escala industrial es el tetraclo-
ruro de titanio, este favorece la velocidad de reaccibn y su
costo &s relativamente bajo, con estas cardcteristicas se han
eliminado las reacciones laterales que dan lugar a subproduc

tos.

5+2:3:3: Proceso Bayer.- Se presenta una innovacibn
en el sentido de que en lugar de usar &cido diluido como cata
lizador emplea un &dcido s6lido, que puede ser una resina de
intercambio ionico que evita la corrosién del equipo y facili
ta el manejo de agua de desecho. La descomposicifén o piro-
lisis del dimetil dioxano se hace en un lecho fluidizado usan

do &cido fosfbrico como catalizador.

Debido a la selectividad del catalizador el -
DMD que se obtiene en la primera etapa del proceso puede usar
se sin purificacién y ademds los residuos del agua se pueden

recircular al sistema.
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Otra de las innovaciones importantes que pre-
senta este proceso es que el calor de reaccibn que se obtie-
ne de la combustifn del catalizador en el momento de su rege
neracién se puede recuperar proporcionando un balance de ca-

lor excelente.

5.2.3.4. Proceso Sumitomo.- El proceso esta disenado
para usar como materia prima tanto terbutanol como isobutile
no de cortes C4 con una extraccibén previa de butadieno.

Cuando se usan cortes C, se deben hidratar a terbatanol oon -

4
dcido sulfdrico para tener un equilibrio entre el terbutanol
con el isobutileno y el agua. El formaldehido puede alimen

tarse con una pureza del 50%.

5.2.3.5. Nuevos Procesos. Dentro de este tipo de pro
cesos sintéticos se ha reportado en la literatura una innova
ci6én muy interesante la cual da origen a otro proceso que ha
sido desarrollado por una compania japconesa que afirma que se

puede obtener isopreno en una sola etapa.

El proceso es de un solo paso y la reaccidn se
realiza en fase vapor en un reactor.de lecho fijo con un cata
lizador selectivo. Se aclara que el diseno del reactor asi
como su operacién son muy simples, se evitan problemas de co
rrosién en el proceso, la introduccién de pentahidrocarbuos

por que facilita la purificacién del producto y disminuye el



costo de operacién.

Se usa metilal como intermediario y tiene las

siguientes ventajas: No se descompone con CO y H, lo que per

2

mite una alta selectividad.

El metilal reacciona con muy baja actividad -
con el beteno-1, por lo que se puede usar una mezcla de cor-
tes C4 como alimentacién evitando una sobrecarga en la seccién
de purificacién y al mismo tiempo elimina una planta de ex-

traccibén para iscbuteno puro.

La comparacién econdémica con cualguiera de --
los otros procesos para la obtencién de isopreno es dificil,
pero se estima que el costo de produccifn es menor que el de

los otros procesos de tipo sintético.

Las materias primas para este proceso son iso-
butileno y formaldehido, el primero esta disponible como un
subproducto en la produccién de gasolinas y el segundo se ob
tiene a partir de metanol que se sintetiza de mon6xido de --

carbono y Hz.

Aspecto quimico.- Hay dos etapas bédsicas en

este proceso: la primera es la preparaci6én del metilal, -
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que se obtiene de una mezcla acucsa en equilibrio de metanol
y formaldehido en presencia de un catalizador &4cido. Debi-
do a que el metilal es el componente de mds bajo punto de --
ebullicién se puede separar continuamente con el objeto de -
desplazar el equilibrio hacia el producto de acuerdo a la si

guiente reaccibn:

H +

————
OH CH 2 (OCH3)2 + HZO

O + 2 CH 3
P S—

CH

La segunda etapa consiste en una reaccibén se-
lectiva en fase vapor entre metilal e isobuteno para obtener
isupreno, el trans y cis butano 2 también pueden reaccionar
con el metilal para obtener isopreno como se puede observar

en las siguientes reaccicnes:

CH3 CH3
CH3 - C= CH2 * CH2 (OCH3) 2 CH2= CcC — CH=CH2 + ZCH3 OH
Isobuteno Metilal Isopreno Metanol
CH3
1
CH3 -CH = CH - CH3 + CH2 (OCH3)2 ——*-CHZ = C = CH=CH2 + 2CH3 OH
Cis &6 Trans buteno Metilal Isopreno Metanol

Las velocidades relativas de reaccibfn de 1los

butenos son como sigue:

Tercigrios ” Secundarios 7 Primarios
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La velocidad de reaccibn relativa del buteno
1 es m8s lenta que la de las mezclas de butenos y no aparece

el piperileno que es el producto de dicha reaccién.

- CH, - CH, = CH, + CH, (OCH,), lenta -y _CH=CH-CH=CH

ch 2 2 2 2

Piperileno

Esta caracteristica es importante ya que el -
piperileno es un pentahidrocarburo indeseable que es dificil
de separar del isopreno como producto. E1l bubadieno 1, 2
6 1, 4 reacciocnan con el metilal, y se producen varias olefi-
nas C5 que son indeseables por lo cual no debe alimentarse -

con el buteno.

Es claro gque la selectividad de la reaccién -
para la formacién de isopreno en una mezcla de corrientes
de buteno es dependiente de la concentracibfn y de las veloci
dades relativas de reaccibén de los componentes de alimenta--
cién, esto no se debe pasar por alto ya que el isopreno es -
uno de los olefinas més reactivas de los componentes de la -
mezcla y para que se puedan minimizar los productos secunda-
rios es necesario gque la alimentacién del buteno este en exce
so estequiométrico con respecto al metilal. Se ha consegui

do un selectividad del 80% con una conversifn total del meti
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lal usando una relacidén de 6:1 de isobutenoc: metilal respec
tivamente sin embargo esta relacién en mas de cardcter econd

mico que quimico.

Descripcifn del Proceso. El formaldehido y
el metanol de recirculacibén se alimentan al reactor de meti-
lal en donde se calientan en presencia de un catalizador &ci
do; el metilal se extrae por arriba y el exceso de agua se
separa por la parte inferior. El metilal, el 4 metoxi - 2
metilbuteno 1 y el butileno se alimentan al reactor de iso--
preno, que se calienta de 250 a 300°C en donde el espacio ve
locidad hera liquido (LHSV) para la mezcla es de 1 a 10.

El afluente del reactor se enfria y los butilenos que no reac
cionaron se separan por destilacibn. La mezcla azeatrSpica
de isopreno/metanol se separa por destilacifn y posteriormen
te se lava con agua para separar el metanol; los fondos --
de la columna de metanol isopreno azeétropo se destilan para
separar el metanol que se recircula; los subproductos de -
alto punto de ebullicifn se usan de combustible y el 4 meto-
xi 2 metil buteno se regresa a la seccién de alimentacibn del

reactor de isopreno.

El metilal reacciona con cis y trans buteno 2
e isobuteno para obtener intermediarios que se descomponen

en isopreno y metanol. Los intermediarios son principalmen



-100-

te 1,3 dimetoxi 3- metilutano; 4 metoxi 2 metilboutano 1;
1,3 dimetoxi 2 metil butano; alquencs y las 1 olefinas que

actuan exclusivamente como diluyentes inertes.

La relacibn molar de alimentaci6n de olefinas
activas a metilal se mantienen de 6:1 con el objeto de redu-
cir los subproductos se usa cualquier isobuteno como fuente
de olefinas, la selectividad con respecto al metilal se in--
crementa considerablemente pero la carga de butilenos de ex-
traccién debe mantenerse constante para guardar la misma re-
laci6én de inversifn y costos directos de operacién. En to-

dos los casos la conversifn del metilal es del 95 al 100%.

Ventajas del Proceso. La reaccibn es de un
solo paso y se hace en fase vapor en un reactor de lecho fi
jo adem&s la técnologia de este tipo de reactor es muy cono
cida. El uso del metilal tiene la ventaja de que no se des
compone en CO y H2 con el formaldehido y permite una reaccién
selectiva con una conversién alta debido a que las reacciones
del metilal con el buteno 1 son muy lentas, se puede pasar
una mezcla de C4 como alimentacién sin sobrecoger el sistema

de purificacién.

Este proceso hace eficiente el uso de materias

primas y usa como alimentaci6n substancias que se producen -
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en grandes cantidades las cuales tienen un precio relativa--

mente baja (fig.s5.1 ).

Otra de las innovaciones reportadas en la li-
teratura es un proceso que se realiza en una sola etapa rea-

lizado por la firma japonesa TAKEDA INDUSTRIES.

Esta compafifa afirma que ha desarrollado un ca
talizador que elimina la produccién de un intermediario para
la formacibn del isopreno a partir de isobutileno y formalde
hido y afirma que la inversidn de capital se reduce en un 10%
con respecto a los procesos sinteticos competitivos como son

el del IFP, SMAN etc. ! Vs

La patente del catalizador describe que es un
s6lido &cido de 6xido de silicén y 6xido de antimonio el cual
con la adicién de un metal no especificado mantiene la rela-
cifén de selectividad del formaldehido que se convierte en iso
preno, ademds con la adicién de aluminio en menor proporcién

aumenta la vida de dichoé catalizador considerablemente.

La reaccibn se realiza en fase gaseosa a una
temperatura de 300°C y a una presibn cercana a la atmosféri-
ca con una vida media de aproximadamente un ano. Los reac
tores de lecho fijo se deben operar ciclicamente en pares --

con el objeto de que mientras uno esta en operacién el otro
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se regenere con aire.

En una planta de 60 000 ton por ano se requie-
re aproximadamente de 100 a 150 metros cubicos de catalizador
en reactores con ciclos de 6 horas tanto en operacifén como -

en regeneracién.

El isobutileno alimentado debe tener una pure
za del 95% que se puede extraer con dcido sulflGrico 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 pipirileno. (fig. 5.2. ).



FIG. 5.2 .- PROCESO TAKEDA
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5.3 PROCESOS DE DESHIDROGENACION.

Los procesos de deshidrogenacién de pentahi--
drocarburos presentan una divisién de acuerdo a la materia -
prima que usan ya que por ejemplo el proceso Dow y Shell ---
usan una corriente rica en isoamilenos en cambio el proceso
Houdry usa un isopentano o una mezcla de este con isopenteno.
De acuerdo a lo anterior para la obtencién de los isocamile--
nos es necesario integrar una unidad de extraccifén &dcida pa-
ra tratar las gasolinas ligeras gue provienen de una desinte
gracibn catalftica fluidizada para separar dichos isonoamile

nos.

Para el caso del proceso Dow gue basicamente
esta patentado unicamente para la etapa de deshidrogenacién,
la situacibn es m8s critica ya que se debe auxiliar de un --
proceso de extraccién &cida de otra patente. A continua---
cién se describe el proceso ARCO gue es uno de los gue se --

puede aplicar para la obtencién de los isoamilenos.

Las gasolinas ligeras que se obtienen de un =
proceso catalftico fluidizado 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 &cido sulflrico, despues de la eta
pa de contacto la fase &cida y la dehidrocarburos se separan
y la filtima se recircula a la refineria. La fase &cida rica
en iscamilenos se pone en contacto con unn hidrocarburo para-
finico adecuado para que los isoamilenos se distribuyan se--
lectivamente en la fase paraffnica. Posteriormente se sepa
ran ambas fases de donde la &cida se recircula a la etapa --
inicial y la paraffnica se fracciona para separar los compues
tos indeseables. El porcentaje de recuperacién de los isoa
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 rendi-
miento de isopreno del 13%; por ejemplo para obtener 19 000
ton/ano de isopreno por el proceso Dow se necesitan 250 000

ton/afnio de gasolina ligera. (fig. Yo

El consumo de servicios por tonelada de iso--

preno es el siguiente:

vapor (160 psi) 4 800 kg.
vapor (600 psi) 235 kg
agua de enfriamiento 210 m3

electricidad 250 kwh.
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Para el caso del proceso Shell la seccibn de
absorcifn ya se encuentra integrada y esta es una de las =---
innovaciones mds importantes que presenta este proceso de -
deshidrogenacifn, pero la recuperacidén de los isocamilenos es

mas baja que la del proceso ARCO ( 75% ).

La flexibilidad de este proceso es gue se pue
de adoptar para tratar gasolinas ligeras con un contenido de
isoamilenos en un rango de 10% y 30% y esto representa una gran
ventaja ya que el contenido de isoamilenos puede bajar del -

catalizador zeolfitico en vez de alumina.

Por lo que respecta a la etapa de deshidroge-
nacién, que para el proceso Dow es la finica y para el caso
del proceso Shell es la segunda, puede decirse que no exis--
ten variaciones considerables sin embargo en este ultimo, la
alimentacibén esta compuesta por los isocamilenos y los penta-
hidrocarburos que se recirculan de la seccibén de extraccibn
de la cual deben estar previstos ambos procesos ya que el --
isopreno que se obtiene de la deshidrogenacibén debe purificar

se con dimetil formanida.

El proceso Houdry es el m&s versatil de este
tipo ya que se pueden deshidrogenar hidracarburos ligeros pa
ra producir tanto monoolefinas como diolefinas a partir de -

parafinas de tres a cinco &tomos de carbono,asi como de mono
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olefinas y sus mezclas. Debido a esto la produccibn de iso
preno se puede combinar con la de butadieno variando unica--
mente la alimentapiGn; para el isopreno se usa isopentano

o una mezcla de los dos y para el butadieno se usa n-butano,

n-buteno o su mezcla.

Los reactores usados son de lecho fijo y de -
operacién adiab&tica con nn catalizador de aluminio activado
impregnado con oxido de cromo con una vida media de 18 a 24
meses, la regeneracibn se hace con aire caliente. Este ca-
talizador presenta la caracteristica de ser muy selectivo a di
ferencia del usado en el proceso Dow por lo cual las reaccio

nes laterales son mfnimas.

Una de las innovaciones m&s importantes para la
obtencién de isopreno, reportadas recientemente en la litera
tura, en donde interviene una etapa de deshidrogenacifén, es
la obtencibén de isoamilenos a partir de isobutano e isobuteno
2 6 propileno que se someten a una desproporcidn posteriormen
te con una etapa de deshidrogenacién y una de purificacién -
se obtiene isopreno de un grado de pureza aceptable para la

nolimerizacibn.

A continuacibén se describe la teorfa y el pro

ceso que hasta la fecha no se ha usado industrialmente.



=109=

La tecnologfa desarrollada por la compania --
Phillips reporta que se pueden producir isoamilenos haciendo

reaccionar isobuteno ya sea con propileno o con buteno 2.

(fig. 5.3 )
<
’ = =
Cqs - 3 Co <3
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TRIOLEFINAS
REACTOR II
6}3 A
TRIOLEFINAS Bt
REACTOR 1 DESHIDROGENACION
FRACLION
PESADA

La alimentacifén es una corriente de isobuteno
que contiene buteno 2 y una cantidad minima préctica de buteno

1, ya que este provoca la formacibén de productos indeseables.

_———

- - -

—_—

isobuteno + propileno 2-metil buteno 2 + etileno (reacc. 1)

isobutenoc + buteno 2 2 metil buteno 2 + propileno (reacc.2)

-—

_—

isobuteno + buteno 1 2 metil penteno 2 + etileno (reacc. 3)
P

2 isobuteno 2,3 dimetil buteno -2 + etileno (reacc. 4)
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La conversién al equilibrio termodin&mico a
775°F para la reaccibn 1 es de 3% comparada con el 51% para
la reaccibn 2. El contenido tanto del propileno como del

buteno 2 deberan estar en el limite.

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 desproporcifn
son reversibles, los productos C6 Y C8 pueden separarse con
el etileno para formar productos C4 por medio de un suminis-

tro de etileno en exceso.

Los isoamilenos se forman en el reactor I con
rendimientos de 0.9 a 1.1 1lb por cada libra de isobuteno gque
reacciona el cual presenta. rasgos de conversién de 40 a 60%.

Los productos pesados que se forman en el reactor I se alimen
tan al reactor II en donde se producen: isobutenos, n-butenos,
iscamilenos y n-amilenos. El afluente del reactor II se --
retroalimenta al tren de fraccionamiento que esta después del
reactor I, con lo que se aumenta el rendimiento total de los
isoamilenos, acercandose al tefrico que es de 1.25 1lb de isoa

mileno por libra de isobuteno convertido.
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El catalizador de desproporcién de olefinas -
es oxido de tungsteno en silica gque tiene el inconveniente de
ser muy sensible a los contaminantes que se encuentran normal

mente en una planta qufmica y las corrientes de las refinerias.

El agua es un envenenante y se debe separar -
de la alimentacifn asi como los compuestos sulfurosos, aceti
lenos y diolefinas que ocasionan una deactivacién del catali

zador.

Los isocamilenos en presencia de vapor pueden
deshidrogenarse, con altos rendimientos, sobre un catalizador

de oxido de fierro para la obtencién del isopreno (fig. 5.4).

CS'S A
VAPOR
o cas PURIFICACION
5
~
COMPRESION e
g
&
<
REACTOR
SEPARADOR

ENFRIADORES

AGUA



La corriente gque se alimenta al reactor con--
tiene 12% de amilenos, se eleva a una temperatura de reaccidn
de 1300°F y se obtiene una conversifn de 65%. El afluente
‘del reactor desptes de enfriarse se comprime a 100 psi, y --

los amilenos asi como el isopreno se recureran de la corrien

te gaseosa usandc un aceite de absorcibn; para recuperar los

(L]

penta hidrocarburos del aceite se usa vapor agotado.
Phillips disenoc un proceso econémico para la
recuperacién y purificacién del isopreno contenido en el ---
afluente catalfitico de deshidrogenacifn, este proceso separa
las parafinas, olefinas, dialefinas, acetilenos, ciclopenta-

dieno y carbonilos.



VI.- ASPECTOS ECONOMICOS
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Este capitulo tiene por objeto comparar desde el punto de

vista econfmico todos los procesos que se han descrito anterior

mente. Se utiliza por cada tipo de proceso una tabla comparativa

en donde se puede observar el consumo y los precios unitarios de

las materias primas y de los servicios auxiliares. Para hacer

consiguiente la comparacién entre todos los procesos y obtener

por cada uno de ellos un precio por tonelada de isopreno produ-

cido, se hicieron 1las siguientes consideraciones:

a)

b)

c)

d)

Se considerd una capacidad de 60,000 toneladas de isopreno
por ano.

Los costos y las cantidades estén expresadas por tonelada de
isopreno.

Se consideraron como costos fijos, dados como porcentaje de
la inversidn inicial, los siguientes conceptos: depreciacifn
de la inversidén (13.0%), intereses (3.5%), mantenimiento --
(4.0%), impuestos y seguros (2.5%) y gastos de planta (2.0%).
Estos porcentajes dan un total de 25% de la inversién ini-
cial dentro de limites de bateria. Este porcentaje se aplica
a la inversibn inicial dividida entre la capacidad.

No se contabilizaron los subproductos ya que es muy dificil
asignarles un valor real y se considera que los procesos se

pueden comparar sin la produccibén de dichos subproductos.

En la tabla 6.1 se puede observar que el costo de pro-

duccién por tonelada de isopreno es menor en el caso del proceso

de extraccibn con acetonitrilo y &sto se debe principalmente a

que la concentracifén en la alimentacién es del 30% y para el ca



=115=

so del proceso con extraccién con dimetilformamida los cortes

C. tienen una concentracién de isopreno del 12%. Las inversiones

5
en limites debateria consideradas para los procesos son las si-

guientes:
Acetonitrilo 6.42 millones de dblares
Dimetilformamida 8.00 millones de dblares

En la tabla 6.2 aparecen los costos de produccidén de los
procesos sintéticos y se aprecia que el mis bajo es el del proce-
so Goodyear,lo cudl se debe principalmente a que el costo de
la materia prima es muy reducido, asi como la inversibén en 1i-
mites de bateria. Aunque los precios de las materias primas son
internacionales, puede presentarse el caso de que en un pais de-
terminadd estos precios varien en funcién de la disponibilidad ;
asi también puede suceder que definitivamente no se pueda encon
trar determinada materia prima.

La tabla 6.3 presenta los costos de produccibn para los
procesos de deshidrogenacién siendo el mds bajo el proceso Dow
combinado con el de extraccibn de isoamilenos con &cido sulfG-
rico debido principalmente a que la inversibén del capital es
menor que en los otros procesos.

Resumiendo lo anterior, se han comparado once procesos
para la obtencién de isoprenos divididos en tres tipos en la si-
guiente forma: dos procesos de extraccibn, seis del tipo sin-
tético y tres de deshidrogenacién. Como se puede observar, los
procesos de extraccién son  los que presentan un costo de pro-
duccidén de isopreno mis bajo con respecto a los demds y &sto 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
cudl no sucede para los demds procesos; por tal motivo estos no
se pueden comparar directamente con los sintéticos y con los dos

de deshidrogenacibn.



TABLA 6.2

PROCESOS SINTETICOS PARA LA OBTENCION DE ISCPRENO.
COMPARACION ECONOMICA.

PRECIO SNAM GoodYear-S.D. Marathon B A Y ER Sumitomo
UNITARIO \cetona-Acetileno Propileno . E. Py
Matcria prima cantidad cmzwlﬁnmmd costo [c ntidaalcosto cantidadlcosto cantidachostolcantidadlwst.)
Acetona $ 115/t 0.97t 11).6D
Acetileno $ 83t 0. 43t 35.70
Hidrogeno 26/Nm?3 400m3 8.00
Amoniaco § 65/t 0. 00St 0.33
Propileno S 46/t 1.52t {69.90
I[sobutileno $ 544 1.09t | 58.90| 0.95t |51.30|1.0t 54.00 [ 2.49t |134.45
Metanol § 93t 0.99t | 91.10f 0.72t |66.25 |1.2t 110.40
Folmaldehido |$ L15/t 1.43t [164.45
Reactivos
varios 14.00 35.00 6. 60 7.00 6.60 7.00
Servicios Auxi
liares
Vapor $§1.75/t St 8.75 27t |47.30 10t | 17.50| 4.6t 8.05(6.7t 11.70[13,56¢ | 23.70
Electricidad $11/mmwh | 600kwh 6. 60 [ADhwh | 3.30[3Dkwh 3.50| Zbkwh | 7.80 |7Dkwh 7.92| 136%wh 1.70
Agua de Enf. |$6/1aD m° | 350m3 2.10{1000m$ 6.00{ 49m3| 0.90| 401m3 2.40|350m3 | 2.10| 245m3 1.47
Combustible 1.3 c/m3 40m3 0.50| — | — | — T — s e e -
32 ¢/ix10BTU 28x100 | 8,90
25%, del Capital 87.50 100. 00| 125. 00 1%5.0 125. 00 120
Costo de Pro-
duccién en 275.08 POL. S 312.40 267.8 317 452.77
$ /TON

Capacidad 60,000 toneladas de isopreno por aifio.




TABLA 6.1

PROCLESOS DIY EXTRACCION DL ISOPRENO

COMPARACION LECONOMICA.

Precio

DIMETIL FORMAMIDA

ACETONITRILO

Unitario Cantidad | Costo Cantidad Costo
MATERIA PRIMA
CORTIES @S $8. 000 /ton 8.3 ton 66. 65 4.0 ton 32.00
ACLETONITRILO $1000/ton 0. 0055ton 5.50
DIMETILIORMAMIDA $1000 /ton 0.016 ton| 16.00
SERVICIOS AUXILLIARLES
VAPOR $1.75, 10 ton | 17.50 9.49 ton 16 60
ELECTRICIDAD $  1IMWII LSOKWH| 1.65 340K WIHI 3.7
AGUA DE ENI. $ 6 /1000m3 492 m3 2.95 132 m3 .00
259, DEL, CAPITAL ousdd 0 | e 20v. 80
COSTO DIZ PRODUC- 138.15 RO 03
CION.

NOTA:

Capacidad 60,000 ton dc isopreno por ano.




MATERTA PRIMA

Isoamileno
Isopentano

Reactivos
varios

Servicios
Auxiliares
Vapor
Electricidad
Aqua de Enfria-
miento

Combustible

25% del Capital

TABLA 6.3

PROCESOS DE DESHIDROGENACION PARA LA OBTENCION DE ISOPRENO

COMPARACION ECONOMICA

Costo de Producci6n

$/Ton Isopreno

PRECIO v
UNTTARIO DOW-ARCO
CANT . COSTO
$52/ T 1.57 78.00
$52/ T
7.00
$1.75/T 24.5T  42.90
$11.0/MMKwh 598Kwh  6.60
3 3
$6/1000m>  976m 5.80
$0.32/MMBtu 30x10°  9.60
Btu
70.00
219.90

CANT.

2.2T

14.8T
2600Kwh

612m3

16x10°

Btu

HOUDRY

COSTO

25.90
28.60

80.00

260.80

SHELI
CANT . COSTO
2.0 104.00
5.00
20.0T 35.00
850Kwh 9.30
3 ;
700m 4.20
6
25x10 8.00
Btu
85.00
250.50
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1.- Del estudio realizado se ha encontrado que la tecnolo-
gia para la produccibén del isopreno, mondémero del cis-
poliisopreno que se usa como un substituto del hule sin-
tético, ha sido desarrollada ampliamente en varios paises
lo cual se debe principalmente al gran incremento que ha
tenido la demanda del hule sintético en los Gltimos afios.
La tecnologfia ha sido enfocada desde diferentes puntos de
vista en funcibn de los recursos de cada uno de los pafi-
ses que la han desarrollado; por éste motivo para el estu-
dio de los procesos se ha hecho una diQisién que los agru-
pa de acuerdo a sus caracteristicas tecnolb6gicas; asi se
tienen once procesos que se aplican a nivel industrial
de los cuales dos son de extraccibn, seis del tipo sinté-
tico y tres de deshidrogenacién. También se encontraron
tres procesos que estdn en la etapa de investigacibén a ni-
vel de planta piloto; dos de los cuales son del tipo sin-
tético y uno de deshidrogenacién.

La producci6n industrial del isopreno empez6 er el
ano de 1958 en los Estados Unidos con 3600 ‘toneladas y pa-
ra el afio de 1970 la produccifén fué de 205,000 tons. De és-
ta cantidad el 51.5% corresponde a los procesos de tipo sin-
tético, el 22.4% a los procesos de extraccidén y el 26.1% a
los procesos de deshidrogenacibén. De ésto se deduce que la
tecnologia para los procesos sintéticos es la més avanzada
y por lo tanto la que mayores cambios 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 utiliza propileno y c)los Procesos del Instituto Fran-
cés del petrbleo , Marathon, Bayer y Sumitomo, que utilizan
isobutileno y formaldehido. Estos procesos tienen la venta
ja de que no necesitan unidades de extraccibén y de purifi-
cacibn para obtener el producto con un grado de pureza acep-

table para la polimerizacién.

Los procesos de extraccifn utilizan como materia prima pen-

tahidrocarburos que contengan una concentracién de isopreno

aproximada del 10 al 20% de isopreno y utilizan disolventes
como dimetilformamida y acetonitrilo. Estos procesos pueden
auxiliar también a los procesos de deshidrogenacifén, los
cuales si necesitan unidades de purificacifén para obtener
un producto que se pueda utilizar en la polimerizacidn pa-
ra obtener el cis-poliisopreno.

Los factores limitantes m&s importantes que presentan

&stos procesos son:

a) Para que una planta de éste tipo sea rentable la capa-
cidad minima instalada debe ser de aproximadamente 30000

" toneladas por afo, lo que trae como consecuencia la ne-
cesidad de disponer de una corriente de pentahidrocar-
buros con un contenido del 10 al 20% de isopreno.

b) La concentracién del ciclopentadieno en la corriente de
alimentacién debe ser menor de 1 ppm. ya que este es un
producto que dana al catalizador usado en la polimeri-
zacidn.

c) La etapa de destilacibén debe controlarse cuidadosamente

debido a que los compuestos involucrados y el isopreno

forman azebtropos que hacen dificil ésta operacién.
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d) La corrosibn aungue no es un factor muy importante tam-
bién debe tomarse en cuenta ya que puede aumentar el cos-
to de produccién
Las innovaciones tecnolfgicas encontradas indican que -

existen otros dos métodos aparte del de destilacibn extrac-

tiva;que se usa actualmente, y son la quemisorcibén y la des-
tilacibén azeotrbpica que usan diferentes disolventes pero

al parecer no se ha llegado a una optimizacifn de é&stos pro-

cesos para poderse aplicar industrialmente. Se ha encontra-

do que la separacibén del isopreno debe hacerse en cinco --
etapas con el objeto de eliminar acarreos de los pentahi-
drocarburos indeseables que forman azebtropos con el iso-

preno.

De los procesos sintéticos estudiados se llega a la conclu-
si6én de que los m&s importantes por lo que respecta a su
grado de utilizacibn y al avance de su tecnologfia son los
cuatro que usan como materia prima isobutileno y formalde-
hfdo y uno que usa propileno. El que usa acetona y acetile-
no aunque su tecnologfia es avanzada, su aplicacibfn se en-
cuentra limitada debido principalmente al costo y disponibi-
lidad de la materia prima aunque no se descarta la posibili-
dad de que se pueda aplicar en los paises que carecen de
productos de refinacidn.
a) El proceso SNAM gue usa acetona y acetileno consta de
tres etapas que estdn caracterizadas por tres reacciones
que son: etinilacién, hidrogenacibn selectiva y deshi-

dratacibén; y se usa un catalizador por combustién de los
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productos carbonosos gue se depcsitan en la superficie.
Para eliminar la produccibn excesiva de subproductos de
la acetona se recomienda el uso de acetileno en exceso
lo cudl también acorta el tiempo de reaccibn.

En la hidrogenacibn selectiva el aspecto més impor-
tante es la selectividad del catalizador que elimina el
uso de una separacibn costosa entre los productos inter-
mediarios.

b) El1l proceso Goodyear S.D. es uno de los mds 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 dimerizacibén, isomeriza-
cibén 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 que el cata-
lizador usado para la dimerizacién (tripropil aluminio)
presenta gran actividad hacia los compuestos polares
y el oxigeno.

ii) la etapa de isomerizacibn es la més complicada ya que
si né se tiene un catalizador adecuado se puede pre-
sentar una polimerizacién.

iii) la reaccibn de pirdlisis presenta bajos rendimientos

y se producen subproductos del tipo acetilénicos.

Las innovaciones importantes que se han presentado para és

te método sintético se han enfocadggrincipalmente a la ca-

tdlisis de cada una de las reacciones encontrédndose que en
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la etapa de dimerizacibn los catalizadores que proporcio-
nan rendimientos mayores son el tripropil aluminio 6 el
trimetil aluminio. En la reaccién de isamerizaci6n el més
adecuado es el &cido fosfbrico y aunque existen diversas
opiniones por lo que respecta al soporte usado, se encon-
tré que la alGmina 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
descomposicifn térmica se ha descubierto que la presencia
de &cido bromhidrico aumenta el rendimiento del isopreno
de 55% a 65%.

En los procesos sintéticos que usan isobutileno y formal-
dehfido aunque se han desarrollada en diferentes paises,
cada uno de ellos presenta una innovacién tecnolbgica al
proceso bésico para la obtencién de isopreno a partir de
dichas materias primas.

Los principales factores limitantes que presentan éste ti-
po de procesos son:

i) E1 formaldehfdo debido a la dificultad de su transpor-
tacifén hace necesaria la integracibén de una planta pro
ductora de éste, por medio de la oxidacibén controlada
de metanol.

ii) En la reaccibn principal para la obtencifén de isopre-
no se presentan reacciones laterales.

iii) La operacién del reactor es un aspecto critico debido
a la necesidad de regenerar el catalizador en condicio-
nes severas lo que trae como eonsecuencia una alta co-

rrosién.

Las innovaciones tecnol6gicas para cada uno de los pro+
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cesos con las siguientes:

Para el proceso IFP aungue es necesario integrar una uni-
dad productora de formaldehfido tiene la ventaja de que eli-
mina el uso de isobutileno 100% pudiéndose usar cortes de
refinerfia de tetrahidrocarburos que lo contengan y &sto
ha sido posible gracias a los estudios que realizd el IFP
con respecto a la cinética de la reaccibn,de los que se
concluye que a determinada velocidad de reaccibn el iso-
butileno es la finica olefina que alcanza a reaccionar con
el formaldehfdo. Para éste proceso es importante hacer no-
tar que se puede combinar la produccién de isopreno con la
de butadieno sin ninglin cambio en el equipo principal. Se
usa un reactor de lecho m6vil que se opera adiab&dticamente
que elimina el sistema de regeneracibn del catalizador y los
problemas de corrosién.

En el proceso Marathon aunque se usan isobutileno y for
maldehido, la innovacién de &ste proceso es la formacidén de
un intermediario qgue se obtiene de la reaccibn entre formal-
dehido, metanol y cloruro de hidrégeno que tiene la venta-
ja de ser menos activo que el formaldehido y méds selectivo,
lo cudl evita la realizacibn de reacciones laterales.

En el proceso Bayer en lugar de usar &cido diluido como
catalizador se emplea un &cido sélido que puede ser una
resina de intercambio idnico evitando la corrosién del equi-
po y facilita el manejo del agua de desecho. En é&ste méto-
do se recupera el calor de reaccifn que se obtiene de la
combustién del catalizador en la regeneracibén haciendo &p-

timo el balance de calor.
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En el proceso Sumitomo se puede usar ter-butanol en lu-
gar de isobutileno y el formaldehfdo se puede alimentar con

una pureza del 50%

d) Se encontraron dos nuevos procesos gque no se han aplicado

industrialmente. En uno de ellos se asegura que se puede ob-
tener isopreno en un solo paso con una reaccibén en fase va-
por en un reactor de lecho fijo usando como intermediario
metilal, que se obtiene de una mezcla acuosa en eqﬁilibrio
de metanol y formaldehfdo 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 pro
duccibn de un intermediario para la formacién del isopreno
a partir de isobutileno y formaldehfdo; lo cual se realiza
con una reaccién en fase gaseosa a una temperatura de 300°C

y una presibn cercana a la atmosférica.

De los tres procesos de deshidrogenacifn que se estudiaron,
dos de ellos usan isoamileno como materia prima y uno isopen
tano. Para los que usan isoamileno es necesario integrar una
unidad de extraccibén &cida para tratar las gasolinas ligeras
que se obtienen de una corriente de desintegracién cataliti-
ca fluidizada. El proceso Houdry que usa isopentano es el més
versitil, ya que se pueden deshidrogenar hidrocarburos lige=-
ros para producir tanto monoolefinas como olefinas a partir
de parafinas de tres a cinco 4tomos de carbono, debido a &s-
to se puede combinar la produccién de isopreno con la de bu-
tadieno variando finicamente la alimentacién.

a) La innovaci6n m&s importante reportada recientemente en la
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literatura, en donde interviene una etapa de deshidrogena-
cién para la obtencibén de isopreno es la obtencibn de iso
amilenos a partir de isobutano e isobuteno-2 o propileno
que se someten a una reaccibén de desproporcibn seguida de
una deshidrogenacifn y una purificacibén para obtener iso-
preno para polimerizacidn.

c) En todos éstos procesos es necesario integrar una unidad

de purificacifén o extracciébn.

En México actualmente no se produce iso?reno. Para una selec-
cibn de un proceso adecuado es necesario hacer un estudio de
disponibilidad y costo de materias primas para cada tipo de
proceso ya que serfia muy aventurado descartar cualquiera de
ellos con las caracteristicas técnicas que se analizan en el
presente trabajo. Tomando como base los paises productores de
isopreno se observa que en Europa y Japén se producen gran-
des cantidades de olefinas a partir de la descomposicibén de
naftas asi como corrientes de pentahidrocarburos lo cual
favorece la utilizacién de procesos de extraccifn v de deshi-
drogenacifén; en Estados Unidos la descomposicibén (cracking)
de los hidrocarburos liquidos del gas natural favorecen los

procesos sintéticos.
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