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I.- INTRODUCCION 

 



La fatal y primera vez que el hombre conocié el smog (contaminacién ambiental), fue en 

Londres en 1984; no muy tarde y hasta la fecha las ciudades de los pafses industrializados, asf como 

las grandes ciudades en general, sufren los estragos de este fendmeno perjudicial para el desarrollo de 

la vida. 

El problema de la contaminaci6n se origina al transformar las condiciones naturales en forma 

masiva, por ejemplo, la Ciudad de México, una de las Ciudades mas sobre pobladas del mundo, con 

mas de 20 millones de habitantes, que cuenta con mds de 35 mil establecimientos industriales, 

comercios, servicios y un parque vehicular de aproximadamente 4 millones de unidades, todo 

concentrado en una zona de solamente 2 mil Km2 (la parte mds urbanizada del Valle de México), 

tefleja severos problemas ambientales por las alteraciones ecolégicas que el valle ha sufrido como 

consecuencia de] acelerado proceso de urbanizacién y concentracién de todas las actividades 

concernientes al desarrollo del pais. 

Lo anterior, es un resultado evidente de haber saturado la capacidad de depuracién natural del 

valle de México y que con el paso del tiempo se vuelve mAs critico, por lo que la Unica solucién para 

mejorar la calidad del aire consiste en disminuir radicalmente y urgentemente el volumen de emisiones 

contaminantes que se arrojan a la atmésfera por parte de las fuentes fijas y méviles. En la actualidad, 

las fuentes méviles (automotores) producen el 76 % del total de contaminantes a la atmésfera, 

consumiendo en el area metropolitana alrededor de 37°490,678 litros de gasolina (magna sin y nova) 

diariamente. 

Por lo anterior, el presente trabajo muestra nuestra inquietud a dicho problema, enfocdndolo a 

la producci6n de gasolinas mejoradas a partir de un oxigenante que aumenta el octanaje y la eficiencia 

de la combustién.



Uno de los oxigenantes mds utilizados para este fin es el MTBE (Metil Terbutil Eter) que se 

viene agregando a las gasolinas nacionales desde 1989 dando origen a la gasolina Magna-Sin, que 

utilizan los automéviles con convertidor catalitico. La produccién de MTBE en México no satisface la 

demanda actual de gasolinas oxigenadas por lo que se importan alrededor de 77394728 m3 al afio, que 

se refleja en una cuantiosa fuga de divisas. 

Ademéas, el problema de la contaminacién atmosférica por esta fuente, se ha estado 

manifestando en las principales ciudades de la Republica Mexicana, como lo son: Monterrey, 

Guadalajara, Tijuana, Toluca, Puebla, etc., por lo que el uso obligatorio de esta gasolina a corto plazo 

se hard en todas las ciudades del pafs, aunado a que los automéviles de reciente modelo poseen 

convertidor catalftico. 

En el presente trabajo se realizé un estudio de mercado para cuantificar la demanda aproximada 

de gasolina en el Area Metropolitana asf como a nivel nacional con la finalidad de establecer la 

capacidad de la planta, seguida de la investigacién y revisién técnica de los procesos existentes para la 

obtencién de MTBE_y asi proponer la implementacién de la tecnologia de México. Ademds se 

presenta la contribucién que hace la gasolina oxigenada con MBTE a la disminucién de la 

contaminacién ambiental originada por fuentes méviles.



  

IL.- GENERALIDADES



I1.1.- ANTECEDENTES 

Desde hace mas de 40 afios se utiliza como aditivo antidetonante e] Tetra etilo de Plomo (TEL), 

el cual provoca que los diferentes compuestos de la gasolina se quemen o detonen a un mismo tiempo; 

esta propiedad hace que aumente el indice de octano, es decir, mejora la calidad del carburante. 

Siendo tan téxico el TEL se puede pensar, por qué se siguen utilizando. Es uno de los mejores 
antidetonantes y su sustitucién podria hacerse a base de agregar otro compuesto en una cantidad 
bastante mayor a la gasolina; sin embargo, no tendria sentido si en lugar de contaminar con plomo 
fuera con otro metal como bismuto 0 telurio. 

A partir de 1970 se han venido realizando un gran nimero de estudios para la formulacién y 
produccién de gasolinas con bajo contenido de plomo. Estos estudios han Ilevado a establecer 
actividades de investigacién para obtener compuestos oxigenados de alto nimero de octano que 

sustituyen al TEL. Los principales problemas que se han encontrado para llevar a cabo estos 
desarrollados son imputables a la creacién de tecnologias confiables y de bajo costo. 

En México, se consumen dos tipos principales de gasolinas terminadas que son: 

™@ Con plomo o NOVA 
@ Sin plomo o Magna-Sin 

En las formulaciones de NOVA se emplean, principalmente, las siguientes corrientes: 

Gasolinas primarias tratadas, reformadas, cataliticas y pequefias cantidades de alquilado, 

polimerizado, aromaticos (benceno, tolueno), ligeros de C4 a C6. 

En las formulaciones de Magna-Sin se emplean las mismas corrientes que en la NOVA, 

excepto gasolinas primarias tratadas, pero se incluye gasolina de importacién y MTBE para la ZMVM.



A pesar de que PEMEX ha reducido considerablemente el uso del TEL a base de producir 

gasolina de mayor ntimero de octano, disminuyendo el consumo de 0.8 a 0.2 mi., del TEL por cada 

litro de gasolina en el Area Metropolitana de la Ciudad de México, se consumen 493 MBD de 

gasolina, aproximadamente 37°490,678 litros por dfa, que a la proporcién indicada representan el uso 

de 7,498.13 litros de TEL. Aunque actualmente este se utiliza mezclando con bromuro y cloruro de 

etileno para formar el bromuro y cloruro de plomo, en vez del 6xido de plomo téxico.



1.2... GASOLINAS OXIGENADAS 

11.2.1.- INTRODUCCION 

Las principales ventajas que se obtienen con el uso de componentes oxigenados 

son: 

1.- Maxima produccién de gasolina 

2.- Reducci6én en el] consumo de petréleo crudo 

3.- Reduccién en Ja inversi6n para cubrir la demanda futura de gasolinas, 

tanto en calidad como en cantidad. 

4.- Introduccién de una gasolina alterna a la obtenida del petréleo crudo. 

I.2.2.- COMPONENTES OXIGENADOS DE ALTO OCTANO 

Los componentes de mayor interés entre la familia de los éteres y los alcoholes 

para usarse en las gasolinas son: 

1.- Metil — Terbutil — Eter (MTBE) 

2.- Etil — Terbutil — Eter (ETBE) 

3.- Ter — Amil — Metil — Eter (TAME) 

4.- Metanol 

5.- Etanol 

6.- Ter — Butil — Alcohol (TBA) 

7.- Sec — Butil — Alcohol (SBA)



11.2.3.- VENTAJAS DE LOS ETERES Y LOS ALCOHOLES 

II.2.3.1.- VENTAJAS DE LOS ETERES 

- Baja gravedad especifica (ventaja comercial). 

- Alto poder calorifico. 

- Baja solubilidad en el agua, por consiguiente no presenta problemas de estabilidad en las 

mezclas durante su producci6n, almacenamiento y etapas de distribucién. 

- Comportamiento cercano al ideal con hidrocarburos, sin formacion de azeétropos, en 

consecuencia estos no presentan problemas de formulacién en la refineria y tampoco de 

formacién de gomas durante su uso. 

- Algunos valores de calor latente de vaporizacién en los hidrocarburos estan entre 80-90 

kcal/kg, por consiguiente no influyen negativamente en el arranque de las méquinas 

cuando estan frias. 

1.2.3.2... VENTAJAS DE LOS ALCOHOLES. 

Las ventajas de algunos alcohoels, especificamente el metanol y el etanol sobre los eteres, 

consiste en el alto RON, que se obtiene en las mezclas. 

Los eteres son producidos al reaccionar las olefinas terciarias (isobutileno e isoamileno) con alcoholes 

(metano! o etanol), reaccién de eterificacién. Las reacciones son altamente selectivas con isobutileno o 

isoamileno.



Las fuentes de obtencidn de los isobutilenos son: 

- La fraceién Ca del Cracking de la carga lfquida a etilens 

antes y despues de la extraceién de butadiens, el 

isobutileno contenido despues de la extraccién de butadieno 

es én promedio de 15 a 40 %. 

Las Reacciones de obtencién de estos eteres son: 

  

CH CH 
3 3 

1 i 

CH, = ¢ - CH. + CH_OH ——————-» CH,- 0 - CH, - CH CMTBED 
2 a 3 a 2 | 

CH 
a 

CH CH 
a a 

| 1 

CH) = C - CH, + C_H OH ———————» CH - O - C€ - CH CETBE>D 
2 a 205 25 3 

CH 
3 

CH CH 
3 3 

t | 

cH, - C= cH - cH, + CHOH —— CH, -O-C- cH, - cH, C TAME? 
- t 

5 cH, 

El Metil - Terbutil - Eter cCMTBED, el cual no solamente 

aumenta él numero de octane, sino que al mejorar la combustion 

reduce la emission d contaminantes. 
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Ii.3.- METIL TERBUTIL ETER CMTBED 

II. 3.1.- OBTENCION 

La reaccién del metanol con el isebutilenc para producir 

MTBE se lleva a cabo en fase lfquida a temperatura no mayores a 

100°C en presencia de un catalizader, resina Acida sulfonada del 

tipe intercambiadora de iones, este catalizador es el Amberlite 

15. 

La reaccién ef exotérmica, sin embargo la carga deberAd ser 

precalentada para evitar que la resina sufra alteraciones 

térmicas, disminuyendo la conversion y selectividad. 

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

CH CH, 
' 

it 
CH -e- CH + CH OH ————+5 CH - C - O - CH 

3 3 3 3 1 a 
CH 

a 
isebutileno metanol eter metil terbutil 

II.3.2.- PROPIEDADES 

Al hacer la mezcla con gaselina no presenta separacidn de 

fases le que si ocurre con &@1 metanol, es soluble en cualquier 

propoercion con la gasolina y ligeramente soluble con #1 aqua. 

40



El MTBE es estable no teniendo problemas de descomposici6én 

cuando se almacena solo o con gasolina y ligeramente soluble con 

el agua. 

La gasolina con MTBE presenta un menor contenido de 

hidrocarburos, monéxido de carbono y éxidos nitrosos cuando se 

quema. 

Con el uso de gasolinas con MTBE el vehiculo no presenta 

problemas en el carburador por  ensuciamiento, consumo de 

combustible o problemas de pérdida de potencia en el motor. 

II.3.2.1.- QUIMICAS 

ESTRUCTURA (CH,) £OCH , 

FORMULA MOLECULAR CH 

PESO MOLECULAR 88 

MOMENTO DIPOLAR 1.320 

OXIGENO % PESO 18 

OCTANO (R + M)/2 110 

PUREZA % PESO 95 - 97 

11



II.3.2.2.- FISICAS 

PUNTO DE FUSION 

PUNTO DE SOLIDIFICACION 

CALOR DE VAPORIZACION 

INDICE DE REFRACCION 

DENSIDAD 

VISCOSIDAD A 20 °C 

CALOR DE COMBUSTION 

SOLUBILIDAD DE MTBE EN AGUA 

A 25 °C 

SOLUBILIDAD DE AGUA EN MTBE 

A 25 °C 

GRAVEDAD ESPECIFICA 

RON (valor de mezcla) 

PRESION DE VAPOR mb 

PUNTO DE INFLAMACION °C 

MON (valor de mezcla) 

MEZCLA RVP (BAR) 

LIMITE DE INFLAMABILIDAD % 

55.3 °C/760 Torr 

48.4 °C/600 Torr 

36.9 °C/400 Torr 

- 108.6 °C 

7.1 Keal/mol 

20 1.3692 

0.7402 

0.36 cp 

HO = 38.219-0.012MJ/Kg 

n. 

5 % PESO MTBE x 

1.5 % PESO HO 

0.74 

118 

268 

-26.6 

102 

0.55 

1.65 

N 

Ii1.3.2.3.- TOXICOLOGICAS 

Extensos estudios toxicolégicos se han realizado para determinar los efectos del 

MTBE en ratas y conejos. 

En ratas LC50 es 120.3 mg/l en aire durante 4 horas de exposicién o la LDSO en la piel 

en ratas es 3.865 mg/Kg de peso en el animal 

Por inhalacién y contacto en ja piel el MTBE puede considerarse practicamente no 

t6xico, pero es irritante para los ojos. 

12



11.4.- MATERIAS PRIMAS 

I1.4.1.- DISPONIBILIDAD DE LAS MATERIAS PRIMAS 

METANOL 

Desde el afio de 1969 PEMEX empezé a producir metanol en el complejo 

Petroquimico de San Martin Texmelucan, Pue. con una capacidad nominal de 21,500 ton/afio, 

posteriormente en 1978 entro en operacién otra planta con una capacidad nominal de 150,000 

ton/afio, alcanzando en 1986 una produccién de 182,285 ton y en 1987 de 190,898 ton, un 4.73% de 

incremento sobre la de 1986, en la actualidad se producen 213,000 ton. 

Este producto es utilizado entre otras cosas, como materia prima para elaborar 

formaldehidos, tereftalato de dimetilo, metilaminas, metacrilato de metilo, etc., asi como solvente y 

anticongelante. 

Actualmente se encuentran en etapa de ingenieria una planta de metanol en el complejo 

Petroquimico de Cosoleacaque, Ver. con una capacidad nominal de 825,000 ton/afio (suspendida 

temporalmente); también en etapa de planeacion se encuentra otra planta en Ja refineria de Tula, Hgo., 

con una capacidad nominal de 150,000 ton/afio la cual cubrira totalmente la demanda nacional de este 

producto. 
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II.4.2.- PROPIEDADES 

II.4.2.1.- FISICAS 

FORMULA 

PESO MOLECULAR 

PUNTO DE EBULLICION °C 

PUNTO DE CONGELACION °C 

TEMPERATURA CRITICA °C 

PRESION CRITICA kPa 

VOLUMEN CRITICO ml/mol 

TEMPERATURA DE AUTOIGNICION °C 

DENSIDAD 25°C gr/ml 

VISCOSIDAD 25°C cps 

APARIENCIA 

COLOR Pt-Co 

OLOR 

MATERIA NO VOLATIL, gr/100m1 

ACIDEZ CON AC. ACETICO, ppm 

ACETONA, ppm 

PRESION DE VAPOR A 20°C 

DENSIDAD DE VAPOR (AIRE = 1) 

SOLUBILIDAD EN AGUA 

1G 

CHOH 

32 

64.7 

-97.68 

239.43 

0.8096 

118.00 

470.00 

0.786 

0.541 

CLARA Y LIBRE 

5 

CARACTERISTICO 

0.003 

20 

is 

128 mb 

1.11 

TOTAL



TI.4.2.2.- TOXICOLOGICAS 

TOXISIDAD ORAL: LDS50, mg/Kg 5708 EN RATONES 

TOXICIDAD POR: 

INHALACION LD50, mg/kg 9800 EN RATONES 

TOXICIDAD CUTANEA LDS50, mg/kg 20,000 EN CONEJOS 

Tiene propiedades de narcdtico, produce efectos téxicos en el 

sistema nervioso particularmente en el nervio 6ptico (retina), 

cuando es ingerido es muy lenta su eliminacién y produce en el 

cuerpo formaldehido y Acido férmico y en algunos casos se 

regenera, en grandes concentraciones produce: 

- Depresidén cardiaca 

- Conjuntivitis 

- Problemas respiratorios 

- Estado de coma 

Es muy peligroso cuando est4 expuesto al calor o agentes 

oxidantes, (flameable). 

15



II.5.- CATALIZADORES 

El catalizador empleado en la reaccién de obtencién de MTBE 

en todos los procesos existentes, es de caracter Acido fuerte tipo 

catiénico. Con excepcién del proceso propuesto por Hallaran-Lee, 

que utiliza Acido sulftrico, el cual por sus_ propiedades 

corrosivas y dificil manejo es inadecuado desde el punto de vista 

econémico ya que incluye mas equipos y Servicios Auxiliares para 

su recuperacién. 

En todas las tegnologias existentes, el catalizador empleado 

es una resina sulfonada de intercambio id6nico tipo catidénico, 

Macroporoso y fuertemente Adcida en la forma de hidrégeno Acido, 

comercialmente el m&s conocido es el AMBERLYST 15. Para mayor 

informacién recurrir a las referencias 29 y 34 o a la patente 

3,027,052 May 29, 1962 U.S. 

II.5.1.- PROPIEDADES MACRORETICULARES DE LA RESINA AMBERLYST 15 

FUNCIONALIDAD IONICA RSO.H 

% DE POROSIDAD 32 

SUPERFICIE DE CONTACTO m/g 45 

CAPACIDAD DE INTERCAMBIO IONICO: 

meg/g 4.6 

meg/ml 1.8 

CONDUCTIVIDAD TERMICA BTU/h£t F 0.153 

16



II.5.2.- PROPIEDADES FISICAS 

DENSIDAD, g/om> 

HUMEDAD, % peso 

ACIDEZ, H meg/g 

POROSIDAD, cm?/g 
DIAMETRO PROMEDIO DEL PORO, A 

SOLIDOS, % PESO 

- BASE SECA 

- BASE HUMEDA 

FORMA FISICA 

TEMPERATURA MAXIMA DE OPERACION, °C 

% DE HUMEDAD AL EMBARCAR 

BASE SECA 

BASE HUMEDA 

DENSIDAD DE BULTO 

BASE SECA, gr/ml 

BASE HUMEDA, gr/ml 

II.5.3.- DISTRIBUCION DEL TAMANO DE LA 

RETENCION EN: 

MALLA 16 US. TAMIZ ESTANDAR 

MALLA - 16 + 20 US. TAMIS ESTANDAR 

MALLA - 16 + 30 US. TAMIS ESTANDAR 

MALLA - 30 + 40 US. TAMIS ESTANDAR 

MALLA - 40 + 50 US. TAMIZ ESTANDAR 
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PERLAS DURAS 
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III.- TECNOLOGIAS PARA LA OBTENCION DEM TBE



TIT.1.- INTRODUCCION 

Tedas las presentes tecnologias contemplan la misma reaccién 

eatalitica del isobutilena con metanol, por lo que en este 

apartado fe mozstraran los aspectos adenerales de la reaccion 

haciendo inecapie en las pequefMas diferencias qué se puedan dar en 

la Ki eccion de reaccién de los diferentes proceso. 

TIT. 2.- CATALISIS DEL PROCESO 

III.2@.1.~+ REACCION PRINCIPAL 

La reaccién principal @n #1 proceso de ebtencion de MTBE es 

& combinacion en fase liquida de metanol e iseabutilene, usando 

come catalizader una resina de intercambie idnmico fuertemente 

acida, en la eudl la m&s conecida y usada comercialmente es el 

AMBERLYST 15. A diferencia de S=ste catalizador, el dUnice preceso 

que innova un c¢atalizador totalmente diferente es el proceso 

Jarrallan-Lee que emplea Acido Sulfdrico. 

La reaccioOn es exotermica y altamente selectiva hacia el 

isobutilenc, de tal forma que los atros hidrocarbures compenentes 

de la fracecion Ca's mo reaccionan, llevande a una conversion 

practicamente completa de isobutileno a MTBE, cuidando no lleqar 

e 4 C ws
 Yo "3
 

fo
 fo CG G 3 a inuacioan: 

CHa - GQ + € =CH2 
I 

CHa CHa 

utr lens M TBE    
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Como se mencioné anteriorment, la conversién alcanzable esta 

limitada por el equilibrio quimico, presentandose dos opciones de 

disefio para lograr altas conversiones del isobutileno alimentado: 

a).- Desplazamiento del equilibrio utilizando una alta relacién 

metanol / isobutileno. 

b).- Desplazamiento del equilibrio mediante la separacién de los 

productos de reaccién. 

De estas dos opciones, los procesos implementan su seccidén de 

reaccién, lo que hace la diferencia entre ellos, por lo cual las 

dos opciones presentan ventajas y desventajas las cuales deven de 

ser cuantificadas en términos econémicos ya que con las dos se 

puede llegar a obtener buenos resultados. 

La reaccién se lleva acabo en fase liquida y es exotérmica 

por lo que se presenta un compromiso para seleccionar la 

temperatura de operaci6én, pues por limitaciones de equilibrio 

quimico convienen temperaturas bajas y por efecto cinético es 

preferible que la reaccién se lleve acabo a temperaturas mayores; 

por este hecho el arreglo de reactores en serie supera esta 

limitante, aunque aunada con la concentraci6én de isobutileno en la 

alimentaci6én dependiendo del tipo de corriente de C4‘s alimentada; 

la definici6én de este arreglo se hace complejo. 

III.2.2.- REACCIONES SECUNDARIAS 

Puede tener lugar, aunque en muy  pequefia extencidén, 

las siguientes reacciones secundarias: 

20



Teda el agua contenida en la alimentacién reacciona con 

butileno preduciendo alcohol terbutilico CTBAD. 

  

H CHa CHa 
t l I 

H-0O + Ce H- OQ-C - CHs 
I t 
CHa CHa 

AGUA ISOBRUTILENO ALCOHOL TERBUTILICO 

La formacion del alcohol terbutilico es funeion de la 

corriente de alimentacién de Ca’s. 

produce muy poca 

eantidad de agua en la Sin 

embargo, s¢ cantidad que mo afecta la calidad y 

el octana del MTBE. 

Des moleculas a4 

  

isobutileno pueden reaccionar 

trimetilpenteno-i ©@ 2,4,4, 

entre si para 

formar 22,4,4, trimetilpenteno-& CTMP> 

  

CHa CHa CHa CHa CHa CHa 
t ' + I i 1 i 

H weeenes . CHa = C + © = CHe aaaenas seeee | CHa-CH=CH-C-CHa 
t i { j 
CHa CHa CHa CHa 

ISOBUTILENO 2,4,4, TRIMETIL 2,4,4. TRIMETIL 
PENTENO — 4 PENTENO — 2 ISOBUTILENO 

Des moléculas de metanol pueden reaceionar fh i p formar eéter 

CDMES y agua. La formacion de dimetil-eter depende de 2 S Pp 

fot la cence u yo del oncer 

   



  

H H 
I I Ht 

CHa - 0 + CHa - Q assesewt CH2 - O - CHa + HOH 
METANOL METANOL ETER DIMETILICO AGUA 

Las reacciones para formar DME y TMP resultan favorecidas por 

temperaturas altas, mientras que la reaccion para formar TMP 

resulta favorecida por una baja relacién del contenido de metanol
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Til.3.1.- PROCESO PHILLIPS 

II.3.1.1.- INTRODUCCION 

Como resultado de una profunda investigacién y un extenso estudio a nivel planta 

piloto, Philips desarrollé un proceso para la obtencién de MTBE, a partir de metanol ¢ isobutileno. 

La primera unidad comercial de MTBE en los Estados Unidos se realiz6 en 1979 en la 

planta Phillips en Borger, Texas. La unidad de obtencidn de MTBE opera mezclando butenos y los 

residuos de butanos resultantes de la HF alquilacién. 

En Diciembre de 1982 Phillips implementé dos plantas de MTBE en la Phillips 

refineria Sweeny, Texas (2900MBPD) y la refineria Antwerp, Bélgica (2400 MBPD). 

Phillips tiene amplia experiencia comprobada con plantas funcionando, la cual 

confirma los parametros de disefio usado en el sistema de fraccionamiento del MBTE. 

IIL.3.1.2.- DESPCRIPCION DEL PROCESO 

Al rector primaro DC-001, se alimenta isobutileno junto con metanol proveniente de 

almacenamiento, asi como el metanol reciclado del fraccionador DA-003. La mezcla reaccionante se 

enfria en el EA-001. y se alimenta al segundo reactor DC-002 que lleva la conversién hasta un 96% 

de isobutileno 

La corriente de productos salientes del segundo reactor, con una concentracién del 96.6% de MTBE 

es alimentada a lacolumna fraccionadora DA-001, donde el MTBE de 98.6% de pureza se obtiene 
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como producto de fondos, el cudl se enfria en el cambiador de 

calor EA-004 para su almacenamiento. La carga térmica para que 

opere la columna fraccionadora DA-001 la proporciona el cambiador 

EA-002. 

Los domos de la columna fraccionadora DA-001, integrada en su 

mayor parte por C4’s no reaccionantes y metanol en exceso es 

introducida a una columna de extracci6én DA-002 (lavado con agua a 

contra corriente), con previo precalentamiento al pasar por el 

EA-003. 

Del domo de la columna de extracci6én, la corriente de C4’s es 

enviada a refinado. 

La mezcla metanol/agua abandonan la columna DA-002 por el 

fondo, incorporandose posteriormente a la torre fraccionadora de 

metanol DA-003, donde el exceso es separado y reciclado al reactor 

DC-001 asi como el agua a la DA-002. 

III.3.1.3.- ASPECTOS GENERALES DEL PROCESO 

El reactor Phillips, es un disefio patentado altamente 

desarrollado, opera en fase liquida sobre condiciones de presién y 

temperatura moderada y ofrece un minimo costo de inversién en la 

planta. Es un reactor de lecho fijo que contiene serpentines de 

enfriamiento, esto origina un bajo costo, operacién econdémica y 

facil mantenimiento. Utiliza un catalizador que se encuentra 

disponible comercialmente (resina de intercambio ionico altamente 

acida, "Amberlyxst 15"). 

La columna de fraccionamiento es operada de tal manera que 

todo el metanol es fraccionado lejos de los fondos de la torre por 
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donde sale el MTBE. Este modo de operacién salva sustancialmente 

el consumo de vapor para separar el metanol del MTBE. 

El proceso provee una conversién de isobutileno de 96% para 

FCCU y una pureza de MTBE de 98.6% sobre una base libre de C5's. 

Esta es una tecnologta comprobada con la experimentacién y la 

pradctica de plantas existentes, lo que provee un ahorro energético 

considerable asi como un medio ambiente seguro. 
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REQUERIMIENTOS DE OPERACION 

DEL PROCESO PHILLIPS 
POR CONTENIOO DE ISOBUTILENO 

EN LA CORRIENTE C,’S 

( % EN PESO ) 
  

REQUERIMIENTOS 20 «62 5°e 

  

LIBRAS DE VAPOR / LIBRAS DE MTBE 0.99 @.35 

  

GALONES DE HO DE ENFRIAMIENTO 

LIBRAS DE MTBE 

  

  WATTS-HORA / LIBRAS DE MTBE 15 6.7     
  

 



III.3.2.- PROCESO CDTECH 

A) CDMTBE 

B) CDETHEROL MTBE 

III.3.2.1.- INTRODUCCION 

La tecnologia de destilacién catalitica (CDTECH), pertenece a 

la compafita licenciadora de investigacién quimica CR&L y a la 

compafiia LEMMUS CREST INC (LCI); que inicialmente desarrollaron la 

mencionada tecnologia y patentada por CR&L. 

La produccién comercial de MTBE usando la destilacién 

catalitica fue realizada en una unidad en 1981, en la cual la 

capacidad inicial fue de 1400 Bbl/D de MTBE. Hoy en dia hay 8 

unidades en operacién con una capacidad combinada de 14,000 Bbl/D, 

en China, Europa y Estados Unidos. Desde que la compafiia fue 

formada se adicionarén 6 plantas mas. 

Otro proceso comercial desarrollado por CR&L y disponible a 

través de la compafiia CDTECH es el "Backcracking" MTBE a 

isobutileno (IB). 
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III.3.2.2.- DESCRIPCION DEL PROCESO 

a) Proceso CDMTBE 

Se alimenta a un reactor primario DC-001 metanol de grado 

comercial proveniente de almacenamiento. La corriente de C4’s de 

una unidad de refinacién es lavada en una torre DA-001 por medio 

de agua a contracorriente; asi la corriente lavada de C4’s se 

incorpora al mismo reactor primario DC-001 para llevarse acabo 

parcialmente la conversién de isobutileno. La mezcla reactiva que 

sale del reactor primario DC-001 se incorpora por el fondo de la 

columna de destilaci6én catalitica DA-002, donde se completaraé la 

conversién de isobutileno. 

Por el domo de la columna de destilaci6én catalitica DA-002 

sale la corriente de C4’s y el metanol de exceso los cuales son 

incorporados por el fondo de una columna de extracci6én DA-003, con 

agua, para recuperar el metanol, esta corriente se alimenta a una 

columna de destilaci6én DA-004, obteniendose por el domo el 

metanol . Este metanol recuperado se recircula al reactor 

primarioDC-001, mientras que el agua se recirctila a contracorrien- 

te a la columna de extracci6énDA-003. 

El MTBE se obtiene como producto de fondos de la torre de 

destilacién catalitica DA-002 (con 99.8% de separacién de MTBE), 

el cudl se manda a almacenamiento o se incorpora a otra unidad de 

procesamiento. 
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APLICACIONES DE LA TECNOLOGIA CDTECH Y CDMTBE 

EN EL FUTURO 
  

COMPARAIA 
CAPACIDAD DE FECHA DE 

  

  

MTBE, TONZARO INICIO 

CONFIDENCIAL, MIDDLE EAST 30,000 1995 

CONFIDENCIAL, USA 90,000 1994 

BP OIL, MARCUS HOOK, PENSIL- 50,000 1994 

VANTA 

BP OIL, ALLIANCE, LOUISIANA 100,000 1994 

BP OIL, TOLEDO, OHIO 100,800 1994 

CONFIDENCIAL, USA 140,000 1994 

KUWAIT NATIONAL PETROLEUM, 50,000 1994 

MENA AL AHMADI, KUWAIT 

CONFIDENCIAL, EUROPA 150,000 1994 

CONFIDENCIAL, USA 7,000 1994 

CONFIDENCIAL, MEIDOLE EAST 500,000 1994 

CONFIDENCIAL, AFRICA 500,900 1994 

CONFIOENCIAL, USA 500,900 1994 

CONFIDENCIAL, USA CONFIDENCIAL 1994 

PERTAMINA, SULAWESI, 500,200 

INDONESIA 

NESTE OY, PORVOO, FINLANOIA CONF IDENCIAL 

868,000 1986 

96,000 1989 

47,820 1989 

St, 000 1989         

   



  

  

FUTURAS COMPANIAS EN LAS TECNOLOGIAS 

DE LOS PROCESOS CDTECH Y CDMTBE 

  

  

  

HOJA 1 DE 2 

CAPACIDAD DE FUENTE DE FECHA 
COMPANIA LOCALIZACION MTBE, BPSO ALIMENTACION PROGRAMADA 

CONFIDENCIAL MIDDLE EAST 750 Fcc 1995 

CONFIDENCIAL ESTADOS UNIDOS 2,200 Fcc 1994 

BP OIL ALLIANCE, LOUISIANA 2,500 Fcc 1994 

BP OIL MARCUS HOOK, 1,200 Fcc 1994 

PENSILVANIA 

BP OIL TOLEDO OHIO 2,500 Fcc 1994 

CONFIDENCIAL ESTADOS UNIDOS 3,500 Fcc 1994 

KUWAIT NATIONAL PETROLEUM MINA AL AHMADI, KUWAIT 1,200 Fec 1994 

CONFIDENCIAL EUROPA 3,700 FCC/SC 1994 

CONFIOENCIAL ESTADOS UNIDOS 1,700 Fcc 1994 

CONF IDENCIAL MEDIO ORIENTE 12,500 DEHY 1994 

CONF IDENCIAL AFRICA 12,500 DEHY 1994 

CONF IDENCIAL ESTADOS UNIDOS 12,500 OEKY 1994 

CONFIDENCTAL ESTADOS UNIDOS CONFIDENCIEAL Fcc 1994 

PERTAMINA CILACAP, INDONESIA 2,100 Fcc DIFERIDO 

PERTAMINA SULAWESI, INDONESIA 12,500 OEHY DIFERIDO 

NESTE OY PORVOO, FINLANDIA CONFIOENCIAL FCC/SC DIFERIOO 

PEMBROKE CRACKING PEMBROKE, REINO UNIDO 5,200 Fcc DIFERIDO 

NOPPON PETROCHEMICAL KAWASAKI, JAPON 1,200 sc ODIFERIDO 

MARATHON PETROLEUM GARIVILLE, LUESITANA CONFIDENCI AL Fee CONFIDENCIAL 

MARATHON PETROLEUM CIUDAD DE TEXAS CONF IDENCIAL FCC CONFIOENCIAL 

CONFIDENCIEAL SUDESTE DE ASIA 750 sc 1993 

CONFIDENCIAL EUROPA 1,500 Fcc 1993 

TOTAL PETROLEUM ALMA, MICHIGAN 1,06e Fcc 1993           
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FUTURAS COMPANIAS EN LAS TECNOLOGIAS 

DE LOS PROCESOS CDTECH Y CDMTBE 

  

  

  

HOJA 2 DE 2 

COMPARIA LOCALIZACION UTBE. OPSDY ALIMENTACTON PROGRAMADA 

TOTAL PETROLEUM ARDMORE, OKLAHOMA 1,500 Fcc 1993 

EXXON COMPANY USA BAYTOWN, TEXAS 7,90 FCC/SC 1993 

STAR ENTERPRISE CIUDAD DE DELAWARE 3,500 Fcc 1993 

CONFIDENCIAL ESTADOS UNIDOS CONF IDENCTIAL Fee 1993 

CONF IDENCEAL MEDIO ORIENTE 17,000 OEHY 1993 

SHELL CONFIDENCIAL CONF IDENCIAL Fee 1993 

            

Ww ha
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REQUERIMIENTOS DE OPERACION 

DEL PROCESO CDTECH 

POR LIBRA DE MTBE PRODUCIDO 

  

  

  

  

    

Fec (¢,’s) sc (c,"S) 

REQUERIWIENTOS 15% 1B 45 % IB 

VAPOR (BTU) 1425 350 

AGUA DE ENFRIAMIENTO (GAL. 15 F) 8.8 2.2 

ELECTRICIDAD, Kwh @.004 @, 002 

CATALIZADOR, US $ @.0008 @,0003       
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b) Proceso CDTHEROL 

El MTBE es formado. por la eterificaci6én del isobutileno con 

metanol. El proceso patentado de CDTHEROL se basa en un reactor de 

disefio de dos pasos, consistente de un reactor trifuncional 

cataliticoDC-001, seguido por una columna de  destilacién 

catalitica DA-002. 

El proceso inicia con el lavado de la corriente de C4's en 

una torre de lavado DA-001 con agua, para eliminar las impurezas 

que pudieran envenenar al catalizador (ambexlist 15). La corriente 

lavada se incorpora al reactor trifuncional DC-001, junto con el 

metanol de limite de bateria e hidrégeno, donde se efectua la 

hidrogenacién simultanea selectiva de oleofinas, isomerizacién de 

buteno-1 a buteno-2 y eterificacién de isobutileno. La isomerizac- 

ién y la hidrogenacién selectiva originan una mejor calidad de 

Cc4's. La temperatura es controlada con recirculamiento. La mezcla 

reactiva parcialmente convertida se alimenta a la torre de 

destilacién catalitica DA-002 para completar la reaccién como lo 

muestra el anterior proceso. 

La diferencia entre los dos procesos lo da el reactor 

trifuncional que tiene la funcién de aumentar la concentracién de 

isobutileno en la mezcla reaccionante.
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III.3.2.3.- ASPECTOS GENERALES DEL PROCESO 

a) Proceso CDMTBE 

El proceso utiliza la Gnica columna de destilacién catalitica 

que combina la reaccién y el fraccionamiento de los componentes de 
reaccién en una simple unidad de operaci6én; la cuédl permite una 
alta conversién final de isobutileno a MTBE, superando las 
limitaciones del equilibrio. 

La tipica corriente de C4‘s que puede procesar estda compuesta 
por: 

a) Corriente de C4’s proveniente del craqueo catalitico.El 
contenido promedio de isobutileno es de 10 a 18% en peso. 

b) Corriente de C4’s de la deshidrogenacién de isobutano. El 
contenido de isobutileno es de 40 a 60 % en peso. 

c) Corriente de C4’s proveniente de la unidad de refinacién y 

craqueo después de la extraccién de butadienos. El 

contenido de isobutileno tipico es de 40 a 55% en peso. 

El objetivo de la unidad de lavado de la corriente de C4's es 
eliminar las impurezas mediante la extracci6én con agua. Estas 
impurezas son veneno para el catalizador dentro de los cuales se 
encuentran los compuestos del nitrégeno tales como, amonio, amonia 
y nitratos. Hay que tener presente que el catalizador utilizado es 

el Ambexlyst 15; que es una resina de intereambio ionico 
fuertemente Acida, presentandose en diminutas cuentas con 20% de 
humedad en donde la catalisis se ve aumnetada con el contacto del 

agua Oo metanol. 
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La conversi6én total de isobutileno se lleva en dos etapas, 

donde el reactor primario entre otras finalidades lleva la 

conversién parcial de isobutileno; alrededor del 46%. 

Adicionalmente, la funcién de este reactor como cama guarda es 

evitar que entren venenos al catalizador de la columna catalitica 

que completa la reacci6én hasta un 98% de conversi6én de 

isobutileno. 

Los reactores poseen un lecho fijo de catalizador que operan 

a la temperatura de ebullicién de la mezcla. La temperatura de 

reacci6én es controlada por vaporizaci6én parcial de la mezcla de 

reaccién conforme la reaccién avanza. 

La columna de destilacién catalitica es un  tipico 

fraccionador desbutanizador, excepto por el paquete especial de 

catalizador ubicado en la parte inferior media de la columna. La 

columna de destilacién catalitica es operada exactamente como un 

fraccionador para la separacién de los productos evaporados con el 

mismo calor de la reaccién. Esta unidad supera el problema del 

equilibrio, desplazandolo hacia los productos. El porcentaje de 

conversi6én esta en funci6én de la altura del empaque del 

catalizador, sumando la reaccién adicional/separaci6n en pasos. 

Una conversién tipica en ésta tltima aplicacién es del 99.8%, 

coincidiendo con la fraccionacién del producto. 

El sistema de reacci6én primaria CDTECH no requiere reactores 

complejos con reciclado y cerrado control de temperatura para 

lograr una alta conversién. No es necesaria la fase liquida para 

llevar acabo la reaccién en plena operacién, de hecho esta es una 

gran ventaja en el reactor primario. 

 



OPCIONES DEL PROCESO 

REQUERIMIENTOS DE METANOL 

El proceso esta fuertemente restringido en flexibilidad para 

cambiar el exceso de metanol aunada a una alta 

conversion econémica, debido a la definicién de la altura del 

lecho del catalizador entre otras cosas. Los excesos 

sobredisefiados de metanol aumentan el costo de operacién debido a 

que aumenta también los costos de remosién y recuperaci6én de 

metanol. El exceso m&aximo de metanol esta limitado por el 

azedétropo de metanol y C4’s no reaccionantes. Tipicamente se lleva 

un exceso de metanol del 2 al 4%. Con la destilaci6én catalitica 

cada nivel de exceso de metanol es optimizado para obtener un buen 

balance econémico entre el costo de recuperaci6én de metanol, 

conversién y costo del catalizador. 

RECUPERACION DE METANOL 

Los procesos para la obtencién de MTBE hasta la fecha, 

recuperan el metanol solamente por extraccién con agua, seguida de 

una destilacién de la mezcla agua-metanol y reciclado. 

La criba de adsorcién molecular es opcionalmente empleada en 

un proceso desarrollado y comercializado por Union Carbide. 

Todos los procesos de obtencién de MTBE pruducen 

secundariamente dimetil eter como subproductos. Este eter es 

generalmente aceptable cuando el refinamiento es usado en una 

unidad alcalina.



  

La inversi6én de costos para la unidad de proceso de CDTECH 

depende de la concentracién de isobutileno en la corriente de 

C4's,. 

La destilacién catalfitica permite una alta conversién aunada 

al ahorro de energia debido al calor aprovechado de la propia 

reaccién. 

CARACTERISTICAS DE LOS PRODUCTOS 

(% EN PESO) 

MTBE C4 REFINADOS 

c4's < 0.1 

Metanol < 0.1 < 50 ppm 

MTBE > 99 < 10 ppm 

Agua < S pmm satid 

Metil Eter coor 300-500 ppm



  

III.3.3.- PROCESO SNAMPROGETTI/ANIC 

III.3.3.1.- INTRODUCCION 

El proceso SP/ANIC para la produccién de MTBE es licenciada 

por la SNAMPROGETTI SPA, Milan Italia y en los Estados Unidos por 

John Brown E & C, Houston Texas. Esta tegnologia se encuentra 

operando satisfactoriamente desde 1990, en la actualidad cuenta 

con 17 operando y 8 en construccién. Esta tegnologia permite una 

considerable flexibilidad para la recuperacién de isobutilenos. La 

naturaleza (por sus equipos) directa del proceso garantiza un 

disefio simple y convensional originando una planta segura y no 

contaminante. 

IITI.3.3.2.- DESCRIPCION DEL PROCESO 

La figura (III.4) muestra el diagrama de flujo del presente 

proceso, el cual inicia con el lavado de la corriente de C4‘’s con 

agua a contracorriente; saliendo por el fondo de la torre DA-001, 

el agua con las impurezas que pudieran dafiar la actividad del 

catalizador. Esta corriente se manda a tratamiento para reciclar 

el agua al proceso. 

La corriente de domos se mezcla con la corriente de metanol 

proveniente de almacenamiento; las cuales se alimentan al reactor 

tubular primario isotermico DC-001 donde se lleva acabo la mayor 

parte de la reaccién. La mezcla reaccionante del reactor primario 

DC-001 se incorpora al reactor empacado adiabactico de lecho fijo 

DC-002 en donde se culmina la reaccién, llevando al isobutileno a 

una conversi6én del 97 - 98 %. Este arreglo de reactores en serie 

permite 61 maximo control de la temperatura. 
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Los efluentes del segundo reactor DC-002se envian a una torre 

fraccionadora DA-002 en donde los componentes restantes de la 

corriente de C4’s original junto con el metanol no reaccionante 

son separados del MTBE, saliendo por los fondos de la torre 

DA-002, el MTBE con una pureza del 99 % que se manda a almacenami- 

ento. La corriente de domos se alimenta a una torre absorbedora de 

metanol DA-003, con agua a contracorriente, saliendo por la parte 

superior de la torre, DA-005 los C4’'s no reaccionantes son lavados 

en una torre removedora. El metanol absorvido por el agua es 

separado en una torre fraccionadora DA-004, para ser reciclado al 

primer reactor DC-001, mientras que el agua es recirculada tanto a 

la torre de purificacién DA-001 de la alimentacién de C4’s y a la 

torre absorvedora de metanol DA-004. La corriente de domos de la 

torre removedora DA-003, contituida por los C4’s no reaccionantes 

se mandan a refinado con previa separaci6én en la DA-005. 

III.3.3.3.- ASPECTOS GENERALES DEL PROCESO 

La tecnologia disponible de SP/ANIC permite una considerable 

flexibilidad para la recuperacién de isobutanos, asi como la alta 

pureza de produccién de n-butanos y produccién de isobutanos. La 

naturaleza directa del proceso garantiza un disefio de planta 

bastante simple, dando las siguientes caracteristicas: 

Facilidad de operacién 

Tiempo corto de construccién de la planta 

provee un alto factor de vapor 

particulas suspendidas libres en la operacién de la 

planta. 
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En esta unidad la produccién de MTBE llega a tener una pureza 

de hasta 99% y una conversi6n de isobutano hasta 97-98%. 

La inversién de limites de bateria indica también la remocién 

de metanol y la unidad de remocién, el cual permite la direccién 

de la refinacién de C4 para la unidad de alquilacién. 

La utilizacién subsecuente de los C4’s refinados con el 

contenido de metanol permite un rango de 2% en peso o mayor. La 

unidad de recuperaci6n de metanol puede no considerarse y la 

inversi6én de B.L. se reduce a un 15-20% 

También se enfatizan los ahorros adicionales, ademas la 

inversi6én de costos indicados pueden resultar también de una 

adicién cuidadosamente estudiada de la unidad de MTBE dentro del 

plan operativo global de complejos petroquimicos. 

Comparada con la alquilacién de las oleofinas C4, las 

ventajas economicas para la integracién de la unidad de MTBE 

dentro de las refinerias de crakeo catalitico existentes, 

queriendo variar caso por caso en relacién para la: 

- Capacidad de las unidades de proceso 

- Disponibilidad de isobutano 

- Especificacion de las refinerias de la produccién de 

las gasolinas puras. 
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REQUERIMIENTOS DE OPERACION 

DEL PROCESO SP/ANIC 

POR TONELADA OE MTME 

CORRIENTE DE C CON S®% EN PESO DE IB 
4 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

REQUERIWMIENTOS so 2 

METANOL, Kg. 370 

BUTANOS (5 % PESO ISOBUTENO), Kg. 1,378 

BUTENOS RECOBRADOS, Kg. 740 

VAPOR, LP, Kg. Seo 

AGUA DE ENFRIAMIENTO, M CUBICOS 20 

ENERGIA ELECTRICA, Kwh 16 

COSTO DEL CATALIZADOR, US$ @.20 

COSTO US$ POR TON. METRICA MTBE 7.80         
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III.3.4.- PROCESO ARCO CHEMICAL COMPANY 

TII.3.4.1.- INTRODUCCION 

Tradicionalmente el plomo ha sido el mejor recurso externo 

para aumentar el niimero de octano de las gasolinas, alrededor de 

10 a 12 ntimeros. 

A principio de 1970, la EPA (Environmental Protetion Agency) 

y otras agencias gubernamentales en los Estados Unidos, se han 

dedicado a regular la cantidad de plomo en las gasolinas, teniendo 

como objetivo llegar a su no utilizacién por factores ya 

conocidos. Con esto se han inclinado a la utilizacién de 

compuestos oxigenados que sustituyan a los derivados del plomo 

para mejorar el octanaje de las gasolinas. Entre todos los 

compuestos oxigenados, el mas utilizado es el MTBE debido a su 

flexibilidad en su uso y distribucién. 

TII.3.4.2.- DESCRIPCION DEL PROCESO 

ETAPA DE REACCION 

La corriente alimentada de C4’s es lavada para eliminar las 

impurezas que pudieran envenerar la actividad del catalizador. El 

metanol de grado comercial (99%, conteniendo 1% de agua) y la 

corriente de C4's provenientes de L.B. es mezclada y precalentada 

al pasar por el intercambiador de calor EA-001. La corriente 

caliente es alimentada al reactor de lecho fijo DC-001 donde se 

lleva acabo parcialmente (48% de conversién) la reaccién. 

4&2



  

La mezcla de reaccién del primer reactor DC-01 es enfriada 

con el intercambiador de calor EA-002 y alimentada al segundo 

reactor que también es de lecho fijo DC-002 donde se completa la 

reaccién, llegando hasta el 98% de conversién con respecto al 

isobutileno. 

La reaccién de produccién de MTBE se lleva acabo en fase 

liquida, en relacion equimolar en presencia de una resina acida de 

intercambio iénico (AMBERLYST 15), como catalizador. 

El producto de la reaccién, rico en MTBE pasa por un 

intercambiador de calor, EA-003 la cual descarga a una torre 

desbutanizadora DA-001 para la purificacién de MTBE. 

ETAPA DE PURIFICACION 

Por el fondo de la torre desbutanizadora DA-001, el MTBE es 

separado y enfriado EA-004 para su envio a almacenamiento. Los 

productos de los domos, metanol no convertido y el resto de 

butanos con azeétropo de minimo de punto de ebullicién son 

condensados y trasladados a una seccién de recuperacién de 

metanol. 

Con la finalidad de aprovechar los productos no reaccionantes 

como son los n-butanos y el metanol en exceso, la corriente es 

lavada con agua en una torre de extraccién, DA-002 donde la fase 

de n-butanos es preparada y secada antes de almacenarse. Por otro 

lada, la corriente de metanol-agua es trasladada a un agotador, 

donde se recupera el metanol y recirculado de nuevo al primer 

reactor, mientras que el agua se envia a la torre de lavado.



  

APLICACIONES DE LA TECNOLOGIA ARCO MTBE 

  

COMPARNIA 
CAPACIDAD DE FECHA DE 

  

  

MTBE, TONZANO INICIO 

ARCO CHEMICAL 400,000 1979 

TAIWAN SYNTHETIC 103,000 1983 

MIDDLE EAST Co. 20,000 1984 

TEXAS OLEFINS 25,000 1980 

SABER REFINING 57,000 1985 

ARCO CHEMICAL 508, 000 1986 

DIAMOND REFINING 71,000 1986 

SUN REFINING & MKTING 104,000 1986 

CITZO PETROLEUM CORP. 110,000 1987 

LYONDELL PETROCHEMICAL 75,000 1987 

ARCO CHEMICAL 868,000 1986 

ARCO PETROLEUM 96,000 1989 

MARATHON PETROLEUM CO. 47,000 1989 

FORMOSA PLASTICS CO. 51,000 1989 

ARCO CHEMICAL EUROPE 420,000 1988 

ARCO CHEMICAL EUROPE 372,900 1987 

ASHLAND OIL CO. 128,000 1989     
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REQUERIMIENTOS DE OPERACION 

DEL PROCESO ARCO CHEMICAL 

POR LIBRA DE MTME 

  

REQUERIMIENTOS 

  

  

  

  

  

ENERGIA, Kwh @.803 

VAPOR, Lb 1.3 

AGUA DE ENFRIAMIENTO, (18 F) GAL. 9.7 

CARGA INICIAL DE CATALIZADOR 74,000 

VEDA DEL CATALIZAODOR ESPERADA 2.0 MAS NOS 

  

LABOR DE OPERACION CHOM./CAMB. TURN)     5    
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III.3.4.3.- ASPECTOS GENERALES DEL PROCESO 

La tecnologia quimica de ARCO Inc’s para la obtencién de MTBE 

se basa en la reaccion principal entre el metanol y el 

isobutileno. Se dan yreacciones laterales de isobutileno e 

isoamilenos a alcohol terbutflico (20.06% TBA), diisobutileno 

(<0.01% DIB) y dimetil é6éter (<0.05% DME). Los productos sobrantes 

en la produccién de MTBE antes mencionadas, no modifican el 

octanaje de las gasolinas, siempre y cuando no revasen la 

composicién establecida. 

La proporci6én de alcohol optimiza la maxima conversién de 

MTBE. 

Se utiliza el AMBERLYST 15 como catalizador en los reactores. 

REQUERIMIENTOS DE QPERACION 

Energia, Kwh , 0.003 

Vapor, Lb 1.3 

Agua de enfriamiento 9.7 

(18 °F) Gal. 

Carga inicial del catalizador 74,000 

Vida del catalizador esperada 2 0 mas afios 

Labor de operacién (hombre/camb. turno) 1.5 

    
 



  

III.3.5.- PROCESO EC. ERDOLCHEMIE 

III.3.5.1.- INTRODUCCION 

El proceso Etherol, desarrollado por la BP (licenciadora de 

North American Inc. N.Y.) y EC Erdélchemie proveen una gasolina 

con un alto nimero de octano la cual reduce el contenido 

olefinico. Tendiendo a disminuir las cantidades de plomo en la 

gasolina en Estados Unidos y Europa Occidental , las refinerias 

estan buscando en los compuestos oxigenados un buen refuerzo para 

aumentar el octano de las gasolinas. 

Erdélchemie, conjuntamente con BP y Bayer Ag. instalaron una 

unidad productora de gasolina de alto octano, mediante una mezcla 

de Etheres en Lindsey Oil Refinery (Grimsby, England) con 

operacién conjunta de Belgium's Petrofina y France's Total, la 

cuél tiene una capacidad de 5,500 bbl/d de gasolina de alto 

octano, mediante la adicidén de MTBE. 

TII.3.5.2.- DESCRIPCION DEL PROCESO 

Al proceso EC Erdéichemie mostrado en la figura (III.6 ) se 

alimentan como materias primas el metanol y una mezcla de 

hidrocarburos rica en isobutanos proveniente de limite de bateria. 

El proceso consta de 3 etapas: 

a) Seccién de Reaccién o sintesis 

b) Seccién de Destilacién o Separacién de butanos 

c) Seccién de Recuperaci6én o Separacién de metanol 
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El isobutileno es convertido en dos etapas, en reactores 

tubulares, en presencia de un catalizador de intercambio idénico 

Acido, (Bayer Lewatit), con exceso de metanol. 

La alimentacién de C4’s es mezclada con una corriente de 

metanol proveniente de almacenamiento; se precalienta en el 

intercambiador de calor EA-001 y alimentada al reactor tubular 

DC-001. La mezcla parcialmente convenida es llevada a un segundo 

reactor tubular DC-002, para convertfr casi totalmente el 

isobutileno no reaccionante. 

La mezcla de reaccién, pasa a una torre desbutanizadora 

DA-001, para lograr la separacién; la condensacién se lleva a cabo 

por medio de alta presién y agua de enfriamiento. 

El reboiler EA-002, es calentado con vapor de baja. El MTBE 

se obtiene por el fondo y el azedétropo (refinado-metanol) por el 

domo de la desbutanizadora DA-001. 

La recuperaci6én de metanol se realiza por medio de dos torres 

(absorcién-desorci6én), DA-002 y DA-003; mediante una resina 

absorbedora especial que retiene al metanol, el refinado 

(corrientes de C4’s), se pasa a través de las torres. Asi el 

metanol es reciclado al primer reactor DC-001 donde inicia de 

nuevo el proceso. 

III.3.5.3.- ASPECTOS GENERALES DEL PROCESO 

Muchas refinerias en Estados Unidos tienen instalado un 

bifurcador de gasolina o una unidad = de separacién de 

craqueado-nafta para obtener fracciones de componentes ligeros y 
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pesados; con la finalidad de suministrar una alimentacién rica en 

C4‘s al proceso de obtencién de MTBE, garantizando una alta 

conversi6én aunada a la gran selectividad de la reaccién. 

El proceso utiliza un catalizador bifuncional Bayer, Lewatit, 

el cudl es una resina d4cida de intercambio ionico, impregnado un 

metal noble. El catalizador bifuncional puede efectuar la 

hidrogenacién selectiva asi como la eterificacién. 

Este proceso tiene la flexibilidad de usar varios tipos de 

alimentaciones. 

La reaccidn favorece la producci6n de MTBE a  bajas 

temperaturas, por lo que se debe tener un estricto control sobre 

la misma en la seccién de reaccién para obtener un alto grado de 

conversién de isobutileno. 

Se utiliza metanol para eliminar los azedétropos formados por 

C4-Metanol y Metanol-MTBE con un minimo consumo de energia. 
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III.3.6.- PROCESO DEL INSTITUTO FRANCES DEL PETROLEO 

III.3.6.1.- INTRODUCCION 

La produccién de MTBE con el proceso IFP empez6 en el afio de 1986, 

y para 1990 el IFP tiene 3 plantas de MTBE en operacién y 2 en 

construcci6én con una capacidad combinada de 13,000 BPD de MTBE. 

El Instituto Frances del Petroleo disfruta de una privilegiada 

posiciédn en el campo de la eterificacién por las siguientes 

razones: 

- El IFP autoriza todos los  procesos mayores de 

eterificaci6én , MTBE; TAME y ETBE. 

- El IFP tiene diversas tecnologias para satisfacer las 

necesidades especificas de los clientes. 

El IFP a desarrollado nuevas tecnologias para la produccién de 

MTBE, las cuales son las siguientes: 

- Uso de la tecnologia del reactor de lecho expandido para 

procesar grandes concentraciones de isobutileno. 

- Usa la destilacién catalitica para la conversién total de 

isobutileno, ademas de la secci6n de recuperacién de metanol. 

- La produccién de MTBE como produccién intermedia para 

la alta produccién de isobutileno puro. 
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ITI.3.6.2.- DESCRIPCION DEL PROCESO 

III.3.6.2.1.- I F P (1) 

Deacuerdo al la figura (III.7), la corriente de metanol y C4‘s 

previamente tratadas, se precalientan en el intercambiador de 

calor EA-001 de MTBE producto antes de alimentarse al reactor 

principal DC-001. La efluente de dicho reactor es incorporada a la 

columna de destilacién catalitica DA-001. Esta columna bifuncional 

(separaci6n MTBE/reacci6n), posee una cama de catalizador en la 

parte superior donde se completa la reaccién alcanzando la maxima 

conversién con previa separacién del MTBE producido en el reactor 

principal DC-001. 

La carga térmica para que opere la columna reactiva la 

produce con vapor el EA-005. El MTBE se recupera por el fondo de 

la columna reactiva, enfriandose en los equipos EA-002 y EA-001 

para su almacenamiento. 

Por el domo de la columna reactiva DA-001, los C4‘s que no 

reaccionan y el posible exceso de metanol son enfriados en el 

cambiador EA-004 y separados al pasar por el tanque acumulador 

FB-001 de la columna, donde se recircula el metanol y los C4’s se 

mandan a limite de baterias. 
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CLAVES DE EQUIPO PARA EL DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO | F P (1) 

EA-001 INTERCAMBIADOR DE CALOR DE LA MEZCLA MeQH/C4'S 

EA-002 INTERCAMBIADOR DE CALOR DE PRODUCTOS DE MTBE 

EA-003 INTERCAMBIADOR DE CALOR DE RECIRCULACION DEL REACTOR 

EA-004 ENFRIADOR DE DOMOS 

EA-005 INTERCAMBIADOR DE CALOR DE FONDOS DE LA COLUMNA DE 

DESTILACION CATALITICA 

DC-001 REACTOR PRINCIPAL 

DA-001 COLUMNA REACTIVA 

FB-001 TANQUE ACUMULADOR DE LA COLUMNA 
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III.3.6.2.2.- I FP (2) 

Deacuerdo a la figura (III.9) La corriente de C4’'s y la de 

Metanol de reposici6én provenientes de limites de baterias 

previamente tratadas, asi como la de reciclado de matanol se unen 

yY son precalentadas antes de alimentarse al reactor principal 

DC-001, mediante los intercambiadores de calor EA-001, corriente 

de MTBE producto y EA-003 que utiliza vapor de calentamiento para 

alcanzar la temperatura necesaria de reacci6én. Cuando se presentan 

altas concentraciones de isobutileno en la alimentacién se 

resirculan de nuevo al reactor DC-001 con previo enfriamiento en 

el EA-004 que utiliza agua de enfriamiento para garantizar la 

temperatura de alimentacién al mismo. 

La mayor parte de la efluente del reactor DA-001, se 

precalienta en el cambiador de calor EA-002 y se alimenta a la 

columna de destilacién catalitica hasta alcanzar la maxima 

conversi6n. El MTBE se recupera como producto de fondos de la 

torre y se envia a almacenamiento después de enfriarse en los 

cambiadores de calor EA-002 y EA-001. 

La corriente de domos se condensa en el equipo EA-005 y se 

envia al acumulador de reflujo FB-001 la cudl se alimenta a contra 

corriente a la torre lavadora DA-002. Parte de esta corriente se 

recircula a la columna reactiva. 

Por los domos de la torre lavadora salen los C4’s que no 

reaccionan, los cuales se van a limite de bateria, mientras que 

por el fondo, la mezcla de metanol/agua se precalienta en el 

EA-006 y se alimenta a una columna de destilacién DA-003 para 

ser separada; obteniendo por el domo el metanol de reciclo que es 

enfriado por el BA-007. 
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ITII.3.6.3.- ASPECTOS GENERALES DEL PROCESO 

FLEXIBILIDAD 

El proceso presenta absoluta flexibilidad para su operaci6én a 

diferentes capacidades y contenidos de isobutileno en la carga. 

La recirculacién del efluente del reactor facilita la 

operaci6én del mismo a bajas cargas, ya que con este procedimiento 

es factible ajustar la velocidad requerida en el reactor de lecho 

expandido, independientemente de la capacidad a la que se opere. 

La inclusién de un enfriador con agua en la recirculacién del 

efluente del reactor, permite ajustar el requerimiento de 

eliminacién del reactor, que pudiera afectarse al cambiar la 

concentracién de isobutileno la combinacién de flujo recirculado y 

el calor eliminado constituyen el procedimiento para el ajuste de 

la temperatura necesaria en la reacci6n, y hacen posible una 

operacién estable aun con cambios importantes en el flujo y las 

caracteristicas de la alimentacién. Ver figuras (III.7, III.9 y 

IIZT.11). 

CATALIZADOR 

El proceso presenta un arreglo de dos reactores principales 

en serie. Ver figura (III.11), de tal forma que el primer reactor 

actla como protector del segundo y de los reactores de acabado. 

Los reactores principales se dimencionan con el criterio de lograr 

la conversién global requerida, aun cuando el primero esté en su 

limite de retiro, saturado con impurezas bdsicas. 

De esta manera, el catalizador gastado del reactor protector 

deberaé estar completamente saturado con venenos antes de ser 

X 
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eliminado. Esto redunda en un menor consumo global de catalizador 

Para una cantidad dada de contaminantes durante tiempos cortos. 
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III.3.7.- PROCESO CHEMISCHE WERKE HULS 

IIE.3.7.1.- INTRODUCCION 

El MTBE es un = aditivo orientado para incrementar 

considerablemente el indice de octano de las gasolinas, mejorando 

sus propiedades,para asi disminuir las emisiones de contaminacién. 

Existen 16 plantas operando con esta tecnologia y 5 en 

construccion. 

REPSOL PETROLEO S.A. es una empresa de orfigen espafiola, que 

tiene unidades de MTBE con esta tecnologia operando en sus 

vefinerias de la Tarragona, la Corufia y Puertollano las cuales 

totalizan una capacidad global de produccién de MTBE de unas 

137,000 ton. /afio. 

{ 
III.3.7.2.- DESCRIPCION DEL PROCESO 

El la figura (III.13) se presenta un diagrama de flujo muy 

simplificado de la unidad que permite seguir la descripcién del 

proceso que a continuacién se menciona: 

La unidad de producci6én de MTBE consta de las siguientes 

etapas de proceso: 
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a). 

b). 

LAVADO DE LA FRACCION C4’s Y DEL METANOL. 

La corriente de C4’s se lava en contracorriente con agua 

acidulada con el objeto de eliminar cualquier traza de 

compuestos basicos que pudiera arrastrar de las etapas 

anteriores y puedan envenenar al catalizador de la etapa 

siguiente. 

Por otra parte, el metanol, proveniente de 

almacenamiento y el de reciclo, es tratado previamente, 

haciendose pasar por unos recipientes tratadores que eliminan 

las trazas de elementos contaminantes que pudieran tambien 

afectar la vida del catalizador de los reactores. Asi, el 

metanol fresco y el reciclado del proceso es alimentado a la 

etapa de reaccién. 

REACCION 

Dentro de esta seccién, el arreglo de los reactores va 

ha depender de la concentraci6én de isobutileno en la 

corriente de ‘alimentacién. 

La corriente de metanol e isobutileno de la fracci6n 

C4‘s eS precalentada, mezclada y mandada al sistema de 

reaccién, en donde tiene lugar la formacién de MTBE. 

Esta seccién puede constar de un reactor tubular 

isctérmico refrigerado por agua en circuito cerrado, seguido 

de un reactor de lecho fijo adiabatico, recordando que 

este arreglo depende del contenido de isobutileno de la 

carga. 
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c). 

qd). 

Se estima que un contenido de isobutileno superior al 20 
2 % <justifica la utilizaci6én del primer reactor de tipo 

tubular. 

En el primer reactor se tiene lugar la mayor parte de la 

conversi6én (superior al 80 %). El efluente del primer reactor 

se enfria y se carga al segundo reactor, en donde se completa 

la reacci6én, convirtiendose hasta el 98% de isobutileno. 

SEPARACION DEL MTBE / REFINADO C4‘S 

El producto resultante del segundo reactor es alimentado 

a una columna de destilacién, obteniendose por les fondos el 

MTBE con una pureza del 98.8% y por los domos la mezcla 

metanol-C4’s que es conducida a una columna para ser lavada a 

contracorriente con agua, ya que el refinado C4's de la 

destilacién anterior, contiene cantidades significativas de 

metanol debido a la fraccién de una mezcla azeotrépica 

c4/metanol. El metanol es eliminado de la corriente de 

refinado mediante un lavado con agua en el equipo mencionado 

anteriormente. Tras el lavado, el refinado C4‘s queda 

saturado con agua que es necesario eliminar para cumplir con 

las especificaciones del punto de rocio del producto. Para 

ello, la corriente pasa por unos tamices moleculares antes de 

su envio a almacenamiento. 

RECUPERACION DE METANOL 

El agua de lavado de la corriente de refinado C4‘s 

contiene cantidades significativas de metanol que es 

necesario recuperar. Esto se lleva acabo mediante una 

destilacién donde se separa por los domos el metanol que es 

recirculado al primer reactor; mientras que el agua excenta 

de metanol se retorna a la columna de lavado de C4’s. 
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TII.3.7.3.- ASPECTOS GENERALES DEL PROCESO 

El catalizador es una resina de intercambio de tipo 

Catalitica, macroporosa y fuertemente Acida en la forma de 

hidrégeno Acido. 

Al ser el catalizador una resina de intercambio i6nico de 

caradcter Acido, los siguientes contaminantes afectan su actividad: 

- Los iones que tienden a intercambiar y sustituir los protones 

(hidrégeno Acido H’*) presentes en la resina. Los iones de metales 

pesados son especialmente dafiinos para la actividad del 

catalizador. 

- Los compuestos basicos o alcalinos que tienden a neutralizar la 

acidez del catalizador, incluyendo la sosa caistica, aminas, 

nitrégeno basico, etc. 

- La desactivacién del catalizador se produce adicionalmente por 

trabajar a temperaturas elevadas (mayores de 120 °C), durante un 

periodo prolongado de tiempo. 

CARACTERISTICAS DE LA MATERIA PRIMA 

La elevada selectividad de la reaccién permite usar como 

alimentaci6n cualquier fraccién de C4 que contenga isobutileno. 

Las alimentaciones tipicas a la unidad son: 

- Corrientes C4 procedentes del craqueo catalitico. 

- Corrientes C4 procedentes de la unidad de coquizacién. 

~ Corrientes C4 procedentes de la unidad de craqueo con vapor (una 

vez extraido el butadieno). 
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- La composicién de la corriente de C4 depende de la refineria de Ja que provenga. 

El funcionamiento de la unidad se cataloga en base a los siguientes pardmetros: 

- Conversi6n de isobutileno. 

La conversion de disefio suele ser superior al 97%. 

- Selectividad 

La selectividad operando en las condiciones de disefio es proxima al 100% 

- Vida del catalizador. 

La variable de proceso mas importante, es la relaci6n molar metanol / isobutileno, que 

debe mantenerse del orden de 1.05 a 1.1, dependiendo del tipo de carga a la unidad. 
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III.3.8.- PROCESO JARALLAH - LEE 

(UNIVERSITY OF PETROLEUM AND MENERALS, ARABIA SAUDITA) 

III.3.8.1.- INTRODUCCION 

El MTBE es producido industrialmente por reaccién catalitica 

entre el metanol y el isobutileno. El catalizador mas comin 

utilizado es una resina de intercambio ionico fuertemente acida. 

El presente proceso imnova el disefio utilizando como catalizador 

"Acido Sulfurico". 

De acuerdo al estudio econémico la rentabilidad de la 

produccién de MTBE depende principalmente del costo de los butenos 

y metanol. Asi, este proceso muestra que el MTBE producido con 

Acido sulfurico como catalizador es rentable en una localidad de 

Arabia, atin cuando éste no fué rentable en la localidad de U.S. 

Gulf Coast. 

TII.3.8.2.- DESCRIPCION DEL PROCESO 

La alimentaci6én al primer reactor consta de una corriente de 

C4's mezclada con metanol proveniente de almacenamiento y del 

reciclado de la columna de destilacién DA-001. La mezcla de 

reacci6n es precalentada a 70 °C en el EA-001 y mezclada con Acido 

sulfurico, y alimentada al primer reactor, DC-001. 

La mezcla efluente del primer reactor es enfriada en el 

FA-004 para alimentarse al segundo reactor DC-002, en el cual la 

conversi6én alcanzada de isobutileno es de 98%. 

La mezcla de reaccién del segundo reactor es enfriada en el 

a}
 

ma
cy



  

cambiador EA-007 la cual pasa al sedimentador FC-001 donde es 

separada en dos fases, la fase orgdnica y la fase Acida. En el 

sedimentador los Acidos son recuperados y reciclados. La fase 

orgaénica es enviada a la torre de lavado DA-001. El exceso de 

acido sulfGrico es neutralizado con sosa caustica, alimentada por 

la parte superior de la misma torre. 

Un disco rotatorio de contacto es utilizado como columna 

lavadora. La fase orgdnica es lavada a contracorriente con agua 

reciclada conteniendo suficiente sosa caustica para neutralizar el 

Acido produciendo sulfato de sodio y agua. La fase extraida 

contiene metanol, el cual es enviado a la columna de metanol 

DA-002 y los fondos son alimentados a la columna recuperadora de 

metanol. 

La mezcla metanol - agua originada en la columna de lavado es 

precalentada a 92 °C y destilada en una columna empacada DA-003 

con reboiler EA-013 en el fondo de la columna. Este metanol 

recuperado es reciclado. 

En el fondo de la columna esta contenida el agua de la cual 

una parte se recicla y otra pequefia parte es desechada por la 

purga, del HA-003. 

La fase organica de la columna de lavado rica en 

hidrocarburos C4’s y MTBE es precalentada y alimentada a la 

columna purificadora de MTBE DA-003, obteniendose un destilado con 

fraccién molar de 0.995 y 0.005 en el fondo. El destilado y los 

residuos son enfriados en el EA-011 y reciclados, y el MTBE es 

enfriado en el EA-012 y el EA-014 y mandado a almacenamiento en 

tanques. 
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III.3.8.3.- ASPECTOS GENERALES DEL PROCESO 

La mayoria de los procesos para la obtencién de MTBE utiliza 

una resina de intercambio i6nico Acida como catalizador. El 

presente proceso utiliza como catalizador al Acido sulftrico. Esta 

inovacién hace diferente el proceso de los demas por el propio 

manejo del Acido sulftirico lo que permite la utilizacién de otros 

equipos, la reaccién de isobutileno y metanol utilizando como 

catalizador al Acido sulftirico es la misma, altamente selectiva, 

exotermica y en fase liquida, produciendo 10.2 Kcal/mol de MTBE. 

La unidad producira 100.000 toneladas metricas por afio o 

2,320 BPCD con un factor de disefio de 0.90 (328 dias/afio). La 

alimentaci6én de C4’s (provenientes de craqueo o FCC) contiene 45% 

de isobutileno y 55% de otros hidrocarburos C4’s. 

La conversién de isobuteno es de 98% y la pureza del MTBE es 

de 99% en peso. 

La razon de alimentacién al reactor es de 1.1 4=de 

metanol/isobuteno y una corriente de 5% en peso de Acido 

sulftirico. 

El tamafio de los equipos es el siguiente: 

Volumen del primer reactor: 54.3 m 

Volumen del segundo reactor 54.3 m 

Diametro del sedimentador: 2m 

Longitud del sedimentador: 8m 

Longitud de la columna de lavado 8m 

Diametro de la columna de lavado: 1m 

Tiene 14 etapas y una eficiencia del 50% 

Longitud de la columna agotadora: 8m 

Diametro de la columna agotadora: 0.5 m 

Longitud de la columna purificadora MTBE: 18 m 
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IV.I.- INTRODUCCION 

Todas las tecnologias existentes para la obtencién de MTBE a 

partir de metanol e isobutileno, contemplan 3 secciones, con 

diferentes alternativas: 

1.- SECCION DE REACCION 

2.- SECCION DE SEPARACION Y RECUPERACION DE MTBE 

3.- SECCION DE SEPARACION Y RECUPERACION DE METANOL 

La secci6én que marca la variable entre los procesos es la 

secci6én de reacci6én, donde el tipo de reactor utilizado hace la 

diferencia. La tabla IV .1 resume todas las caracteristicas 

principales de cada proceso que a continuacién se muestra: 

1.- SECCION DE REACCION 

1.1.- REACTOR PRIMARIO: 

1.1.1.- Reactor tubular 

1.1.2.- Reactor de lecho fijo 

1.1.3.- Reactor de lecho expandido 

1.2.- REACTOR SECUNDARIO: 

1.2.1.- Reactor tubular 

1.2.2.- Reactor de lecho fijo 

1.2.3.- Columna reactiva 

2.- SECCION DE SEPARACION Y RECUPERACION DE MTBE 

2.1.- COLUMNA DE DESTILACION 
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2.2.- COLUMNA DE ODESTILACION CATALITICA (COLUMNA 

REACTIVA) 

3.- SECCION DE SEPARACION Y RECUPERACION DE METANOL 

3.1.- COLUMNA DE EXTRACCION: 

3.1.1.- Mediante agua a contracorriente 

3.1.2.- Mediante una resina 

3.2.- COLUMNA DE DESTILACION 

De lo anterior se deduce que la variante que predomina en 

cada proceso se da en la zona de reaccién donde la combinaci6én de 

los distintos tipos de reactores ; marcan la diferencia entre cada 

tecnologia. 

En la seccién de separacién y recuperacién de MTBE, el equipo 

utilizado es una columna de destilacién ordinaria, donde la 

destilacién catalitica funciona como reactor-columna aprovechando 

que la reacci6én es exotermica y altamente selectiva. 

La seccién de separacién y recuperacién de metanol se lleva 

acabo en una columna de extraccién seguida de una columna de 

destilacién. 

IV.2.- BASES PARA LA SELECCION TECNICA DE LA TECNOLOGIA 

Considerando el andalisis anterior sobre los  procesos 

existentes para la produccién de MTBE a partir del metanol e 

isobutileno, donde la diferencia primordial la marca como ya se
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ANALISIS DE LAS TECNOLOGIAS PARA LA PRODUCCION DE MTBE 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

            

TABLA INV.1 

. 1 ALIMENTACION SECCIONDEREACCION SECCION DE SEPARACION ASPECTOS GENERALES: 

Cats 

TECNOLOGIA TO TIPO DE TIPO CONVERSION PURIFICACION DE MTBE RECUPERACION DE METANOL NUMERO DE EXPERIENCIA CAPACIDAD 

TIPO TRATAMIENTO. REACTORES OE cE Equipo DE PUREZA EQUIPO DE EQUIPO DE EQuiro EN PLANTAS OELA 

PRIMARIO SECUNDARIO | CATAUIZADOR | ISOBUTILENO | PURIFICACION SEPARACION | PURIFICACION PRINCIPAL EXISTENTES PLANTA 

ARCO Foc LECHO LECHO. AMBERLYST TORRE COLUMNA DE COLUMNA W 47000 

CHEMICAL PURIFICADOR FO FO 5 96 FRACCIONA- 99.85 EXTRACCION DE 8 EN A 

COMPANY y OLEOFINAS BORA CON AGUA GESTILACION OPERACION 500000 

' BAYER TORRE TORRE DE TORRE 6 

EC ERLOLCHEMIE TUBULAR TUBLLAR LEWATIT FRACCIONA- ABSORCION OE 6 EN 

: | DORA _ {RESINAS} OESORCION OPERACION 

PRALLPS FCCU LECHO LECHO: ' AMBERLYST COLUMNA COLUMNA DE COLUMNA 0 250 

PETROLEUM COQUIZACION FO FLO 8 96 FRACCIONA- 986 EXTRACCION OE 6 EN A 

cOMPany OLEOFINAS DORA _|__ CON AGUA DESTILACION OPERACION 2900 

© SuAMPROSETTI i TORRE EMPACADO AMBERLYST TORRE TORRE DE TORRE 16 30000 

. FCC bE TUBULAR LECHO. 415 97-98 FRACCIONA- 98 EXTRACCION FRACCIONA- 6 EN TON 

‘ ANIC . . . LavaDo FO DORA CON AGUA DORA OPERACION 

“ChEMSCHEWERKE EXTRACCION TORRE LECHO TORRE COLUMNA DE. COLUMNA v 

OE BUTILENO. OE TUBULAR FuO 98 FRACCIONA- 986 LAVADO FRACCIONA- 6 EN 

nuLs : FCC LAvADO __ DORA CON AGUA DORA OPERACION 

: Foc ACIDO: Bisco COLUMNA 1 100000 

JARALLAH-LEE t TUBULAR TUBULAR SULFURICO 98 SEDIMENTA- 99 ROTATORIO EMPACADA 9 EN TON/ANO 

CRAQUEO OoR PROYECTO 

ta Foc LECHO COLUMNA AMBERLYST COLUMNA DE COLUMNADE | COLUMNA DE 5 " 40000 

‘ SLTERNATIVA [ EXPANOIDO | __REACTIVA 15 99 DEST. CATAL. EXT CON AGUA | DESTILACION OPERACION 300000 

pO aa Fee LECHO. LECHO. AMBERLYST TORRE DE COLUMNADE | COLUMNA DE 6 158 

Po AUTERNATIVA _ FO FO 3 6 OESTILACION __ | EXT CON AGUA | DESTILACION OPERACION 

: TORRE LECHO COLUMNA DE AMBERLYST COLUMNA DE COLUMNA DE COLUMNA aT 700 

c COTECH DE FIO. DESTILACION 15 98 DESTILACION 99.8 EXTRACCION OE 5 EN A 

R LAVADO. __ | CATALITICA CATALITICA _ CON AGUA DESTILACION OPERACION 7200 

4 TORRE TRIFUNCIONAL | COLUMNA CE COLUMNA DE COLUMNA DE COLUMNA 0 

t CDTHEROL DE [3 PAsOs) OESTILACION 98 OESTILACION 998 EXTRACCION DE 5 EN 

LAVADO CATALITICA oe CATALITICA Le CON AGUA OESTILACION CONSTRUCCION                 
  

VO
EL
ON
IG
IE
 
V1
 

HT
y:
 

ag
 

S 
O
N
 
SI
SH
L 

VL
SH
 

 



  

habia mencionado los diferentes tipos de reactores utilizados en 

la seccién de reaccién, la seleccién tecnica del proceso se 

enfocaraé al analisis de dicha seccién, asi como de los pardmetros 

que caracterizan a cada tecnologia. 

IV.3.- ANALISIS DE LA SECCION DE REACCION 

IV.3.1.- EQUILIBRIO QUIMICO Y CONVERSION 

El proceso de produccién de MTBE se basa en la reaccién 

catalitica del isobutileno con el metanol. La conversidén 

alcanzable esta limitada por el equilibrio quimico; donde la forma 

de desplazar el equilibrio para alcanzar altas conversiones 

origina las diversas opciones de disefio como las caracterfsticas 

de la propia tecnologia. 

La reaccién, se lleva acabo en fase liquida con un 

catalizador del tipo resina intercambiadora de iones. La reaccién 

es exotérmica por lo que se presenta la problematica para la 

seleccién de la temperatura de operacién, pues por limitaciones de 

equilibrio quimico convienen temperaturas bajas y por efecto 

cinético se favorece con temperaturas altas, pero no mayores a 100 

°C. Los procesos salvan esta limitante efectuando la reaccién en 

dos etapas; la primera a temperaturas mayores, y la segunda etapa 

a una menor temperatura. Algunos procesos, adem&4s de lo anterior, 

separan el MTBE de la mezcla de reaccién para desplazar el 

equilibrio y garantizar altas conversiones. 

IV.3.1.1.- RELACION DE LA CONSTANTE DE EQUILIBRIO Y LA 

TEMPERATURA 

Recordando la reaccién para la sintesis de MTBE a partir de



  

. ——_ 
1-C, H, + CHOH «—————— t - CH OCH 

48 3 a9 3 

donde la energia libre estandar en fase gas es: 

n 

°° = oO 

(AG 598") R “re (AG Soog+) (2) 

Donde: 
AG°r = Energia libre estandar de formacién (cal/ mol) 

9 = Coeficiente estequiometrico 

R = Reaccién 

La constante de equilibrio en fase gaseosa esta dada por: 

298 (AG? a oe)p 
in Kp = - oO (2) 

298 R 

Donde: 

Kp = constante de equilibrio para la reaccién en fase 

gaseosa a la temperatura T. 

Como la constante de equilibrio depende fuertemente de la 

temperatura, ésta relaci6én se puede evaluar con la ecuacién de 

Van't Hoff: 

= a (3)



  

Donde: 

a [ (AH? og) + ff 
1 298 

(AH?) = 
i n

e
s
 

(Cpe), aT] (4) 

El cambio de energia libre para la reaccién en fase liquida 

(1) se puede relacionar através de fase gaseosa (g) con la 

Siguiente ecuacién: 

n 

ac? (1) = AGS (g) + wi [0.0242 gi 7) ( P-PY ) + RTLn pd (S) 
1=1 

Donde: 

PY = Presién de vapor del componente i a la temperatura T. 

AGr (1) = Cambio de energia libre de los procesos: 

e 
i-C,H,(1,T, P,X H =1) CHOW (2 Ty PAX, oy on =1)—— t-C HL OCH, 

48 
(1,T PX, oy on) 

49 3 

aT y P constantes. 

Esta reaccién se puede efectuar en los siguientes pasos: 

qa ee
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‘ 

AG i = + e . 
i-C,H,(1,T,P,X,_. , = 1) +“ i-C,H, (Sol,7,P,X . , ) (i) 

4 8 4 8 

CH_OH (1,T,P,X =1) 4S, cH_on (sol,T,P,x° ) (ii) 
3 CHON 3 CH,OH 

AG 
i-C_H (Sol,T,P,x* ) + CH_OH (So1,T,P,X® ) ——— 

4 8 i-c He 3 CH OH 

t-C HOCH. (Sol,T,P,X° ) (iii) 
4 9 3 t-C H OCH 

49 3 

act’ 

t-C HOCH (Sol,T,P,x° ) “> t-C HOCH. (1,T,P,X° 
49 3 t-C H OCH 4 9 3 t-C H ODH 

4 9 3 49 3 

(Iv) 

Donde: 

Sol = Solucién 

x° = Composicionen el equilibrio 

AG ,AG ,AG'*, =Referidos para la dilucién de reactivos y 
a 

productos en estado puro; la concentracien 

en el equilibrio para la mezcla de reaccién 

se puede cuantificar a partir de las fugaci 

dades en la fase liquida como: 

Au = RT Ln {fi)sor 
(fi) puro 

= RT Ln ai (6) 

Por 6sta via, la actividad del componente i en la fase 

liquida es definida en funcién del mismo estado de referencia, 

utilizando la correlacién propuesta por Prausnitz (1969), para el 

equilibrio liquido-vapor, cuando ai = 1, Xi = 1; sustituyendo en 

la ecuaci6én anterior:



  

(7) AGP (1) = SG + 

Quedando: 

P n 

4G, (1) = RT Ys Ln at = - RT Ln Ka (8) 
1=1 

Donde: 

n ASH ASL 

Ka = KK, = 1 (x (x) (9) 

Ka = constante de equilibrio en fase liquida en términos de la 

actividad. 

vi = Coeficiente de actividad 

La sumatoria de la ecuacién 8 se extiende solo para las 

especies reactivas presentes en la solucién. 

De la ecuacién 5 y 8 se obtiene finalmente: 

x1 (0.242 wi‘) (p-P*) - RT Ln P* ] (10) 
1 
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Determinacién de la constante de equilibrio (Ka) a 30 °C de 

temperatura, mediante la ecuacién (10): 

1 

Ln KE = un KB - Ly: (0.0242 w1 
RT i=1 

M1) ( s 
P - Pi) - RT Ln Pi) 

Donde: 

Kp se calcula a partir de la ecuacién integrada de Van‘t 

Hoff, ecuacién (3): 

dln Ke _ _ (AH®)R 

aT RT 

en su forma integral: 

Kp 
2, ._4% 1.34 in ge = a (op ) 

Para calcular la Kp, a 26 °C como gstado de referencia: 

Ln K298 - _ (4G298)R 

298R 

calculando AGass queda: 

AG208 = yw (AG, 298)1 = (- 28040 cal/mol) + (- 38810 cal/mol) + 

tet (13880 cal/mol) 
  

AG298 = ~ 52970 cal/mol 
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sustituyendo: 

298 (- 52970 cal/mol) 

  

Ln Kp, = oo 

298 (1.987 cal/mol °K) 

298 

Ln Kp, = 5.2522 

298 

Kp, = 190.997 
      

Calculando AHr : 

1 

AH =¥ yi [ (AHr, 298) 1 + Joos (Cp)i aT ] 

f=1 

AH: =[- 67751 cal/mol + 32.49 cal/mol °K (303 °K - 298 °K)] 

-{ (- 4040 cal/mol + 21.30 cal/mol °K (303 °K - 298 °K)] 

+ (- 48050 cal/mol + 10.49 cal/mol °K (303 °K - 298 °K)]} 

  

AHr = - 15657.5 cal/mol       

CAélculo de Kp a 303 °K utilizando la ecuacién integrada de 

Van't Hoff: 

  

  

Ln Kp _ _ 715657.5 cal/mol (—_ 2 . 1 ) 

190.997 1.987 cal/mol °K 303 °K 298 °K 

Kp? © = 123.180 
     



  

Determinasi6én de la presién de saturacién a 303 °K de cada 

componente mediante la ecuacidén de Clausius-Clapeyron. Tomando los 

datos de la tabla (iv.2): 

Ln P& = 13.5182 - ( 4964-92.) < 9.21277 atm 
MOH 303 

Ln P* = 10.4289 - ( 2276:69 ) _ 3.5438 atm 
IB 

303 

Ln P* = 11.07472 - ( 2634-82 ) = 9.39768 atm 
MTIBE 303 

Calculo de la constante de equilibrio (Ka) a 303 °K a partir 

de la ecuacién (10): 

tn kK" _ tn (123.18) - + - (1 [ (0.242) 
(1.987 cal/mol °K) (303 °K) 

(118.8 ml/mol) (14.5atm - 0.3976 atm) - (1.987 cal/mol °K) 

(303 °K) (bn 0.3978 atm)] + 1 [0.0242 (93.33 ml/mol) 

(14.5 atm - 3.5438 atm) - (1.987 cal/mol °K) (303 °K) 

(Ln 3.5438)] + 1 [0.0242 (44.44 ml/mol) (14.5 atm - 

0.2127 atm) - (1.987 cal/mol °K) (303 °K) (Ln 0.21277) ] 

  

  

Ln Ke°3"* 2 4.1786 

K2°3"* _ 65.2794 
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TABLA IV.2 

* 
DATOS TERMODINAMICOS 

  

  

  

            
  

AH’ ac’ Cp 
COMPONENTE 298 298 298 

cai/mol cal/mol cal/(mol K) 

ISOBUTILENO - 4040% 13 880% 21.30% 

METANOL - 48050% - 38 810% 10.49% 

MTIBE - 67751% - 28 040% 32.49° 

A 6 . Cc 
APT (1979) Fenwick et al. (1975) Benson 

PARAMETROS DE LA ECUACION DE 
* 

CLAUSIUS-CLAPEYRON 

  

  

  

            
  

COMPONENTE A B,K vO) mt ymol 

1soBuTILENO | 10. 42892 2776.60" 93.33 

METANOL 13.51821° 4564.92° 44,44 

e@ 3 MIBE 1107472 3634.82 118.8 

A 8B : . 
API (1979) Alm and Ciprian (+980) 

* Ind. Eng. Chem. Fundam, Vol. 22, No. 2, 1983. 

 



TABLA IV.3 

RESULTADOS PARA LA CONSTANTE DE EQUILIBRIO 

A DIFERENTES TEMPERATURAS 

  

    

  

  

  

  

  

  

  

    

TEMPERATURA 5 
oH” P° (Atm) 

r K, K 
‘¢ "K (Keal/mol) "a 

MOK IB MTBE 

30 303 - 18.6875 123.18 @.2173 3.5438 @.3976 65.27 

34 327 - 18.3785 12.177 @.642 6.943 @.959 3.5653 

$2 325 ~ 15,6420 21.776 ®.589 6.589 2.896 $.5223 

48 321 - 15.6450 28.761 @.495 5.924 @.779 8.4981 

6e 333 ~ 15.6363 12.1932 @.8358 8.114 1.1776 4.333 

73 346 - 15,6270 4.908 1.383 11,068 1.767 1.5567 

67 340 - 15.6320 7.323 1.096 9.606 1.468 2.0038 

65 338 - 15.6330 8.396 1,012 9.153 1.378 2.226                 
  

 



La presi6n del sistema en los dos reactores se mantiene 

constante a 15 Kg/em man (14.5 atm) y 60 °C y 65 °C 

respectivamente para obtener una conversi6én final de 96% segun 

(**). Ademas, por inspecci6én de la ecuacién (10), la presién no 

afecta significativamente a la constante de equilibrio hasta una 

presién entre 20 bar a 40 bar. 

De la misma forma, la variacién de la constante de equilibrio 

con la temperatura a presi6én constante (15 Kg/em man) se resume 

en la tabla (IV.3). 

TABLA I¥.4 

CONVERSION ¥ SELFCTIVIOAO EW 
FUNCION Of LA TEMPERATURA 

  

TeMPERATORA [convcastan| 
FLUs0 wastco 

oct x acLecrivtean 
Caetmind 

meacton, *¢ “ . 
  

me v0 ” aie 
  

2 wu a ae 
  

  

  
  

  

  

            as tae o te 
    

OTA CORRIENTE Of C4°3 COM 172 EH FESO DEE 8 
= QUDLES TB REACCIONADOS MOLES 18 ALIVENTADOS? x t48 
+ (MOLES OE MIDE FoRMADOS/WOLES DE 18 AEACCIONADOS) 

(#) OAT0S TouADOS “wIRE PROCESS” 
LOCK, WR LADISCH YG oT TS40 

LsBORATORS OF NEWERAGLE RESOURSES 
InGIWECRING #4 POPTGIU ENGINEERING 
CANTR 
FORDUE _UIveesity 
NCST LAP aaCTe! Dec Lama 07907 
Suen 1989 

(**)Tesis: Evaluacién de las variables del proceso para la obtencion 

de ETER METIL TERBUTILICO (MTBE) en planta piloto. 

Autor: Manuel Estrada Montafio 

I.P.N. , 1989. 

 



  

4.1 ANALISIS TECNICO DE LOS TIPOS DE REACTORES QUE 

INTEGRAN LA SECCION DE REACCION DE LAS 

TECNOLOGIAS. 

La tabla 4-1 muestra las caracteristicas de los reactores, reflejandotas en 

ventajas y desventajas de cada uno, las cuales se mencionan a continuacién: 

a) REACTOR TUBULAR 

Este reactor presento DP mas alta con respecto a los otros tipos: ademas el 

tipo de construccién es muy caro ya que el numero de tubos (173 y 417 tubos 

de 4in) es alto. Su estructura es muy similar a la de un cambiador de calor de 

tubos y coraza, por lo que el mantenimiento y operacion se hace muy complejo 

aunado a la carga de catalizador y se requiere de un gran espacio de 

manipulacién de haz de tubos, ademas originario del paro de la unidad. Debido 

a la jongitud y empaquetamiento del catalizador, esto generaria zonas de alta 

temperatura que tlevaria con sigo desactivacién del catalizador por 

temperatura (110 °C). 

Ademas resulta desventajoso colocar un reactor tubular primario, debido a que 

las alimentaciones contienen un gran numero de impureza que envenenan la 

actividad del catalizador esto se elimina colocando un equipo lavador de la 

corriente de alimentacion. El factor por corrosién para e! espesor de la tuberia 

es mayor debido a que existe un contacto directo entre el catalizador - pared 

de fa tuberia. 
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ANALISIS TECNICO DE LA SECCION DE REACCION 

COMPARACION TECNICA DE LOS REACTORES 

TABLA 4.1 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

REACTOR PRADA REACTOR SECUNNOARIO AEPECTOS GENERALES | ONSURO DE SER. AUX. FOR] 

recwotocus [two [ Daensoes | PF ro Desc] Pw | teoce Pmt [te | wrce [au acer 

ay om") tm | oom?) Jorn | cata, Dreacrof ar | veo pene | ton 

2RCO CHEMICAL Died 0.172% ne = 208 

cow scr AMBERLYST | ACERO 

PrELLPS PETROLEUM uteszem fp sez txres | sares fo a frce | sonsa Jss.7e | rear 

FLO Fo 18 cron 

FP (2a ALTERNATIVA) Iniecns © 237 m cro 

Ne 
ec fo TUDOS = 173 eos +4 saver | aceno frecu 

rear] oeneares | 2075] newar poms oro] se7s.27 a foo] asses fonss | rn0se 

ERDOLCHEME Laso Use rewasit fearon faciod 

SnAeROGETI No NGOS «178 recto re e248 awccmivst | Acero 

ac near | ont 20 soem | 2043.25 eres | same | or a |ecc] sor Jn] w 

CHEMSCEWERKEHIS Lasso £50 Hecno es ts [carton 

recto | pet at 72m cones ft = 18 avectayst | ACERO 

<1FP (18 ALTERNATIVAI taeszem foe a fw a [ce f sess2 fisas] 1239 

rAroib | niecto © 247 eeactiva fit 005 ts [careon 

vecno | om + 172m coum fre ot aweertyst | ACERO 

COTECH LHe 5S 26m 1238, Ql iJ a Fee fasiaz far 41.08 

ru | ptecno= 237 eeacta fut= 00s 1s Jeangon 

mR coun fee ee ampentyst | ACERO 

conener " a |e a joafio fo] a 

LNCIONA HEACTIVA ft «08 15 Fearon 

RR 
wea ma Leasms acioo | asm | cow 

UARALAHEE ema] e500 wast | reuan fresco | sis [oo =a4oe Jom | 2360 (6) [0789] 18 175) 
Lesm Lesm SAFLRICO oe 

Leno                                 

 



  

NOMENCLATURA: 

1) 

(2) 

[3] 

{4] 

(5) 

{6} 

(7) 

ESTE ES UN REACTOR TRIFUNCIONAL DE DOS PASOS, DONDE 

SE LLEVA ACABO HIDROGENACION 

LA "AP" EN LA COLUMNA REACTIVA ES MUCHO MENOR A LA DEL 

REACTOR DE LECHO FIJO, DEBIDO A QUE EL TIEMPO DE 

EMPAQUE PREFABRICADO POSEE UNA GRAN POROSIDAD, 

PRESISAMENTE PARA SALVAR ESTE LIMITANTE, VER DIBUJO 

ASTM-A494 (HASTELLOY ALLOY - B) 

LOS CONSUMOS DE SERVICIOS AUXILIARES SON PARA UNA 

CORRIENTE CON 15 - 30% DE ISOBUTANO EN LA ALIMENTACION, 

TOMADOS DE LA REVISTA "HYDROCARBON PROCESSING" 

VALORES TOMADOS DE "ECONOMIC OF NEW MTBE DESING". AL- 

JARALLAH - K. LEE HYDROCARBON PROCESSING. JULY 1988 

ESTA TECNOLOGIA APLICA PARA ALIMENTACIONES CON UN 

BAJO CONTENIDO DE I.B. VER NOTA 1 DE ESTA TABLA 

EL ESPESOR MINMO CALCULADO ES DE 0.75 PULG. 

La memoria de calculo de! disefio preliminar de los reactores se muestra en el 

apendice B.



b)REACTOR DE LECHO FIJO 

El lecho de catalizador se encuentra estdtico por el flujo descendente de 

reactivos, la cual presenta una AP moderada; intermedia entre el tubular y el 

fluidizado, et tipo de construccién es similar al reactor de lecho expandido 

intermedio, lo que no es muy cara (recipiente cilindrico presurizado). La 

operacién es sencilla, asi como la carga del catalizador, aunque también 

originaria el paro de ta unidad, esto considerando que para éste tipo de plantas 

el factor de servicio es mayor de 90% con respecto a 365 dias. 

Este reactor también presenta zonas de calentamiento, que pueden originar lo 

antes mencionado, pero en menor proporcién comparado con el tubular, 

debido a que fa cama det catalizador es mucho menor (2.37 m en el primario y 

3.51 men el secundario). Esta es una limitante para una operaci6n a mayores 

temperaturas. 

Desde el punto de vista de operacién, el reactor puede presentar compactacién 

de catalizador por disminuciones de la velocidad de alimentacion, aunque esta 

calculada de antemano. 
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c) REACTOR DE LECHO EXPANDIDO 

En estos reactores, se lleva a cabo el 65% de la reaccién, operan con flujo 

ascendente con una expansién del lecho catalitico es de 35% asegurada por 

una velocidad apropiada de alimentacién de reactivos liquidos. 

Con este tipo de reactores se tienen las siguientes ventajas sobresalientes 

sobre el uso de reactores. Tanto tubulares como de lecho fijo con flujo 

descendente: 

El tipo de construccién es muy barato comparado con el de un reactor tubular 

donde en numero de tubos encarece el costo del equipo, (173 y 427 tubos en 

el primario y secundario respectivamente). 

Debido a ja expansién del lecho, todas las particulas del catalizador se 

mantienen en movimiento; esto garantiza una transferencia muy eficiente del 

calor de reaccién de jas particulas del catalizador, donde se lleva a cabo la 

teaccién, el tiquido que fluye a través del reactor, proporcionando una 

eliminacién suave y homogénea del calor generado por la reaccidn, con lo que 

se evita cualquier posibilidad de sobrecalentamiento de jas particulas del 

catalizador. 

Esto es de primordial importancia para la vida del catalizador dado que ef 

mismo es muy sensible al aumento de temperatura, comenzando a perder su 

actividad arriba de 110 °C. 

El uso de reactores de fecho expandido, en lugar de reactores tubulares o de 

lecho fijo, permite cargar y descargar el reactor mas facilmente, debido 
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especialmente a que la operacién de flujo ascendente evita la compactacién de 

las particulas del catalizador, por lo que genera e] OP mas bajo (31.78). 

La facilidad de carga y descarga del catalizador es particularmente importante 

para el primer reactor donde ta vida del mismo es mucho més corta que el 

reactor secundario, debido a su operacién a temperaturas relativamente 

mayores y a su posiciédn en el extremo inicial del proceso donde actua como 

protector contra los venenos que pudieran estar presentes en las 

alimentaciones. 

La ventaja de usar dos reactores en serie es que cuando el reactor colocado en 

Ja. posicién inicial a perdido ila mayor parte de su actividad por 

envenenamiento, puede aisiarse y el catalizador gastado se cambia y se 

remplaza por catalizador fresco. Durante este tiempo, la planta se mantiene en 

operacién con el segundo reactor, el cual es entonces operado en la posicién 

inicial durante el siguiente ciclo operativo. Este arreglo de flujo permite obtener 

los siguientes beneficios. 

Un alto factor de servicio ya que el remplazo del catalizador en cualquiera de 

los reactores de lecho expandido se realiza sin paro de la unidad. 

Una disminucién en el consumo del catalizador cercano al timite tedrico, que 

corresponde a !a cantidad real de catalizador inactivado por envenenamiento. 

El lecho expandido elimina totalmente ta posibilidad de incrementar la caida de 

presion a través del lecho catalitico. Esto es especialmente benéfico para el 

reactor colocado en la posicion inicial, que esta mas expuesto a materiales 
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extraflos (particulas y otros depésitos) los cuales pueden causar taponamiento 

y el rompimiento subsecuente de las particulas del catalizador. 

Otra ventaja del reactor de fecho expandido es ta posibilidad de operar a 

temperaturas mayores que con reactores de lecho fijo, dado que el disefio con 

lecho expandido evita sobrecalentamientos locales, que se hacen criticos a 

temperaturas de operacién altas, dando lugar a reacciones laterales con 

formacién de dimeros y dimetil-eter. La ventaja de operar a mayor temperatura 

reside enque ta reaccién principal en el primer reactor esta controlada por la 

Cinética; una afta temperatura de operacién permite menores requerimientos 

de catalizador. 

SO %DELA 
CONVERSION 

a \ wQUIDO 

- f 

1 

vaUIDO: 

    

EXPANSION 

' 25A20% 

PARTICULAS, 
SOLIDAS: 

= | 

| Fuso EXPANDIDO 

LECHO FO LECHO EXPANDIDO 

REACTOR DE LECHO EXPANDIDO 

FIG. 4.2     
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Tal vez una desventaja de! punto de vista operacional de este reactor es que 

por variaciones de velocidad puede originar el arrastramiento de particulas de 

catalizador hacia afuera del reactor, o presentar una fluidizacion segregada, 

creando espacios sin catalizador en algunas zonas, producto del arrastre de las 

mismas. Otra a la que se le debe poner principal interés, es a la fragmentacién 

de las particulas originadas por el choque continuo, fo que coaccionaria la 

disminucién del tamafio y particula y consigo el arrastre con la posibilidad que 

éstas abandonen el reactor y se conviertan en impureza para los siguientes 

equipos. 

La figura 4.2 muestra la comparacién entre ef reactor de lecho fijo y 

expandido. 

d).- COLUMNA REACTIVA 

La destilacién catalitica es efectuada en una torre de fraccionamiento 

convencional, provista de un paquete catalitico en la parte superior media; 

donde se lleva a cabo simultaneamente la reaccién catalitica y el 

fraccionamiento de los productos de la reaccién, esta forma de operacién trae 

numerosos beneficios que resultan de! fenémeno natural. 

El calor generado por la reaccién exotérmica es utilizado integramente para 

lograr la ebullicién de la mezcta reaccionante y asi la separacién de los 

productos, fo que origina un ahorro sustanciat de energia al no utilizar el 

convencional “reboiler’ de las columnas de destilacién. 
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De esta forma, la temperatura es controlada facilmente, evitando 

recirculaciones en el reactor y estricto control de la temperatura usando 

sistemas de enfriamiento, como reactores tubulares o de lecho fijo. 

Este sistema tiene una gran ventaja, como se estd removiendo continuamente 

el MTBE, se garantiza el curso de la reaccién hacia la formacién de este 

producto, lo que trae como consecuencia mantener una telacién casi 

estequiométrica de metanol-isobutileno y asi abaratar costos de recuperacién 

de metanol en las siguientes secciones del proceso. Recordemos, que para 

romper ef equilibrio quimico, la mayoria de los procesos emplean fa relaci6n 

alta de metanos-isobutileno, lo que hace necesario la presencia de unidades de 

recuperacién y purificacién de metanol. Ademas, en la columna reactiva se 

puede atimentar el metanol directamente en la zona de reaccién o en los 

puntos donde la concentracién del IB se mas baja. 

Tiene una gran flexibilidad, tanto en composici6n de corrientes de 

alimentacién, como cambios en el proceso. Por ejemplo, se puede tener la 

capacidad de tener el IB en exceso molar y mantener al metanol en minima 

concentracién, esto para abaratar los costos que engloban la recuperacion y 

purificacién de metanol. 

Como el catalizador no tiene contacto directo con las paredes de la columna 

reactiva, el aspecto de la corrosién es minimo, ya que este se presenta dentro 

de empaques prefabricados de fibra de vidrio con acero inoxidable, previsto de 

mallas que garantizan un gran contacto, y asi el intercambio . 
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Resumiendo, fa columna reactiva tiene las siguientes ventajas: 

«Se puede utilizar con seguridad acero al carbén como material de 

construccién de la columna. 

«Bajos costos de operacién comparados con los otros tipos de 

reactores. 

« Larga vida del catalizador. 

¢Flexibilidad para manejar distintas concentraciones de isobutileno o 

metanol. 

e Fusién de dos operaciones en una. 
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V.4.- BASES PARA LA SELECCION TECNICA DE LOS PROCESOS 

Considerando el andlisis anterior sobre los procesos existentes para la 

produccién de MTBE a partir de metanol e isobutileno, donde la diferencia 

primordial la marca como ya se habia mencionado los diferentes tipos de 

reactores utilizados en !a seccién de reaccién, la seleccién técnica del proceso 

se enfocd al analisis de dicha seccidn, asi como de los parametros que 

caracterizan a cada tecnologia, considerando como !os mas importantes los 

siguientes: 

« Conversion 

« Pureza 

« Nadmero de equipos 

«Consumo y disposicion de catalizador 

« Flexibilidad 

« Experiencia en plantas existentes 

¢ Consumo de servicios auxiliares 

Vapor 

Agua de enfriamiento 

Electricidad 

Ei peso de cada parametro es tomado en base a 10 puntos como calificacién 

maxima presentado por algun proceso y sopesado de acuerdo a su relevancia 

técnico-econdémica. 

De acuerdo al andlisis anterior y alatabla4.1 arreglo y tipo de reactores que 

result? mas apropiado desde el punto de vista técnico es colocar como 

reactor primario uno de los techos fluidizado, seguido de la columna reactiva 
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como reactor secundario; por lo que la tecnologia disponible que posee este 

tipo de arregio es la segunda altemativa del Instituto Francés del Petrdleo (IFP 

2a. alternativa). 

Por otro lado, e! resultado que arroja la tabla 4.6muestra claramente que la 

tecnologia {FP (2a. alternativa) posee mayor puntuacién (96.1), lo que indica 

que tiene mayores atributos técnicos sobre las demas tecnologias, reafirmando 

la conclusi6n anterior. 
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COMPARACION GENERAL DE LOS PROCESOS 

TABLA 4-6 

TECNOLOGIAS 1 2 3 4 6 & 7 8 9 10 11 OTA 
  

ARCO CHEMICAL 

PHILLIPS PETROLEUM [9,6 | 10 8 6 10 }10 |] 9 169 7 9 [56 [841 

FP (2a, ALTERNATIVA) 

  

  

  

  

  

    

EC. ERDOLCHEMIE Q Qo 8 6 10 710 [35 |8,4 [811] 7,2 ,61,.2 

SIP ANIC 
9,7 [9,9 8 6 1078 [9475 S 9,017 80 

CHEMISCHEWERKE 
HULS 

(FP (1a, ALTERNATIVA) | 10 49.9 10 ] 10 | 10 710 174788 | 10 | 10 $961 

CDTECH 9,8 | 10 10] 6 10 | 10 }82 710 [79 17,8 [89,7 

CDTHEROL 9,8 | 10 i107 0 10] 10 |58] 0 0 0 [55,6 

JARALLAH-LEE 98 199 2 5S 710] 0 0 0 0 [36,7                           

g2 

  

 



  

CRITERIOS DE SELECCION 

1.- CONVERSION. 

2.- DUREZA. 

3.- COSTO DEL EQIPO DE REACCION. 

4... NUM. DE EQUIPOS PRINCIPALES. 

§.- CONSUMO Y DISPOSICION DEL CATALIZADOR. 

6- 

7- FLEXIBILIDAD. 

8- EXPERIENCIA EN PLANTAS EXISTENTES. 

9.- CONSUMO DE SERVICIOS AUXILIARES POR LB DE MTBE: 

ELECTRICIDAD 

10.- CONSUMO DE SERVICIOS AUXILIARES POR LB DE MTBE: VAPOR 

11.- CONSUMO DE SERVICIOS AUXILIARES POR LB DE MTBE: AGUA DE 

ENFRIAMIENTO 

NOTA: EL PESO DE CADA PARAMETRO DE DECISION ES TOMADO EN 

BASE A 10 PUNTOS DE CALIFICACION RESPECTO AL MAXIMO 

PRESENTADO EN ALGUN PROCESO Y SGPEZADO DEACUERDO 

A SU RELEVANCIA TECNICA-ECONOMICA. 
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IV.4.2. ESTIMACION DE LA INVERSION 

La conclusién de un andlisis técnico de un proceso debe ir 

soportada con un estudio econémico del mismo, factores que 

conjugados dardn la confianza de la aplicacién de la tecnologia 

seleccionada. 

Para lograr lo anterior, se realizara4n las evaluaciones 

econémicas, bastandonos con la estimacién preliminar de la 

inversién para cada tecnologia, con el objetivo tinico de 

cuantificar su costo. 

Se aplicard un método basico o preliminar para determinar la 

estimacién de la inversién, debido al soporte y caracter de la 

informacién disponible de cada tecnologia; por lo cual se 

presentaran resultados preliminares meramente informativos que 

satisfacen el objetivo del presente estudio. 

El presente método tiene una desviacién de + 15 a - 30%, 

tomado del: "Manual para el disefio de procesos quimicos apropiados 

para paises en desarrollo". Jose Giral, Francisco Barnes y 

Francisco Ramirez. UNAM 1977. 

Los resultados se presentan en la tabla V.7, los cuales 

muestran que la segunda alternativa del I.F.P. es la mas 

econdémica, arrojando un costo total de NS 19'976,633; seguida de 

la tecnologia CDTECH con N$ 22'137,878. 

En &ste andlisis, no se incluy6 el pago por regalias, y 

transferencia de tecnologia. 
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La tecnologia m&s apropiada desde el punto de vista 

Técnico-Econémico, es la sugunda alternativa del I.F.P. integrada 

Por un reactor primario tipo lecho expandido seguido de una 

columna reactiva, seccién de separacién y recuperacién de metanol 

mediante columnas de destilaci6on. 

Como segunda opcién, se tendria la tecnologia propuesta por 

CDTECH, donde la Gnica variante en todo el proceso, la da el uso 

de un reactor de lecho fijo como reactor primario, ya que las dos 

utilizan columna reactiva. De hecho, las dos epciones tienen 

montos de inversién semejantes. 

a
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ESTIMACION DE LA INVERSION 

  

  

  

  

  

  

(NUEVOS PESOS) 

TABLA _V.7 
TECNOLGIAS costo COSTO DE TUBERIA INSTRUMENTACION SERVICIOS TERRENO Y¥ COSsTOs INGENIERIA Y CONTINGENCIAS FACTOR POR | COSTO TOTAL 

DEL EQUIPO) INSTALACION DEL AUXILIARES CONSTRUCCION TOTALES DE CONSTRUCCION TAMANO DE LA PLANTA, 

PROCESO LA PLANTA DE LA FISICA 

PLANTA 

- ARCO 

ea 4152,000 | 5937360 | 2671,812 504,675 2341242 1'781,208 151047,055 | 4514,1165 1'504,705 1'354,234 | 27102,194 

+ EC. 

EROOLCHEMIE | -916730 | 7°459,923 3'356,965 634,093 1°904,550 2237,976 18'905,687 5'671,706 1'890,568 1°701,511 | 30074,022 

+ SP/ANIC 

CHEMISCHEWER | wces 435 | 6'528,572 2937,857 554,928 1"440,000 1'958,571.6 16525,363 4'957,608 1'652,536 1'487,282 | 26'062,789 

“FP (2) 3461,400 | 4'949,802 2'227,410 420,733 1'285,650 1'484,940 12'544,285 3763,285 1'254,428 1'128,985 | 19'976,633 

“COTECH 3739,000 | 5'346,770 27406046 454,475 1'947,900 1°604,031 13°550,322 4'065,096 1'355,032 4'219,528 | 22137,878                         
  

  
 



  

V.1.- INTRODUCCION 

El medio ambiente o bidsfera es un sistema que engloba a todos los seres vivientes de nuestro 

planeta, asi como el aire, el agua y el suelo que constituye su hdbitat o lugar donde se desarrolla 

normalmente su ciclo de vida. Se inicia con el ciclo de energia.solar que favorece al metaboljsmo y cadena 
alimentaria en un permanente ciclo biologico. Con el reciclaje de todos los productos de la biesfera, la vida 
mantiene por si misma el equilibrio ecologico sobre 1a tierra. 

La contaminacién es la alteracién de este equilibrio al encontrarse sustancias extrafias, gases y 
solidos en la atmosfera y en el agua. Estas concentraciones son provocadas por el hombre através de procesos 
industriales, combustiones, desechos industriales, de automotores y estan en funcidn de la cantidad emitida 

por estos medios, asi como las condiciones metereologicas locales. 

Todos los estudios que se han realizado descubren que en las zonas urbanas en donde los indices de 

contaminacién son altamente crecientes, y que atentan con la vida humana, animal! y vegetal pues el aire esta 

impregnado de sustancias altamente toxicas. Grandes partes del mundo estan ahora amenazadas por una 

catastrofe ambiental, muestra de ello se presentan los siguientes casos: 

¢ En Diciembre de 1930 en la Ciudad de Mosa Betgica, donde la contaminacién probocé 60 muertes y 

miles de enfermos. 

e Entlos Angeles California, en Diciembre de 1944 se observaron por primera vez contaminacién de 

origen fotoquimico. 

« En Pehsilvania USA en Octubre de 1948, la mitad de la poblacién enfermo y hubo por lo menos 20 

muertos. 

e En Poza Rica Ver. en Diciembre de 1950 el acido sulfurico afecté a varias especies animales y enfermd 
a cientos de hombres. 

e En Londres Inglaterra en Diciembre de 1952, la contaminacién produjo 4.000 muertes y se le conocié 

como la niebla mortal. Tambien cn 1962 la contaminaci6n causo estragos similares que en 1952. Esto 

onilld a las autoridades a actuar firmemente para controlar y reducir la contaminaci6n del aire. 

En la actualidad existen muchos centros urbanos e industriales que tienen problemas graves de 

contaminacién atmosferica, entre las cuales se encuentra la ciudad de México. 

La contaminacién del aire en la ctudad de México es reflejo de su alta concentracién demografica 
con mas de 20 millones de habitantes que producen el 36 % del producto interno bruto del pais y que 
consumer e! 17 % de fa energia generada en él. Se estima que en la Zona Metropolitana de la Ciudad de 

México (ZMCM), operan 12,000 establecimientos de servicios que utilizan procesos de combustién e 

incineracién, los bafios publicos, panificadoras y algunos hoteles consumen diesel, las tintorerias 

principalmente utilizan petroleo diofano, mientras que los expendios de alimentos consumen gas LP. 

La produccién, almacenamiento y distribucién de combustible generan alrededor de 14% de la 

contaminacion proveniente de fuentes fijas. Casi la tercera parte de estas emisiones estan constituidas por 

hidrocarburos, y al rededor de la sexta parte por bioxido de azufre. 

Los vapores de gasolina y combustible en gencral son cspecialmente nocivas para la salud. Las 

principales fuentes de hidrocarburos crudos provicnen de centrales de proceso, distribucién, transporte y 
almacenamicnto.



  

La gran extenci6n del d4rea urbana y la intensa vida economica y socila de la ciudad, obliga a sus 
pobladores a transportarse agrandes distancias para cumplir con sus actividades, se estima que diariamente 

se realizan 29.5 millones de viajes, que se hacen en aproximadamente 3.5 millones de autos privados, 
57,000 taxis, 69,000 combis y microbuses, 10,500 autobuses. Se estima, que ademas que circulan en la 

ZMCM cerca de 196,000 camiones de gasolina y 60.000 camiones de diesel de pasajeros. Las emisiones 
vehiculares representan el 76 % del total de contaminantes emitidos a la atmosfera de la ciudad de México. 

Los vehiculos nuevos fabricados en el pais incorporan a partir de 1971, el control de emisiones 
conocido como "Sistemas de ventilacién positiva del carter". 

E! dia 10 de Octubre de 1988, se publico en el diario oficial de la federacién, la Norma Tecnica 

Ecologica NTE-CCAT-004/88 que establese los niveles maximos permisibles de emision de hidrocarburos, 
monoxido de carbono, oxido de nitrogeno, proveniente del escape de vehiculos automotores que utilizan 
gasolina como combustible. 

La SEDUE (ahora SEDESOL), por su parte acordé con el director de Petroleos Mexicanos asegurar 
la calidad de la gasolina sin plomo y el abastecimiento suficiente en toda la Republica Mexicana como una 
condicién para alcanzar los limites establecidos. 

Hay que resaltar que los valores de emisiones limites establecidos para hidrocarburos, monoxido de 
carbono y oxido de nitrogeno para 1993, son similares alos que cumplen actualmente los vehiculos nuevos 
en el estado de California, el mas estricto de la USA: 

Por otra parte, una solucién al problema de la contaminacién provocada en su mayor parte por los 
vehiculos a gasolina es el empleo de gasolinas con compuestos oxigenados con el Metil Terbutil Eter 
(MTBE). 

En el Decreto del Ejecutivo Federal publicado el dia 14 de Febrero de 1986, se dieron a conocer 21 
medidas cuya aplicacién mejoraria la calidad ambiental de la ciudad de México. 

Una de estas medidas se refirio a proporcionar a la Zona Metropolitana una gasolina que contuviera 
menos plomo. 

Como consecuencia de las disposiciones federales se distribuyeron en toda la Republica Mexicana a 
partir de Junio de 1986, las nuevas gasolinas las cuales eran la NOVA PLUS con menos plomo y la EXTRA 
PLUS sin plomo, ambas contenian un nuevo aditivo detergente. 

Posteriormente se programe la introduccién de la gasolina MAGNA SIN la cual posee un contenido 
de plomo inferior a los 0.1 gr/gal y registra un indice de octano de 92. 

PEMEX ha provisto una mayor demanda en el futuro, de modo que ya planea la instalacion de 
algunas plantas reformadoras y de compuestos oxigenados. 

Se estima que para 1994, el 49% de la gasolina consumida en el D.F. caresca de plomo por estas 

tazones, el 20 de Noviembre de 1989 PEMEX introdujo gasolinas adicionadas con MTBE (Metil Terbutil 

Eter) compuestos que compensan cl deficit de oxigeno y por ende eficientiza la combustién y eleva el indice 

de octano. 

Con la introduccién de las nuevas gasolinas, las agrupaciones ecologicas tales como SEDESOL 

firmaron convenios con las industrias automotrices para incluir cn sus nucvos modclos de automoviles, 
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equipos contaminantes, el principal equipo que se inovo en la lucha contra la contaminacién fue el uso del 

convertidor catalitico o catalizador de tres vias, denominado asi porque es capaz de reducir las tres materias 

nocivas ecenciales de los gases de escape de los motores: 

Monoxido de carbono (CO) 

Hidrocarburo (HC) 

* Oxido de nitrogeno (NOx) 

En los primeros dias del transporte automovilistico, la gasolina era una mezcla relativamente 

simple de fracciones de pettéteo, derivados de crudos sometidos a destilacién directa y pirdlisis. En 

contraste, el combustible moderno es una mezcla compleja de combinacion derivadas de integracion 

catalitica, alquilacién reforma catalitica, polimerizaciones, somerizaciones e hidrolisis, mds pequefias 

cantidades de aditivos destinados a mejorar aun mas la eficiencia total de la confiabilidad del motor de 

combustion interna. 

Las gasolinas contemporaneas ahora no solo deben estar bien tratadas sino tambien deben de ser 

fimpias. 

Asi mismo la MAGNA SIN, Heva también un nuevo aditivo que tiene dos propiedades genericas 

fundamentales, es detergente y es dispersante y ademas mantiene limpio el motor. 

La nueva gasolina tiene mayor proporsién en componentes mds finos y menos reactivos 

fotoquimicos, esto es, porque como se sabe, uno de Ios problemas tipicos de la atmosfera de la ciudad de 

México es la formacién del ozono por medio de la luz solar. 

La MAGNA SIN, es de uso obligatorio para los automoviles modelo 91 y mas reciente que vienen 
equipodos con convertidor catalitico siendo demas octativo para los automoviles modelo 1986 - 1990 e 

inconveniente para los automoviles anteriores a 1986, requieren gasolina con plomo y deberan continuar 

usando gasolina NOVA. 
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V.2.- CARACTERISTICAS DE LA CIUDAD DE MEXICO 

La ciudad de México y el 4rea Metropolitana una de las mas altas concentraciones de personas e 

industrias causa un severo problema relacionado a la contaminacién ambiental. 

Las caracteristicas mas sobresalientes de una gran cidad como la de México son las siguientes: 

« Existen mds de 20 millones de habitantes (superior al 25% del total del pais). 

¢  Existen aproximadamente 3.5 millones de vehiculos, lo cual existe un alto grado de contaminacién por 

la combustion. 

e  Existen mds de 30,000 industrias, centros comerciales y establecimientos de servicio, algunas de estas 

no tienen unidades de emisiones de control, y programas de mantenimiento apropiado. 

e  Ademas, se encuentra hubicado en un valle cerrado de 2,200 mts. sobre el nivel del mar y con alto 

indice de reforestacion. 

E! alto contenido de plomo en las gasolinas y sulfuros en el diesel y combustible. Ademas, la 

caracteristica de las unidades de automoviles ¢ industrias asi como tambien las condiciones meteorologicas, 

geograficas y sociales que prevalecen en el area metropolitana exeden los limites maximos de 

Contaminacién Estandar Internacional asi como to muestra la tabla 1:



  

V.3.- PROGRAMA DE SOLUCIONES 

El Gobierno Mexicano y el pueblo como un todo estan seriamente consientes del problema de la 

contaminacién y han tomado acciones especificas en el pasado. 

Sin embargo, la crisis Nacional Economica ha obligado a adoptar un programa de estabilizacién 
para detener la inflacién, restringiendo los fondos para atacar el problema de la contaminacién. 

En el marco de este plan, otro programa integral contra la contaminacién atmosferica en la ciudad 

de México y area metropolitana fué establesido en Septiembre de 1989. 

EI objetivo era establecer un grupo de acciones sistematicas a corto, mediano y largo plazo. 

V.3.L- INSTITUCIONES INVOLUCRADAS 

Para cumplir el objetivo anterior, se involucraron a las siguientes instituciones: 

SEDESOL 

Dpartamento del Distrito Federal 

Gobierno del Estado de México 

PEMEX 

Las Organizaciones Sciales, el sector publico y 1a poblacion en general han podido contribuir 

activamente. 

Un esquema de la distribucion de atribuciones que son relevantes para la gestién de 1a calidad del 

aire en la ciudad de México, de acuerdo con la Ley General del Equilibrio Ecologico y la Proteccion 
Ambiental (LGEEPA) son las siguientes: 

SEDESOL Formular los criterios ecologicos generales y expedir las normas tecnicas 

ecologicas. 

Determinar los métodos y el equipamiento de control en los nuevos vehiculos 

automotores. 

Fomentar y, en su caso, requerir el uso de métodos y equipos que reduscan la 

generacion de contaminantes a la atmdésfera y promover la instalacién de 

industrias que utilicen tecnologias y combustibles "limpios". 

Establecer los procedimientos de los centros de verificacién de vehiculos de 

transporte publico federal. 

Promover la incorporacion de criterios de uso de suclo en los programas de 

desarrollo urbano. 
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Fortalecer la conciencia ecologica y promover la incorporacién de contenidos 

ecologicos en los programas escolares 

Dictaminar sobre el otorgamiento de estimulos fiscales. 

Promover el desarrollo de planes de estudio para la formacién de especialistas. 

Promover el desarrollo de investigacion cientifica y tecnolégica. 

Promover los contenidos ecologicos en las comisiones mixtas de seguridad y la 
capacitacion en prevencién y control de 1a contaminacién en los centros de 

trabajo. 

Explicar manuales que cuadyuven al cumplimiento de los ordenamientos 

legales y vigilar la observancia de las normas tecnicas y los procedimientos de 
verificacién. 

D.D-F. Formular criterios ecolégicos particulares e incorporarlos en los programas de 

desarrollo urbano y otros instrumentos aplicables. 

Observar las normas técnicas ecoldgicas y proteger al ambiente en reacién con 
los efectos derivados de los servicios de acantaritlado, limpia, transito y 

transportes locales. 

Control de fuentes moviles, servicios y comercios. 

Verificacién del parque vehicular. 

Medidas de transito, vialidad y limitacion de la circulacién de vehiculos. 

Operar la red regional de laboratorios de anialisis. 

Participar en los diferentes programas especiales establecidos por ta 
federacién y vigilar la observancia de las declaratorias expedidas por el 

ejecutivo federal. 

Inspeccionar, vigilar e imponer sanciones en los asuntos de su competencia. 

Expedir normas y reglamentos aplicables en los terminos de su jurisdiccion. 

GOBIERNO DEL Formular la politica y criterios ecoldgicos particulares. 
ESTADO DE MEXICO 

Prevenir y controlar la contaminacién generada por fuentes de juridiccién 

estatal (fuentes moviles, servicios y comercio). 

Observar las normas ténicas ecolégicas y proteger al ambiente en relacién con 

la prestacion de servicios publicos. 
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7. Instalacién de una nueva planta recuperadora de azufre en la refineria "18 de Marzo”. 

NOTA: La medida 9 de corto plazo y las 3 ultimas medidas se encuentran descartadas por el sierre de 1a 
refineria "18 de Marzo”. 

A continuacién se mensionara la justificacién y los beneficios ecologicos de cada una de estas 
medidas: 

ELABORACION DE GASOLINA DE CALIDAD ECOLOGICA INTERNACIONAL 

A).- TERMINACION DE LA CONSTRUCCION DE PLANTAS DE REFORMACION DE NAFTAS EN 
LAS REFINERIAS DE TULA, HGO. Y SALINA CRUZ, OAX. 

JUSTIFICACION 

Las naftas de alto octano son una caracteristica principal de la gasolina sin plomo, actualmente en 
ambas refinerias se esta en la etapa de construccién de plantas de reformacién de naftas, con esta medida se 
estara en posibilidad de obtener productos de alta calidad que se puedan comparar con los elaborados en 
cualquier pais, y al mismo tiempo estar preparados para satisfacer un incremento en la demanda de los 
mismos. 

Estas plantas se encuentran terminadas en su etapa de ingenieria y con ta adquisicién de material en 
un porcentaje elevado. 

B).- CONVERSION DE PLANTAS REFORMADORAS DE NAFTAS A REGENERACION CONTINUA. 

JUSTIFICACION 

Existe la necesidad de disponer a corto plazo de gasolina de alto octano con calidad internacional, a 
fin de satisfacer con oportunidad los requerimientos de motores mas eficientes, con lo que se busca reducir el 
impacto ecoldgico y ahorrar energia. 

C).- AMPLIACION DE LA PLANTA REFORMADORA DE NAFTAS DE LA REFINERIA MADERO Y 
SU CONVERSION A REGENERACION CONTINUA. 

JUSTIFICACION 

Dentro del proyecto, se requiere modificar la planta reformadora de naftas de la refineria de Ciudad 
Madero, ampliando su capacidad y efectuando su conversion a regeneracién continua. 

Se estima incrementar la cantidad y calidad de las gasolinas. 

D).- CONSTRUCCION PLANTAS DE ISOMERIZACION. 
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PENTANOS 

JUSTIFICACION 

El pentano normal tiene un bajo indice de octano en comparacion al isopentano, por lo que son 
posibles de isomerizar los 15 MBD de pentanos normales disponibles y asi aumentar el indice de octano de 
las corrientes de mezclas de pentanos. 

Existe en los centros de trabajo de Cangrejera, Ver. y Minatitlan, Ver., una corriente con mezcla de 
pentanos: normal o iso, al 50% volumen cada una de 30 MBD. 

Se programa la instalacién de una planta con una capacidad de 15 MBD para isomerizar pentano 
normal. 

HEXANOS 

JUSTIFICACION 

El hexano normal puede ser isomerizado para aumentar su indice de octano, ademds de que no se 
Tecomienda su alimentaci6n a las unidades BTX. Este proceso aumentara la disponibilidad de octanos para 
el "pool" de gasolina nacional. 

Se programa la instalacién de dos plantas con capacidad de 10 MBD cada una para isomerizar 
hexano normal en Minatitlan, Ver. y Cadereyta, N.L. 

E).- CONSTRUCCION Y AMPLIACION DE PLANTAS DE HIDRODESULFURACION DE NAFTAS EN 
TULA, HGO. Y EN SALINA CRUZ, OAX. 

JUSTIFICACION 

En ambas refinerias se tiene un proyecto de ejecucién una ampliacion de su capacidad de proceso. 

Dentro del esquema de refinacién con que cuentan dichos centros de trabajo, se tiene contemplado 
la obtencién de gasolina de alta calidad equiparable a la de cualquier pais. Como una etapa intermedia para 
purificar las gasolinas, se requiere la construccién de plantas hidrodesulfuradoras que nos permitan 
suministrar las cargas correspondientes a las siguientes etapas del proceso para obtencién de gasolina de alto 
octano. 

A la fecha, estas plantas tienen un avance de ingeniria de 89% y un porcentaje moderado en la 
adquisicion de materiales. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

Esta medida facilitara la incorporacion de la mejor tecnologia automotriz disponible para el control 
de emisiones y ahorro energético. 

Considerando un 4% de crecimiento cn el volumen de la demanda de combustible, correspondiente 
al incremento del parque vehicular en circulacién para et afio 1994 en la Zona Metropolitana del Valle de 

 



  

México, si se toma en cuenta la mejor calidad de combustible y que los vehiculos nuevos cuentan con 
convertidores cataliticos, se esperan las siguientes reducciones en la emisién de contaminantes: 

% CON RESPECTO A LAS % CON RELACION AL 
EMISIONES PRODUCIDAS TOTAL DE LA ZMVM 

POR VEHICULOS A 
GASOLINA 

MONOXIDO DE CARBONO 2.6 2.6 

HIDROCARBUROS L8 1.2 

OXIDO DE NITROGENO 1.6 1.0 

SUMINISTRO DE GASOLINA SIN PLOMO PARA LOS VEHICULOS MODELO 1991 

JUSTIFICACION 

A partir de Junio de 1988 las ventas de gasolina sin plomo se incrementaron hasta lograr un 5% del 
consumo del mercado nacional. Para Mayo de 1989, la demanda ha logrado que la penetracién en el 
mercado de este tipo de combustibles se haya incrementado hasta un 9%. Actualmente se realiza un 
programa para garantizar el abasto en calidad y cantidad, tanto para la Zona Metropolitana del Valle de 
México como a nivel nacional. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

Depende del volumen de consumo de gasolina, sin embargo, considerando un crecimiento del 4% 
del parque vehicular de la Zona Metropolitana del Valle de México, equivalen a 100,000 automéviles a 
gasolina, que consumirian aproximadamente 30,000 BPD de este energético sin plomo, se obtendria 
fundamentalmente una reduccién del 23% del total del plomo emitido a la atmésfera. Ademas se obtendrian 
reducciones del 1.2% de hidrocarburos, 2.6% en CO y 1.0% en NOx del total de estos compuestos emitidos 
en la Zona Metropolitana del Valle de México, en forma similar a las medidas anteriores. 

SUSTITUCION DE COMBUSTOLIO POR GAS NATURAL EN TERMOELECTRICAS DE LA 
COMISION FEDERAL DE ELECTRICIDAD DE LA ZONA METROPOLITANA DEL VALLE DE 
MEXICO. 

JUSTIFICACION 

Esta medida tiene como finalidad sustituir el consumo de 18,000 Bis. diarios de combustélio por 
120 MMPCD de gas natural, que sumados a los 70 MMPCD que ya se estan suministrando hace un total de 
190 MMPCD. De este total 162 MMPCD corresponden a termoeléctricas del valle de México (120 MMPCD 
para la del Valle de México y 42 MMPCD para Iecheria). y los 28 MMPCD restantes se destinaran a las a 
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las industrias que generan mayor cantidad de bioxido de azufre en la Zona Metropolitana det Valle de 
México, tales como Fabrica de Jabén la Corona, Colgate Palmolive, Cementos Andhuac, Fabrica de Papel 
San Rafael, Fundentes y Metales, Carton y Papel de México, Fibras Sintéticas, Vidriera Oriente, Productos 
Nutricionales y Procter and Gamble. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

Con la sustitucién de combustdleos por gas natural, se reducird la concentracién de los siguientes 
contaminantes: 

% DE REDUCCION EN LA ZMVM 

PARTICULAS 1.0 

BIOXIDO DE AZUFRE 40.8 

OXIDO DE NITROGENO 3.2 

MONITOREO DE EMISIONES 

JUSTIFICACION 

Evaluar la concentracién de contaminantes en el perimetro de las instalaciones petroleras, asi como 
considerar la instalacion de medidores directos de emisiones a la atmésfera en fuentes fijas de las plantas de 
PEMEX ubicadas en la Zona Metropolitana del Valle de México. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

Se contard con mayor nimero de equipos para monitorear la calidad del aire en el entorno de las 
instalaciones petroleras, y de esa manera, disponer de informacion que permita la aplicacién inmediata de 
medidas para controlar la emision de contaminantes a la atmésfera. 

PROGRAMA DE PRUEBA DE COMBUSTIBLES ALTERNOS, DE COMPUESTOS OXIGENADOS 
Y DISPOSITIVOS ANTICONTAMINANTES 

JUSTIFICACION 

Se ha disefiado un programa de pruebas que incluye el empleo de mezclas con gasolinas con Metil- 
Terbutil-Eter en diferentes proporciones, con el fin de conocer el efecto que producira esta medida aplicada a 
escala comercial en las condiciones climatoldgicas de la Ciudad de México; ademas se realizaran pruebas en 
flotitia para comparar las emisiones con el uso de convertidores cataliticos de 3 vias. 

El desarroifo de esta prueba esta a cargo del Instituto Mexicano del Petroleo, quien cuenta con los 
apoyos del Departamento del Distrito Federal y de Petroleos Mexicanos..



  

Los programas de prueba incluyen ademas de las determinaciones de emisiones en flotilla, ta 
Caracterizacién fisicoquimica de los combustibles, asi como 1a realizacién de pruebas de durabilidad en 
motores de banco y la evaluacién de los efectos sobre la manejabilidad, rendimiento de combustibles y 
efectos sobre aceites lubricantes. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

Los compuestos oxigenados ofrecen las siguientes ventajas: Mejoran el indice de octano y producen 
emisiones mas limpias. 

Se observara la tendencia en otros paises sobre el uso de compuestos oxigenados y combustibles 
alternos. 

La informacién que aportar4 esta medida permitira los mayores soportes técnicos para las futuras 
decisiones que se tomen al respecto. 

ACONDICIONAMIENTO PARA RECUPERACION DE VAPORES DE HIDROCARBUROS EN 
TERMINALES DE RECIBO Y DISTRIBUCION Y EN ESTACIONES DE SERVICIO DEL VALLE 
DE MEXICO. 

JUSTIFICACION 

Con la instalacién de los accesorios y dispositivos adecuados en las terminales de PEMEX y en tas 
estaciones de servicio, se espera lograr una recuperacién de vapores de hidrocarburos del orden del 98%. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

Disminucién de la contaminacién ambiental por hidrocarburos emitidos. 

Como parte de esta medida, el sector privado instalara dispositivos y accesorios para la recuperacion 
de vapores de las estaciones de servicio. Con esta accion se estaré en posibilidad de cumplir con la norma 
técnica ecolégica que 1a autoridad emitira proximamente sobre emisiones evaporativas. 

ADICION DE MTBE A LAS GASOLINAS DE LA ZONA METROPOLITANA DEL VALLE DE 
MEXICO 

JUSTIFICACION 

Con {a adicion de MTBE a las gasolinas se mejorard el indice de octano, permitiendo la 
disminucion de compuestos de plomo hasta las cantidades minimas requeridas para el buen funcionamiento 
de los motores, asi como emisiones de escape mas limpias cn los vehiculos. Esta medida ha sido probada 
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desde hace varias décadas en otros paises y ademas de contribuir a la disminucion de la contaminacion, es 
una alternativa al consumo de hidrocarburos. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 
  

El beneficio esperado por la aplicacién de esta medida, es el siguiente: 

% DE REDUCCION % DE REDUCCION 
DE EMISIONES DE ESCAPE EN LA ZMVM 

HIDROCARBUROS 13 6.7 

MONOXIDO DE CARBONO 13 9.6 

PLOMO 25 25.0 

La aplicacién de esta medida esta sujeta a los resultados que se obtengan de las pruebas que se 
realizaran en flotillas de vehiculos representativos de la Zona Metropolitana del Valle de México. 

SISTEMA DE CONTROL DE CALIDAD DE LOS COMBUSTIBLES 

JUSTIFICACION 

Con esta medida se implantara un programa de verificacién permanente de los nuevos combustibles 
en las diferentes etapas de distribucién, con objeto de sertificar su calidad y garantizar el cumplimiento de 
las especificaciones que dictan las normas. El programa incluye la instalacién de 20 laboratorios distribuidos 
estrategicamente en todo el pais, donde se verificaran las gasolinas de uso automotriz, el diesel y el 
combustdleo, tanto en los centros de embarque, como en Jas Agencias de Ventas y Estaciones de Servicios. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

Este sistema de control nos permitird asegurar que la calidad de fos combustibles producidos legue 
sin alteraciones al consumidor final y en consecuencia se obtendra la maxima confiabilidad en la medicién 
de contaminantes. 

PROYECTOS DE INVESTIGACION CON ISTITUCIONES EXTRANJERAS 

JUSTIFICACION 

Esta medida incluye 3 proyectos de investigacién, dos de ellos coresponden a la SEDESOL y se 
realizarén en cooperacién con Francia y Alemania y, el otro proyecto to realizara Petroleos Mexicanos bajo 
la coordinacion del I.M.P. con Ja colaboracién de los laboratorios de los Alamos USA. 

Estos proyectos permitiran obtener un mayor conocimiento de! inventario y del comportamiento de 
los contaminantes en la atmésfera de la Zona Metropolitana del Valle de México. ademas de poder efectuar 
simulaciones con base en modelos matematicos que permitiran pronosticar los efectos de diversas medidas. 
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BENEFICIOS ECOLOGICOS 
  

Profundizar en el conocimiento, investigacion y evaluacién del estado actual de {a contaminacion 

atmosférica en la Zona Metropolitana del Valle de México, con el propdsito de contribuir a definir las 

estrategias para el combate a la contaminacién en el mediano y largo plazo. 

SUSTITUCION DE GASOLINA EN 45,000 VEHICULOS FLOTILLEROS POR 15,000 BPD DE 

GAS LP 

JUSTIFICACION 

Con esta medida se abastecera de gas LP a vehiculos de intenso recorrido, tanto de la industria 

privada como de dependencias oficiales. Para garantizar el suministro se requiere terminar el gasoducto 

Cactus-Venta de Carpio. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

En comparacion con la gasolina, el uso del gas licuado haria posible obtener importantes 
porcentajes de reduccién de contaminantes en las emisiones de escape y total de la Zona Metropolitana del 

Valle de México, tal como se menciona a continuacion: 

% DE REDUCCION % DE REDUCCION 
EN EMISIONES DE ESCAPE EN ZMVM 

MONOXIDO DE CARBONO 75 49 

HIDROCARBUROS 50 03 

OXIDOS DE NITROGENO NO PONDERADOS NO PONDERADOS 

PLOMO 100 13.7 

ELABORACION DE COMBUSTOLEO DE CALIDAD ECOLOGICA INTERNACIONAL 

JUSTIFICACION 
  

Para reducir el contenido de azufre y de metales en el combustdéleo, es necesario someterlo a un 

proceso de hidrodesulfuracién, con ello se mejorara su combusti6n y se reducira la emisién de contaminantes 
a la aumdsfera. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

Esta medida influye indirectamente en la disminucion de los indices de contaminacidn, 

principalmente en relacién a tas emistones de bidxido de azufre y particulas.



  

Al suministrar este combustéleo a las Centrales Termoeléctricas y otras industrias de la Zona 

Metropolitana del Valle de México, se aumentard la eficiencia en los procesos de combustién y por 

Consecuencia se abatiran las emisiones a la atmésfera. Ademas en las Termoeléctricas se reducird la quema 
de gas natural y por consiguiente la necesidad de importar este energético, que aunado al uso del sistema de 
lavado y recuperacién de gases de combustién, practicamente se eliminar4n las emisiones de bidxido de 
azufre y particulas. 

AMPLIACION DEL SISTEMA NACIONAL DE ALMACENAMIENTO, TRANSPORTE Y 
DISTRIBUCION 

JUSTIFICACION 

Con el fin de contar con instalaciones modernas para el almacenamiento, manejo y distribucién de 

combustibles, esta medida aplicable a nivel nacional comprende la ampliacién de la capacidad de 

almacenamiento en 3°200,000 barriles en plantas, la construccién de redes de ductos para transporte de 

productos petroliferos y la instalacién de sistemas de recuperacién de vapores de hidrocarburos en las 
terminales de distribuci6n. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

Minimizar las emisiones de vapores de hidrocarburos a la atmésfera. 

Esta infraestructura de almacenamiento y distribucién permitird satisfacer las demandas faturas en 
el pais. 

Los sistemas de recuperacién de hidrocarburos se instalaran en las agencias de ventas y terminales 
de distribucién de alta demanda. 

CONSTRUCCION DE PLANTAS DE COMPUESTOS OXIGENADOS 

1,- PLANTA DE MTBE (Metil-Terbutil-Eter) 

JUSTIFICACION 

El MTBE es un compuesto que al mezclarse con la gasolina disminuye las emisiones que se 
producen en los motores de combustién interna. Adicionalmente, permite elevar el indice de octano en 1a 
gasolina a la que se mezcla. 

Se tiene en proyecto 1a construccién de una planta para producir 60 MTA de MTBE en el complejo 

petroquimico Morelos; asimismo, se ticne en programa de construccién las plantas de MTBE en las 

refinerias de Tula y Salamanca, con una capacidad de 45 MTA cada una de ellas. 

2.- PLANTAS DE TAME (Teramil-Metil-Eter) 
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JUSTIFICACION 

El TAME (Teramil-Metil-Eter) al igual que el MTBE tiene la propiedad de abatir la emisién de 
contaminantes que se generan al quemar la gasolina mezclada con dicho compuesto. Asimismo, aumenta los 
octanos de la gasolina con la que se mezcla. 

Se tiene programada la instalacion de una planta para producir 60 MTA de TAME en Salina Cruz y 
otra de 45 MTA en Cadereyta. 

3.- PLANTA DE METANOL 

JUSTIFICACION 

El metanol es otro de los compuestos oxigenados que adicionado a la gasolina, ha probado ser eficaz 

en la reduccién de la contaminacién; comparado con el MTBE y el TAME presenta mayores facilidades para 

su compra en ef mercado mundial. Actualmente nuestro pais importa 15 MTA de metanol y se tiene en 

programa construir una planta con una capacidad de 150 MTA. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

La construccién de las plantas de compuestos oxigenados y metanol, no refleja beneficios ecologicos 
tangibles, sin embargo, el uso de las mezcias de gasolinas con compuestos oxigenados, ya ha sido probado en 
otros paises, con ventajas tales como mejorar el indice de octano y producir emisiones de escape mas 
limpias, ademas de que constituyen una opcidn energetica. 

ELABORACION DE DIESEL DE CALIDAD ECOLOGICA INTERNACIONAL 

JUSTIFICACION 

La tendencia en otros paises cs la de someter los destilados intermedios a una disulfuracién para 
teducir el contenido de azufre a tos productos antes de su comercializacién, medida que ha dado resultados 
significativos en la reduccion de emisiones a la atmdésfera. 

Actuaimente estan en etapa inicial de construccién las plantas hidrodesulfuradoras en las refinerias 
de Tula Hgo. y Salina Cruz Oax. 

BENEFICIOS ECOLOGICOS 

La aplicacién de esta medida, permitira mejorar la calidad del combustible que se reflejaré en la 
disminucién de compuestos de azufre y particulas en la atmosfera, en la misma proporcion en que se reduzca 

el contenido de azufre en el diesel, considcrando un consumo de 25,000 BPD. 

La calidad del diesel permitira la incorporacién de tecnologia avanzada en motores que utilicen este 
combustible. 

 



  

VI. DETERMINACION DE LA CAPACIDAD DE LA PLANTA 
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VI.1.-INTRODUCCION 

Durante el mes de Noviembre de 1989 y de acuerdo con la 

politica de disminuir los indices de contaminacién del Valle de 

México, se iniciéd la dosificacién del Metil-~Terbutil-Eter (MTBE) 

mezclado a las gasolinas para la zona,en una proporsién de 5%. 

Realizada una prueba a una flotilla de 40 vehficulos para 

evaluar el comportamiento del MTBE en gasolinas nacionales, 

analizando en los gases de escape los principales contaminantes, 

los resultados obtenidos fueron satisfactorios por lo que PEMEX 

decidié introducir este compuesto oxigenado en la gasolina Nova 

Plus a partir del 20 de Noviembre de 1989. 

En complemento a las actividades anteriores se llevaron a 

cabo negociaciones con el gobierno de Japén a fin de recibir 

financiamiento del gobierno de este pais para la instalacién de 

plantas productoras de Metanol, MTBE y TAME, integrantes del 

llamado Paquete Ecologico de PEMEX, misma que permitiraé susutituir 

importaciones de componentes oxigenados que se adicionan a las 

gasolinas utilizadas en la Ciudad de México como via para eliminar 

o disminuir el contenido en la misma del Tetracloruro de Plomo y 

fugas de divisas por este concepto. 

La primera y Gnica planta de MTBE, entr6é en operaci6én el 19 

de Julio de 1991 en Pajaritos Ver. con una capacidad de 43,000 

ton/afio. 
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Con el proposito de contribuir al mejoramiento ambiental de 

la zona Metropolitana del Valle de México se redujo en un 50% el 

contenido de plomo en la gasolina Nova, se incremento en un 50% la 

Pproducci6én nacional la gasolina sin plomo Magna Sin, con respecto 

a 1990 y se continuo adicionando el compuesto oxigenado MTBE a 

todas las gasolinas automotrices distribuidas en dicha zona. 

El predominio de la gasolina en la estructura de la demanda 

de productos petroliferoses es clara. 

En 1992 se obtubieron aumentos significativos con respecto a 

1991, en la produccién de los petroliferos, 66 a 68% de gasolina 

Magna Sin. 

A partir de Diciembre de 1992, se incluyo en la 

especificacién de las gasolinas Nova y Magna Sin la limitacién de 

los aromaticos a 30% maximo en volumen, oleofinas 15%, benceno 2% 

y la presién de vapor de 8.5 1lb/pg? como maximo. 

Se redujo la especificacién del contenido de plomo en la 

gasolina Nova Plus para dicha zona, de 0.54 ml de TEP/gal a 0.30 

ml de TEP/gal como m4ximo a partir de Septiembre de 1992. 

Asi mismo,se incremente paulatinamente la distribucién de la 

gasolina sin plomo Magna Sin, el incremento observado fue de 

20,775.8 m? en 1991 y 55,070.3 men 1992. 

La produccién de gasolina magna-sin para 1993 fue de 92mil 

barriles por dia, que refleja un significativo crecimiento. 
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VI.2.- ANALISIS DE LA DEMANDA NACIONAL DE LAS GASOLINAS 

VI.2.1.- COMPORTAMIENTO HISTORICO DE LAS GASOLINAS 

VI.2.2.- DEMANDA FUTURA DE LAS GASOLINAS 
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TABLA 4 

PRODUCCION VENTAS INTERNAS 
ANO IMPORTACION |EXPORTACION| DEMANDA 

EXTRA/MAGNA NOVA EXTRA/MAGNA NOVA 

1983] 3279003 20101212. 313354.5 17933434, 7259.3 125694.0 19129478. 

1984] 262426. 20646240. 237917.3 18486677. 6168.4 2092558.3 18822276. 

1985) 259577.5 20421505. 2785837.4 18354451. 3702.2 1133310.4 19551474. 

1986] 445943.2 |20109831. 452623.2 18696820. 2263.1 598797.2 19959249. 

1987| 655910.5 }|20693931. 731160.6 19294515. 297553.3 668617.3 20978778. 

1988| 1252972.6 | 20534584. 1697624.5 19320107, 125452. 945762. 20967247. 

; 1989] 1793907.1 | 20620775. 2439752. 20944469. 6638530.8 22889.6 29030333. 

199@| 2502708.5 |21937873. 3058938.7 22642093, 1776000.6 42772.8 26173809. 

1991 186694@.8 (23842446. 2820041.9 24891639. 3974699.4 - 28094014, 

1992| 1066940,8 |19740320. 5917119.6 22090618. 3991876.1 - 28282959. 

1993] 19669490,.8 |17342740, 9076470.3 19376002, 4432301.8 - 28282959. 

ps 

NOTA: APARTIR DE SEPTIEMBRE DE 1990, LA GASOLINA MAGNASIN 

SUSTUTUYO A LA GASOLINA EXTRA. 
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VOLUMEN DE IMPORTACION DE GASOLINA 

DE ALTO OCTANO 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

(BD) 

TABLA 2. 

ANO IMPORTACION 

1983 125.1 

1984 106.3 

1985 63.8 

1986 39.0 

1987 5,127.7 

1988 2,161.9 

1989 28, 236.6 

1999 3,605.6 

1991 68,495.5 

1992 81,814.4 

1993 119, 704.3        
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3 
(CM ) 

TABLA ¥ 

ANO IMPORTACION 

1983 19,129,478 

1984 18,822,276.4 

1985 19,551,4974.8 

1986 19,959,240.4 

1987 20,978,778.3 

1988 20,967,247.0 

1989 29,930,333.2 

1990 26,173,809.9 

1991 22,909, 387.7 

1992 24,799,137.2 

1993 22,841,982.7         
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Como se observa en la grafica (II.11), el consumo de 

gasolina magna-sin aumenta progresivamente, donde a partir de 

1991, el aumento es muy marcado, debido a las exigencias de 

utilizar convertidores cataliticos,en los modelos a partir de ese 

afio que trajo como consecuensia elaumento en el consumo de dicha 

gasolina, a pesar del programa Hoy No Circula. 

Por el contrario, la gasolina nova mostr6 una disminuci6én , 

hasta el afio de 1991, por lo antes mencionado y a la aplicacién de 

medidas estrictas de verificacién vehicular. La grafica de consumo 

histérico de gasolina nova muestra una baja a partir de 1992, pero 

afios atrdas muestra una tendenciade aumento. 

La proyecci6én futura de la demanda de MTBE, se determin6d 

indirectamente a partir de la proyeccion de consumo de gasolina 

magna-sin, la cual se obtuvo correlacionando el parque vehicular 

histérico con €&sta, como lo muestra el Apendice A.El parque 

vehicular se manejo por modelos , tomados de la fuente :Anuario 

Mensual de la Industria Automotriz, varios afios,ya que la gasolina 

magna-sin, solo es consumida por los automéviles modelo 1991 en 

adelante, aunque los modelos 1985 la pueden utilizar. 

El desarrollo matematico se muestra en el apéndice A. 
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El paquete Ecolégico consta de un proyecto de 17 plantas las 

cuales se encuentran en ejecucién 15 de estas. (Memorias de labores 

de PEMEX). 

Estas nuevas instalaciones permitiran la produccién de 

gasolinas, diesel y combustolios de calidad ecologica - 

internacional, las cuales contribuiran al abatimiento de la 

contaminacién atmosférica. 

Todas las plantas consideradas en el paquete Ecdélogico se 

estima que iniciaradn en operaci6én a finales de 1994. 

De las 17 plantas 5 son para la obtencién de compuestos 

oxigenados, 3 de MTBE y 2 de TAME, existiendo un incremento del 

110% en ventas de gasolina sin plomo. 

Durante 1992, el precio de la Magna Sin se mantuvo de Enero a 

Marzo en 1.25 N pesos/lt y apartir de Abril bajo a 1.22 N pesos/lt 

por su parte la gasolina Nova se mantuvo a 1.10 N pesos/1t. 

Debido a una mayor demanda Nacional de Magna Sin fué 

necesaria la importacién de 68 MBD de gasolina de alto octano, 

incrementandose su transporte por autotanque a la frontera norte y 

por buque tanque en los litorales del golfo y pacifico. (ver tabla 

2). 
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Dentro del paquete ecolégico se tienen 3 plantas a futuro y 

una en operaciédn para la produccién de MTBE, las cuales se 

mensionan a continuaci6én: 

LOCALIZACION CAPACIDAD OBSERVACIONES 

{ton/afio) 

Tula Hgo. 90,000 En planeacién 

Salina Cruz Oax. 45.000 En planeacién 

Cadereyta 45,000 En planeacién 

Pajaritos Ver. 40,000 En operacién 

TOTAL 220,000 ton/afio 

A continuacién , sepresenta el comportamiento historico del MTBE. 
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VI.3.- ANALISIS DE LAS DEMANDAS DE MTBE 

VI.3.1.- COMPORTAMIENTO HISTORICO DEL MTBE 

VI.3.2.- DEMANDA FUTURA DEL MTBE 
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TABLA 4 

ANO PRODUCCION | IMPORTACION | EXPORTACION DEMANDA 

1983 - - - - 

1984 - - - - 

1985 - - - - 

1986 - ~ - - 

1987 - - = - 

1988 - - - - 

1989 - 53556.7 - $3556.7 

19990 - 303675.6 - 303675.6 

1991 20775.8 340024,3 - 360800.1 

1992 55070.3 370486.2 - 425556.5 

1993 55070.3 369736.4 - 424806.7             
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VOLUMEN DE IMPORTACION DE MTBE 
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TABLA 5 

ANo IMPORTACION 

1983 - 

1984 - 

1985 - 

1986 - 

1987 . 

1988 - 

1989 39,632. 

1990 227, 680.0 

1991 251,618. 

1992 274,159.8 

1993 295,231.7       
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PEMEX a fines de 1994 va ha producir 220,000 ton/afio de MTBE 

(Entrando en operaci6én sus plantas programadas en el paquete 

ecolégico) lo cual si consideramos el volumen de importacién de 

MTBE (ver tabla 4) refleja que en 1993 se tuvo una importacién 

275,823.8 ton/afio de MTBE. Por lo que existe un déficit de 

55,823.8 ton/afio que todabia faltaria de cubrir,ésto trabajando 

las plantas de PEMEX a su capacidad de disefio. 

El consumo de MTBE va ha depender de la gasolina Magnasin 

consumida en el afio, tomando en cuenta que existe una proporci6n 

de 5% de MTBE en la gasolina , la demanda historica se pede 

observar en la tabla (5) 

Esto da la pauta para promover una planta aproximadamente de 

60.000 ton/afio para asi poder satisfacer la demanda de MTBE, en el 

mercado nacional,considerando que el problema de la contaminaci6én 

ambiental se a manifestado , no solo en el valle de México, si no 

tambien en las principales ciudades de al Reptblica Mexicana como 

Monterrey, Guadalajara, Tijuana, Toluca, ect.por lo que la 

aplicacién de las politicas en control ambiental se han generaliza- 

do a nivel nacional y asi mismo el consumo de gasolina magna-sin 
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BASE PARA EL ANALISIS DE LA DEMANDA A FUTURO DE MTBE. 

El andlisis histérico se realizé tomando como base 10 afios; 

de 1983 a 1993. 

De acuerdo a la tabla (II.48), la produccién de MTBE en México, s 

presenta a partir de 1991, en donde la gasolina Magna sin 

sustituye a la gasolina Extra, por lo cual se considera que sigue 

el mismo comportamiento. 

En referencia a lo anterior, los modelos de automéviles de 

1991 a la fecha, utilizan unicamente la gasolina Magna sin; debido 

a la adaptacién del convertidor catalitico. 

Con base en la demanda hist6érica de la gasolina Magna sin y 

el consumo resultante de MTBE, se efectué la proyeccién a 10 afios 

para determinar la demanda futura de éste producto.Esto en una 

forma indirecta, ya que el consumo de gasolina magna-sin depende 

del parque vehicular de modelos que poseen convertidor catalitico. 

El método empleadose muestra en el Apendice A. 

El consumo de MTBE, deacuerdo a la tabla (6), muestra una 

tendencia lineal a partir de 1994 al afio 2002, por lo que se 

espera que para el afio 2002, un consumo de gasolina magna-sin de 

13 753 815m-y 687 690. 7m de MTBE, teniendo un déficit a nivel 

nacional en ese afiode 407 690.7 Tn/afio de MTBEatin en operacién 

las plantas programadas por PEMEX, segin la tendencia de 

crecimientodel parque vehicular hasta la fecha. 
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DEMANDA HISTORICA DEL MTBE 

TRATAMIENTO DE GASOLINA MAGNASIN 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

(mM?) 
TABLA § 

ANO CONSUMO DE GASOLINA VOLUMEN DE MTBE 

MAGNASIN ae) CONSUMIDO a) 

1983 320,613.8 16,930.7 

1984 244,985.7 12,204.3 

1985 263,279.7 13,164.0 

1986 448, 206.3 22,410,3 

1987 731,160.6 36,558. 

1988 1,474, 286.8 73,714,3 

1989 2,307,747.6 115, 387.4 

1990 3,%68,938,7 153,446.9 

1991 3,820,041.9 191,082.1 

1992 $,917, 119.6 295,855.9 

1993 5,426,701.3 271,335.1           

 



    

DEMANDA NACIONAL PROYECTADA DEL MTBE 

TRATAMIENTO DE GASOLINA MAGNASIN 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

CMF) 
TABLA 6 

ANO CONSUMO DE GASOLINA VOLUMEN DE MTBE 

MAGNASIN (WM?) CONSUMIDO (M>) 

1993 5,426,701.3 271,335.1 

1994 6,196,937.9 3@9,846.9 

1995 7,O@0t, 991.1 350,099.5 

1996 7,843,434.9 392,171.7 

1997 8,722,914.3 436,145.7 

1998 9,642,148.5 482,107.4 

1999 10,602,934.6 530,146.7 

2000 11,607,150.9 $80,357.5 

2001 12,656,760.4 632,838.0 

2002 13,753,815.1 687,699.7           
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De acurdo alas cifras presentadas por el Instituto Nacional 

de Estadistica ,Geografia e Informatica y el Anuario Estadistico 

de la Industria Automotriz , el parque vehicular en el D.F. 

se presenta en la gradfica (II.10) del A4pendice A ,el cual presenta 

un crecimiento lineal constante a partir de 1986, para 1993, se 

tienen 9 473 201 automéviles que utilizan gasolina magna-sin, lo 

que representa un consumo de aproximadamente 1,860, 000m, 

correspondiendouna dosificacién de 93, 000m? de MTBE. 

Para elafio 2002, se espera una demanda de esta gasolina de 

aproximadamente 4,600,000 y 230,000 m? de MTBE,que sera 

ampliamente cubirta con la puesta en operacién de las plantas de 

PEMEX. 
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VI.4.- ANALISIS DE LA DEMANDA DE GASOLINAS OXIGENADAS (MAGNA-SIN) 

EN EL AREA METROPOLITANA 

VI.4.1.- DEMANDA HISTORICA 

VI.4.2.- DEMANDA FUTURA 
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La demanda histérica de la gasolina nova, presenta un aumentoapr- 

ogresivo hasta 1991, por lo que la tendencia matematica espérada 

seguirad en aumento, aunque para 1992 se presenta una disminucién 

de 24,891,642.9 m para 1991 a 22,090,618.4 m? para 1992 

originando una diferencia de 2,801,024.5 m , esta disminucién da 

la pauta que para éste afio en adelante se presente una tendencia 

mMarcada a la baja en el censumo de gasolina nova, debido 

principalmente a factores ecoldgicos, de los cuales, las politicas 

gubernamentales enfocadas al medio ambiente marcan la disminucién 

a futuro de esta gasolina, aunque la proyeccién matematica muestre 

lo contrario por no incluir éste factor, aunado en que nos 

encontramos tambien en el momento del cambio. 

El analisis del presente capitulo, muestra que la demanda de 

MTBE en el area metropolitana quedard cubierta con la puesta en 

marcha de las plantas programadas en el paquete ecoldédgico de 

PEMEX (Memorias de labores de PEMEX varios afios),pero a nivel 

nacional existe un déficit promedio de 65,000 Tn/afio de 

MTIBE.Considerando que el problema que atraviesa el Area 

Metropolitana se extiende a las grandes ciudades de la Reptiblica 

Mexicana, los programas y tendencias hacia el control ambiental se 

estan aplicando a dichas ciudades,por lo que el presente proyecto 

tiene relevancia a nivel nacional. 

148 

 



  

Ademas, todo parece indicar que el proceso de sustitucién de 

gasolina por gas LP, en el mercado automotriz se fue agotando en el 

transcurso del presente afio.Este habia sido departicular interés 

durante 1991 a 1992, principalmente en el Valle de México y en el 

norte del pais. Al irse reduciendo el subsidio al gas LP se fue 

cerrando la diferencial de precios entre ambos combustibles, lo 

que redujo el icentivo a la conversién de vehiculos.Asi mismo el 

escaso desarrollo de estaciones de servicio de gas LP limito 

dicha conversién a flotillas de reparto.El mercado esta a punto de 

saturaci6én, por lo que su crecimiento se dara a tasas muy 

moderadas y lagasolina como carburante automotriz segira marcando 

la pauta en el mercado de los petroliferos. 
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DISPONIBILIDAD DE MATERIAS PRIMAS 

Para la producci6én de MTBE es necesario tener como materias 

primas al metanol e isobutileno. 

Con respecto al metanol, esta es una materia prima que en la 

actualidad su produccién es de 253 008.8 m? en 1992. 

No existe importaci6n ni exportaci6én actualmente dado que el 

volumen de ventas internas es de 217 953.2 mn en 1992 lo que es 

menor que la producci6én, quedando una reserva de 35,055.6 m> (ver 

tabla(g) . 

Existen actualmente 2 plantas productoras de metanol: 

CAPACIDAD ANO DE 

NOMINAL UBICACION OPERACION 

Ton/afio 

21,500 San Martin Texmelucan 1969 

150,000 San Martin Texmelucan 1978 

Con lo que respecta al paquete ecolégico, se encuentra en 

planeacién una planta hubicada en Tula Hgo. con una capacidad de 

150,000 Ton/afio. Esta planta entra en operacién a fines de 1994., 

con esto el proximo afio se tendrd una capacidad nominal de 

321,500 ton/afio. (Memorias de PEMEX, 1992). 
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CANTIDAD DE MATERIA PRIMA UTILIZA 

  

  

  

  

  

  

  

  

TABLA 7 

MATERIAS PRIMAS 
HUBICACION CAPACIDAD DE LA 

WETANOL ISOBUTILENO 
PLANTA (TON/ARO) TON/ARO TON/ANO 

TULA HGO. 90,000 32,727.3 57,272.72 

SALINA CRUZ 45,000 16, 363.6 28,636.4 

CADEREYTA 45,000 16, 363.6 28,636.4 

PAJARITOS VER. 40,000 14,545.4 25,454.5 

PROPUESTA 60,000 21,818.2 38,181.8 

TOTAL 280,000 101,818.2 178,181.8             

= a Mm 

 



    

Teniendo la capacidad de la planta se puede calcular la 

cantidad de materia prima, esto es el metanol y el isobutileno de 

cada una de las plantas existentes. (ver tabla 5). 

Observando la tabla (8) nos damos cuenta que la cantidad de 

metanol que se requiere con la diferencia de ventas internas con 

produccién, se tiene una reserva de 35 055.6 m?/afio. 

En la tabla (7) se reporta que se necesitan 102,000 ton/afio 

para asi poder cubrir el requerimiento de metanol para la 

producci6én de MTBE. 

Con la produccién actual no se cubriria la demanda 

necesaria, pero con la produccién de la nueva planta en Tula Hgo. 

si es factible poder cubrir el abastecimiento necesario de esta 

Materia prima. 

Con lo que respecta con el isobutileno. Las proncipales vias 

de produccién proviene de la industria quimica (craqueo termico y 

6xido de propileno) o de la industria del refino (craqueo 

catalitico). 

Dentro del analisis de mercado, no lo encontramos como tal 

sino que se encuentra dentro de los butanos-butenos. (ver tabla 

9). 

En esta tabla se puede observar que hasta 1991 se empezo a 

producir isobutileno con una capacidad de 17 878.8 mn? y para 1992 

se produjeron 34 577.4 m?. 

 



  

MATERIAS PRIMAS 

METANOL 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

cM?) 

TABLA 8 

ANO PRODUCCION /VOLUNEN DE | IMPORTACION | EXPORTACION DEMANDA 

VENTAS 

1983] 259905.1 176756.@ - 69547.8 190357.3 

19841 248857.1 204305.9 - 34762.7 214094.4 

1985| 242996.2 222633.3 - - 242996.2 

1986| 230448.7 222292. - - 2304468.7 

1987] 241337.5 201724,3 - - 241337.5 

1988| 253686.4 233697 .8 - > 253686.4 

1989] 262460.1 239647.2 - - 262460.1 

1990; 266111.2 261905.2 - - 266111.2 

1991] 269633.3 231807.8 - 7 269633.3 

1992| 253008.8 217953.2 - - 253008.8 

1993] 235012.8 221432.1 > + 235012.8             

BUTANOS/BUTENOS 

TABLA 9 

ANO|PRODUCCIGN {IMPORTACION |EXPORTACION 
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VII .~ CONCLUSIONES 
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Al terminéd del presente trabajo, se han logrado los 

objetivos; se investigaron un total de ocho tecnologias, a las 

cuales se les realiz6 un andlisis Técnico-Econémico, arrojando 

como mejor alternativa la propuesta por el I.F.P (2a. 

alternativa), debido tecnicamente a su alta conversi6én y 

purificacién de MTBE, asi como de metanol, disposicién y 

suministro de catalizador, flexibilidad para operar a diferentes 

concentraciones de isobutileno alimentado, bajos consumos de 

servicios auxiliares, basta experiencia en plantas funcionandoy 

menor ntGmero de equipos, lo que se refleja en su costo total, que 

es de NS 19'976,633, sin considerar pagos de regalias, aspectos de 

transferencia de tecnologia, asesoramientos, etc. 

El proceso seleccionado conta de tres secciones que a 

continuacién se en listan: 

SECCION DE REACCION 

Reactor primario de lecho expandido 

Reactor secundario columna reactiva 

SECCION DE SEPARACION DE METANOL 

Columna de extraccién 

SECCION DE PURIFICACION DE METANOL 

Columna de destilacién 

México posee la infraestructura para adoptar dicha 

tecnologia, ademas del suministro de materias primas y recursos 

humanos, lo que no presentaria problema alguno su implementacion. 
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Por otro lado los beneficios de su implementacién en México 

serian significativos por las siguientes razones: 

Desde el punto de vista econdémico, evitaria la fuga 

de grandiosos capitales por importaci6én de MTBE. 

En materia de ecologia, contribuiria a la 

disminucién de la contaminacién atmosférica no solo 

en el Area Metropolitana, sino en las principales 

ciudades de la Reptiblica Mexicana. 

Hasta el momento se tienen criterios sélidos para invertir en 

el proyecto, sin embargo, se recomienda un analisis de 

factibilidad mAs elaborado de la tecnologia seleccionada con la 

finalidad de estar seguros en su inversién, debido a los aspectos 

antes mencionados; lo cual resultaria material suficiente para un 

trabajo similar al presente, pero sin perder de vista las bases 

del mismo. 
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APENDICE "A" 
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METODOLOGIA PARA LA PROYECCION DE LA DEMANDA 

El ajuste de los datos histéricos utilizados para la proyeccién fue mediante las 

ecuaciones tanto de regresién lineal, regresién logaritmica, regresi6n exponencial y regresién 

potencial. 

En las tablas A.1 a la A.4 se proporcionan los resultados del andlisis de regresién, en 

ellas se indica los coeficientes de correlacién de cada modelo propuesto y tomando aquel que presenté6 

la mas alta correlacién es el que se utilizé para hacer la proyeccién. 

La proyeccién utilizada fue tomando como datos al parque vehicular vs. Demanda de 

MTBE. 
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TABLA A.1 EXPRESIONES RESULTANTES 

MAGNA SIN 

  
  

  
  

  

  

  

          

MODELO A B COEFICIENTE 
r 

YeaAtex -11612906.19 2.337222748 | @.966797 

YeA+BUNKX -207976853.8 13486566.74 ©.9512559264 

Y=eAB*X 253.9529461 1.000001445 @.9565277301 

Yeax7s 3.305374x107 5? 8.509651 @.96061489     
    
  

TABLA A.2 MODELO QUE REPRESENTA 

EL MEJOR AJUSTE 

  

  

  

  

  

  

  

  

  
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

      

YuA+BX 

COEFICIENTE DE COORELACION: 0.966797 

A = -11612906.19 B = 2.337222748 

ARos x Y 

1983 4726 236 Y 320 613.8 

1984 4943 686 244 085.7 

1985 5 186 073 263 279.7 

1986 5 346 743 448 206.3 

1987 5 500 695 731 160.6 

1988 5 710 961 1 474 286.8 

1989 5 985 466 2 307 747.6 

1990 6 338 074 3 068 938.7 

1991 6 730 184 3 820 041.9 

1992 7174 487 5917 119.6 

1993 9 473 201 6 112 243.7         
  

2
 

    

    
 



  

TABLA A.3 EXPRESTONES RESULTANTES 

  
  

  

  

  

  

      

NOVA 

MODELO A 8 COEFICIENTE 
e 

=; 

YeA+BX 7369906. 26 2.313229885 @.8743898149 

Y=e2A+BLN X 191829643 13659927 .03 @. 8804309423 

YsaAB* XK 7491441 .006 1. 000000163 0.4877329418 

YuAX" B 842.7119428 @.6494539237 ®@.894462026             
  

  

TABLA A. 4 

EL MEJOR ATJUSTE 

MODELO QUE REPRESENTA 

  
  

Y=eAX* 8B 

  

  

COEFICIENTE DE COORELACION: @.894462026 

  

  

A = 842.71194289 B = 0.6494539237 

  
  

  
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

Aflos x 

1983 4726 236 f 18 452 660.7 

1984 4 943 886 18 $78 190.7 

1985 5 186 973 19 288 195.1 

1986 5 346 743 19 511 @34.1 

1987 5 500 895 20 247 617.7 

1988 5 710 961 19 812 160.5 

1989 5 985 466 21 053 $93.1 

1999 6 338 74 23°114 871.2 

1991 6 73@ 184 24 891 642.9 

1992 7 174 487 22 090 618.4 

1993 9 473 201 22 993 021.7       
    
  

174 

  

    

   



  

GL
b 

PARQUE VEHICULAR 

PROYECCION 
EN EL AREA METROPOLITANA 

  75000
00 

70000
00 

6500000 

60000
00 

55000
00 

  
  

! 

| 

|     4500000 
—__“— | 

1982 
— 

GRAFICA 
A.2 

1988 1990 1992 “304 

ANO 

 



3L
L 

  

  

V
E
H
I
C
U
L
O
S
 

CANTIDAD DE VEHICULOS POR ANO 
  

      

10,
000

,00
0 

Bb 

C

T

 

; 
:
 

ra 
eo 

we
 

‘ ca
s 

pon
 
p
e
 

o
w
 

oe
 

ven
mak

 

a
e
 

e

n

 

6,0
00,

000
 
F 

- 

p
e
 

1980
 

1982
 

1984
 

1986
 

1988
 

1990
 

1992
 

1994
 

ANO
S 

VEH
ICU

LOS
 

GRAFI
CA A.1 

eee
 

   



ce
t 

  

MAGNA SIN 
DEMANDA 
25,000,000   

20,000,000 f- 

15,000,000 ;- 

10,000,000 |- 

5,000,000 |- 

  

  

O ont | l J ] | 

4,000,000 6,000,000 8,000,000 10,000,00012,000,00014,000,00016,000,000 

GRAFICA A.3 PARQUE VEHICULAR 

       



  

Ba
t 

MAGNA SIN 
DEMANDA 
7,000,000   

6,000,000 

5,000,000 

4,000,000 

3,000,000 

2,000,000 

1,000,000     
  

  

4,500,000 5,000,000 5,500,000 6,000,000 6,500,000 7,000,000 7,500,000 

GRAFICA A.4 PARQUE VEHICULAR 
DEMANDA EN METROS CUBICOS 

 



  

- 
 6
4b

 

NOVA 

  

  

DEMANDA 
26,000,000 

; A fo % 

24,000,000 | ------------- 2-2 r ere oon \ Loe eee 

é ‘ 

22,000,000 |------- +--+ 22 e reer eee e rte fee reece eee eeee ed Lele 

  

20,000,000 F- 

  

      18,000,000 l 
4,500,000 5,000,000 5,500,000 6,000,000 6,500,000 7,000,000 7,500,000 

GRAFICA A.5 PARQUE VEHICULAR 
DEMANDA EN METROS CUBICOS 

 



  

APENODICE 8B 

B.1 DISENO DEL SISTEMA DE REACCION 

Como se mencioné en el capitulo {V, el proceso de produccién de MTBE se 

basa en ta reaccién: 

MeOH + IB === MTBE 

La reaccién es de segundo orden en fase liquida y altamente selectiva (aprox. 

uno con relacién MTBE/IB); catalizada por una resina sulfonada dcida de 

intercambio ionico. La reaccién es exotérmica (2200 BTU/Lbmol), por lo que 

presenta un grado de dificultad seleccionar la temperatura de operacién, pues 

por limitaciones de equilibriio quimico convienen temperaturas inferiores; pero 

por efecto cinético es preferible que !a reaccion se lleve a cabo a temperaturas 

altas. 

Para lograr altas conversiones del isobutileno alimentado y salvar ta limitante 

del equilibrio quimico, se presentan dos opciones: 

a) Desplazamiento del equuilibrio utitizando una alta relacién de 

metanol / isobutileno. 

b) Desplazamiento def equilibrio mediante la separacién de los 

productos de ta reaccién. 
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Para la seleccién de la temperatura de operacién de los reactores, por fines de 

operacion entre otras, 1a reaccién se efectuara en dos secciones como lo 

muestran todos los procesos. En la primer seccién el reactor principal operara 

a 60°C y 15 Kg/cm? de presion, llevando la conversién hasta el 65 %, mientras 

que en la segunda seccién, el reactor secundario que tiene la funcién de 

culminar la reacci6n, !!evara’ !a conversién final hasta el 98 % con respecto al 

isobutileno alimentado y operando a 65°C y 15 Kg/cm? de presion. 

1. Se requieren producir 60,000 Tn/afio de MTBE a partir de una 

corriente tipica de C4'S, proveniente de una refineria, conteniendo 17 

% en peso de isobutileno. 
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B.1 REACTOR PRIMARIO 

En los reactores flujo tapén, {a composicién del fiuido varia con la cooerdenad 

de posicién en la direccién del flujo y el modelo expresa: 

x ay 
Fix Nao f ieee ete ee rece eee ee rete e eee eee eE Een S EEE ee eeneee (b.1) 

—r4 
Xai 

donde: 

Vv = Volumen del reactor (1) 

Nao = Flujo molar de metanol alimentado (mol/l) 

ta = Velocidad de la reacccién (mol/Hr) 

Como la reaccién es de segundo orden ( 13,29 ) con respecto al metanol el 

cual desaparece: 

C4 = Concentracion molar de metanol final (mol / 1) 

Ka = Constante de equilibrio (1 / mol Hn 
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sustituyendo la ecuacién (b) en (a): ° 

Xar 
dk renew f 

Kc 
Xa 

  

  

Como fa reaccién se lleva a cabo en fase liquida y a presién constante, la 

conversién en funcién exclusiva de ta concentracién y se puede expresar 

como: 

Cao = Concentracién molar del metanol inicial (mol / I) 

X = Conversién con respecto al metano. 

sustituyendo (b.4) en (b.3) y arreglando la ecuacién: 

; Xs dea 

V = Nao J ttt tte ect tctetecetttatenes (b.5) 

Ka[Cyo(1- XJ] 
XA 

K es constante por lo que se puede sacar de la integral: 

  

Xas 
° de Ve as J cere tntnetntntnten ent (b.6) 
eg {C0 (l= X)]



  

Desarrollando el denominador: 

Nae 
Nao Pe j dx 

Ka c,(1- 2x +x) 
Mae 

  

como la concentracién inicial no es funcién de la conversién: 

  

van Xf he 

io - a J _ Wee cece earn e nee Mader e ESA ees ADEE SEE EEE ee Ea EES EEE (b.8) 

Ka, 2 xo -2xtt 
vv 
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B.2 BASES PARA EL DISENO DEL REACTOR PRIMARIO 

Las condiciones de operacién de este reactor seran 60°C y 15 Kg/cm2, 

llevando parcialmente la conversién hasta el 65%, segun analisis de la tabla 

1.8. 

Se requieren producir 60,000 tn/aflo MTBE, efectuando un balance global se 

tiene: 

  

38,180.8 Trvario tsobutileno 

MeOH+IB « + mTBE |-MIBE_» 60,000 Trvano 
metanol 32.56 88 

(420% exceso) 21,817.6 Twato 

    
  

Se requiere un flujo de 247,689.7 Tn/afio de C,s. 

La corriente de C,'S alimentadas ai reactor consistira en: 

  

  

  

      

‘COMPONENTE © |. % PESO“ 
Propano , 2.9 44 

Isobutano 29.3 58 

isobutileno 17.1 56 

n-butano 12.0 58 

Butenos 38.5 $6 

Pentanos 0.5 72 

1.00     
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Los flujos esteqiometricos de alimentacién al reactor principal, considerando 

una conversién final parcial del 65% 

ISOBUTILENO: 86.349 mollIB/Hr= 4835.04 

kqIB/Hr 

METANOL: 122.85 molMeQH/Hr = 3931.42 KgMeOH/Hr 

Considerando un 10% de exceso de metanol en la primera seccién, para 

obtener una relacién alta de MeOH/IB. 

Requerimientos de metanol: 4324.57 Kg/Hr 
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A la corriente de C4'S se le incorpora !a de metanol; la cual se precalinta y se 

alimenta al reactor principal, por lo que las composiciones y los flujos cambian, 

recalculandolos: 

  

    

  

  

  

  

  

  

  

  

  

                
  

  

Compone 1 2 

__fite . . Shed 

Kg/Hr | % =} Kge-f Kg/ Hr % 

Propano 819.97 0.029 - 819.99 0.025 

Isobutano | 8284.59 | 0.293 - 8284.31 0.254 

tsobutileno | 4835.03 | 0.171 : 4835.13 0.1483 

n-butano | 3393.001 | 0.12 - 3393.36 0.104 

Buteno 10801.08 | 0.38 - 10801.26 0.3313 

Pentano 1413.75 | 0.05 : 1413.78 0.043 

Metanol - - | 4324.5 4324.57 0.1326 

7 

o's > ORINCIPAL 

Metanol 
Fmeod= 4324.57 kg/Hr 
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Convirtiendo a flujo molar, la corriente 3 que es la que entra al reactor: 

n r Nit me ecee ce tettttenetene nea eeeseeeeeeeeseeeseeseeeeeeeeeueunnnentneeecees b.9 N motar > Pa (b.9)   

La fraccién mol sera: 

    

  

      
  

  

Aw 

Xa = PAL... “+ (b.10) 
N mote 

CONPONENT! oN (mothe coat fraccién- iol 

Propano 0.0284 

tsobutano 0.2174 

(sobutiieno 0.1320 

n-butano 0.0894 

n-buteno 0.2949 

Pentano 0.030 

Metanol 0.2066 

1.000         
  

Por lo cosiguiente la concentraci6n molar del metanol en la corriente de 

alimentacién es 0.0322 mol/L. 

Un modelo aceptado para ei calculo de fa densidad de la mezcla es : 
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Donde : 

p= Densidad de la mezcla. 

n= Densidad de cada componente. 

X, = Fraccién masa. 

Como sabemos, la densidad cambia con respecto a la temperarura y 

concentracién de cada componente. 

Sustituyendo la densidad a 60 C de cada componente, la densidad de la 

mezcia es : 

p = 0.5818 Kg/Lt 

Por lo tanto la concentracion inicial del metanol es 0.0256 mol/ Lt 

Analizando fas tablas II.4 y {I.3 las condiciones de operacién para el reactor 

principal : 

Top = 60°C 

Pop = 14.5 atm. 

Ka = 4.333 

Llevando la conversién parcial hasta el 65% ; sustituyendo en la ec. (b.8), el 

volumen de! reactor principal es : 
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0,65 
- Kt tn (bt) 

Resolviendo por la regla de simpsom, 4 partes : 

1-2 (ve +4Y14+2¥244Y3 +94) Seceneeessseanseeeeanneeneeeeeeeeee (b.12) 

(0,70) 

n=4 

AX = (0.65-0)/4 

Calculando : 

Yo=1 

Y1= 0.7014 

Y2 = 0.4556 

Y3 = 0.2626 

Y4 = 0.1225 

Sustituyendo en la ec.b.11 y el volumen del reactor es : 

V = 10 943.292 Lt. 

Ef volumen final del reactor primario, considerando un 10% de sobredisefio : 

V = 12,037..6214 It. 
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La cantidad de catalizador necesario segun la ec. propuesta por Bird (34): 

WED) VG PG cect eneceecceaaeeeeeeeesssssseseeeseeesesenaeennaees (b.12) 

W = Peso del catalizador 

= Porosidad del catalizador 

V = Volumen del reactor 

pc = Densidad del catalizador 

E! catalizador utilizado comrcialmente es el Amberlyst 15, de la tabla 2.5.1, 

tenemos : 

W = (1- 0.48 )( 12 037.627It )( 0.608 Kg/Lt ) 

W = 3 659.43Kg 

Como se mostro en el capitulo (IV) , las tecnologias utilizan diferentes tipos de 

reactores primarios, los cuales se especifican a continuacién : 
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a) REACTOR PRIMARIO MULTITUBULAR : 

Una correlacién propuesta por Brotz(49), para el estimar el diametro de los 

tubos en un rector multitubular es : 

Amax = [u (2(aq! TKer "| max secseseueceuesessecsneessuneseneeaneses (b.14) 

Donde : 

Amax = Parametro definido por Brotz (fig 12.18 de la referencia ) 

o = Parametro dimensional de Arrehnius basado en la 

temperatura (E/RT) 

d= = Diametro de la tuberia. 

T = Temperatura de operacién. 

Ker = Conductividad térmica del lecho empacado, donde : 

Q = (-AH"twa*pp)/(1+b) 

AH = Calor de la reaccén 

twa = Velocidad de la reaccién de la especie A 

pB = Densidad de B 

b = Constante de diluci6n 

Brétz (48) propone una grafica de Amax Vs 8B, para reactores multitubulares, 

para diferentes geometrias de catalizador; donde: 

U = coeficiente de tranferencia de calor 

K'er = conductividad térmica del techo empacado 

Q@» = Parametro adimensional de Arrehnius 
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we=(-AH) 

sustituyendo 

0.608 cal qv =(-(-15.63)(2.83.X10 Vives = 2.009652 

  El coeficiente de tranferencia de calor 2.561 oR propuesto por Colbur y Bergelin 

0). 

  
E 

Qu = —sttteatesesenneneeetecenneneenerenesnenenenaeseee esses ees e eee tae eter e ges b.16) 

Rye ( 

E = Energia de activacién 

R = Constante universal de los gases 

Tc = Temperatura de operacién 

17000 
Qu = —————_ _ = 25.78 

~ 198x333 _ 

~ sustituyendo en la ecuacion anterior para B 

B= ((ousstasata 
a) 

(2.56) 
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B = 1,243 (adimensional) 

La forma geométrica dei catalizador mAs comercial (Amberlyts 15) es esférica, 

con el valor B y la figura 12.18 propuesta por Brotz (48) se tiene: 

Amax = 9.937 

Resolviendo para dt de la ecuacidn: 

dt | (25.78)(2.0003) : 

075s | (140)(0.15) | 

por lo tanto, el didmetro maximo de la tuberia es: 

dt = 0.6186 ft 

Este didmetro es el maximo, por to tanto el diametro utilizado comercialmente 

sera de 4 in. 

El numero total de tubos (Nt) requeridos es: 

Nt = Volumen Catalizador / Volumen por tubo 

Nt = _ 212.52 Ene nee n geen e ene nena rata nee nee Ee eee (b.27) 

16.47 03083 
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Nt = 173 tubos 

Area total de fa seccién transversal de los tubos 

212.52 
  Ac = =12.95 ft? 

La caida de presién, para reactores tubulares empacados, propuesta por Mehta 

y Hawley ( ): 

  

Ap_ G* (S\n3 4dp 1sXt-e) 1.78 (be) 
Ri 

6 ° 1+ Adp It 
6(1-¢) 

Ap = Caida de presién 

L = Longitud de! lecho 

& = Porosidad 

R'e = Numero de Reynolds 

Gg = Flyo Masico 

e = Densidad del liquido 

dp = Didmetro de ta particula 

dt = Didmetro del tubo 

Evaluando los parametros: 

A partir de la esfericidad ¥ y la grafica B-12 del apendice B de la referencia ( 

37), se determina e.



  

  

Vp =4/(3 x e DO e eee LEER OOO eA A AEE E EEDA MOSES OSE DS DA ONO sees EE Ee S EEE SEE EERE OE EES (b. 20) 

AD 54 (2 ovr essesstnsntnsetentasennaneuentnnenneessssetncteetnt (b.21) 
Deq = (6Vp/n)'/3 cee ee eee ance eee beeen ee eueO eG cede ssa se esa tees eens saeeseneees (b 22) 

De la tabia 11.5.1, ef did4metro promedio de la particula, considerando numero 

de malla 16-20, tamiz estandar serie U. S. es 0.039 in (0.00099 m). 

Por lo tanto: 

Vp = = 3.105x10°5 in? = 5.08818x1019 m 

Ap = 0.00477 in? = 3.079x10- m 

Deq = 3.899x10°2 in = 9.904x10~4 

Y = 1.000154 

Considerando empaque normal: 

& = 0.48 

calculando NRe: 

G = 5444.90 kg/Hr m2 
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NRe =69.93 

sustituyendo en la ecuacién b.28 

Ap = 2043.75 kg/m? (2.902 Ib/in?) 

Para los reactores principales de tipo lecho fijo y fluidizado, las dimensiones 

son las siguientes. 

Vo = 12.037 m3 

D  =1.7213m 

Ly = 5.2639m 
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B.1.2 Reactor de lecho fijo 

La altura del fecho fijo del catalizador, con unamporosidad maxima de 0.38 

utilizando un empaquetamiento normal es de 2.37 m. 

La caida de presién total a través del lecho biene dada por la ecuacién de 

Carman-Kozeny-Birke (60 ): 

AP = 3631.36 kg/m? = 5.156 Ibs/in2 

8.1.1.3 Reactor de lecho expandido. 

La expansion del lecho viene dado por la ecuaci6n siguiente: 

    

t-) Wn V2 150! ; du : +175 P@ = (p.- ez sect essecaesesecreeseeeenes (b.24) 
€ D; Dp 

donde: 

Pp, = densidad de la particula sélida 

p = densidad dei fluido 

Vm = velocidad promedio 

Dp = didmetro de la particula 

 



sustituyendo 

150 
  

(1-)(4.50x10 *}(0,00624) a fi 1.8)(0.00624) ; = (608~-581.8)9.81 é 0.00099 0.00099 

= 0.7295 

La altura del lecho fluidizador (If) es: 

  

donde: 

Lr = Altura del techo fluidizado 

& = Porosidad maxima (lecho estatico) 

Le = Altura del lecho empacado 

& = Porosidad fluidizada 

Por Io tanto, retomando datos del lecho empacadp estatica; 

Lr= 23 ee] 
1-0.729 

Lr=4.476 
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La caida de presién a través del lecho fluidizado biene dado por: 

(-A”) 
TT =(I- al(p-p)£ che eeeseceseaseccaserseaeeeueeseneasaeetataetanes 

, Me 

-AP = 31.78% = 0.0362 2% 
m we 
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B.2 REACTOR SECUNDARIO 

Las condiciones de operacién para este reactor son: 

Top = 65 °C 

Pop = 14.5 atm 

de las tablas V1.3 y V1.4. 

Ka = 2.226 

ltevando fa conversi6n final hasta el 98 % cm respecto al metanol. 

0.98 

  
re Nat j te 

Kaa x? 2x4] 
65 

Realizando un balance de masa al reactor principal. 

  

REACTOR PRINCIPAL 

———_____——e-| MeOH+HIB wae MTBE | AREACTOR yy 

DE ACABADO     65 % CONVINACION 
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Componente 

xi Ni mol/hr xi Ni mothe 

Propano 0.0287 18.121 0.0328 18.121 

lsobutano 0.2263 142.80 0.2587 142.80 

tsobutileno 0.136 86.28 0.0129 7.160 

n- butano 0.092 58.4 0.1058 58.40 

Buteno 0.3056 192.84 0.3494 192.84 

Pentano 0.0308 19.490 0.0353 19.490 

Metanol 0.1791 113.04 0.0614 33.907 

MTBE 0.1433 79.114 

§51.832             

La reaccién es aitamente selectiva hacia el isobutiteno (= 1), por to que el 

balance de masa se referira al metanol, isobutileno y MTBE. 

donde: 

N 

a 

r 

s E 
No= Nort 

s E 
N vecon = N vecon 7F 

= Flyo molar 

= coeficiente estequiometro 

= velocidad de la reaccién 
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s K 
N anne = N dam: +r 

segun reklaitis (53 ), la velocidad de reaccién se expresa: 

  

sustituyendo: 

r=791 14 

sustituyendo en las ecuaciones (37) y resolviendo: 

N vecott = 33.907 aut
 

Nj, = 7.1662 

N scree = 79.114 st 

calculando ta fraccién mol, 

_™ 
X= 

Nr 

se resume en el esquema anteror. 
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La densidad de la mezcla a 65 °C es 0.5673 kg/l, el volumen es 45,428.514 It, 

y la concentracién del metanol en la alimentacién es de 7.4638X10° molt. 

Sustituyendo en la ecuacién (H); el volumen del reactor secundario queda: 

0.98 
33.907 db =e j se seeeee seat eeeneneeneeeneeees (b.23) 

(2.226)(7.4028.V 10") g'gg% 72441 

Resolviendo la integral por la regla de Simpson, 4 partes: 

n=4 

0.98 - 0.65 
ar = SOS - 0.0825 

V = 44,213.4331 1 

La cantidad de catalizador necesario, segun 1a ecuacién propuesta por Bird 

(62): 

W =(1— 9) pe 

sustituyendo 

W = 10752. 70kg 
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B.2.1 Reactor secundario tipo multitubular 

€l numero total de tubos requeridos: 

624.47 
T= ———_ 

20 20, 3093" 

4 

Nr = 417 tubos 

Area total de la seccién transversal de los tubos: 

2 3 . 
Ae = O44 a aap? 

20 , 

Aplicando la ecuaci6n #; la caida de presién a través de los tubos es: 

AP = 1875.277 (2.66) 

Para los reactores secundarios del tipo, lecho fijo, fluidizado y columna 

reactiva, tas dimensiones son las siguientes; 

Vo = 44.213 m3 

D =2.6561m 

Ly = 7.968m 
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B.2.2 Reactor secundario de lecho fijo 

Retomando la secuencia del inciso 1.b), la altura det lecho fijo de catalizador, 

con una porosidad maxima calculada 0.48, utilizando un empaquetamiento 

normal es 3.51 m. 

La caida de presién total a través del lecho empacado aplicando la ecuacién 

(b.23): 

= §378.094£(7.6364) 

B.2.3 Reactor de lecho expandido. 

Aplicando la ecuacién del inciso 1.c), !a porosidad: 

e = 0.7021 

La altura del lecho fluidizado 

Le = 6.083 

La caida de presién a través del lecho fluidizado 

~AP = 47.477 (0.0674 %) 
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B.3 Columna reactiva 

La columna reactiva no es otra cosa mas que un sistema de reaccién 

catalizada y destilacién combinada, en la cual el calor de la reaccién es 

totalmente aprovechada internamente para lograr la ebullicién util de los 

componentes de reaccién y asi lograr la separacién de lolos mismos; por !o 

que diriamos que es un reactor y una colullmna de fraccionamiento integrada. 

La destilacién catalitica es efectuada en una torre de fraccionamiento 

convencional, la cual contiene un sistema catalitico, esto permite que ambas 

operaciones: reaccién catalitica y destilacién ocurran simultaneamente. 

Operando de esta maner, la unidad de destilacién catalitica ofrece un gran 

numero de beneficios que resultan del fendmeno natural, las cuales se 

mostraran mas adelante. 

La figura b.1 , muestran la columna reactiva. 

Para fines de disefio, la unidad se tomara como dos secciones independientes 

integradas, esto es, una seccion de reaccién y una de fraccionamiento 

operando globalmente como una sola unidad, como lo muestran los esquemas 

anteriores. ‘ 

Para el caso de la seccién de reaccién, ésta opera como un reactor de lecho 

fijo, donde las dimensiones quedan determinadas por los parametros vistos en 

la parte b.1.12 Retomando éstos parametros, y asumiendo que el catalizador 

es el mismo, pero en diferente empaque que consiste en soportes 

prefabricados de fibra de vidrio y acero inoxidable que contienen ai catalizador, 
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los cuales las dimensiones dependen del fabricante y tecndlogo. El volumen 

de ésta seccién queda determinada por e! volumen del reactor de lecho fijo, 

con un sobredisefio de 20% para ajustar el volumen muerto de las propias 

estructuras del empaque -soporte catalizador, por lo que las dimensiones son 

las siguientes: 

V= 51.305 m3 

0 

Considerando un L/D = 4 

Dig-= 1.8m 

Ly.7 = 8.055 m 

Con lo que respecta a ta seccién de separacién o fraccionamiento, ésta 

columna tendra las siguientes dimensiones, calculadas con el simulador (63). 

Ding = 2.43 m 

Ly.7=14.3m 

No. Platos: 31 

Resumiendo e integrando las dimensiones de las dos secciones, la columna 

reactiva quedaria: 
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Tabla B.2 
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B.3 ANALISIS TECNICO DE LA SECCION DE REACCION 

La tabla 4.5 muestra las caracteristicas de los reactores, reflejandolas en 

ventajas o desventajas de cada uno, se puede seleccionar el tipo de reactor 

mas adecuado técnicamente como se muestra a continuacién: 

a) Reactor Tubular. 

Este reactor presente AP mas alta con respecto a los otros tipos; ademas el 

tipo de construccién es muy caro ya que el numero de tubos (173 y 417 tubos 

de 4 in) es alto. Su estructura es muy similar a fa de un cambiador de calor de 

tubos y coraza, por lo que el mantenimiento y operacién se hace muy complejo 

aunado a la carga de catalizador y se requiere de un gran espacio de 

manipulacién def haz de tubos, ademas originario del paro de la unidad. 

Debido a la longitud y empaquetamiento del catalizador, esto generaria zonas 

de alta temperatura que llevaria consigo desactivacién del catalizador por 

temperatura (-110 °C ). 

Ademas resulta desventajoso colocar un reactor tubular primario. debido a que 

las alimentaciones contienen un gran numero de impurezas que envenenan la 

actividad delcatalizador, esto se elimina colocando un equipo lavador de la 

corriente de alimentacién. El factor por corrosién para el espesor de la tuberia 

es mayor debido a ue existe un contacto directo entre el catalizador - pared de 

la tuberia. 
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b) Reactor de lecho fijo. 

El lecho de catalizador se encuentra estatico por el flujo descendente de 

reactivos, la cual presenta AP moderado; intermdia entre el tubular y el 

fluizado, et tipo de construccién es similar al reactor de lecho expandido o 

columna reactiva, lo que es muy cara (recipiente cilindrico presurizado), La 

Operacion es sencilla, asi como la carga del catalizador, aunque también 

originaria el paro de la unidad, esto considerando que para éste tipo de plantas 

el factor de servicio es del 90% con respecto a 365 dias. 

Este reactor también presenta zonas de calentamiento, que pueden originar lo 

antes mencionado, pero en menor proporcién comparado con el tubular, 

debido a que la cama del catalizador es mucho menos (2.37 m en el primario y 

3.51m en el secundario). Esta es una limitante para una operacién a mayores 

temperaturas. 

Desde el punto de vista de operacion, el reactor puede presentar compactacion 

de catalizador por disminuciones de la velocidad de alimentacién, aunque esta 

esta calculada de ante mano. 

REACTOR DE LECHO EXPANDIDO 

En estos reactores, se lleva a cabo el 65% de la reaccién, operan con flujo 

ascendente con una expansién del lecho catalitico es de 35% asegurada por 

una velocidad apropiada de alimentacién de reactivos liquidos. 
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Con este tipo de reactores se tienen las siguientes ventajas sobresalientes 

sobre el uso de reactores. Tanto tubulares como de lecho fijo con flujo 

descendente.: 

El tipo de construccién es muy barato comparado con el de un reactor tubular 

donde el numero de tubos encarece el costo del equipo, (173 y 427 tubos en el 

primario y secundario respectivamente. 

Debido a la expansién del lecho, todas tas particulas del catalizador se 

mantienen en movimiento; esto garantiza una transferencia muy eficiente del 

calor de reacccién de las particulas del catalizador, donde se lleva a cabo la 

reaccion, el liquide que fluye a través del reactor, proporcionando una 

eliminacién suave y homogénea del calor generado por la reacci6n, con !o que 

se evita cualquier posibilidad de sobre calentamiento de las particulas del 

catalizador. 

Esto es de primordial importancia para ta vida del catalizador dado que el 

mismo es muy sencible al aumento de temperatura, comenzando a perder su 

actividad arriba de 110 °C. 

El uso de reactores de lecho expandido, en lugar de reactores tubulares o de 
\ 

lecho fijo, permite cargar y descargar el reactor mas facilmente, debido 

especialmente a que la operacidn de flujo ascendente evita !a compactacién de 

las particulas del catalizador, por lo que genera !a AP mas baja (31.78). 

La facilidad de carga y descarga det catalizador es particularmente importante 

para el primer reactor donde la vida del mismo es mucho mas corta que el 

teactor secundario, debido a su operacién a temperaturas relativamente 
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mayores y a su posicién en el extremo Inicial del proceso donde actua como 

Protector contra los venenos que pudier4n estar presentes en las 

alimentaciones. 

La ventaja de usar dos reactores en serie es que cuando el reactor colocado en 

la posicién inicial ha perdido ‘a mayor parte de su actividad por 

envenenamiento, puede aislarse y el catalizador gastado se cambia y se 

remplaza por catalizador fresco. Durante este tiempo, la planta se mantiene 

en operacién con el segundo reactor, el cual es entonces operado en la 

posicién inicial durante el siguiente ciclo operativo. Este arreglo de flujo 

permite obtener los siguientes beneficios: 

Un alto factor de servicio ya que el remplazo del catalizador en cualquiera de 

los reactores de lecho expandido se realiza sin paro de la unidad. 

Una disminucién en ef consumo de catalizador cercano al limite tedrico, que 

corresponde a la cantidad real de catalizador inactivado por envenenamiento. 

El techo expandido elimina totalmente la posibilidad de incrementar la caida de 

presién a través del lecho catalitico. Esto es especialmente benéfico para el 

reactor colocado en la. posicién inicial, que esta mas expuesto a materiales 

extrafios (particulas y otros depdsitos) los cuales pueden causar taponamientos 

y el rompimiento subsecuente de las particulas det catalizador. 

Otra ventaja del reactor del lecho expandido es la posibilidad de operar a 

temperaturas mayores que con reactores de lecho fijo, dado que el disefio con 

fecho expandido evita sobrecalentamientos locales, que se hacen criticos a 

temperaturas de operacién altas, dado lugar a reacciones laterales con 
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formacién de dimeros y de dimetil-eter. La ventaja de operar a mayor 

temperatura reside en que la reaccién principal en el primer reactor esta 

controlada por la cinética; una alta temperatura de operacién permite menores 

requerimientos de catalizador. 

Tal vez una desventaja desde el punto de vista operacional de este reactor es 

que por variaciones de velocidad puede originar el arrastramiento de particulas 

de catalizador hacia afuera del reactor, o presentar una fluidizacién segregada, 

creando espacios sin catalizador en algunas zonas, producto del arrastre de las 

mismas. Otra a la que se le debe poner principal interés, es a la 

fragmentacién de las particulas originadas por el choque continuo, lo que 

ocacionaria la disminucién det tamafio y particula y consigo el arrstramiento 

con ta posibilidad que éstas abandonen el reactor y se conviertan en impurezas 

para los siguientes equipos. 

Fl esquema B.2 muestran la comparacién entre el reactor de lecho fijo y 

expandido. 

d) COLUMNA REACTIVA. 

La destilacién catalitica es efectuada en una torre de fraccionamiento 

convencional, provista de un paquete catalitico en la parte superior media; 

donde se lleva a cabo simultaneamente la reaccién catalitica y el 

fraccionamiento de los productos de la reaccién, esta forma de operacién trae 

numerosos beneficios que resuitan del fendmeno natural. 
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de empaques prefabricados de fibra de vidrio con acero inoxidable, previstos 

de mallas que garantizan un gran contacto, y asf el intercamblo En fa figura b.1 

se pre-. 

senta éste empaque. 

Resumiendo, la cotumna reactiva tiene las siguientes ventajas: 

¢ Se puede utilizar con seguridad acero al carbén como material de 

construccién de la columna. 

¢ Bajos costos de operaci6n comparados con tos otros tipos de 

reactores. 

«  Larga vida del catalizador. 

¢ Flexibilidad para manejar distintas concentraciones de isobutileno o 

metanot. 

De acuerdo el andlisis anterior y a la tabla 4.5 el arreglo y tipo de reactores que 

resulten mas apropiados desde el punto de vista técnico es colocar como 

redtior primario uno de lecho fluidizado, sequido de la columna reactiva como 

reactor secundario; por lo que ta tecnologia disponible que posee este tipo de 

arreglo es la primera alternativa del Istituto Francés del Petrdleo (I.F.P. 1a. 

ALT). 
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