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CARACTERISTICAS DEL FROYECTO
1.1 INTRODUCCION

Es un hecho reconocido que desde hace varios decenios el sector
quimico industrial ha venido siendo el més dinfmico de la eco-
mfa mexicana. De 1975 a 1985 tuve un crecimiento medio
anual del 6.5 % mientras que el producto interno bruto del
pafs crecib a una tasa media anual del 4.2 %, de aquf que
estimaciones autorizadas sefialen que alrededor del 39.2 %
del crecimiento de dicho producto puede ser atribufdo al cre

clente desarrollo industrial (1}, (3}.

No menos cierto es tambifn que en ese gran esfuerzo por in
dustrializar el pafs, muchas industrias nacieron y murieron
dejando s0lo experiencia y sin haber contribufdo significativa
mente a la economfa del pafs puesto que no se cumplieron
los objetivos bésicos de una empresa : nacer, sobrevivir,
c¢recer y contribuir, lo anterior debido a que existieron se--
rias deficiencias en la seleccibn de las industrias que debfan
instalarse y en la planeacién, disefio técnico y empresarial

de las mismas.

El Gobierno Federal conciente del papel que representa el sec

tor industrial, promulgé en 1979 el Plan Nacional de Desarro-



ilo Industrial el cual exhorta a los inversionistas mexicanos a
fomentar el crecimiento del sector industrial, debido a los in
centivos fiscales que ser&n obtenidos por aquellas industrias
que sc localicen en zonas prioritarias, y conjuntamente permi
te acrecentar las cxportaciones de México hacia el mercado

internacional, ayudando as{ a la balanza comercial del pafs.

.

Esta preocupacibn por introducir eficiencia en el crecimiento
industrial parece merecer la mayor atencibén del plan, si se
toma en cuenta que la inversibn de la industria aqufmica, ya
alcanza niveles muy elevados, ucga.ndo a la cifra de 1'880,000

millones de pesos en 1984 (1).

La necesidad de introducir cficiencia a las empresas industria
les se hace patente, no sblo una vez que cstas ya sc encucn
tran en operacibn sino desde su concepcibn y formulacibn, y;x
que la correccibn posterior de ciertas deficiencias de origen
habrdn de requerir de fuertes erogaciones en algunos casos
y en un momento dado, ser incosteables, por lo que la em--
presa que sc cncuentre en este caso tendrd que afrontar las
consecuencias que ge deriven de cilas a lo largo de su existen

cia,

Conviene enfatizar que por pequeflo que parezca un proyecto,



y por reducida que pudiera parecer la inversibn necesarla pa
ra su realizacidn, es de fundamental importancia el analizar
con la profundidad que el caso lo amerite todos y cada uno
de los renglones que comprenden el proyecte, mismos que

habrén de conducirle hacia su éxito o su fracaso.



1.2 JUSTIFICACION

La elaboracibn de un proyecto tiene por finalidad generar bie
nes o servicios que puedan satisfacer necesidades primarias,

secundarias o adquiridas.

Un proyecto puede tener su origen en cualquier situacién que
lo justifique; una de cllas es la necesidad de substituir impor
taciones, y €sta da origen al presente eatudio, ya que el 1,4
Butilenglicol {1,4 BG) no se produce en México y hasta la fe
cha no se tiene conocimiento de que exista algtn proyecto pa

ra producirlo.



1.3 ANALISIS DE LA PROBLEMATICA

El mercado del 1,4 Butilenglicol en México no ha alcanzado

el desarrollo que tiene en otros pafses, prueba de ello es que
su consumo en 1981 alcanzb la cifra de 868 Tons., compa-
vado con el de los Estados Unides gue en 1979 fue de 101,000

toneladas { 21! }.

Aungue cn los Gltimos afios ha tenido un crecimiento pequefio
pero constante (12.9% A.A, de 1975 a 1980} { 21) v tomando en
cuenta que el tiempo de duracibn que lleva un proyecto, des-
de que nace la idea hasta el arranque de la planta, es de va
rios afios, se puede concluir que al término del mismo, el
mercado serd de mayor tamaito y justifique haber instalado la

planta.

El 1,4 Butilenglicol se importa por la fraccibn arancelaria
29.04.A.028 la cual incluye todos los tipos de Butilenglicol,
debido a esto, los porcentajes para el 1,4 Butilenglicol del
total, son aproximados, ya que no ge cuenta con informacién

exacta del desglose de las importaciones.

A,A, = Acumulado anual.



1.4 IDENTIFICACION

El Butanodiol es empleado principalmente en los Estados Uni-
dos de América en la produccién de Tetrahidrofurano, el cual
a su vez es usado como solvente y como intermediario quimi
co. Otros usos incluyen la produccién de ¥-Butirolactona, re

sinas de Polibutilentereftalato y sistemas de Poliuretanos.

En México encuentra su principal aplicacibn en la fabricacibn
de sistemas de Polluretanos (Elastbmeros tipe termopléstico,
plistico, termofijos y recubrimientos), los cuales se utilizan

en recubrimicentos elagtdémeros microcelulares y s6lidos, adh_c_:_

sivos, fibras elastoméricas y termoplisticos textiles.

Los principales consumidores de este producto se encuentran
en ¢l mercado de los poliuretanos, siendo el principal segmen
to el de suelas, como es el caso de Pom, S,A., que acaba

de introducir recientemente sus suelas a este mercado.

Otro segmento es el de la construccibn, en el cual loa poliu-
retanos son utilizados como recubrimientos, y por Gltimo el
segmento automotriz, en el cual los sisternas de poliuretano

son utilizados en partes automotrices.
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2,1 IDENTIFICACION DEL PRODUCTO

El 1,4 Butilenglicol es un lfquido estable, higroscbpico e in-
coloro. También se le conoce como 1,4 Butanodiol, Tetrame-
tilenglicol, y 1,4 Dihidroxibutano.

CH; - CH,; - CH; - CH;

| . !

OH OH
Sus cuatro grupos metilenos, entre los grupos hldr&xigio im--
parten flexibilidad y tenacidad cuando es incorporado a resi-

nas, tales como poliésteres o poliuretanos.

Es usado también como un intermediario quimico en la produc-
cibn de numerosos productos, incluyendo fibras sintéticas y

cuero artificial, plastificantes, agentes suavizantes, pl&sticos
y hule sintético, resinas para moldeados y laminacibn, ade--

més de varios usos farmacefiticos,

La elaboracién de poliuretanos representa la més importante
aplicacién del 1,4 Butanodiol, ¢l cual es usado en varias for-
mag en la fabricacidon de estos versétiles polimeroce : en for-
ma de extendedor de cadena debido a los radicales hidréxido

colocados en cada extremo, y también como agente de curado,

‘conjuntamente con diaminas para darle un balance descable de



propiedades en la vulcanizacibn.

El Diol puede también ser incorporade en el prepolimero cen
tral por reaccién con Diisocianatos monoméricos por lo cual
los productos resultantes presentan alta fuerza tensil, flexibi

lidad y baja absorcibn de agua.

En México son producidos sistemas de poliuretano en los ti--
pos termoplistico, pléstico, hule, para curado de molde y re
cul:;rimientos, los cuales a su vez se utilizan en ta fabrica--
cibn de elastbmeros microcelulares y s6lidos, adhesivos, fi--

bras elastoméricas, termoplésticos textiles y recubrimientos.

Los principales productos que ase obtienen a partir del 1,4 BG
son el Tetrahidrofurano (THF), ¥-Butirolactona, resinas de

Polibutilentereftalato (PBT) y Polivinilpirrolidona {PVF)}.
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2.2 PROPIEDADES Y REACCIONES

PROPIEDADES FISICAS .-

El 1,4 Butanodiol es infinitamente miscible en agua, metanol,
etanol y acetona, es ligeramente soluble en dietileter, clore-
benceno, tetracloruyro de carbono y benceno, Algunas de sus

propiedades se indican en la siguiente tabla

PROPIEDADES DEL 1,4 BUTANODIOL (24)

TIPICO
PROPIEDAD COMERCIAL PURO
Punto de Solidificacién, (°C) {°K) {19.2) (292.2) - {20.1) (293.1)
(19.6) (292.6)
Indice de Refraccibn, 1(1)?-5 1.4435 - 1,4445 1.4446
Gravedad Especffica d2% 1.012 - 1.016 1,0154
Punto de Inflamacibén, ASTM (°F) (>250) (121 *C) {»394 °K)
Viscosidad, 25°C { 298 °K ) (cP} 65 - 70 71.5

Punto de ebullicién

(mmHg) {Pa) (=c) {°K) (°C1 (°K)
760 100,663.4 221-231 494504 228 501
200 26,490.4 187 460
100 13,245.2 170 443

20 2,649.0 133 406

10 1,324.5 118 39]
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El producto es obtenido en un grado técnico y en un grado
anhidro, el cual ha sido altamente purificado y con bajo con-

tenido de agua.

Es moderadamente tdxico y no es sensible al contacto con la
piel, no presenta problemas de manejo y puede ser almacena

do en recipientes de acero,, vidrio o acero inoxidable.

REACCIONES (24),

El 1,4 Butanodiol lleva a cabo la reaccitn tfpica de un alcohol
dihfdrico primario para formar derivados de cadena abierta ta
lea como Dihaluros, Di o Poliésteres, Di o Poliuretanos, y

compuestos ciclicos estables.

El 1,4 Butanodiol forma diésteres por medio de reacciones de
esterificacibn con 4cidos monobésicos o sus equivalentes fun-
cionales, por ejemplo, la csterificacibn del 1,4 BG con &ci--
dos orgénicos puede ser efcctuada por calentamiento de las
cantidades apropiadas del Diol y et Acido, ya sea con o sin

catalizador, y destilando el agua que se forme posteriormente.

Los Poliésteres son formados por reaccién con &cidos dib&si-
cos o sus derivados sustituibles, por ejemplo, cuando el 1,4

BG es adicionado al cloruro tereftilico, la reaccibmn es exotér



mica y similarmente, los poliésteres pueden ser formados con

didcidos alifiticos tales como el Acido Adfpico.

Algunas precauciones deben ser tomadas para prevenir pérdi-
das del rendimiento durante la poliesterificacién debidas a la
formacion del tetrahidrofurano por eterificacién interna del
1,4 BG. E! Butanodiol es ficilmente esterificado con fcidos
orgénicos en ausencia de catallzadores de 4cidos minerales,
Por otra parte, la conversibn del 1,4 Butanodiol a Tetrahi-
drofurano es promovida por &cidos minerales a altas tempera

turas y calentamiento prolongado.

1,05 Poliuretanos pueden ser preparados por la reaccién del

1,4 Butanodiol con Diisocianatos,

HO-CHj~ CHp-CHp-CH2-OH+ 0= C = N - (CHplg -N=C =0 —msm

O - (CHy)4- O - <l:l - NH - (CHyl -NH-ﬁ

o] O in

Este ¢s el tipo de reaccibén que sirve como base para el uso
del 1,4 Butanodiol como agente de curado en uretanos, pero
en cse caso el Diol reacciona con los grupos {socianatos ter-

minales de un poliéster o resina similar.



El 1,4 Butanodiol reacciona con fésgeno, en un intervalo bajo
de temperatura (278 °K abajo de la temperatura ambiente)., para
formar Butanodiol biscloroformato. El Biscloroformato a su
vez puede ser convertide f4cilmente a el Diuretano con amo-

nfaco o al Poliuretano con diaminas apropiadas.

Cl—C-O-CHz-C}_«!Z-CHZ—CHZ-9~(ﬁ-C1 + H,NRNH,—»

e o
O-{CHz)4- O - C- NHRNH - C

1] ]

) o}n

Cuando el 1,4 Butanodiol es adicionado al Cloruro de Tionilo
(89 CL;,), y calentando a 353 °K, se obtiene el I,4 Diclornbu
tano con buenos rendimientos. El Bromuro de Hidrbgeno pue-
de reaccionar con el 1,4 Butanodiol, usando Nitrbgeno como

diluyente, para formar el 1,4 Dibromobutano.

HBr
HO-CHjy-CHy-CH}-CHj-OH ——#% Br-CH,-CH, -CHz-CHa-Bl‘

El 4cido Succinico es obtenido cuando el 1,4 Butanodiol es

oxidado con &cido nitrico concentrado,

HNO
HO-CH2-CH2—CH2-CHZ-OH=———3-. HO-C-CH,-CH,-C-0OH

il Il
o o



La formacibn de ¥-Butirolactona tiene lugar, con excelentes
rendimientos, cuando el 1,4 Butanodiol dilufdo con hidrbgeno es

sometido con un catalizador de cobre a 473 -~ 323 °K,
(o]

. I
HO-CHj-CHj -CH;-CH;,-OH ———% CH,-CH;-CH;- C - O
l |

El Butanodiol es f4cilmente convertido a Tetrahidrofurano en
rendimientos cuantitativamente précticos, por calentamlento
en presencia de 4cido ortofosfébrico al 80 % a 438 - 458 °K
Las soluciones acuosas del 1,4 Butanodiol pueden ser conver
tidas casi totalmente a Tetrahidrofurano por calentamiento ba
jo presibn en un intervalo de 553 - 583 °K en preaencia de ca

talizadores tales como &xido de aluminio o 4c¢ido fosférico.

HO-CH-CHp-CH3-CH-OH ——#* O - CHZ-CHz-CHz-(!:HZ
L

Un alto rendimiento de loa 7 miembros del acetal clclico,
1,3 Dioxipano, es formado por tratamiento del 1,4 Butanodiol
y Formaldehido con un catalizador 4cido.

+
H
HO-CH,-CH;-CHz-CH-0OH + SHZ—"‘ 0-CHz -0-CH-CHz-CH-CH3
b} J

La Pirrolidona es obtenida cuando el 1,4 Butanodiol es calenta

do con amonfaco a 473 - 673 °K sobre un catalizador deshidratador,

tal como alimina. Por calentamiento en presencia de aminas,
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bajo condiciones similares, es ficil obtener la N-Alquil Pirro-

lidona.
RNH
HO-CH; -CH; -CHz-CHz-OH—'—*——%R N - CH2-CH3-CH3-CH;
| I

Similar tratamiento del 1,4 Butanodiol y Sulfuro de Hidrégeno

es empleado para producir Tetrahidrotiofeno.
H,S
HO-CH;-CH3 -CH-CH; -OH-——# §-CH-CH;-CH,-CH;
| R |

1, Bis {2-Cianoetoxi) Butano es formado con un rendimiento
de aproximadamente 80 % por una adicitn 1,4 bilateral detl
acrilonitrilo a el 1,4 Butanodiol a 293 - 373 °K en presencia de

un catalizador alealino tal como el cianuro de sodio.
HO-CH»-CH-CH»-CHp -OH+CH =CH-C N-—8~
NaC-CH2-CH2-0-({CH2)4-0-CH2-CH2-C8N

Por fltimo, la vinilacibn del 1,4 Butanodiol por medio de acet_{
leno (diluido con Nitrbgeno) a 443-453 °K y una presibtn de
1.7-2.0 MPa en presencia de Hidréxido de Potasio es llevada

a cabo para producir los é&teres monovinil y divinil. Debido a
que los &teres anteriormente mencionados polimerizan répida-
mente, e3 conveniente utilizar un inhibidor de polimerizacibn,
tal como el fenil - P - naftilamina, en la mezcla de reaccibn
HO-CHZ-CHz-CHZ-CHz-OHmH2C=CHO-(CHZ)4-OCH=CH’2+

+H,C=CHO-(CH, )y -NH
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2.3.1, USO PRINCIPAL EN MEXICO

Al no existir produccidn nacional de 1,4 Butilenglicol, su
consumo ge ha dirigide basicamente como extendedor de ¢a

dena y agente de curado en la produccidn de polivretanos.

En los Gltimos aflos, la demanda de los poliuretanos ha mog
trado un gran crecimiento, ya que dfa a dfa, se han desa--
rrollads nuevas aplicaciones de este tipo de productes. En
1979, la produccibtn nacional de poliuretanos alcanzé la cifra
de 15,617 Tona., mientras que ean 1982, disminuyd notable--
mente a 8,300 Tons., {-46.9%), {1) debide a que la importa--
cibn del 1,4 Butilenglicol disminuyd también por 13 falta de
divisas, como consecuencia de la crisis econdmica yue sulre

actualmente el pafs,

Se espera que en 1985, la produccién de poliuretanss se re-
cupere y alcance el crecimiento que tuvo en el perfodo
1975 - 1981, que fue del 7.3 % A.A., {1} lo que lbgicamente re

percutirfa en un aumento del consuma del 1,4 Butilenglicol.

A.A. = Acumulado anual,
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C) ELASTOMEROS

TIPO HULE
Dilsoclanato —
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Diiscclanate -~

Polléter o Polldater —of

Ext [
Mezclado Granulado [ny:cuc.llb: Productes
Prepolimero Cu::dn Producto
Molde Moldeado

Agente extendedor de cadena (Glicol o Dlamlnl)—I

12



D} RECUBRIMIENTOS

an

lsocianstos et e

Polioles 0 Agut  ecmmmmcnad

Mezelada Baralces
{Prepalimera) Curado
Pinturas
Agua de lIa
Atmbafers T

117
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2.3.2. QUIMICA DE LOS POLIURETANOS (16).

Los Poliuretanos son producides por reacciones de condensa
cibn, pero no son considerados polimeros condensados puesto
que una pequefia molécula no es eliminada durante su forma-
cibn. Los uretancs son los producidos de la reaccibn efectua-
da entre alcoholes e isocianatos.
o]

‘ [

R-OH +R-N=C=20 ——gpRO-C-NH-R'

Alcohol Isocianato Uretano

Los Poliuretanos son formados por la reaccibn entre Diiso--
clanatos y un compuesto conteniendo méis de dos Hidrbgenos

activos tales como el Glicerol y los Poliglicoles.

R {Diisocianato)

I.os compuestos generalmente usados para proveer el Hidrbgeno
activo son Poliglicoles y Poliglicoles Poliéter. Cuando un gli-
col y-un isocianato con mis de dos grupos funcionales son

usados, se forma un polimero termafijo,

Las propiedades ffsicas y mecénicas de los poliuretanos pue.
den variar en funcitén de la relacibn que exista entre el poliol

y el isocianato utilizado,
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El mercado de los poliuretanos ¢s muy amplie encontrando

sus principales usos en : muebles, colchones, construccibn,
transportes, encuvadernacibn, reforzamiento de alfombras, la
minados textiles, recubrimientos, calzado, empaques, jugue-

tes, fibras y aplicaciones domésticas.

Los Poliuretanos se dividen de la giguiente forma :
A} Espumas Flexibles
B ) Espumas Rfgidas
C } Elastbmeros
a}.~ Tipo Hule
b}.- Termoplistico
c).- Solubles
d). - Tipe Plastico
¢),- Prepolimero para curado en molde

D )} Recubrimientos

A} ESPUMAS FLEXIBLES (24).

Exiasten dos grandes grupos de espumas flexibles: uno basadn en
polidsteres oue a su vez se basan en el dietilenglicol y el dcido
adipico y son parcialmente ramificados por la incorporacibn de

veaucfias cantidades de un triol, y otro basado en poliéteres que
principalmente son aductos del 6xido de propileno de alcoholes

polihidricos de bajo peso molecular.
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Una secuencia tfpica de reaccitn en la formacibén de espumas

Nexibles es mostrada en la siguiente tabla :
SECUENCIA DE REACCION EN LA FORMACION DE ESPUMAS (24)

Terminacibn [ Poliéster + Diisocianato + Catalizador + Agua + Surfactante
Hidroxil Poliéter )

Reaccibn inicial del Politter o Poliéster con el Dilsocianato

|

Prepolimero terminado en Isocianato de bajo peso molecular mezclado
probablemente con Poliol gin reaccionar, etc.

|

Reaccitn isocianato-agua; principios de la formacién dé espuma

Formacibn uretano-urea + evolucibn del dibxido de carbono; exotérmico

!

Espuma Flexible

B} ESPUMAS RIGIDAS

La qufmica bésica de la formacién de espumas rfgidas es muy
gimilar a la de espumas flexibles, las diferencias principales

radican en la naturaleza y requerimientos ffaicos de la espu-

ma deseada, as{ como cn las diferentes materlas primas es-

pec{ficamente scleccionadas para alcanzar el resultado final

deseado,

En las espumas rfgidas, como su nombre lo indica, su prin-
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cipal propiedad radica en eliminar la flexibilidad de! pollme-
ro, de manera que la rigidez se imparta de una manera total

en la espuma.

Todas las resinas de poliéter utilizadas en la fabricacién de
estas espumas estin compuestas por adicitn de bxido de pro
pileno a iniciadores polifunc.iona\es, los cuales son grupos que
contienen hidrbgeno activo, tal como alcoholes y aminas. En
el caso que el iniclador contenga nitrbgeno es posible introdu
cir un catalizador de seguridad en la reaccién de fo:-r.nacibn
del uretano con isocianatos y asf eliminar la necesidad de adi

cionar catalizadores cxtradios a la mezcla de reaccibn.

Para la produccibn de estas espumas, es necesario la adicibn
de agentes guimicos auxiliares tales como el fluorotricloro--
metano o cloruro de metileno. Estos compuestos auxiliares

pueden tener la funcibn de agente de soplade, agente surfactante

o catalizador ( 24).

C ) ELASTOMEROS .-
a).~ Tipo Hule
El desarrolle inicial de los elastémeros se concentrb en
la fabricacibn de productos que se procesaran en forma
similar al hule natural por extensiftn de la cadena de po-

liésteres lneales o ligeramente ramificados.
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Las propiedades de estos productos son establecidas prin
cipalmente por la estructura del entace del poliéster o
poliéter utilizado, el cual generalmente predomina scbre
la cadena del Diisocinnato extendedor, ademfs de reque

rirge de un agente de curado como lo es el 1,4 Butilen

glicol,

b),- Termoplistice

Los segmentos de poliuratanos de glicoles de bajo peso

molecular (Etilenglicol, Butilenglicol, Hexanodiol}, mues
tran una elevada concentracibn de enlaces Hidrbgeno que
proporcionan las caracteristicas propias de estos clasib

meros, Dichos enlaces son capaces de disociarse a altas
temperaturas y regencrarse a bajag temperaturag. Esta

propiedad se ha utilizado en la formacibn de Elastbme--

ros Termoplisticos, para inyeccibn de maldeo principal-

mente.,

¢). - Solubles

Los Elastbmeros solubles utilizados en adhesivos y recu
brimientos, son producidos de manera sirnilar a los an-
teriorea utilizando también polidsteres o polidteres e in

termediarios de Diisocianatos. La solubilidad se obtiene
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controlando el Diisocianato utilizado y afiadiendo solven

tes como Etil Acetato o Metil Etil Cetona.

d}.- Tipo Plastico

Son los Elastbmeros de Polluretanos més resistentes y
sus propiedades varfan entre las de los convencionales
y las de lipo plastico estructural, tales como poliami--
das. Las altas temperaturas de flexibn, la buena resisten
cia a la compresibn y la buena resistencia al impacto
hacen de estos productos particularmente ftiles para

aplicaciones mecénicas,

Los Polfmeros linecales de alto peso molecular se obtie
nen haciende reaccionar Diisocianatos tal como el Diisg
cianato de Hexametileno con glicoles como el Butanodiol
o Hexanodiol. Estos productos se caracterizan por su

gran fuerza mecénica, su alta resistencia a los solven-

tes y su buena resistencia al calor.

e).~- Prepolfmero para Curado en Molde

El Diisocianato en fase liquida al hacerse reaccionar
con un poliéter o poliéster, produce un prepolfmero, en
donde la extensitn de la cadena se logra por medio de

glicoles o diaminas ( 24).
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D} RECUBRIMIENTOS

La alta rcactividad de los Poliiscecianatos a temperatura am-
biente aunada a su capacidad de controlar su combinacifn con
substancias que conticnen 4tomes de Hidrbégeno, cnfatiza su
utilidad en la industria de los recubrimientos superficiales,
Junto con los Isocianatos es necesario la adicién de policles
o agua para quc se lleve a cabo la formaclén del prepolime-
ro y posteriormente la fase de curade, es realizada por me-

dio del agua que se encuentra en el medio ambiente ({24},
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3,- CARACTERISTICAS DEL MERCADO

3.1

3.2

3.3

MERCADO MUNDIAL
3.1.1. PRODUCTORES

3.1.2. CONSUMO DE PAISES PRODUCTORES

IMPORTACIONES NACIONALES (CONSUMO NACIONAL

APARENTE)

PRECIO NACIONAL E INTERNACIONAL DEL PRODUC-

TO, SUBPRODUCTO Y SUCEDANEOS.



3.1 MERCADO MUNDIAL

3,1.1 PRODUCTORES { 23}

1.- ESTADOS UNIDOS

Capacidad Anual

32

Comentarios

Compafifa {Miles de Tons,}
BASF Wyandotte Corporation 25

Industrial Chemical Group
Intermediate Chemical Divi
sibn Geismar, L.A,

E.I. Du Pont de Nemours & Co, Inc. 95
Chemical Dyes And Pigments
Departament

La Porte, Tx.

GAF Corporation 52
Chemicals Products

Calvert City, Ky & .

Texas City, Tx.

Total: 172

Surte mercado y pro-
duccibén de tetrahidro-
furano.

Surte mercado y pro-
duccién de tetrahidro-
furano y éter politetra
metilenglicol.

Congumo cautivo para
la produccibn de ¥-Bu-
tirolactona, derivados
de pirrolidona y THF,
ademis de surtir mer-
cado,
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II,- OESTE DE EUROPA

Capacidad Anual

Compafifa (Miles_de Tens.) Comentarios
BASF AG 70 Consumo cautivo para
Ludwigshafen Federal la preduccién de F'~Bu-
Republic of Germany tirolactona y derivados

de pirrolidopa. Tam--
bién para surtir merca

do.
GAF -Huels Chemic GMBH 30 Consumo cautivo para
{A Joint Venture of Chemische la produccibén de tetra-
Werice Huels Ag RFA y hidrofurano., También
GAF Corporation U.S,A.) para surtir el mercado.
Marl,Federal Republic of
Germany
Totals: 100
1, . JAPON
Capacidad Anual
Compafifa Miles de Tons, Comentarigs
The Toyo Soda Manufacturing 7.2 Surte el mercado
Company, LTD
Shennango, Yamaguchy
Mitsubishi Chemical 15.0 Planta en inicio de ope
Industries LTD raciones

Yokkaichi

Total: 22.2



3.1.2. CONSUMO DE PAISES PRODUCTORES ( 23)

I.. CONSUMO EN LOS ESTADOS UNIDOS
Crecimiente Anuat

1979 1984 Promediec

uso {Miles de_Tons.} 1979-1984

Tetrahidrofurano 57 72 4,5 %
- Batirolactona 20 28 7.0
Resinag de PBT 13 21 9.0
Poliuretanos 9 17 13,5
Otros 2 2 0.0

Total: 101 130 6.5 %

I, . CONSUMO EN EL OESTE DE EUROPA

1979

Uso {Miles de _Tons.) Y%_del_Total
Tetrahidrofurano 21 46 %
¥~ Butirolactona 7 -8 15 - 18 %
Reginas de PBT 3 7 %
Paliuretanos 13 - 14 28 - 30 %
Otros 2 4 %
Total: 46 ~ 48

1I,- CONSUMO EN JAPCN

1979
use {Miles de Tons.) % del total
Teteahidrofurano 0.7 12.0 %
¥+ Butirolactona - -
Resinas de PBT 1.9 3.6 %
Poliuretanos 2.8 48.8 %
Otros 0.3 5.6 %

Totat: 5.7
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3.2 IMPORTACIONES NACIONALES

En la siguiente tabla, se¢ muestran los principales pafses que
surlen cl mercado nacional en lo que a Butilenglicoles se re-

fiere, siendo el de mayor cantidad el 1,4 butilenglicol,

Estas importaciones se vienen realizando desde 1975, bajola
Fraceibn arancelaria 29.04.A.028 con una tasa advalorem
del 5%, y se convierten en el consumo nacional aparente al

no existir produccién nacional y mucho menos exportaciones.



IMPORTACIONES NACIONALES {21 )
VOLUMEN .

{ TONS, }

1974 1978 1976 1977 1978 1979 1980 1981 1982

Reptiblica Federal Alemans B1.5 110.4 490.5 83,6 22.5 31.% 22,2 -0+ -0 -

Estados Unidos 154.7  74.6 185.9 642,3 786.3 1300.3 1024.7 1065.7 640.9
Brasil «%« 2D~ -Q-« -0~ 3.2 -0+« -0~ -0+ -0
Bel. « Lux. «Q@~ ~D-~ -0-= 14,9 - o« 0.5 -0 - -0+ -0~
Italia « 0 s =0 <06~ =0~ 0.5 0,2 -0~ -0 - =0 =
Perlmetros Libres 5.6 5.5 24,2 15.8 04 -0~ -0 6.3 0.3

TOTAL 241.8 190.5 700.6 756.6 B12.9 1332,9 1047.1 1066.0 641.2

9E



k) 1978
IMPORTACIONES (1) 0 190.5 7
1.4 BUTILENGLICOL 1.0 1.0 S
* DEL TOTVAL 4.2 N
CRECIMIENTO ANUAL 9.3 1.8 bl
INDICL 1676 = 3,000 0.21 .27

[ )

for Butllenglicotrs 13,2 BG, 1,3 DG, 1,4 0BG,

e

CONSUMO NACIONAL APARENTE {311

1976
00,6
4.0
7.4
59.3

1.000

2,3 G

1979
13%2.9
1,085.2
814
3.3

2,002

L1

[RYIN
8526
81,4 (2
{21.4)

LS

V Uarcentsje peomedio de 1976 ¢ 1978, para determiner ¢l carvespondiente ¢ 1979 y afon subsecuentes.

oAt
1,066.0
8827
LIReN
1.9

1.ty

1082
64t
52).9
814 1
(39.9 )

0.983

1983
(RN}
i
LI NN
[N B}

0. h50

Las importaciones sorresponden o \u Fraceidn 29,06.C.002 de (972 a 1974y 1s 29,08.A.028 de 1975 en adelante. Estra Fracclén inclupr 2 todos

FA%



3.3° PRECIO NACIONAL E INTERNACIONAL DEL
PRODUCTO, SUBPRODUCTOS Y SUCEDANOS. ( *)

38

(5)

NACIONAL  INTERNACIONAL
{ P} 1,4 Butilenglicol 465,00 $/Kg. 0.88 Us DIl./Ib
( SP} Tetrahidrofyrano 565,00 $/Kg. 1.02 Us DIl./Ib
(SP) Polivinilpirrolidona (Pirbgena) 626.59 $/Kg. 1,26 Us DIL./1b
(SP) Y-Butirolactona 606.86 $/Kg. 1.20 US DIl./1b
(SC) TDI (Toluendiisocianato) 529,00 $/Kg. 1.06 US DI1./1b
{5C) MDI (Metildiisocianato) 452.53 $/Kg.  0.91 US DiL./1b
{SC) Mono Etilenglicol 149,50 $/Kg. 0,24 Us Dlla./lb
{ SC) Propilenglicol 325.00 $/Kg. 0.45 Us Dlls. /b
{ §C) 1,6 Hexanodiol 549,40 $/Kg. 1.10 Us Dlls./ib

{*) El precio varfa
Notas : { P)
(5P)

(SC)

dependiendo del volumen que se adquiera

Producto
Subproducto

Sucedéneo

Precios a Octubre de 1984.
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ESTUDIO DE MERCADO

4,1 CARACTERISTICAS DE LOS CONSUMIDORES
4.2 PRODUCTOS COMPETITIVOS Y SUBSTITUTOS

4.3 PROYECCION DE LA DEMANDA,
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CARACTERISTICAS DE LOS CONSUMIDORES.

Una de las empresas que més comercializan el 1,4 Butilengli
col a nivel mundial es GAF Corporation, Inc. en Estados Uni
dos, y de ahf, su gran diversificacién para exportarlo a los

diferentes pafses consumidores.

GAF Corporation de México, S,A., ha mantenido en los Glti-
mos aflos un nivel de fmportacidn lo suficientemnente alto para
distribuir el I,4 Butilenglicol a las empresas nacionales que

lo utilizan en sus procesos productivos. Otro gran apoyo en

la distribucién de cste compuesto ha sido la empresa BASF
Mexicana, S.A., y conjuntamente con GAF Corp., han cubierto

la necesidad nacional, tal como sc muecstra en la tabla siguiente (21),
También se muestran otras empresas que han importado el 1,4
Butilenglicol aunque en porcentajes muy pequefios que lo han
utilizado en sus propios procesos o en investigacibn principal

mente.

Cabe mencionar que durante el afio de 1984, cuyos datos de

importacién no han aido publicadas hasta la fecha de la rea-
lizacidn del presente estudio, el 1,4 Butilenglicol no se salvb
del programa gene‘ral federal de disminucibn de i{mportacio--

nes y la falta de divisas origint un descenso en el consumo



41

nacional total, mermando en muchos casos a las empresas

que solfan comercializar con este producto.

Todos los consumidores del 1,4 Butilenglicol conffan en que
para los préximos meses, la situacién se normalice para im
portarlo nuevamente, mientras que nazca la idea formal de
realizar el proyecto que sustituya definitivamente las importa

ciones y se inicie la produccifn nacional.



EMPAESA

BASF Mexicana
CAF Corporation
Ind, Quimicas Synres
Simba
Acabados Newark Stahl
Adalberto Martfner Bernal
Formulabs
Ind. Qleoguimicas
Pom
Avsn Cosméticos
Elastémeros Tara
Ester Lauder Cosméticos
ing, de Uretanas
lnocente Molina V.
K. 1. Quinn Mexicana
Nit, 8.A,
Pinterar Pittsburgh
Polidsteres Bayer
Potisrequimia
Puliuretanas Mexicanoa
Polyfarma
Sayer Lack
Soc. Mex, Quimics Ind.
Welsh
Cashetl
Houghson Quimica
Mexicana de Zapatos
Productas Plisticoa Int,
Colorgquim
Pinturas y Barnices Calete
Otros no Especificados
Culmica Hoechst
Max Factor
Sclumex

Total ¢

IMPORTACIONES POR EMPRESA

1877

35.60 &

34,52
3.28
3.8
0,44
L7
.95
0.27

{ PORCENTAJES DEL TOTAL IMPORTADO }

L]

12,83 &
.13
1.95
¢.73
0.82
0.0
5,034
0.15

21.38

100,00 %

1573

-

100,00 %

100,00 %

1981 1982
20,47 % 7.32 %
44,90 43.05

173 2,09
0,44 0,60
0.48 0.31
0.48 0.80

- 0.60
25.58 23.37
0,12 -

- 0.02
0.07 .
0.07 0.24
0.22 0,40

- 0.22
0.352 0,19

64 7.80

0.55 «
0.50 5,23
0.12 .
0.02 -

. 7,26

100,00, % 100,00 %

2t
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PRODUCTOS COMPETITIVOS Y SUBSTITUTOS

Los principales productes competitivos del 1,4 Butllenglicol
son dioles de bajo peso molecular como el Etilenglicol y el
Propilenglicol que se caracterizan también por tener un gru-

po hidroxilo en cada extremo de la cadena.

Otros productoé compctitivo; que se consumen en Menor es-
cala son Diaminas o Eteres. A continuacibn sc enlistan los
principales productos competitivos, o que en determinado mo
mento se convierten en substitutos del 1,4 Butilenglicol, de-

pendiendo de la oferta cxistente en el mercado :

Etilenglicol

- Propilenglicol

- 1,6 Hexanodiol

- Hidroquinona - Di -/5 - Hidroxietil Eter

Isofurondiamina

t
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PROYECCION DE LA DEMANDA

a) 1,4 Butilenglicol

A fin de estimar la demanda futura del 1,4 Butilenglicol se
investigh la produccidon del tipo de Poliuretanos que utilizan

el 1,4 Butilenglicol como materia prima { 1}, { 21},

Ton 1,4 BG

Afo Poliurctanos 1,4 BG Ton. Poliuretanos
(X) {Tons.) (Tons .} (YY)
1376 9,661 542 0.0561
1977 12,078 644 0.0533
1978 11,937 676 0.0566
1979 15,617 1,085 0.0695
1980 13,411 852 0.0635
1981 12,775 868 0,0679
1982 12,700 522 0,041]
1983 12,900 352 0.0273

Promedio 0.0583
Analizando la columna de las toneladas de 1,4 BG consumi-
das por tonelada de Polluretane, podemos ohservar el peque
fio crecimiento que esta relacibn va desarrollando a través
del tiempo, a excepecibn de los afios de 1982 y 1983, en donde su
fre un decrecimicnto debido a 1a escasez de divisas y al desliza
miento de nuestra moneda con respecto al Doélar Americano,

asl que, para &sta proyeccibn no lo tomaremns en cuenta.

El método que se ha utilizado es el de los minimos cuadra-

dos
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Y = Ap + A X

Donde

Ay = (Y1 X - (ITx)Zxv)
NIx% (Bx)

Ay = NIxy - (Xx Y

NExZ (Ix)?

Y = TON. 1,4 BG X = ARO
TON. Poliuretano !

Sustituyendo ¢

Ay = 0.0509
Ay = 2.9286 x 1073
R? = 0.9

La proyeccibn de los Poliuretanos se hizo de la miama for-

ma obteniendo :

A, = 10.2549
A] = 0.66426
R® = 0.93

Ecuacibn de una recta : y = mx + b

Ao = b = Interseccibn con el eje de las ordenadas

Ay m = Pendiente

R2 = Coecficiente de correlacibn.
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TON. 1.4 BG Poliuretanos 1,4 BG

Ao Ton. Poliuretanos {TONS.) (TONS. )
82 0.0714 14,905 1,064
83 0.0743 15,569 1,157
84 0.0773 16,233 1,255
85 0.0802 16,898 1,355
86 0.0831 17,562 1,459
87 0.0860 18,226 1,567
88 0,0890 18,890 1,681
89 0.0919 19,554 1,797
90 0.0948 20,219 1,97
91 " 0.0978 20, 883 2,042
92 0.1007 21,547 2,170
93 0.1036 22,212 2,301
94 0.1065 22,876 2,436
95 0.1095 23,540 2,578
96 0.1124 24,204 2,721
97 0.1153 24,869 2,867
98 0.1183 25,5313 3,021

Crecimiento Proyectado 84 - 98 PU 3.3 % A A,
1,4 BG 6.5 % A.A.
A.A., = Acumulado Anual
Tetrahidrofurano.-
Considerando que el consumo de este producto estd muy ligado
a la produccibn de PVC, se analizb la relacidén que existe entre

ambos [ 1), (21},

THF P, V.C. TON _THF

Ao {TONS) (TONS. ) M TON P,V.C,
76 492 67,730 7.264
17 337 59,892 5,627
8 319 79, 754 4,000
79 598 103, 715 5. 766
80 622 127,431 4.881
81 674 137,157 4.914
82 1,176 128,815 9.129
83 416 132, 986 3,128

Promedio 5.589
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Al tratar de hacer lo mismo con el

52

THF sin considerar

1982 notamos que la relacitn consumo de THF con respecto

al P,V.C. es muy irregular, por lo que tomaremos el prome

dic 76-83 como factor. (5.540 TON THF /M TON P.V.C.)

Para el caso del P,V,C, se obtuvo :

Ao = 38,5752

Ay = 16,3918
RZ = 0.98
P.V.C,
Afo { M TONS, )
82 153.318
83 169.710
84 186,101
85 202.493
86 218.885
87 235,277
88 251,669
89 268.060
90 ) 284.452
91 300,844
92 317.236
93 333,628
94 350.049
95 366.411
96 382.803
97 399.195
98 415,587
Crecimiento Proyectado 84 - 98

THF
TONS. )

857

949
1,040
1,132
1,223
1,315
1,407
1,498
1,590
1,679
1,773
1,863
1,956
2,048
2,139
2,231
2,323

P.V.C. 5.9 % A.A,

THF 5.9 %A A,

En la siguiente hoja se puede observar la demanda histbrica y

proyectada para el 1,4

BG y THF.
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TON., DE THF

TON, 1,4 BG TON, THF COMO 1,4 BG, *
114 137 421
464 205 256
542 492 ) 615
644 137 . 421
676 319 199
1,085 598 747
852 622 1
868 674 843
522 1,176 1,470
352 416 . s
1,255 1,040 1,300
1,355 1,132 1,415
1,459 1,223 1,529
1,567 1,315 1,644
1,681 1,407 1,759
1,797 1,498 1,873
1,917 1,590 1,988
2,042 1,619 2,099
2,170 1,113 2,216
2,301 1,863 2,329
2,436 1,956 2,445
2,578 2,048 2,560
2,721 2,139 2,674
2,867 2,231 2,789
3,021 2,323 : 2,904

1,4 BG THF  TOTAL
CRECIMIENTO HISTORICO 74 - Bl 33,6 % 10,4 % 18,1 % AA,
CRECIMIENTO PROYECTADO 84 - 98 6.5 % 5,9 %  6.2% A.A,

DEMANDA HISTORICA Y PROYECTADA
-MERCADO NACIONAL-

s+ FACTOR DE CONVERSION = 1.25 TON 1,4 BG

A.A =

TON THF

ACUMULADO ANUAL

TOTAL

535

720
1,157
1,065
1,075
1,832
1,629
1,71}
1,992

872
2,555
2,770
2,988
3,211
3,440
3,670
3,905
4,141
4,386
4,630
4,881
5,138
5,395
5,656
5,925

¥s
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1987
1988
1989
1990
1991
1992
1993
1994
1995
1996
1997
1998

MEZCLA DE PRODUCTOS Y MERCADOS

NACIONAL

1,4 BG

1,567
1,681
1,197
1,917
2,042
2,170
2,301
2,436
2,578
2,721
2,867
3,021

{*) 1.25 TON 1,4 BG

THE

-0 -
«0 -
1,498
1,590
1,679
1,773
1,863
1,956
2,048
2,139
2,231
2,323

TON THF

{ TONELADAS )

EXPORTACION
1,4 BG THF

2,033 -0 -
2,519 -0 -
800 504
800 12
780 624
657 526
535 428
410 328
281 22%
153 122
82 66
-0 - -a-

TOTAL
1,4 BG THF
3, 600 «0=
4,200 - 0=
2,597 2,002
N1 2,362
2,822 2,303
2,827 2,299
2,834 2,291
2,846 2,284
2,859 2,273
2,874 2,261
2,949 2,297
3,021 2,32

THF
EQ.{*}

“ 0w
-0 -
2,503
2,953
2,878
2,873
2,864
2,854
2,841
2,826
2,871
2,904

TOTAL

3,600
4,200
5,100
5,670
5,700
5,700
5,700
5,700
5,700
5,700
5,820
5,925

131
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MATERIAS PRIMAS

5,1 CONSUMO UNITARIO

5.2 ORIGEN

5.3 PRECIO NACIONAL E INTERNACIONAL

5.4 DISPONIBILIDAD

56
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5.1 CONSUMO UNITARIO

De acuerdo a los cuatro procesos descritos en el capftulo 6
la produccién del 1,4 Butilenglicol depende de diferentes mate
rias primas, cuyos datos de consumo en kilogramos por kilo-

gramo de producto terminado { P. T, ) se detalla a continuacidn :

Proceso Materia Prima Kg M.P. /Kg P.T.

(A) Acetileno 0.34
Formaldehido 0.78

(B) Anhfdrido Maleico 1.24

{o)] Propileno 0.61

(D) Butadieno 0.70
Acido Acético 0,02
Hidrbgeno 0.30m3

5.2 ORIGEN
Actualmente, se cuenta con produccibn nacional de todas las
materias primas que intervienen en la produccidon del 1,4 BG,

por cualquiera de los diferentes procesos conocidos.

5,3 PRECIOS NACIONALES E INTERNACIONALES (5)

Nacional * Internacional *
Materia Prima (¢ / Kg) (Dlls / 1b)
Acetileno {1) 0.96
Formaldehido 69.00 1.025
Anh{drido Maieico 298.50 0.47
Propileno {2) 0.24
Butadieno £17.10 0.34
Acido Acético 100.50 0.27

Hidrbgeno 0.338($/m3) 0,002 (D11/m3)



(1) Hay necesidad de instalar una planta productora anexa

a la planta de 1,4 BG,

{ 2) La venta del Propileno estd restringida por Pemex ya
que lo utiliza como materia prima para la fabricacién

del tetrdmero de propileno.

¥ Precios a Octubre de 1984,
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5.4 .- DISPONIBILIDAD DE MATERIAS PRIMAS {1)

FORMALDEHIDO 37 %

ITONS.)
9n 1974 1975 1976 1977 1978 1979 1980 1981 1982
PRODUCCION 27,434 30,414 32,580 39,600 42,400 43,868 56,324 74,260 75,222 83,066
IMPORTACION 7.0 1,686 co- -o- “o- -o- co- 156.0 21.0 21.0
EXPORTACION -e- co- P Lo - Lo co- to- P So- R
CONSUMO APARENTE 27,40 32,100 32,580 39,600 42,400 43,868 55,324 74,416 75,23 83,093
CRECIMIENTO ANUAL % {1.0) 1o 1.4 2.8 1.0 1.8 28.4 321 1 10.4

CAPACIDAD INSTALADA 43,500 46,850 51,700 &1,700 68,400 73,600 73, 600 48,565 88,565 88,585

ANHIDRIDO MALEICO
",

un 1974 1973 1976 1977 1978 1979 1580 1981 1982
PRODUCCION 2,500 5,487 2,807 4,337 5,297 4,811 4,69 5,170 5,899 5,480
IMPORTACION 1% -0 - -8 . -0 -0 . -0 - c Q0. «0 - -9 - .0
EXPORTACION -0 - 1,843 407 1,788 2,232 588 n.0 HY -0 . -0 -
CONSUMG APARENTE 2,515 3, 644 2,400 2,549 3,065 4,222 4,661 5. 160 5,899 5,480
CRECIMIENTO ANUAL % 59.2 “.7 (34,1 6.2 20.2 37.8 10.4 1 4. .1

CAPACIDAD INSTALADA 4,000 6,000 6,000 6,000 6,000 6,000 6,000 6,000 7,500 1,500




FORMALDEHIDO

mmems CONSUMO APARENTE
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73 75 77 79 81
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MILES
DE
TONS,

ANH. MALEICO

smmmm CONSUMO APARENTE
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CAP.INSTALADA
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PRODUCCION
IMPORTACION
EXPORTACION
CONSUMO APARENTE
CRECIMIENTO ANUAL %

CAPACIDAD INSTALADA

PRAOLUCCION
IMPORTACION
EXPORTACION
CONSUMO APARENTE
CRECIMIENTO ANUAL %

CAPACIDAD INSTALADA

1971

95,441

98, 441
<0 -

nde

1973
s

51,047

PROPILENO

(TONS, )
1974 1975 1974 9wn 1978 WY 1980
92,336 93,098 113,635 136,41 130,409 139,932 16,91
. . o 2,508 She o 20,033

so . a0 co. .0 - cn. “0 .

92,388 93,099 113,638 139,982 138,91 160,149 196,149

®.a o n .2 ey 15.2 w
nde B.d, 154,000 194,000 154,000 130,000 324,000
BUTADIENO
(TONS.)
19 1978 1916 9 197 1979 1980

-0+ 22,037 18,640 3,321 L 17,13 17,047
§7,957 28,487 21,489 18,574 39,561 34,364 84,820
-0~ 7,489 .o - .0 .a: -0 .0 -
$7,957 4308 46,099 4L ST 51,697 11,067
9.1 s.n 11 0 383 (10.8) 19,0

-0 - 55,000 45,000 45,000 $3,000 35,000 45,000

1981
156,238
4,282
e0 -
i80, S20
15

324,000

1981
12,24
84,976

ca-

61,837

(6.4}

3,000

1982
157, 636
2,118
vo-
119,114
0.4

350, 900

1982

W, 613

49, 554

0.

64,167
.4

13,000

9



PROPILENO

amsms CONSUMO APARENTE

wmma PRODUCCION

MILES )
180 A __J

DE
TONS. 9

CAP, INST,

€9

73 75 77 79 8t

ANOS
NOTA : La capacldad instalada a partir de 1980 se incrementa a 324, 000 toneladas
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ASPECTOS TECNICOS

6.1 IDENTIFICACION DE PROCESOS

6.2 DIAGRAMAS DE BLOQUE
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6.1 IDENTIFICACION DE PROCESOS

Actualmente, se dispone de 4 tecnologfas para la produccibn
comercial del 1,4 Butilenglicol. El proceso mis explotado
hasta la fecha es a partir de Acetileno y Formaldehido tam.-~
bién conocido come Quimica de la reaccién de REPPE, y se¢
debe a la alta produccitn, 1a méis alta a nivel mundial, de

BASF inc. y GAF Corporation.

A continuacibn, se desglosa el reguerimiento de materias pri

mas para cada tecnologfa y sus licenciadores respectivos {4) :

PROCESO A' PARTIR DE : LICENCIADOR

A, -~ Acetileno y Formaldehido BASF & GAF Corporation

B.- Anh{drido Malejco Mitsubishi Chemical Indusiries
C.- Propileno General Electric & Da Pont
D.- Butadieno Mitsubishi Chemieal Industries

Las reacciones generales de los 4 procesas estudiados se

muestran en el diagrama siguiente 3



PROCESOS DE PRODUCCION DEL 1,4 BUTILENGLICOL

BASF, GAF Corp.

ACETILENO HC:=CH
+ +

FORMALDEHIDO  2HCHO

) <
i
L “So C,HZ-CHZ'CH?'?HZ CHy = CH - CH = CIy
d
G 9 OH OH G BUTADIENO
o
1,4 Butanodiol
ANHIDRIDO MALEICO
4
Mitsubiahi Chemical Ind. Mitsubishi Chemleal Ind.

n 0, -
2) CO/H,

CHy - CH = CH;

PROPILENO

General Electrlc
E.1. Dupont de Nemours

o
-1
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INDUSTRIA
UMACA INDRCANICA

1
|
'
1
i
'
1
1
1
'

|
(
1
v
'
1
1
1
]
]
|
[}
]
]
L
CARDDN. :
‘

CARBURO DE
CALCIO

OXTDODE
CALCIO

ACETILENC

PROCESO DE FABRICACION DEL 1,4 BUTANODIOL 14}

.
[l
v
1
]
1
[l
)
(
T
]
1
[l
i
]
+
[l
]
‘
[l
b
[l
]
1
'
v
4
I
.
'
i
i
1

H i
H i
PETROQUIMIEA BASICA : PETROQUIMICA SECUNDARIA : IND, GENERAL
Ll 1
'
| NO RIDUISRE PERMLSO |
PERMISO v:r‘nw. PETROQUIMICO 1
'
GAS NA TURAL 78 METAKOL ~—mcemrmsesieqsctocn F OAMA L DEHIDO: t
il v
¢ F—=1.4 BUTANODIOL—~POLIURETANOS
i ! ’
ACETILENO PIRMISO PRTROS. !
T
i
i )
: t
1
PETROLED CRUDD. ! '
O HAFTAS : | POUIETERES
|
] '
| ¢ POUESTERES
1
1
! |
'
: ]
1 b
)
1 '
H '
ACTTILENO MO PETRACOUIMICO 10 REQUIERT !
|r PERMISO PLTROD, :
1]
BUTADIENO, s PFEMISO PETROQLIMICO :
i
PROPILEND : PEAMISO PLIROGUINICR :
N-BUTANO. 150, 1 : '
D BUTIROLACTONAY |
b ANIDRIDO. '
! MALEICO  NO RINUIERE PERMISO 1
' PTTAOQUIMICO '
N '
1
BENCENO- '
'
'
1)
H

OBSEAVACIONES

Por similitud con
o Cillens se ba-
colocsdo al Actie
1200 on patyogqul.
mics bisics. Sin
smbezge ol Acely
1000 00 s puede
teaneporiar en
Erendes cantida~s
des, por 1o que
1os uruarioe de
Acotilena 4o fors

Aaan an

1 Planta ge

PEMEX
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PROCESQ DE FABRICACION ¥ DERIVADOS (41

{BASF Y GATF Corp.)

Formaldeh{do =
Acetileno ]

2 Butino~ Hj 1,4 H, jr-Butieciec. NH, § 2-Plrrolis
1.4 Dio! B diol tona { 1) dona
Acetileno
PVP Meadmero
Tetrahidro. Polipirro- Polivialle de
furana tidona plréolldona Vinflpirrolls
{2 dona

{ 1} BASF Mexicana importa este producto

{2} Se tmporta por 1a fraccitn 39028013

69



6.2 DIAGRAMAS DE BLOQUE
A ) .- ACETILENQ Y FORMALDEHIDO ({9
Acetlteno e |
: (1) Butinodic] Hidrogenacitn § e 1,4 Butilengllcol
Formaldehldo ey} (2)
I—Hldrbgeno
‘ [RE f2)
Presibn ot 0.5 - 1.5 MPa 0.5 « 2.1 MPa
Temperatura 3 363 . 3713 *K 313 - 393 *K
Catalizador Sales Cepricas Niquel-Raney
Converaltn 95 & 85-90 %

oL



Arh{drido
Maleico

B} .- ANHIDRIDO MALEICO ({4}

Hidrogenacidn

MR

(1}

Hidrogenacitn js PButirolactona s Hidrogenacibn

{21

Hidrégeno I Hidrégeno
Catalirador Sistema Ni-Re { 1 ); Ni-Co-ThO; ( 2}
Conversitn: 88 %
Termyperatura + 513 - 553
Preaibn @ 5.8 « 11.7 MPa
Tiempo ¢ 6 Horas a 523°K y 10.1 MFa

I Hidrogeno

1,4 Butllengiicol

1z



Propilend e

€} .- PROPILENO {4}

Oxigenacitn Acidulacitn Hidrocarbo- Hidragenaeion
Hzacibn
I Oxigeno 1 Acido , Hy/co 1 Hp/Pd-C
1,4 Butllenglicol
Catalieador ¢ Rh
Conversibn : 7%
Temperatura + 383 'K
Presion : 0.7 MPa

oL



Butadieno

Ac. Acético

D) .- BUTADIENO (4)

——

—

Acel

{lacibn

Hidrogenacibn

Hidrblisls

—

I Hidrbgeno

I Agua

Catalizador : Pd-7e Soportado en Carbbn

Conversibn ; 89 %
Tiempo 90 Minutos
Temperatura: 343 °K
Presibn 1 6.8 MPa

1,4 Butilengllicol

£
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7.- EVALUACION DE TECNOLOGIAS

7.1

7.2

SELECCION DEL PROCESO
7.1.1, DESCRIPCION DE LA TECNOLOGIA DISPONIBLE

7.1.2, COMPARACION Y SELECCION

DESCRIPCION DEL PROCESO SELECCIONADO

7.2.1. DIAGRAMA DE BLOQUES
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SELECCION DEL PROCESO

7.1.1. DESCRIPCION DE LA TECNOLOGIA DISPONIBLE

A} ACETILENO Y FORMALDEHIDO

Esta tecnologfa también conocida como Reaccidn de Reppe, sc ba
sa en la condensacifn del Acetileno con Formaldehido bajo la
accibn de un catalizador de Acetiluro Chprico para producir
1,4 Butilenglicol a un buen rendimiento (4},

() HeCEC—-H+2H~C~H CuCg‘HD-CHanSCwCHz-—OH

it
Q

{2} HO-CH; -CEC-CHz -OH _ Hp  HO-CHz-CH2-CHz-CHp ~OH
Ni/Ra

En la primera etapa, el Formalhehido acupso se pone en cone
tacto con Acetileno, bajo ia influencia de varias sales cfpri-
cas que favorecen el medio reaccionante, tales como el Hidrd
xidoe de amonio cuproso o el Acetiluro Clprice a una presidn
de 0.5 a 1.5 MPa y una temperatura de 363 a 373 °K produ-

ciendo el Butinodiol a un rendimiento del 95 %.

En la segunda etapa, el Butinodiol es hidrogenizado bajs la
accibn de un catalizador de Niguel-Raney a una presitn de
8.5 a 2.0 MPa y una temperatura de 313 a 393 °K para produ

cir 1,4 Butancdiol a un rendimients del 85 - 90 %.
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B) ANHIDRIDO MALEICO

Mitsubishi Chemical Ind. ha comercializado este proceso en
fase lfquida para producir THF a partir de Anhidrido Maleico.
Esta tecnologia puede ser adaptada fécilmente para producir a

su vez, 1,4 Butanodiol (4).

(o] o]
" i ]
C C C
( \ ( \ N
o] Hyp 8] H> O CHz-Cﬂz-CHZ-CHZ
/S /T ) l
(o4 C OH OH
1] " »-Butirolactona 1,4 Butanodiol
o] o]
Anh.Maleico
CH;-CH3-CH,-CH, - H0 ' ] THF
1 ] ——
OH OH Q

El proceso emplea un catalizador de Ni{ - Re que facilita

la hidrogenacién con un 90% de selectividad al 100% de con
veraibn, Con ciertas variaciones en las condiciones de opera
cibn, es posible obtener la  ¥-Butirclactona como se mues-

tra en la reaccibn anterior.

El anhfdrido maleico es hidrogenado a 513 - 553 *K bajo
una presi6bn de 5.8 a 11.7 MPa del 0.1 porciento en peso en
talizador es aproximadamente del 0,! porciento en peso en
bage al Anhfdrido Maleico. El paso inicial de la reaccibn

es la reduccién det Anhfdrido Maleico al Anhidrido Succinico,
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procede ripidamente via cinética de primer orden. La pro-
duccién del THF a partir de la ¥- Butirolactona es el pa-

so determinante para todo el proceso y cingticamente, esia

reaccitn es de orden cero.

La hidrogenacién de la T- Butirolactona para producir 1,4
Butanodiol, procede también répidamente y su rendimiento

se ve altamente favorecido por v;l uso del catalizador Ni-Co
ThOz; esta reaccibtn se lleva a cabo a 523 °K de temperatura
vy 10.1 MPa de presitn con un tiempo de duracibn de 6 horas
¥ una sclectividad del 98% al 1007 de conversidn. Se han
obtenido similares resultados con catalizadores de bdxido de

cromo o cobre promovidos con sodio o potasio {23).

C) PROPILENO

La teenologfa basada en el Propileno también ha sido de

gran interés para la sintesis del 1,4 Butanodiol,

General Electric Co, ha dezcubierto un proceso que com--
prende la hidrocarbonilacidn del Acetato de Alilo para pro-
ducir el 4 Acetoxi-Butanol seguido por una hidrblisis y ob-

tener el 1,4 Butanodiol {23).
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Coy(CO)g
CH»=CH-CH,0AC + CO,/HZ —————m HOCH,CHp CH,;CH,0AC
Alil - Acetato 4 Acetoxi - Butanol

HOCH,CH,CH,CH,0AC 4 HpO Acido, HO-CH, CH,CH,CH,-OH
—
1,4 Butanodiol
La hidrocarbonilacién procede via catalizador Coz (CO)g en
solucibn de Benceno, a 398 °K de temperatura y 20.5 MPa
de presibn. La reaccibn es exotérmica 453 °K aproximadamen

te) con una seclectividad del 65% de 4 acetoxibutanol al 100%

de conversibn del Acetato de Alilo,

El Acetato de Alilo se obtiene por Acetoxilacién Alflica con
Propileno en fase gaseosa dec acuerdo con una variacibn de
las técnicas utilizadas comercialmente por Bayer para la

produccibn de vinilacetato a partir del Etileno.

Du Pont también ha investigado un sistema basado en el Pro
pileno. En ecste caso, Acroleina producida via oxidacifn del

Propileno es empleada como un intermediario. Aungue la A-
croleina es producida como un producte primario en cantida
des relativamente pequefiag, también se utiliza como un in-

termediario en un proceso de dos pasos para la manufactu-

ra del Acrilato.

e} (o}

]
CHp = CHCH3 Oz CHz = CHCH  Qp CHz = CHCOH
—_—l —Ey

Propileno



ESTA TESIS o mepy
SR B L wigiisgy

En el sistema de DuPont,la Acroleina se convierte inicial--
mente a un Acetal y después por hidrocarbonilacibn sucesi-

va e hidr6lisis, a el 1,4 Butanodiol.

o]
CH,= CH-CHy - 92, CH,=CH-CH 92 %
Propileno Acrolefna
(o] C
. . /7 N\
CHp=CH-CH + HO-R.OH—Hte CHy=CH-CH R+ 92 @
Acrolefna Diol Acetal  \
]
e o 0
+CO/1, —Rh Hg CH,-CH,-HC” "R + CH;-CH -HC’ R
- - - - - o
25T M 2R G T T v
383 °K 0=CH
173°K CHy
6.8 MPa CH3-CH3-CHp-CHy + CHp- CH-CH, 98 %
Hy / Pd- " | ! | | (87 :13)
Acido Ac. OH OH OH OH
1,4 Butanodiol 2 Metil, 1,3 Propanodiol

El subproducto 2 metil, 1-3 propanodiol es recuperable y se

utiliza como el alcohol intermediario del acetal.

Consecuentemente el compuesto que es hidrocarbonalizado es
el 2 vinil, 5 metil, 1,3 diéxido { VMD ). Esta técnica evi-
ta la necesidad de comprar un alcohol para la formacibn del

acetal,

La formacibn del acetal es directa y procede vfa catalizador

&cido para producir el producto VMD en 87% en mol
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de rendimiento. El paso importante de la secuencia, es el
de la hidrocarbonilacidn con un catalizador de Rhodio bajo
0.7MPa de presion y 383 °K de temperatura, El gas de sin
tesis { HZ / CO) y el VMD ticnen cerca del 97% de conver
sién en una hora para producir aldehidos lineales y ramifi-

cados en sclectividades del 80% y 12% respectivamente,

D.- BUTADIENO

Mitsubishi Chemical Industries ha desarrellado un proceso
de tres pasos para la obtencidbn del 1,4 Butanodiol a partir
de Butadieno. La secuencia comprende la acetoxilacibn en
fase lfquida del butadieno para producir 1,4 Diacetoxi, 2
Buteno {14 DAZB) seguida de sucesivas hidrogenaciones e

hidrolisis { 4 ).

CH;=CH-CH=CH,+ 2 CH3-C-OH _cit_, CH3-CO-CH;-CH = CH-CH,-0-C-CH;y
] 343 °K i [
0 © 1,4pA28 ©
Butadieno Acido Acético +
Hz
Cat,

2 CH3-C - OH + OH-CHjy-CH,-CH,~CH;-OH CHj-C-0-CH,-CH,-CH,

o} o] CHy
Acido Acético 1,4 Butanodiol 1,4 Diacetoxibutano |

|
CH3-CEO
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La ciave del sistema es el paso inicial de acetoxilacidn, el
cual procede v{a catalizador de Pd-Te soportado en carbbn
activado. La selectividad al {,4 DA2B es considerablemen
te alta (90.9%) con solamente 8.2 % de acetoxibutenos iso-
méricos., La conversién al butadicno no est& reportada muy
claramente pero en ciertas investigaciones se ha podido cal

cular aproxima'damentc del 99% a una temperalura de 343 °K (4 ).

La hidrogenacidon del 1,4 Diacetoxi- 2 Buteno al 1,4 Diace-
toxibutano, se lleva a cabo en 90 minutos a una tempe;.ratu-
ra de 643°K y 1.8 MPa de presibn con una selectividad
del 7.6 % al 100 % de conversitn. El catalizador de este
sistema es un metal de Paladio. La hidrblisis, Gltimo paso
de este proceso, cuyo objetivo es la obtencién del 1,4 Buta
nodiol ha demostrado tener un rendimicento del 84.3 % (con

5% de mermas) (4).
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7.1.2. COMPARACION Y SELECCION

La presente comparacién estd basada en estudios econdmicos
elaborados ¢n los Estados Unidos para cada uno de los cua
tro procesos de fabricacitn del 1,4 Butilenglicol, la cual se
presenta en la tabla 7.2 y en la que se pucde observar que
el proceso basado en el propileno fue enfocado al empleo de

acrolefna [ 4).

Asimismo, en la tabla 7.1 se pueden apreciar los rendimien
tos finales para las diferentes rutas y en la que se observa
que éstos son substancialmente los mismos, a excepcibn del
bajo rendimiento del proceso que utiliza acrolefna debido en
parte a la gran selectividad ( 87 % )} del aldehido lineal en el
paso de carbonilacibn, por el contrario, el procesocon més

alto rendimiento es el del butadieno { 89 % ).

Tabla 7.1
Rendimiento final al 100% de conversibn para los procesos

de produccidn del 1,4 Butilenglicol

% en Mol
Reppe 85
Anhfdrido Maleico 88
Propileno 7

Butadieno 89
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En la tabla 7.2, se puede observar que el costo de produc-
cion como el precio de venta mis bajo,son posibles con el
proceso basado en el Butadieno, esto debido principalmente

al costo més bajo de las materias primas.



TABLA 7.2 (%)

ANALISIS ECONOMICO COMPARATIVO DE LOS PROCESOS DEL 1,4 BG
{CAPACIDAD 60 MM 1b {27,250 TONS.} ler. TRIMESTRE 1982
EN LOS ESTADOS UNIDOS DE AMERICA)
CENTAVOS DLL./KG

REPPE (s) PROPILENO (b) ANH. MALFEICO (¢} BUTADIENO (d)

MATERIAS PRIMAS 209.4 136.2 173.5 82.0
SERVICIOS AUXILIARES 12,6 10.1 1.9 15.0
COSTOS DE OPERACION 7.3 6.6 6.6 1.2
GASTOS GENERALES 22.9 20.5 23.4 2.7
TOTAL 252.2 173.4 215.4 126.9
SUBPRODUCTOS -0 - { 3.5) { 25.8) -o .
€OSTO NETO 252.2 170.0 189.6 126.9
RO (25 %) 30.2 26.2 29.8 31,5
PRECIO DE VENTA 348.9 196.2 219.4 158.4
CAPITAL F1JO 2.3 62.6 70.9 5.6
{MM DLLS,)

{2 ) Acetiteno 209.4 ¢ /Kg 1 Formaldehido 37%  214.9 ¢/XKg.

b ) Acroleina 132.3 ¢ /Kg 1 {Proplleno  55.1¢ / Kg)

{c ) Anh. Malelco  105.8 ¢/ Kg

(d) Butadieno 88.2 ¢/ Kg

+8
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Por otra parte la inversitn de capital para los 4 procesos es
substancialmente la misma, siendo el del Propileno el que rg
quiere de una menor iaversién fija y el de Butadieno la més
alta. Estas diferencias en la inversitn no son muy altas y
caen dentro de los limites de comparacidén cconbmica. La alta
inversibn en el proceso basado en el Butadicno se debe a la
corrosividad del proceso cn.gencral, lo cual incrementa los

.

costos de inversgibn.

Sin embargo, cl costo en las materias primas es un factor

predominante en la eleccidn del proceso.

El costo de las materias primas para el proceso del Dutadie
no es aproximadamente el 65 % del costo de produccibn, sien-
do el Butadieno el 80 % del total de las materias primas, por
lo tanto, este es el factor clave en el bajo costo de produc--
clén. En el proceso REPPE las materias primas son el 83 %
del costo de produccibn, por lo que desde un punto de vista
comparativo, un incremento en los precios de las materias
primas, redundari en un mayor aumento de los costos de

produccibn para este proceso.

El precio de venta del proceso REPPE con respecto al del

Butadieno es 78% méis elevado y el costo de produccibn 98.6%
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El proceso a partir del Anhidrido Maleico en México no es
atractivo ya que el precio de éste, es considerablemente més
clevado que ¢l del Butadieno. Para este proceso las materias

primas representan el 81 % del costo de produceibn.

El procesoc que utiliza el Propileno como materia prima, y
dado que su productor nacional (PEMEX) lo autoconsume io--—
talmente en la produccién det tetrdmero de Propileno, no ¢n

cuentra desarrolle en ¢l pafs a un mediano plazo.

En base a lo anterior el proceso a partir del Butadieno es ¢l
més atractivo, debido al bajo costo y 1a disponibilidad que se
tendr& de éste con la realizacién de un proyecto de PEMEX,
que consiste en la instalacibn de una nueva planta productora
de Butadieno en el estado de Veracruz, con una capacidad

proyeclada de 100,000 TPA,

En la tabla 7.3 se observa la relacibn que guardan log dife-
rentes procesos en cuanto al coste e inversién, tomando co-

mo referencia el proceso REPPE {4),



TABLA 1.3
COMPARACION DE LOS PROCESOS

{ CAPACIDAD 27,250 TPA )

Costo Relativo  Inversién

por Kg. Relativa
Condiciones de Operacibn (Reppe = 1,00) (Reppe=1.,00)

3) Reppe {acetileno y Formaldehido 1.00 1.00
Basf T=373*K P=2.0MPa'
Gaf Corporation T=313°K P=2.0 MPa

b) Propileno 0.69 0.87
General Electric T=398°K P=20.1 MPa
E.I, Du Pont . T=373'K P= 0.7 MPa

c) Anhtdrido Maleico 0.85 0,98
Mitsubishi Chemical Ind. T =523 'K P=10,1 MPa

d} Butadieno 0.50 1,05
Mitsubishi Chemical Ind. T =353*K P= 6,0 MPa
Basf {en estudio) T=373*K Pz 6,0 MPa

L8
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7.2 DESCRIPCION DEL PROCESO SELECCIONADO,

Se han realizado numerosos estudios a través del tiempo pa
ra la produccién comercial del 1,4 Butilenglicol a partir del
Etileno, Propilenoc o Butadieno, por grandes compafifas alre

dedor del mundo,

Como primer ;:aso, se pen5~6 en la Acetoxilacitn del Butadie
no via catalizador de Paladio, ya gue existfa un proceso si-
milar con magnfficos resultados en muchos pafses qué con~
sistfa en la acetoxilacidn del Etileno para obtener v}nﬂ»ace«

tato,

Inicialmente, la acetoxilacién del Butadieno se realizb en fa
se lfquida obteniéndose asf el 1,4 Diacetoxi- 2, Buteno, sin
' embargo, este proyecto no pudo consumarse, principalmente

por dos razo;nea :
a) El bajo rendimiento del producto de reaceibn 1,4 Dia
cetoxi-Z, Buteno, ya gue también se producia el fsb-
mero 3,4 Diacetoxi- 1, Butena, La proporcibn de am

bos compuestos era aproximadamente 1il.

b} El catalizador utilizado se disolvia en el medio de
reaccidn y el proceso de separacidn del paladio en

los diacetoxibutenos no era ficil y nada econdmico,
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Se intentbd después, llevar la reaccibn en fase gascosa y con
un catalizador de paladio metélico. Se presentb para este
cago, el problema de la corta vida Gtil del catalizador de-
bido a la formacién de un recubririento pegajoso sobre su

superficic producida por la polimerizacitn del Butadieno.

Aprovechando estas experiencias, se concluyd que la reac-
cibn de acetoxilaciébn no se efectuaba con un catalizador sim
ple de paladio metilico y que este catalizador tenfa una vi-
da Gtil muy corta, por lo que se intentd llevar el medio de
reaccién con varios elementos utilizados como promotores,
resultande con esta experiencia, una muy buena conversion
al 1,4 Diacetoxi 2,Buteno con una alta selectividad a partir
de Butadieno, 4cido acético y oxfgeno molecular en presen-
cia de un catalizador sélido que consistfa principalmente de
paladio elemental y al menos un clemento promotor tal co-
mo antimonio, bismuto, telurio o sclenio. Se descubrib tam
bién que la adicién de inhibidores de polimerizacibn a csta
reaccibn, prevenfa la disminucién de ta actividad del catall-
zador y por lo tanto, aumentaba considerablemente su vida

atil (49).

Una vez obtenido el 1,4 Diacetoxi-2, Buteno, se iniciaron los

eastudios para su conversibén a 1,4 Butanodiol. Primeramente
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se hidrogend el 1,4 Diacetoxi - 2,Buteno a 1,4 Diacetoxi-
butano con una alta conversidén debido a sus similares pua--
tos de ebullicién, e incluso, se encontrd la manera de au-
mentar la eficiencia de la reaccibn, al efectuarse en dos
reactores adiabiticos separados, dotados de sistemas de en

friamiento externo.

La conversidn del 1,4 Diacetoxibutano al 1,4 Dihidroxibuta-
no podfa llevarse a cabo con 2 distintas alternativas : Alcoho
lisis o Hidrdlisis. Al inicio, se creyd que la alcoholisis era
la mis sencilla y econbmica pero no {ue as{, ya que la re-
cuperacibn del alcohol utilizado requerfa de un alto costo de
energfa. Se continud con la segunda alternativa y se encon-
trb que fue necesario adicionar agua en exceso al reactor
de hideélisis para que las constantes de equilibrio favore--
cieran la formacién del 1,4 Butanodiol. Mientras mas agua
se utilizara, se gastarfa mis energfa en la destilacibn de
los productos, sin embargo, se descubrid que una multiope
racién de hidrolisis y destilacién disminufa de una forma
considerable 1a adicibn de agua y simultineamente, ahorra-

ba energfa.

Una alternativa adicional, es la utilizacién del producto no

totalmente hidrolizado de 1a zona de hidrolizacibn, sometido
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a una rcaccidn de ciclizacibn para producir tetrahidrofura-

no con un ahorro de energia.

En general, el proceso consiste en hacer reaccionar en fase
liquida, Butadieno, Acido Acético y airc en un reactor de
flujo continuo de lecho fijo con un catalizador de paladio so
portado en carbbn activado y telurio como elemento promotor.
Estas tres materins primas ee alimentan al reactor para obtener
el 1,4 Diacetoxi - 2, Buteno separando el gasto de oxidacibn
mediante un c.ompresor. La actividad del catalizador dismi-
naye gradualmente hasta llegar a su minimo nivel requerido
por cl proceso en ¢l perfodo de un afio. Entonces, cg rege-
nerado por agentes reductores y oxidantes para ser utilizado

nuevamente.

El Diacetoxibuteno as{ obtenido, se alimenta a una torre de
destilacibn para eliminar el 4cido acético que lo acompada
y posteriormente cnviarlo a los reaclores de hidrogenacibn,
los cuales contienen catalizadores convencionales para este
tipo de operacibn, de donde se obtiene el diacetoxibutano con

un readimiento del 98% o més,

El Diacetoxibutano més agua en exceso se alimentan al pri
mer reactor de hidrblisis para obtener el 1 Acetoxi, 4 Hi-

droxi, Butano. El exceso de agua y ¢l 4cldo acético forma-
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do en la reaccibn, son scparados en una torre de destila-

te
c1on.

Posteriormente, estos productos son conducidos a una segun
da zona de hidrélisis para obtener el 1,4 Butanodiol y nue-
vamente ecl agua y cl 4cido acético sobrantes se remueven
en otra torrc.de_destilacibr}. El rendimiento del 1,4 Butano-
diol obtenido, se ve aumentado si en una columna de destila
cibn més, se remueven impurezas de alto punto de ebullicibn,
Al final del proceso, este rendimiento puede llegar a' ger del

99% o mfis, basado en la alimentacibn del diacetoxibutano,

El 4cido acftico removido durante todo el proceso sge alimen
ta a una torre de purificacibn para recuperarse y ser utili-
zado en la alimentacidén original al reactor de acetoxilacién.
Lo mismo ocurre con el agua alimentada, as{ que, se puede
considerar que cl proceso eati disefiado para ser un siste-

ma cerrado respecto a este compuesto disminuvendo el costo

total de operacibn.
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8.1 LOCALIZACION DEL MERCADO

El mercado del 1,4 Butilenglicol se encuentra principalmen
te en el Valle de México, a excepcidén de algunas empresas
fuera de esta zona, como es cl caso de Pom, S.A., que se

encucntra en Guadalajara, Jal.

Debido a la proximidad de la mayorfa de los consumidores,
serf{a conveniente la instalacién de una oficina distribuidora
en el Valle de México, para as{ obtener una mayor eficien-

cia en los embarques a los clientes.

En la siguiente tabla se puede chservar la localizacibn de

cada uno de estos posibles clientes (2), ( 14), {15}, (47).
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LOCALIZACION D= CLIENTES PRINCIPALES

CONSIUMIDORES

Acabados Newark Sthal
Adalberto Martfnez Bernal
Basf Mexicana

Elastémeros Taza
Formulabs

Gaf Corporation

Ind. Oleogquimicas

Ind. Quimica Synres
Ind. de Urctanos
Inocente Molina Valenzuela
K.J. Quinn Mexicana
Nil, S.A.

Poliésteres Bayer
Poliurequimia
Poliuretanos Mex.

Poly Froma

Sayer Lack

Simbn

Soc. Mex. Quimica Ind.
Welsh

Houghson Quimica
Mexicana de Zapatos
Productos Plésticos Int.
Pom, S.A,

LOCALIZACION

Distrito Federal

Persona Fisica

Sta. Clara Edo. de Mex, y Cuautla
Mor.

Tlalnepantla, Edo. de México
Naucalpan de Jubrez, Edo. de Méx,
Distrito Federal

Naucalpan de Judrez, Edo. de Mbx.
Toluca, Edo. de México
Atzcapotzalco, D.F,

Persona F{sica

Tlalnepantla, Edo. de México
Tlalnepantla, Edo. de México
Santa Clara, Edo. de México
QOcoyoacae, Edo. de México
Toluca, Edo. de México
Naucalpan de Juirez, Edo, de Méx,
Tlalnepantla, Edo. de Méx,
Atzcapotzalco, D.F,

Sta, Clara, Edo. de México
Tlalnepantla, Edo. de México
Distrito Federal

Zapopan, Jal.

Distrito Federal

Guadalajara, Jal,
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8.2 LOCALIZACION DE MATERIAS PRIMAS

Las principales materias primas requeridas para el proceso

seleccionado son las siguientes :

- BUTADIENO
- ACIDO ACETICO
- HIDROGENO

BUTADIENO (32)

Capacidad
Instalada

(TPA)

55,000
100, 000

Productores

Petréleos Mexicanos

{ *) En fase de Ingenierfa

ACIDOQ ACETICO (47)

Capacidad
Instalada
Productores (TPA)
Celanese Mexicana §,A. 63,000
108,000
Quimica Simex, S.A. 6,000
HIDROGENO (47
Capacidad
Instalada
Productores (Mts?’nga)
Aga de México, S, A, 10,000
Argbn, S.A. 7,000

Electrodos Monterrey S.A, 5,000
Liquid Carbonic de Méx. 15,000
Pennwalt, S,A, de C.V, 3,000

Localizacibn

Cd. Madero, Tamps.
Morelos, Ver. {*)

Localizacién

Celaya, Gto.
Cosoleacaque, Ver.
Naucalpan, Edo, de Méx,

Localizacibn

D.F.

Naucalpan de Méx.
Sta. Cruz Zacatenco,
Edo. de Méx.
Ecatepec de Morelos,
Edo. de Méx.

El Salto, Jal.



98

8,3 LOCALIZACION DE LA PLANTA

Debido a la situacidn actual por la que atraviesa cl pals, es
importante aprovechar todos los recursos disponibles que

permitan obtener el méximo ahorro posible.

Asf, se puede observar el auge que la instalacidn de comple
jos petroquimicos ha producide, ya que con una infraestruc-
tura bien creada y bien plancada a largo plazo, permite el
crecimiento de cualquier planta instalada o la realizacibn de
nuevos proyectos con objetivos y productos afincs a los ya

exigtentas,

Tal es el caso de la instalacibn de la planta de 1,4 BG pro
puesta en este estudlo. Se cuenta con la infraestructura ne-
cesaria para su construccibn, en una planta situada en Alta
mira, Tamps., cuyas operaciones se iniciaron en el afio de
1982, en donde se puede disponer de un amplio terreno para
su construccibn y.de muchos de los recursos creados o ya

instalados, como por cjemplo, terraceria, red de agua po-

table, lineas de aire, esfera de Bu*adieno, red ferroviaria

y accesos y caminos en bucnas condiciones, entre otras

€£0sas.

Esto, necesariamente involucra una considerable disminu--
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citn en los costos fijos que se requeririn en la inversién,
permitiendo que el desarrollo de este proyecto se convierta

més atractivo de lo que era originalmente.

Se debe considerar al mismo tiempo, que la disponibilidad

de las materias primas requeridas en la planta, se facilita
por la contribucibn y el apoyo que el Goblerno Federal ha

destinado al declarar el municipio de Altamira, Tamps., co
mo Zona prioritaria IA. El Butadieno, materia prima prin
cipal en la produccidn del 1,4 Butanodiol, se obtlene ('le una
manera accesible de los complejos petroquimicos que Petré
leos Mexicanos ha instalado en lugares cercanos a Altamira,
como es la planta en Cd. Madero, Tamps., que actualmente
opera ¢on una capacidad de 55,000 TPA y otro complejo en
fage de Ingenierfa, que ge inatalar4 en Morelos, Ver. en

1989, con una capacidad proyeclada de 10¢,000 TPA (32).
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TAMANO DE LA PLANTA

9.1 TAMARO DEL MERCADO

En 1983 la demanda nacional total del 1,4 Butanodiol fue

de 352 Tons. (Z1) que en realidad, se puede considerar peque
fia, sin embargo, la tasa de crecimiento que ha mostrado

en los Gltimos afios este producto ha aumentado constante-
mente; de 1974 a 1981, su crecimiento fue del 33.6 % A A.(21}
alcanzando su mayor demanda (1,085 Tons.) cn 1979, y se espe
ra que en los proximos afios recupere su crecimiento que fue de

tenido por la crisis econdmica que sufrid México en 1982.

La produccibn total de la planta del 1,4 Butanodiol serd de
6,000 Tons., capacidad mucho mayor de lo que el mercade
nacional requiere actualmente pero una disminucibn en esta
capacidad de produccibn cquivaldria a desechar el proyecto,
pues no se justificarfa el alto costo de la inversibn, asf
que, se¢ ha pensado en construir 1a planta con una capacidad
instalada mucho mavor a la demanda nacional y el excedente
utilizarlo para exportacién, cumpliendo asf, con uno de los
requisitos que el Gobierno Federal solicita a las empresas
que instalan sus plantas petroquimicas en las zonas priorita
riag IA ., Ademéis, se sabe que ningGn pais de América La

tina produce el },4 Butanodiol y todo su consumo lo estén
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importando principalmente de Estados Unidos, por lo que a
un precio y a una calidad competitivos, existe la poshilidad

de introducirse en ese mercado.

Adicionalmente, el proceso estd diseflado para que en un fu-
turo se pueda implementar una ampliacibn a la planta para

producir tetrahidrofurano (THF) con una inversibn adicional.

El mercado del THF es muy similar al del 1,4 Butanodiol
y su potencial de venta, ¢s también muy atractive. La demapn
da nacional del THF, también sufrié una contraccibn-cen 1983,
pues sblo alcanzé la cifra de 416 Tone. y su crecimiento en
el perfodo 1974-1981 fue del 10.4%, alcanzando la méxima

cifra en 1982 con 1,176 Tons {21},

En el inicio, s6lo se produciri 1,4 Butanodiol, que es lo que
abarca este estudio y posteriormente se puede discfiar la am-
pliacién para producir conjuntamente THF utilizando parte de

la capacidad inatalada de la planta, de hecho, Mitsubishi Che
mical Industries, propietaria de esta tecnologia, produce am-

bos productos desde 1982, en una planta {nstalada en Japbn (49).
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9.2 TECNOLOGIA

En funcién de la tecnologfa seleccionada para la fabricacién
del 1,4 Butilenglicol. se considera a ésta, a pesar de lo pe
quefio del mercado en México, que llevarfa a pensar en la nece »
sidad de instalar una planta de baja capacidad de produccibn
comparada con las capacidades instaladas de los producto--
res mundlales, como la tecnologfa apropiada, dado su alto
rendimiento, disponibilidad y costo de materias primas y
principalmente su relativa fdcil adecuacibn a las condiciones
y necesidades de nuestro pafs. Por otra parte, en la actua-
tidad, Mitsubishi Chemical Industries tiene completamente
desarrollada la tecnologfa para la produccién y adaptacién
del proceso de fabricacion de tetrahidrofurano al proceso del
1,4 Butilenglicol, lo cual permitirfa en un mome'nto dado la

diversificacion de nuestra planta,

Por otro lado, como ejemplo a lo anteriormente expuesto,
cabe mencionar aue actualmente Toyo Soda Manufacturing

Co. LTD tiene una capacidad instalada para la produccién

del 1,4 BG de 7,200 TPA contra 95,000 TPA de Du Pont

Co. Inc., (23) lo cual evidencia la instalacién de una planta de
cualquier capacidad y tipo de tecnologfa, desde el punto de
.vista econbmico, dependiendo de un adecuado anélisis de las

variables que afectan esta decisibn.
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10.1 DESCRIPCION DEL DIAGRAMA DE FLUJO

El proceso desarrollado por Mitsubishi Chemical Industries
para la obtencidén de 1,4 Butilenglicol (1,4 BG) utiliza como
principales materias primas butadieno, 4cido acético, aire,

agua e hidrbgeno (49).

Dichas materias primas, serin almacenadas en sus respec-
tivos tanques de almacenamiento, desde los cuales serén

alimentadas al proceso segGn sea requerido.

A excepcibn del &cido achtico, todas las materias primaa
son alimentadas directamente a la fase del proceso dentro
de la cual toman parte, ya que aquél, antes de ser alimenta
do al proceso, es utilizado como absorbedor del butadieno
que no reacciond en la etapa de acetoxilacibn con el fin de

recuperarlo y de esta forma abatir loa costos de produccién.

El 4cido acktico, conteniendo el butadieno absorbido, el hu;
tadieno fresco y el aire son alimentados dentro del reactor
de acetoxilacién (101-R ), no sin antes ser eniriados en
el enfriador de alimentaciédn del reactor de acetoxilacibn
{ 101-EX ) hasta una temperatura de 323 °K. E! reactor
de acetoxilacibn, es un reactor del tipo lecho fluidizado,

conteniendo un catalizador sblido de paladio.
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La reaccibn de acetoxilaciébn se lleva a cabo a una tempera
tura de 343 °K y una presién de 6,8 MPa, La mezcla

de reaccibn es sometida a una separacién gas-liguido en el
separador 101-D. Una parte del gas separado es recircula
do a la zona de acetoxilacibn y la parte restante cs alimen
tada en la torre de absorcién de butadieno, la cual ¢s opera
da bajo una presibn de 7.1 MPa y una temperatura de

392 °K.

El liquido remanente, contenido en el separador gas-lfquide
es destilado en la columna removedora de acetatos I {(101-CO)

después de reducirle la presibn a 1.9 MPa.

La corrienle de alimmtacibn a la columna 101-CO estd com

puesta por Acido Acltico, Apgua y 1,4 Diacetoxi 2 Buteno,

La torre ldc destilacibn es operada a una presibnde - - -
1.8 MPa y una temperatura de domos de 512 °K y una
temperatura de fondos de 605 °K  El producto ohtenido por
los domos, que contiene &cido acélico, agua y algo de 1,4
diacetoxi 2 buteno, es enviado a la columna de purificacibn
dae Acido acético. Los fondos, conteniendo 1,4 Diacetoxi

2 buteno,agua y Acido acético, son somaeatidos a una reaccibn
de hidrogenacifén., La columna 101-CO es una columna de

destitacién con un difdmetro de 0,50 m, y una altura de
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7.0 m. tangente a tangente conteniendo 10 platos tipo cachu

cha con un cspaciamiento entre platos de 0,60 m.

El hidrbgeno proveniente del &rea de almacenamiento, es ali
mentado al reaclor de hidrogenacibn { 102-R ), utilizando la
misma linea que suministra el 1,4 Diacetoxi 2 Buteno,el
Agua y el Acido Acético a dicho equipo. El 4rea de hidroge
naciébn consiste de un reactor que contiene un catalizador
sdlido de metal de paladio; tiene un didmetro de 0,66 m.

y una altura de 7.5 m. tangente a tangente.

La corriente de alimentacibn entra al reactor a una tempe-
ratura de 594 °K y el producto obtenido tiene una tempera-
tura de 750 °K por lo cual, la reaccibn de hidrogenacibn

es una reaccibn del tipo exbtermico.

Por medio de 1a hidrogenacién del 1,4 Diacetoxi 2 Buteno,

&éste se convierle en |,4 Diacetoxibutano principalmente, ya
que también sc obtiene como subproducte el 1,2 Diacetoxiby
tano y algo de productos que no reaccionaron, Dicha mez-
cla es sometida nuevamente a una separacibn gas-liquido de
donde es liberado ¢l hidrégeno que no intervino en la reac-
cibn, El resto de la mezcla lfquida contenida en el separa-

dor de fases 102-D es alimentada a la etapa de hidrblisis.
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La etapa de hidrblisis consta de 2 reactores y entre ambos,
{reactor de hidrblisis 1 y reactor de hidrélisis 1I, 103-R

y 104-R respectivamente), se efectla una recuperacibn del
'Scido acético obtenido durante la primera reaccién de hidrd

lisis.

Ambos reactores son del tipo de mezcla de flujo continuo
con un didmetro de 1.66 m., parael 103-R y 1.63 m. pa-

ra el 104-R con una altura de 10 m. para ambos equipos.

Dentro del reactor 103-R, son alimentados 1,4 Diacetoxibu-
tano, Agua, Acido Acético, 1,2 Diacectoxibutano, 1,4 Diaceto

xi 2 Buteno y algo de Hidrbgeno contenido en la mezcla.

El agua y el cido acético alimentados provienen de 2 fuen
tes. La primera obtenida como una corriente lateral de la
scgunda columna recuperadora de dcido acético (103-CQ) y
la segunda obtenida también como una corriente lateral pe-
ro en este caso de la columna de destilacibn de 4cido acé

tico (108-CO),

La temperatura de alimentacibn y descarga del reactor
103-R son 570°K y 474 °K respectivamente, a una presibn

de 1.0 y 0.8 MPa,

El efluente del reactor, conticne agua, 4cido acético, 1,2 ¥
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1,4 Diacetoxibutano, 1,4 Hidroxiacetoxibutano, 1,2 y 1,4

Butilenglicol y Butil acetato, y como se mencion6 anterior
mente, es sometido a destilacidén con el fin de eliminar el
agua, fcido acético y Butilacetato de los demés compues--
tos, los cuales son alimentados a la segunda etapa de hi-

dr6lisis.

Dicha destilacién se lleva a cabo en la denominada columna
removedora de fcido acético [ (102-CO), obteniéndose por
los domos el dcido acético, agua y butil acetato princi.pnl-
mente, los cuales son enviados a la columna purificadora

de acido acético 106-CO.

El 1,4 hidroxiacetoxibutano, 1,2 y 1,4 Diacetoxibutanoy el
1,2 y 1,4 Butilenglicol obtenides por los fondos son alimen
tados junto con el 1,4 y 1,2 Diacetoxibutano, 1,4 Hidroxia
cetoxibutano y 1,4 y 1,2 Butilenglicol recirculados de la
columna removedora de acetatos 1 (104-CO) y el agua y
icido acético obtenidos principalmente como otra corriente
lateral de la columna purificadora de acido acético, al reac
tor de hidroélisis II (104-R}. La columna 102.CO cuyas di-
mensiones son 0.50 m. de difmetro por 5.0 m. de altura
tangente a tangente, contiene 10 platos tipo cachucha con

un espaciamiento de 0,46 m., opera en el domo a una tem
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peratura de 446 °K y una presién de 0.7 MPa y en el fon

do a 547°K y 0.7 MPa.

El 1,4 Hidroxiacctoxibutano, 1,2 y 1,4 Diacetoxibutano, el
1,2 y I,4 Butilenglicol, el agua, el 4cido acético, el 1,4
Diacetoxi 2 Buteno y el Butilacetato son alimentados al
reactor a una temperatura y presiébn de 544 °K y 0.7 MPa
respectivamente, y el producto obtenido, el cual contiene
1,4 Hidroxiacetoxibutano 1,4 y 1,2 Butilenglicol, Agua,l,4
y 1,2 Diacetoxibutano, &cido acético 1,4 Diacetoxi 2 Bute
no y Butilacetato sale a una temperatura de 469 °K y una

presibn de 0.5 MPa.

Se ha previsto una columna removedora de &cido acético

(103-CO) de 0.50 m. de didmetro por 5.0 m. de altura tan
gente a tangente conteniendo 10 platos tipo cachucha espacia
dos 0.46 m. entre sf, la cual opera, en el domo a una tem
peratura de 418°K y una presién de 0.3 MPa y en los fon-

dos a una temperatura de 549 °K y 0.5 MPa de presién.

Como se mencioné anteriormente, el agua y icido acético
removidos por el domo son enviados al reactor de hidr6li-
sis 1 {103-R). El producto remancnte de los fondos de la

103-CO es enviado a la columna removedora de 1,2 Butilen

glicol (104-CO) en donde es extraide por el domo.
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Dicha ‘columna de destilacién tiene un didmetro de 0.5 m. y
una altura de 25 m. tangente a tangente conteniendo 60 pla-
tos tipo cachucha eapaciados 0.40 m. entre sf, la cual ope
ra a una temperatura y presibén en los domos de 448°K y

0.3 MPa respectivamente y en loz fondos a una temperatura

de 555°K y 0.4 MPa de presién.

Esta columna cuenta con una extraccibn lateral a la altura
del plato nfimero 39, por donde es extrafdo 1,4 Hidroxiacg
toxibutano, 1,4 y 1,.2 Diacetoxibutano y 1,4y 1,2 Butilen-~

glicol los cuales son realimentadoe al reactor 104-R.

El producto remanente obtenido por el fondo, el cual contie
ne 1,4 Butilenglicol e impurezas, es alimentado a la colum
na de purificaci6n de 1,4 Butilenglicol {105-CO} en donde se

obtiene este Gltimo por el domos de la columna.

Para este fin se prevee {nstalar una columna de destilacidn
de 0,305 m. de didmetro por 17T m. de allura tangente a

tangente conteniendo 21 platos tipo cachucha con un rspacia
mento entre sf de 0.75 m. la cual opera a una temperatura

vy una presibn de domos de 544°K y 0.4 MPa.

La columna de purificacién de &cldo acético, a la cual se

alimentan el agua, &cido acético, butilacetato y residuos de



1,4 y 1,2 Diacetoxibutano, 1,4 Hidroxiacetoxibutano, 1,4

y 1,2 Buatilenglicol y 1,4: Diacetoxi 2 Buteno, provenientes
de las columnas 101-CO y 102-CO, contiene 64 platos tipo
cachucha espaciados 6.51 m. entre s{, con un didmetro de

0.50 m., y una altura de 34 m. tangente a tangente,

El 4cido acético obtenido por los fondos de la columna cs

alimentado a la columna absorbedora de butadicno y por el
domo es recuperado el Butil-acetato. Dicha columna cuenta
con una corriente lateral por medio de la cual es cxlr-z\(da
el agua contenicndo algo de Acido acético y otros productos,

que se alimenta al segundo reactor de hidrélisis (104-R).

Esta columna opera en cl domo a una temperatura y presién
de 481°K y 1.7 MPa y en los fondes a 523 °K y 1.8 MPa,

respectivamente.
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10,2 METODOLOGIA DE CALCULO

La principal fuente de informacibn para el desarrolle del cil
culo que comprende la ingenierfa bésica del proyecto, fue a
través de patentes registradas, que desgcriben el proceso en
forma general y también como subsistemas, dividiendo las
etapas de acetoxilacibn, hidyrogenacién e hidrélisis. Se reali
26 un estudio preliminar con los datos reportados en dichas
patentes, para después adaptarlas a las necesidades requeri

das para el proyecto motivo de esta tésis {26, (44},

De esta forma, se obtuvieron los balances de materia y ener
gfa y el dimensionamiento del equipo principal. Por métodos
tradicionales, se disefaron los rehervidores, condensadores
y las bombas de proceao, para as{ llegar a un arreglo de
equipo (lay out) adecuado, y conocer las dimensiones del te
rreno requerido, incluyendo las dreas de almacenamiento de

materia prima y de producto terminado.

Un punto principal dentro del balance de energfa y el dlseﬁt;
del equipo menor {bombas y cambiadores de calor), es el
conocimiento de las propiedades {fsicas de todos los compues ‘
tos que intervienen en el proceso, en sus diferentes estados

y a diversas condiciones de presién y temperatura. Después de

consultar una amplia bibliograffa y algunos bancos de datos --
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computarizados, tanto nacionales como internacionales, no
sc logrd llegar a conformar una tabla de propiedades, ya que
a la fecha, no sc han reportado muchas de ellas, debido a

que el proceso a(in es muy joven.

Con el lin de proseguir cl desarrollo del proyecto, se tuvo
la necesidad de calcular las propiedades f{sicas de los com
puestos por métodos empiricos, y esto, constituyb todo un
trabajo extra dentro del contexto general del disefio de la
planta. Lbgicamente, el cllculo empirico de las propieda~~
des {fsicas, en determinado momenty, podrfa incrementar el
porcentaje de error en el resultado {inal reportado. Si sec
hubiera querido llegar a un proceso finamente detallado con
una alta exactitud, el camino mis viable serfa ir directa--
mente a la experimentacién con la instalacién de una planta
piloto, y la consiguiente inversidn de tiempo y dinero. Sin
embargo, el motivo principal de este proyecto, no fue ela-
borar un estudio de ingenierfa con todas sus implicaciones,
ya que para llegar a tal profundizacibn, existen firmas co-
merciales de ingenierfa con tod2a una infraestructura estable
cida y lograda a través de muchos afos de experiencia, si-
no mostrar la metodologfa principal para la realizacitn de
un estudio de ingenier{a b4sica. Muy probablemente,

existan consideraciones no tomadas en cuenta, pero creemos
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en la confiabilidad de los datos obtenidos y en haber cumpli
do con la finalidad original que motivd la realizacién de es-

ta tésis.
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BALANCE DE MATERIA

Como se mencionb anteriormente, los datos para realizar
el balance de materia del proceso, se obtuvieron dec las
patentes reportadas por Mitsubishi Chemical Ind., los cua-
les se adaptaron a las neccsidades del estudio de mercado,
que consiste bé'aicamente en la produccién de 6,000 tonela-

das por afio de 1,4 Batilenglicol.

Por medio de iteraciones continuas sc llegd al cquillbrio de
masa de todas las corrientes y cquipos del proceso, En es-
te renglén, fuc de gran ayuda la utilizacién de un programa
disefiado exclusivamente para el diagrama de flujo especifi-
cado y los requerimientos establecidos. El nGmero total de
iteraciones para llegar al equilibrio final fue de 78 con el
programa "BAL", desarrollado en una calculadora portatil
Hewlett Packard 41 CV que consistib de 343 Uneas y cuyo

listado se muestra a continuacibn :
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BALANCE DE ENERGIA, -

Para la realizacibn del balance de energfa, fue necesario ha
cer uso de métodos empiricos para conocer primero las pro
piedades ffsicas de los compucstos y después las condicio--

nes de presibn y temperatura de cada corriente,

La determinacibn o cAlculo de las presiones de cada una de
las corrientes estd basada en la utilizacidon de datos de pre
sioncs de operacibn de equipos recomendados, que han sido
reportados en patentes, a partir de los cuales y conforme al
arreglo de equipo seleccionado, se estimaron caldas de pre-
sibn para cada una de las l{neas de proceso, dando como re
sultado los valores reportados, los cuales a su vez sirvie--
ron de base para la realizacién del cllculo de las tempera-

turas (26}, (44},

i
Se tomd como suposicitn que las corrientes de las materias
primas, como son cl &cido acético, el butadieno, el aire,
el agua y el hidrégeno, lienen una temperatura de entrada de
25°C. Con esto quedan fijas las temperaturas de las corrien

tes 1, 5, 7, 18 y 30.

En todas las corrientes donde no intervienen sistemas
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de reaccibn para el cllculo de las temperaturas, se empleb
el método publicado por Riedel-Plank-Miller (48), basado en
el conociminto de la presidn de vapor a cierta temperatu-
ra supuesta de cada componente, que multiplicada por su

fraccibn mol es igual a la presibn total de la mezcla.
- e e = -
Pt = By %) + P, xz+....+pn x5

Como la presién de cada corriente es conocida, en el mo--
mento en que ésta seca igual a la presibn calculada (P4, la
temperatura supuesta seré la correspondiente a esa corrien

te.

Para conocer la presién de vapor de los componentes, es

necesario calcular sus temperaturas criticas y de ebulliciébn,
as{ como sus presiones criticas. En eate caso, se utilizb el
método de Lydersen - Thodos y Klein - Fishtine (48), como

ge deacribe a continuacibn :

a) Para cada grupo funcional existen datos establecidos
de las variables AT, A a2/3, Ab3/4, a, k, 8,t,

b) El nGmero de carbonos total de cada componente se
representa por n,

c) El nimero de veces que se repite un grupo funcional

en un mismo componente, se representa por m.
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& A3 = g,
n Para grupos funcionales cu-
A 34, yos datos de 8a y &b no
e) b =804 ¢ estan reportados, pero se
n conoce g, k, 8, t
n TAa2/3 = L m; Aad/3

JAR/4 = X oy B4

g a = (BAa2/3)3/2 .
b = (TAw3/4)4/3
h) Te = 8a R es la conatante de los ga
27 b R ges ideales, en este caso,

82.06 atm cma/gmol K
Tc es la temperatura critica
{°K}Y

D TAT =T m; ATi

@ = 0.567 + LAT - (RATR

kY T, = 8Tc Ty es la temperatura de
ebullicibn { *K }

0 Pe = a Pc es la presibn cyftica
27 bl {atm}

A partir de estos datos, sec inicia ¢l método de Riedel-Planck-

Miller, {48) como se indica a continuacibn :

a) Tr = _T Tr es la temperatura redu-
Te cida
T es una temperatura su--
puesta (K}




124

b) Tbr = Tb Tyr es 1a temperatura de
Te ebullicién reducida
¢) h = Ty n Pe
LR
by
dl G = 0.4835 + 0.4605 h
h/G -(1+T)
e) k = r
314+ T 1- Ty )°
( b, ) ¢ oy )
0 inp = -G [1-Tz +k(3+T)(1-T)3]
P — h o r T
r Tr .
g P o= dnv (In g, ) (Pc)
. r
B Poe p) X+ Py xz t. ...+ Pp xp
Py es la presibn total calcn
lada a la temperatura T y
estd dada en (atm).
Cuando Fr calculada = Pgqp conocida, la temperatura T

supuesta es la correcta para la corriente que se estd calcu

lando.

Facilita el calculo la utilizacién de otro programa llamado

" PV " de 97 lincas cuyo listado aparece a continuacibn :
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Con éste método, se logrd conoccer la temperatura de las
corrientes 24, 25, 28, 29, 38, 41, 42, 43, 44, 45, 46,

47, 48, 49, 50, 51 v 54,

Para las corrientes donde intervienen los sistemas de reac-
cibn, el chleculo de sus temperaturas se realizb medlante los
calores de formacibn y de reacceibn de los diferentes compo-
nentes, segiin el método de Benson y colaboradores (48), pe
ro antes hubo necesidad de estimar las capacidades calorffi

cas (-C'f‘p) de acucrdo al método de Rihani-Deraiswamy (48).

En este método, se encuentran reportados los valores de las
variables a, b x 102, c x 104, d x 103 para cada grupo
funcional, debiéndose multiplicar por el nGmero de veces
que se repiten en cada componente y sumarse para conocer
la aportacidon total de a, b, ¢, d, y con una temperatura
deseada en *K, conocer la capacidad calor{fica mediante la

ecuacién :
-~
c; = a 4bT+cT2 4473 (cal / gmol. °K)

Benson y celaboradores (48} reportaron también para diver-
sos grupos funcionales valores de calores de formacibn
(EH °f) a la temperatura de referencia de 25°C ( 298 K.
Con csto, se puede calecular el calor de reaccitn standard

(AH° r) mediante la ecuacién :



AH; - = AWy - ARy (K cal
298 298 298
Prod. React.

Para los reactores 101-R, 102-R y 104-R, se conocen las
temperaturas de entrada, corrientes 9, 31 (unién de 29 y
30} y 39 (uniébn de 38, 46 y 54), por lo que se puede cal-
cutar el calor de reaccibn | ANI'-IR) a ésta temperatura por
la siguiente ecuacitn :

AHR = on Cpi (Tent, - Tref.} { cal }

Donde

n cs8 el nimero de moles de cada reactive { g mol)

E;; es la capacidad calor{fica molar de los reactivos (cal/g mol *K)

Tent. es la temperatura de entrada al reactor ({°K)

Tref.es la temperatura de referencia = 298°K

Para conocer el calor de reaccibn de los productos (mp),

se utiliza la ecuacibdn :

Ap = AHg - ( &H'p ) (1000) (cal)
298

Por otro lado,

gf{p = n E;i { Tsal. - Tref.) {cal)

127
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Donde :

n es el nimero de moles de cada producto (gmaol)
Cp es la capacidad calor{fica molar de los productos (cal/gmol *K)
Tsal. es la temperatura de salida del reactor (°K)

Tref. es la temperatura de referencia = 298°K

La temperatura de salida (Tsal.) es supuesta y cuando el
—~

valor de AHp para las 2 eccuaciones sea el mismo, se

habréd encontrado la temperatura deseada para las corrien

tes de salida de los recactores (corrientes 10, 32y 40),

Las temperaturas de las corrientes 20, 21, 22 y 23 fueron
obtenidas como resultado del disefio de la columna 108-CO,
y aquellas de las corrientes 52, 53, 54 y 55 por el discRo

de la columna 106-CO.

Para esto, fue nccesn;'io calcular cl diagrama de .equilibrio
agua, &4cido acético a una presibn de 1.9 MPa, en base

a las presiones de vapor. Las del agua, se obtuvieron mg
diante un programa de calculadora, mientras que las del

4cido acktico por la ecuacién de Antoine {48) :
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Inp® = A -_B { mm Hg)

Donde : A = 16,808

B = 3405.57
C = 56,34
T = Temperatura en K

Con estos datos :

T * *Phzo t (1 -x Py

P - P4,

x - LJ .
P’HZO -~ P, a,
_ Ph2o
Y = P

PT = 19 Kg = 13959,15 mm Hg = 1.9 MPa
cm2

Con el dla.grama de equilibrio y considerando :

Yo =_2XE_
Rp+1
Ro = 2 Rp

se obtuvo el nfimero de platos de la torre y las temperatu--
ras de las corrientes de alimentacién 20 y 52,1as de los domos
21y 53, las de los fondos 23 y 55 y las de las extracciones late-

rales 22 y 54.



LISTADOS DEL PROGRAMA PARA CALCULAR
CAPACIDADES CALORIFICAS (Cp)

@1eLBL “CP-
g2 T 7"
83 PROMFT
ad STO @a
as @ 7"
A6 PROMFT
@7 STO @l
G5 "B 7"
g9 PROMPT
18 STO B2
11 "C %~
12 PROWPT
13 ST 02
14 "D 7~
15 PROWPT
16 ST0 A
17 RCL &1
18 RCL B2
19 RCL 0@
LI

21 +

22 RCL @3
23 RCL @@
24 HTZ

25 Y

26 +

2?7 RCL 84
28 RCL Bo
29 3

30 YTX

31 o

32 +

33 VIEn ¥
34 EHL
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Para el reactor 103-R, la temperatura de entrada (corrien
te 36) es la mezcla de las temperaturas de las corrientes
22, 35 y 42 ahora ya conocidas y siguiendo nuevamente el
método donde intervienen sistemas de reaccibn, se puede

conocer la temperatura de salida {corriente 37),

Para el célculo de la temperatura de salida del compresor

101-K (corriente 12) se utilizb la siguiente ecuaciédn (19) :

Tb_ = Pb 1-1/%
Ta Pa
Donde :
Ta = Temperatura de entrada {'K)
Tb = Temperatura de salida (°*K)
Pa = Presién de entrada (Pa).
Pb = Preaibn de salida (Pa).
¥ = c/Cv = 1.403

El resto de las corrientes se pueden conocer por balances
de energfa en los diferentes equipos o por uniones de - -

otras corrientes, cuyas temperaturas ya se conocen:

Corrientes 2y 3 Unibn de 1 y 25
Corrientes 11, 12, 13, 14y 26 Disefio de 101-D y 101-K

Corrientes 4 y 15 Balance de energfa en 107-CO



Corriente 6 Unibn de 4 y §

Corriente 8 Unién de 6, 7 y 13

Corriente 16 Disefio de 116-EX

Corrientes 17 y 19 Balance de energia en 10]-L
BOMBAS .-

El cdleulo de lag bombas estd basado en la realizacibn del
Bernoulli correspondiente para cada una de ellas., Como

un paso anterior al célculo de la bomba en s{, fue necesa
rio caleular la viscosidad y densidad de las corrientes in

volueradas,

El método empirico empleado para el célculo de las viscg
sidades y densidades fueron los publicados por Morris (48)

y Gunn-Yamada (48} respectivamente,

Asf mismo, y como otro aspecto previa, fueron calculados

tos didmetros de las tuberfas de succién y descarga,
La secuencia de cileulo es la siguiente :

- Didmetro de tuberfa

Iy od = / 0.408 x Q
6
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Donde

d

Q

= didmetro (in)

= Gasto (Ib/hr)

- Chlculo de la bomba

Donde :

Re

1)

2}

3)

4)

5)

[0

Pg = fh

Re = 123.9 va
A

f (De la Tabla A-24. Crane (i0) )

Pjog = 0.0216 _fpQ?
d
Ly = Lorecta + L equiv,
AP = LgAP)g

Pp = AP+ Z a vencer

densidad (1b/1t3)
columna (i)
No. de Reynolds

difmetro ( in)

+ P tanque

133
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velocidad de flujo ( ft/seg)

viscosidad { centipoises)

factor de friccidn

Gasto ([ GPM)

Longitud total de la tuberfa { ft)
Cafda de presién (1b/inZ 6 ft)
Presién de succibn {Ib/in® 6 ft)
Presién de descarga (Ib/in? b )
Cabeza de la bomba (1b/in? & fit)
Potencia de la bomba { HP)

Eficiencia {supuesta 60%)}

De esta manera sec obticnen las caracter{sticas de las bombas

utilizadas en ¢l proceso que se mencionan a continuacién :

101-P
102-P
103-P

Py Pp H Potencia
No. TAG. (Kg/em?) (MPa) (Kg/cm?) (MPa)} (Kg/cm?) (MPa) (HP) (J/5)
0.7 18.0 1.8 10,5 1.0 2 1,492
0.4 10,0 0.8 6.0 0.6 1 746
0.3 7.0 0.7 3.9 0.4 1 746
1.8 73.0 7.1 55,0 5.4 15 11,190

104-P

1

)
4
3
8
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CAMBIADCRES DE CALOR .-

a) Condensadores

Utilizando el método de Lydersen - Thodos para el céil-

culo de las propiedades crlticas y la temperatura de

ebullicion de cada compuesto, descrito al inicio de este

capltulo, y por medio de la siguiente ecuacibn, fué po-

sible conocer el calor latente de vaporizacibn para cada

una de las corrientes, (48).

o2 Texy a0 pe] f1o_1 |2
- Tc - T6 Pc Ty, 3

ch
r

Donde :

A=
R =

Tb =

calor latente de vaporizacidn {cal/gmol)

constante de los gases ideales = 1.987 cal/gmol *K
temperatura de ebullicibn (°K)

temperatura critica (*K)

constante para cada compuesto (48)

Presibn critica {atm)

Temperatura de ecbullicién reducida = Tb / Tc
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El siguiente paso consistié en el célculo de la carga térmica

de los condensadores mediante la siguiente ecuacibn :

Qc = nA
Donde :
Qe = Carga térmica (K eal)
n = m;)les ' { I(g mol )
l = calor latente de vaporizacién de cada corriente

(K cal / Kg mol},

>l

I: Xxki

xy = fraccibn mol {Kg mol)
l* = calor latente de vaporizacibn de cada compuesto

(K cal / Kg mol)

Asgf, se obtienen los datos de las cargas térmicas de los con

densadores reportados a continuacibn :

Qc
No. TAG. {K cal / hr) {BTU / hr) (J/ )
103-EX 834,221 3,310 3,489,898
106-EX 633.528 2,514 2,650, 636
108-EX 625.523 2,482 2,616,897
110-EX 9.685 38 40, 065
112-EX 133.082 528 554,697
113-EX 177.791 706 744,371

118-EX 17.188 68 71,696
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b} Hervidores

Como un paso previo al céleulo de los hervidores, es necesa
rio conocer las entalpfas de vaporizacién de las corrientes

relacionadas con dichos equipos a sus temperaturas de dise-
fo, por lo cual fue necesario calcularlas empfricamente con-

forme al método que a continuacién sc describe :

Entalpia - Método de Fish y Lielmezs (48)

A = AH Tr x + x1
”v,r v I oxdx

+ xP
Tbr 1 x
Donde :
T
X = _ﬂ' 1 -Tr
Tr 1 - Tbr
q = constante para liquidos orgénices = 0.35298
p = «constante para liguidos orgénicos = 0.13856
AHVb = Entalpfa de vaporizacibn a temperatura de

ebullicibn (cal / gmol )

Tr = Temperatura reducida

Tb = Temperatura de ebullicién reducida
T
AHV = Entalpfa de vaporizacidon a una temperatura
T dada para cada compuesto (cal/gmol)

La entalpfa por corriente se calcula mediante :
n

Ausz J. [(AHVT)l( Xi )]

i=
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Con los valores obtenidos y mediante 1a realizacibn del balan
ce de encrgfa de las torres de destilacidn es posibie conocer
la carga térmica de los hervidores que intervienen en el pro

ceso. De esta forma tenemos :

Condensador

- D,XD, tD'hD

Alimentacibn —4————uf

A, hy Columna

Hervidor Qy

|
|
|
1
i
'
]
{
1
]
|
i
|
|
|
'
{ F, hy
|

]

[N S,

Ahy + Qu = Dhpy + Fhg + Q.
Despejando Qy tenemos :

QY = Dhp + Fhp + Q¢ - Aha



"

o
8
1

Qe =
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Carga térmica del hervidor { K cal)

Gasto mésico de la corriente de los destilados
{Kgmol /hr)

Entalpia de los destilados{K cal/Kg mol )

Gasto mésico de la corriente de los fondos
{Kg mol/hr)

Entalpia de los fondos (K cal/Kg moll

Gasto misico de la corriente de alimentacibn

{Kg mol/hr)

Entalpfa de la alimentacidn (K cal/Kg mol)

Carga térmica del condensador (K cal).

Bajo este procedimiento, se obtiencn los datos de los hervide

res expresados a continuacién :

No. TAG,

104-EX
107-EX
109-EX
111-EX
114-EX
119-EX

Qy

(K cal /hr ) {BTU / hy) {J/hr)

950.046 3,770 3'974,899.
1'265.941 5,024 5'297,054,
571.863 2,269 2'392,320.
26.183 104 109, é52.
156.589 621 654,751,

16.658 66 69,587,



140

El resto de los cambiadores de calor se calcularon por el
métedo tradicional de Q = m FpAT arrojando los siguien

tes resultados :

Q
No. TAG. (K cal / hr) (BTU/hr) (J / hr)
101-EX - 210,703 - 836 - B81,437
102-EX ' 652,075 2,588 21728, 658
105-£X - 122,694 - 487 - 513,468
115-EX 5,745 23 24,250
116-EX 403,615 1,602 1'689,069

117-EX 3.018 12 12,652



LISTADO DEL PROGRAMA PARA CALCULAR
ENTALPIAS DE VAPORIZACION ( H, )

i
BleLBEL “HVW" 71 REL Q6
AL BL B2 iz -
g3 RCL o1 33 7
G4 TR P 34 RCL 6%
FROWMFT 25 RCL a%
STO @1 35 -
RCL B2 37 * :
“To P 2 STO OF
PROMPT 29 RCL v7
S5TO &g 49 ,39298
RCL G323 E 3 T o i
“T *- 2 +
FPROMPT 43 1
STO B3 44 RCL A7
RCL s 45 . 1385¢
“HWE T 45 vt
PROHPT 47 +
STD O a8 s
RCL @3 49 RCL &5
RICL G2 56 RCL @
/ 51 7
STO A% Sa *
RCL a1 53 RCL ©4
RCL B2 54 #
25 7 55 PS3E
2é 5T BS 56 PSE
271 57 $T0o 19
25 RCL 0% 5% GTO 02
zH - S53 EHND



LISTADO DEL PROGRAMA PARA CALCULAR
DENSIDADES DE GASES

aitelLBPL “DEH

L
62
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—
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BRC Rl O S A

B D) B 1D PGB DI B 53 B o b bk b e e bt
WO AR Wy s

3
@

Ad«LBL UI
1

[u}
STO 12
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273

I
PROMFT
273

+
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RCL @z
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-

“p e
PROMPT
L9667
LT 22
oL B3
B R
FRAMPT
STO @z
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=14
ie
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FROMPT
L HEET
*.
“TO 04
FIL 6%
273
“TE T
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273

59
70
71
72
73
74
75
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v

-1 -
=
]
A

| P30+
Wi
D
s

wTE T
PROMPT
273

+

STO Q&
FIX 2
RCL ai
RCL ©8
v

STOP
RCL B2
RCL 04
P4

STOP
FIX 4
RCL &%
“2<ny
PROMFT
s5TO 63
RCL 1m0
“2<13
PROMFT
STO 11
RCL 13
106

£ 3

“EMOL

PROMPT

190

Ve
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RCL G5
RCL A&

e
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]

i
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STO
RCL
*
RCL
+

STQ
RCL
RCL
*
RCL

142

o
o@D
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s
11
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6l1+LBL "DEH

e2
863
€4
ey
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23
24
29
26
27
28
.29
e
31
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36
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39
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41

- LISTADO DEL PROGRAMA PARA CALCULAR

RCL &1
“T 2w
PROMPT
273

+

STO 61
RCL B2
“TB 7~
PROMPT
273

+

STO B2
RCL 83
"TC 7"
PROMPT
273

+

STO &3
RCL B4
-uP ?i'
PROMPT
.9662
*

ST0 04
RCL 65
“PC 2"
PROMPT
. 9667
*

STO ©BS
RCL 1B
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RCL 02
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’
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47
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59
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57
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59
60
61
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66
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79
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e
73

.74

.« Y
0
-

aé

CL B85
0G

X TRDNNEWN

¢

STO av
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RCL B3
s

STO 14
X12

. 04842
*
CHS
RCL 14
. 09645
*

.29607

+
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ENTERT
. 33953
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RCL 14
Ld

1.51941
RCL 14
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DENSIDADES DE LIQUIDOS

84
85
86
87
88
89
=3¢)
91
92
93
94
93
96
97
98
99
106
101
182
163
164
185
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108
109
110
111
112
113
114
115
116
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118
119
128
121
122
123
124
125

RCL
3

Yrx
L

14
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1.11422

RCL
4
Y1TX
-

+
{70

14

a9

82.8567

RCL
*
eCL

a3
a5

.B967
LNTER?T

RCL
*

CHS

a7

. 2920
+

-
STO
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RCL
*
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1
+
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*
RCL
*

STO
17¥
RCL
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11
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12

1o
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10.3 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO
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10.4 DIAGRAMA DE ARREGLO DE EQUIRO
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11.- ESTIMADQ DE INVERSION
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11.1 ESTIMADO DE INVERSION

En base a la literatura consultada, el costo de una planta en
Septiembre de 1981, con una capacidad i{nstalada de 15,000
TPA de 1,4 Butilenglicol y Tetrahidrofurano, es de 21 millo
nes de délares ( *). Esta capacidad considera la produccién
conjunta de am})os productag, convirtiendo lag tonecladas de
THF a su equivalente en toneladas de 1,4 BG por molaridad
y conociendo que la relacibn molar del 1,4 BG - THF es
aproximadamente 1 : 1, el factor resultante es igual a 1.25

Kg 1,4 BG /Kg THF, (49

Para estimar la inversién de nuestra planta, se consultd el
factor de escalacibén a la fecha del presente estudio, que pa-
ra cste caso, es de 0.55 en un rango de produccién dc 6,000
TPA {9 ). As{ mismo, sc aplicaron los {ndices de costo de
planta (9 ) con la misma finalidad de actualizacién (Diciem-
bre de 1984) y se tomb en cuenta la paridad de nuestra mo-
neda con respecto al dblar americano al tipo de camblo con-

tratado a la misma fecha citada anteriormente,

No se aplicté la relacion de costo de plantas entre México y

los Estados Unidos de América, ya que el efecto de este fag

{ * ) Incluyendo el costo inicial del catalizador,



tor se anula con la consideracidn de localizacibn de nuestra
planta citada‘cn el capftule 8, esto es, que se cuenta des-
de el inicio con el terrcno, la infraestructura bésica y log
servicios auxiliares necesarios. Esta consideracibn, de no
tomar en cuenta la relacién de costo para la instalacibn de
planias entre ambos pafses, se puede tomar como vilida, des
de el punto de vista de obtener un primer estimado de inver

gibn.

La inversidn se divide en 2 partes, una que abarca la sec--
cibn del 1,4 BG y los servicios auxiliares gue es el 80 %
del total, y la segunda, que considera la seccibn del THF
que es el 20 % restante. En un lapso de 2 afios en su apli

cacibn, tenemos :

Datos ¢

Cy = $ 21 MM Dus,
Factor = 0.55
CAPyp = 15,000 Tons.
CAPy = 6,000 Tons.
Indice 1981 = 297.0

Indice Dic-84 = 325.86 (*)

{ *) Indice de Junio de 1984 {(322.5) proyectado a Diciembre de 1984,

considerando ¢l promedio mensual entre Junio de 1983 a Junio
de 1984 (9).
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Célculo :

Cp = 21 MM Dlls x ( 6.000)0-55 x 325.86 = 13.92 MM Dlls

15,000 297.0

Costo al 31 de Diciembre de 1984.

Paridad centrolada = $ 191,56 /Dil.

C, = 13.92 MM Dlls x $_191.56 = $ 2,666,52 MM Pesos
1 DIi,

Como se menciond, el 80% corresponde a la Seccibn del
1,4 BG y el 20% a la del THF.

$ 2,133.21 MM

Costo { 1,4 BG ) $ 2,666.52 MM x 0.8 =

$ 2,666.52 MM x 0.2 = .§ 533,31 MM

Costo { THF )
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PRESUPUESTO DE INGRESOS Y EGRESOS

12.1.- INGRESOS

12,1.1 PRESUPUESTO DE VENTAS

12,2,- EGRESOS
12.2.1, COSTO VARIABLE

12.2.2. MANO DE OBRA DIRECTA
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12.1 INGRESOS
12.1.1. PRESUPUESTO DE VENTAS.

El precio de venta que se considerard inicialmente en el mer
cado seré cl precio al que surte el principal distribuidor det
1,4 BG y ¢l THF en México, es decir, Gaf Corporation de
México, S.A. de C,V, Sin ‘embargo, se piensa que con una
gsolicitud de incremento de la cuota Ad-Valorem, se lograri
desplazar del mercado a esta empresa, ya que funcionma Gnica
mente como distribuidor de estos productos y no como fabri-

cante,

Para el mercado de exportacibn, sc tomaré en cuenta, el pre
cio internacional del 1,4 BG y del THF mostrado a continua--
cibn, considerando la condicién L.A.B. Frontera Mexicana :
Preclo Nacional Precio Exportacibn
{$ / Kg) (Dl /1y ($/Kg) ()
1,4 BG 465,00 0.88 371,31

THF 565.00 1.02 337.55

{ *) Paridad considerada al 31 de Diciembre de 1984 :
($ 191.56 / DII'). Para el caso de los subproductos, el
precio de venta que se ha tomado es el que rige actualmen
te en el mercado nacional y eg el siguiente : Butilacetato
$ 332.00/kg y 1,2 Butilenglicol igual gue el 1,4 BG.



12.2 EGRESOS

12,2,1 COSTQ VARIABLE

1,4 BUTILENGLICOL.-

BASE : 1 Kg de 1,4 BG

Materia Prima Consumos Precio §$ / Kg[ Total
Butadieno 0.440 ng. 117.10 51.52
Hidrbgeno 321.100 M 0,338 0.11
Acido Acético 0.568 Kg. 100.50 57.08
Vapor 8.000 Kg. 0.355 2.84
Energfa Eléc. .800 Kw-H 4,366 3.49
Agua de Enf, 1000.000 M3 0.00185 1.85
Agua de Proceso 0.151 M3 0.2385 0,04
Total: 116.93
Costo Unitario ¢ $ 116.93 / Kg 1,4 BG
TETRAHIDROFURANO, -
Costo Unitario THF = §$ 116.93 x 1.25 Kg 1,4 BG 146.16
Kg 1,4 BG Kg THF Kg THF

NOTA: Los Consumos se obtuvieron del Balance de Materia (Capftulo 10)

vel



1,4 BG

Volumen C,V.
Afo (Tons) (MM $)
1987 3,600 421
1988 4,200 491
1989 2,597 104
1990 2,717 318
1991 2,822 330
1992 2,827 33
1993 2,836 332
1994 2,846 333
1995 2,859 334
1996 2,874 336
1997 2,949 345
1998 3,021 353

* Pegos constantes,

1984.

CALCULO COSTO VARIABLE

THF
Volumen C., V.
(Tons.) (MM §)

.0 - -0 -
-0 - -0 -
2,002 293
2,362 345
2,303 337
2,299 336
2,291 338
2,284 334
2,273 332
2,261 330
2,297 336
2,323 340

*

Total
Volumen c. v,
{Tons.) (MM $)
3, 600 421
4,200 491
4,599 591
5,079 663
5,125 667
5,126 667
5,127 667
5,130 667
5,132 666
5,135 666
5,246 681
5,344 693

ssi



12.2.2. MANO DE OBRA DIRECTA

Segln literatura consultada, el personal requerido en el cuidade directo de la planta, consta de
un Supervisor y 4 Operarios por turno, y considerando los salarios estimados a Diciembre de

1984, sc obtendrfa (49) :

Empleado Salario Mensual Prestaciones Turnos Salario  Tolal
1 Supervisor $ 130,500.00 $ 65,250,00 3 $ 587,250,600
4 Operarios 58,800.00 29,400.00 3 1'058, 400,00
I Suplente 58,800.00 26,400,00 3 264,600,00

Total Mensual ; $ 1'910,250,00
Al Afo : $ 1'910,250,00 x 12 meses = $ 22'923,000,00

9s1



13.- ESTUDIO FINANCIERO

13.1 BASES Y BANCO DE DATOS

13.2 ESTADO DE RESULTADOS

13.2.1. EN VALOR

13.2.2. EN PORCENTAJE

13.3 BALANCE GENERAL

13.4 ESTADO DE ORIGEN Y APLICACION DE FONDOS
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ESTUDIO FINANCIERO
13.1 BASES Y BANCOS DE DATOS.

La evaluacibn financiera se realizb considerando pesos cons-
tantes de 1984, una paridad peso-dollar de $ 191.56 al 31 de
Diciembre del mismo afic y una tasa de interés del 52 % anual
bajo las siguientes bases 1
~ El precio de venta nacional, tanto para el 1,4 Butilen
glicol como el THF, es el mismo al que Gaf Corp.
de México, 5.4, los comercializa actualmente en el

pals,

Se considera que ¢l excedente de produccidn de ambos
productos, serd exportado al precio de veata interna-

cional vigente,

- El costo variable es igual al costo de produccifn

equivalente.

- Dentro del aspecto "Ventas Subproductos" se incluye

la venta del 1,2 Butilenglicol y del Butilacetato.



- Costos de Operacibn :

Regalfas :

Gastos Exportacién :

Gastos Financieros

Maneo de Obra Directa :

. 159

1 Supervisor y 4 ope-
radores por turno (3

. turnos al dfa).

Materiales de Operacibn:

Laboratorio:

Gastos de Mantenimiento:

Gastos generales de
planta:

Depreciacién:

productos

% % de la mano de obra
directa

10 % de la mano de obra
directa

1 % sobre la inversibn

50 % de la suma de la
mano de obra directa y
gastos de mantenimien
to.

Lineal, 10 % anual,

Gastos de Administracibn y Ventas : 4 % de las ventas

netas.

! % de las ventas nctas sin cenaiderar sub

5% sobre ventas exportacibn

Calculados de acuerdo a los re-

querimientos de financiamiento del
proyecto, pagando los intereses
en cl afo del préstamo y el prin
cipal al afio sigulente.

Caja : 4 dfas del costo variable

ISR : 42 % de ta utilidad antes de impuestos.

PTU : 8 % de la utilidad antes de impuestos.
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inventarios ; Materia Prima : 20 dias del costo variable
Producto en proceso: 2 dfas del costo varia-
ble
Productoe terminado: 25 dfas del costo varia
ble
(Se consideran 360 dfas/aio)

Cuentas por Cobrar : 30 dfas de las ventas nacionales
40 dfas de las ventas de exporta--
cibn,

Cuentag por Pagar : 30 dias del costo variable

Capital Social : 70 % sobre la inversibn.
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13.2.2 ESTADO DE RESULTADOS
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14.- EVALUACION ECONOMICA
14.1 RELACIONES FINANCIERAS
14.2 EQUILIBRIO FINANCIERO
14.3 PUNTO DE EQUILIBRIO
14.4 FLUJO DE EFECTIVO
14,5 TASA INTERNA DE RETORNO

14.6 TIEMPO DE RECUPERACION
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14,- EVALUACION ECONOMICA
14,1 RELACIONES FINANCIERAS (11}, (13).

- Liquidez
s Relacibn de Circulante
Esta relacibn entre activo circulante y pasivo
circulante nos indica la capacidad que tiene la
empresa para enfrentarse a las deudas contra-

fdas a corto plazo.

2,

Activo Circulante { A, C,
Pasivo Circulante ( C

—

Para el proyecto en cuestibn :

(A.C.) < 7.8
P.C. /1987

A.C. = 229.9
P.C, J1998

e Prueba del Acido.
Tiene la misma finalidad que la anterior, pero
dentro de su célculo no son tomados en cuenta
los inventarios.

A.C. -Inventarios » 1
P.C,
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Por lo que para este proyecto se tiene :

(_A_ﬁ__'_ﬂ_) = 6.3
P.C. 1987

(A.C. - Inv, = 228.3
P.C, 1998

Solvencia
Este {ndice nos indica en que forma la empresa
respalda lo que debe con lo que tiene.

Raz6n de endeudamicnto

Pasivo Total (P.T. ) ., 50 %
Activo Total ( A, T, )

Razbn de Capital
Capital Contable { C,C, ) & 50 %
Activo Total (AT, )

En este caso :

(P.T.) = 0.44 %
A.T.J 1998
(c.c.) = 89.0 %
A.T.J 1987

99.6 %

>0
S0
AL
S
o]
[==]
15
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- ‘Eficiencia
s Indice de cobertura de intereses
Nos indica la relacibn que guarda la utilidad de
operacibn a los gastos financieros

Utilidad de Operacitn (U.0O.) as 1
Gastos Financicros (G, F.)

Para 1987 f(nico afio en el que se tiencn gastos

financieros se tiene

(g

» Mérgen Neto

Indica la relacifn entre utilidad neta y ventas

Utilidad Neta {(U.N.) - 10 %
Ventas { V, )

Para el proyccto en cuestibn

(U.N.) .

AP ATTY

(U.N,) = 369
Ve Jigog

e Mirgen Brato
Este indice muestra la relacibn entre utilidad
bruta y ventas

Utilidad Bruta _{U.B.) s 40%
Ventas (V.1 .




1760

Para este caso

S
S

® Rotacibn de inventarios

\3

Para el presente trabajo se considera un inven
tario de 25 dfas durante todo el perfodo de eva

luacibn

s Rotacibn de cuentas por cobrar
Se congidera un crédito a clientes de 42 dfas
para 1987 y 30 dfas para 1998 ya que las ven-
tas de exportacibn decrecen a lo largo del pe--

rfodo de evaluacibn.

~ Rentabilidad
e Retorno sobre la inversib6n (ROI)
Indica la relacibn entre la utilidad neta y el
act{vo total.

Utilidad Neta (U.N.) n 10 %
Activo Total (A.T.)

Para eate proyecto:
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2

-
3

(U. ) = 21.1%

+T./ 1987

(A-T)wae

( ) = 9.1 %
1998

Retorno sobre capital contable (RCC)

21.7%

(=]
4

Muestra la relacién entre utilidad neta y el
capital contable

Utilidad Neta { U.N, ) & ROI
Capital Contable (C,C.)

En este caso se tiene

(U.N. = 23.7%
C.C./J 1987

( ) ) = 22.0%
C.C./ 1989

( ) = 9.2%
1998

Rotorno sobre capital social (RCS)
Estd definido como :
Utilidad Neta [ U.N, )} 5 RCC
Capital Social (C.S.)

(U.N‘

C.S5. /1987

( . ) - 64,57
5./ 1998

31.0 %
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En términos generales y en base a cada uno de los fndices
antes mostrados, el proyecto motive del presente estudio cum
ple satisfactoriamente con todos ellos, con lo cual se conclu-
ye que la empresa tiene gran liquidez y bastante solvencia.
Por lo que.respecta a la rentabilidad del proyecto, esta se

considera como buena.
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14.2 EQUILIBRIO FINANCIERO

Es un indicador que permite evaluar el equilibric de la pro--
ductividad de la empresa con una estructura financiera dada,
respecto al costo financiero que debe pagar por el uso de rg
cursos de terceros, Debe ser mayor a 1 para tener ventaja
y no trabajar para el Banco, Para el presente proyecto, en
ningfin aflo se tienc un valor menor a 1, por lo cual, tiene un

cquilibrio financiere bueno {11}, (13).
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14.3 PUNTO DE EQUILIBRIO

Este valor nos indica qué porcentaje de las ventas, ya sea en
valor o en volumen, se requierc para poder absorber los cos

tos fijos de produccibn.

Para las ventas en valer, se tiene un punte de equilibrio, pa-
ra el primer aito del 20.8% y del 5.9% para el Gltimo afio.
Para las ventas en volumen, 12.5% en 1987 y 5.8% en 1998

de la capacidad instalada (11}, (13).
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14.5 TASA INTERNA DE RETORNQ

El valor obtenido de 36.96 % o5 bastante bueno considerande

178

que 1a evaluacién se hizo a pesos constantes de 1984 v la ta-

sa de interés bancario en ese afic a 365 dlas estuvo oscilando

entre 45y 55 %, sin embarge, #sta tiende a la baja debide al

proceso de requperacifn econdmica del pafs.

El flujo de efective a la Tasa Interna de Retorno indicada es

la que se muestira a continnacién :

ARO

1986
1987
1988
1989
1990
1991
1992
1993
1994
1995
1996
1997
1988

{*) Cifras en Millones de Pesos.

FLUJO DE
EFECTIVO
NORMAL {*)

- 2,133
487
255

1,080
1,167
1,224
1,243
1,257
1,272
1,286
1,302
1,223
1,570

FLUJO DE
EFECTIVO { *)

2,133
356
136
420
332
254
188
139
103

76
56
38
36

AL 36.96 %
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14.6 TIEMPO DE RECUPERACION

El tiempo de recuperacibn es de 3 aiios 3 meses, el cual se
considera aceptable, tomando en cuenta que 2 afios después de
la primera inversitn se realiza una inversibn adicional, para
la implementacibn de la seccién productora de Tetrahidrofura-
no {11), {13).

Esto se puede observar en la tabla siguiente

FLUJO DE EFECTIVO { *)

ARo ANUAL ACUMULADO
1986 - 2,133 - 2,133
1987 487 - 1,646
1988 255 - 1,392
1989 1,080 - 312
1930 1,167 855
1991 1,224 2,079
1992 1,243 3,322
1993 1,257 4,579
1994 272 5,850
1995 1,286 7,136
1996 1,302 8,438
1997 1,223 9, 660
1998 1,570 11,230

{*}) Cifras en Millones de Pesos.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES :

1.-

El mercado nacional del 1,4 Butilenglicol sc¢ puede con-
siderar pequefio, pero ha mostrado un crecimiento histd
rico bastante alto de 1974-1981 (33.6 % A,A,) en los Gltimos
afios, el cual se ha visto frenado de 1982 a la fecha por la
falta de divisas. Esto ha ocasionado que el consumo de sus
sucedéncos haya aumentado recicatemente, sin embargo,
se preveé que con la produccidn nacional del 1,4 BG, se re
cupere el mercado, ya que sus propiedades son def‘initiva-
mente superiores.

Debido 2 la tecnologfa scleccionada que permite tanto la
produccién del 1,4 Butilenglicol como del Tetrahidrofura
no con una inversibn adicional, se ha previsto que en
dos afios, se realice €sta para tener una planta de esca
la modular rentable {( 6,000 TPA ), con su respectivo

abatimiento de costos.

La mayor parte de la produccibtn mundial del 1,4 Buti-
lenglicol, se elabora por el proceso estandar (REPPE),
v dada la explosividad del acetileno vy su riesgo en el mane-
jo vy almacenaje, se requiere de instalaciones adicionales
anexas a la planta. Esto aunadoe al desarrollo de nuevas tec-

nologfas, como la de Mitsubishi Chemical Ind., colnca a
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aguélla en una posicibn desfavorable, y a ésta como la me-
jor de lag tecnologias disponibles para la produccidén del

1,4 BG.

Actualmente, el mercado de Poliurctanos cn México uti~
liza como extendedores de cadena al Etilenglicol y al

Propilenglicol, dado que existc produccibn nacional; debi
do a egto los fabricantes de poliuretanos han tenido cier
ta preferencia hacia el consumo de estog productos sa--
crificando en acasiones calidad por coste. Al contar con
produccibn nacional de 1,4 Butilenglicol, estos [abrican
tes lo prefirirfan ya que obtendrfan un mejor producte

a un costo similar,

Debido a la gran disponibilidad de todas lag materias
primas que intervichen en ¢l proceso scleccionado para
1a fabricacidtn del 1,4 Butilenglicol, catd garantizada la

continuidad del suministro de las mismas.

La realizacidn de este proyecto permitird la cada vez
mis necegaria integracién nacional, con la subsecuente
disminucitn de fuga de divisas al cerrarse la frontera

para la importacibn del 1,4 Butilenglicol.
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En base a la evaluacibn financiera del proyecto, se ob
serva lo siguiente :

- La tasa interna de retorno es bastante buena si
consideramos que la evaluacibn se realizé a pesos
constantes, aunado a la tendencia decreciente de
las tasas de interés bancarias,

- Aunc'que ¢l tiempo de recuperacién del proyecto, 3
afios 3 meses, es largo, este se considera acepta
ble si tomamos en cuenta que se preveé realizar
una inversidén adiclonal a la inicial 2 afios fiespués,
con objeto de implementar e incorporar a la planta
productiva la produccidén de THF, aspecto gue re-

percute en el tiempo de recuperacién.

Se tiene un punto de equilibrio bajo, lo cual garapn

tiza la generacibn de utilidades.

A fin de lograr un estimado de inversién de mayor exac
titud, se recomienda realizar un segundo estimado con
mayor profundidad, ya que sc considera que el presen

te estudio muestra un orden de magnitud de t3p %.

Por otro lado, y dado las metodologfas empleadas en el
célculo de los datos referentes a propiedades {{sicas, se
recomienda corroborar dichos datos, dado el error impl{

¢ito en su chleulo empirico.
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El costo de instalacidn de la planta, tal como estd
presentado en el capftulo 11, se realizé tomando en
cuenta la paridad de nuestra moneda con respecto al
Dblar americano vigente al 31 de Diciembre de 1984 as{
que liegado el momento de una revisidbn mis profunda
de este estudio, sc recemienda actualizar los costos,
tomando en cuenta la paridad vigente a esa fecha, ya
que como sabemos, &sta sulre cambios muy frecuente

mente,
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