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-INTRODUCCION -

A partir de le década de los BOs la produccidn de 4cido tereftdlico y de
dimetil tereftflato empezé & crecer hasta en un 40% alcanzando una produc-
cidn de 3 millones de toneladas al ado a fines de dicha década,

Varias empresas en el mundo, tales como: Amoco Chemical Corporatién, Dyna-
mit Nobel Aktiengesecllschaft, Mitsubishi Chemical Industries, Toray Indus-
tries, Eastman Kodak Co., Maruzen Oil Co.LTD. (Uni-Hiuls)-Chemische Werke
Hils y Hercules-Witten invirtieron grandes suwmas de dinero para desarro-
ilar las mejores técnologies del proceso Jue les permitiera competir en
el mercado internacional destacande principslmente las empresas menciona-
das.

Un comtn denominador en las técnologias desarrolladas y que a su vez es un
cuelJo de borella en la capacidad de produccidn, lo constituye la etapa de
purificacidn y en particular la cristalizacidn de los productos.

A mediados de la decada de los 80{s la compaiia Amoco Chemical Corporation
registro con la patente No. 4,675,438 de 1987, la tecnologia para lograr

a cabo la purificacidn en forma continua. lo cual en caso de ratificarse a
escala industrial desplazard varias de las tecnalogfas vigentes ya que se
incrementara sensiblemente la capacidad instalada de sus plantas existen-

tes, realizando pocas y ecdnomicas modificaciones a dichas plentas.



Ante esta perspectiva nuestro pals se veria afectado en corto o mediano
plazo, ya yue el precio de 4cido tereftdlicc en el mercado internacional

estard por debajo de los precios de produccidn nacionales.

Por tal wmotivo, en este trabajo de tésis se pretende sentar las bases yue
permitan llevar a cabo en otros trabajos de tesis evaluaciones mfs profun—
das y detalladas, desde el punto de vista tecnoldgico.

Para la realizacién de este trabajo fue necesario hacer una revisién
bibliografica que nos permitiera conocer los aspectos tecnologicos de los
diversos procesos existentes, razén por la cual se revisaron las patentes
vigentes.

La estructura principal de la tesis consta de las siguientes secciones:

1.0 Propiedades Fisicas.

Aqui se presentan las propiedades fisicas del dcido tereftélico y dimetil
tereftdlato, Es oportuno seialar yue ambos compuestos se obtienen simulta-
neamente y yue al hablar de uno es inevitable mencionar el otro.

2.0 Mercado Internacional y Nacional del Acido Tereftélico,

En esta seccidén se presenta un brevé desarrollo histdrico a nivel
internacional de los consumos y produccidn deI.écido tereftdlico, indicando
los principales usos del mismo. Asimismo, se incluyen la situacidn actual

y perspectivas de produccién y consomo mundial de dcido tereftdlico(TPA) y

dimetil tereftélato(DMT).



Tambien se incluye en este caprtulo el wercado nacional con cifras de pro-
duecidn y consumo aparente en los ultimos diez afios. asi cowo la capacidad
instalada y las exportaciones,

Por ultimo se presentesn las cifras correspondientes a las materias primas
empleadas en México que son el p-xileno, dcido acético y metancl,

3.0 Tecnologia

En esta parte de] trabajo se presenta la informacién relacionada con las
rutas existentes para los principales procesos de produccién instalados en
el mundo. Se lleva a cabo un andlisis general de l= tecnologfa de cada li-
cenciador y se hace mencién de los aspectos tecnologicos patentades wmds
releventes en aquellos casos donde se pudo contar con lea informacidn.

Se presenta un estudio econdmico preliminar de las tecnologias en donde se
incluye para cads tecnologfa la capacidad de produccidn, los costos de ope-

racién, los costos totales por afio y el costo unitario del Scido tereftdlico.

4.0 Oxidacidn de Hidrocarburos polialyuilaromdticos.
Uno de los aspectos comunes en la mayoria de los procesos y el mds importan-
te es la oxidacién de hidrocarburos polialyuilaromiticos por lo que en este

punto se describen los puntos mis importantes de esta seccidn del proceso.



1.0 PROPIEDADES FISICAS.

1.0 PROPIEDADES DEL ACIDO TEREFTALICO.

El &cido tereftflico es conocido guimicamente como &cido ]-4 bencen-
dicarboxilico y en ingles se le conoce como TPA (Terephthalic acid).

Su férmule condensada es C6H4 (COOH)2 con un peso molecular de 166.14 g.
Su apariencia generalmente son cristales o polvo de color bIa;n:o. Se
sublims a temperaturas mayores de 3000C y su temperatura de ignicidn es de
6800C. Es insoluble en agua. eter v Acido acético. soluble en dcido
sulfirice concentrado caliente y dimetil formamida, Jigeramente scluble en
alcohol etilico y piridina , tiene un grado téenjco de 971,

Las constantes fisicas de]l Acido Tereftdlico y del Dimetil Tereftélato se

muestran en la Tabla 1.1

TABLA 1.1 Constantes  Fisicas del 4cido  tereftdlico v Dimeti}]
Tereftalato
Acido Tereftélico Dimetil Tereftalato
Liyuido
Punto de congelacidn (aire)ol 427a 140.65
Punto Triple, o€ 427 140.64
Punto de ebullicién.ol 284
Calor de fusién, KJ/mol (b) ) 31.6
Calor de vaporizacidn, KJ/mol (b) 57.3
Constante crioscopica, mol/oC 2.28
Calor de combustién. KJ/mol (b) 4£684.8
S81ido
Calor de sublimacidn. KJ/mol 142 38.4
Punto de sublimacidn, of 404 .
Calor especifico. J/Kg.K) (c) 1202 1400 (500C)

Densidad a 250C, g/l 1510 1283



Calor de cowbustidn., £J/mcl (b) 3223
Constantes de ionjracién

en Metanol rjscuoso 50%

ok 1 4.39
pk 2 6.08

Calor de formacién a 250C (b)

WK/ mol -816 =71}
General -
Momentc dipolar. C.o d 7.3Xx 110 -30

susceptibilicad molar

magnetica, ml/mol B3.51 X 10 -6

Notas:

a Tube sellado

b Para convertir J a cal dividir 4,184

¢ Para convertir J/(Kg-X) a cal/(goC) dividir entre 4184

d Psra convertir C.m & debye dividir por 3.336 X 10 =30

Las presiones de vepor del dcido tereftdlico y del Diwetil tereftalato se
auestran en le tabla 1.2

TABLA 1.2 Presiones de vapor del Acido tereftélico v Dimetril Tereftalato

TEMPERATURA

Acido Tereftdlico Dimetil Tereftalato
(581ido) (Liquido) Presidn (KPa)
- 303 - - 148 ) 1.3
353 210 13.3
370 233 26.7
387 258 53.3
404 284 101.3




En le tabla J.3 se muestran solubilidades del 8cido tereftdlico en més
solventes & distintas temperaturas,y en le table }.4 para €] dimetil te-

reftalato,

TABLA 1.3 Solubilidad del Acido Tereftflico

8/100g solvente

Solvente 250C 1280C 1600C 2000C 2400C
Netanol 0.] 2.9 15
Agua 0.0019 0.08 0.38 1.7 9.0

Acido scetico
{global) 0.035 0.3 0.75 1.8 £.5

Acido férmico
{45% peso) 0.5

Acido sulfdrico
(455 peso) 2

Dimetil formumida 6.7

Dimetil sulfoxido 20

TABLA 1.45olubilidad del Dimecil Tereftalsto n/l00g Solvente

Solvente 250C H0aC
Erilenglicol 0.8

Dietilenglicol

Metanol 1.0 5.7
Tetacloruro de Carbono 1.5 3.6
Etil eter 1.6

Acetona

Metil etil cetons 1.6 12.5
benceno 2.0 15.0
acetaro de erilo 3.5 16.0

butil scetato

Tolueno 4.3 10.4
Erilendiamina

Dicloruro de etileno 6.4 18.8
Dioxano 7.5 2B.5
Cloroformo 10.0 23.0



2.0 MERCADO INTERNACIONAL Y NACIONAL

DEL ACTDO TEREFTALICO

2.1 MERCADO INTERNACIONAL

2.1.1 DESARROLLO HISTORICO
Antes de la Segunda Guerra Mundisl el Acido Tereftdlico y el Dioetil
Tereftdlato no eran usados mucho en la produccidn de fibras,
Al mismo tiempo las (ihras yue eran hechas de polietilen tereftalato fueron
comercializadus por laperial Chemival Industries en 1949 y  por Dupont en
los Estados Unidos en 1953,
En el afio de 1973 cerca de 1,25 billones de Kg. de Dimetil Tereftalato
fueron consumidus. £l fenbmeno de crecimiento del Scido tereltdlica y del
Dimetil Tereftalsto se debid a la penetracidén de gmayores mercados de
Textiles hechos por fibra de poliester y mis recientemente de hilos de
poliester, Durante el aio de 1979 el consumo histdrico mundial del &dcido
tereftdlico crecid en promedio en un &) por ciento y la produccidn
combinads de Acido tereftdlico y dimetil tereftalato excedid las 3 millanes
de toneladas al ado.
Coapaiifas Japonesas alrededor de los 60's comenzaron a producir el dcido
tereftdlico y en los 70's wmodificaron sus procesos de manufactura pars
me jorar ls calidad de su producto.
En el aio de 1980 en los Estados Unidos la produccién de los principales 50
yufmicos fué de 503 billones de libras. teniendo un incremento del 7.6%,
cuando en 1975 la produccidn fud de 5235 billones de 1libkras. El dcide
tereftdlico en 1978 contribuia con 5.95 bhillones de ]ibras pero para 1980
su produccidn era de 7,26 billones de libras., aumentando la produccidn del

dcido tereftdlico de 1978 a 1683 en un 223,



De 1962 a 972 el crecimiento del &cido tereftdlico y Dimetil tereftalato
fué del 31X por afio y hasta 1980 fué del 10Z. A partir del aio de 1986 al
afio de 1989 el crecimiento en la produccién de 4cido tercftflico fue de
7%,

2.1.2 Distribucién Porcentusl de la demands.

La distribucidn porcentual de la demanda en los mercados de Estadus Unidos
contra el munde en 1989 se muestren en la tabla. 2.}

TABLA 2.] Distribucién porcentual de 1a demanda __de 4cido
tereftdlico/Dimetil Tereftalsto

Estedos Unides MNundo
Marcado
Fibre de Paliester 85 76
Pelfcula de Poliester 8 16
Botellas de PET. 5 12
Otros 2 6
Total 160 160



2.2 US0S DEL ACIDO TEREFTALICO
El dcido tereftdlico es ussdo principalmente en la fabricacidn de
fibras de poliester, se utiliza tambien en la produccién de peliculas de
poliester y en la fabricacidn de botellas de envases de polietilen teref-
talato. pocas veces se utiliza pars producir cintas maghelicas, pero su
principal aplicacidén como ys se habia dicho e5 en la produccién de fibra

paliesrer,

El dcido terefidlico tambien tiene wsos #n los diferentes  mercados de
alimentos, fabricacién  de telas, ropa, fabricacién de pelfculss
fotogréficas y de auvdios. resinas de Ingenierfa y en la fabricacién de
algunos adhesivos.

Una breve descripeidn de cada uno de estos mercades se d§ & continuacién.
2.2.1 Alimentas.

El polievilen tercfralato es usado en el  empayue de alimentos y dste es
casi  Su  principal wse. Las botellas de poliester en donde el deido
rereftdiico tiene gran splicacidn como se ha dicho son de cristal claro,
peso ligero y resistencia a la rotura, asi resulta un sustitute ideal de

las botellas de vidrio para refrescos,

2.2.2 Fabricacion dv telas.
La fibra de poliester es usada en grandes cantidades en fibricas de tejido
para ropd, lapices y cuerdas. Tiene  aplicaciones industriales en

cinturones de seguridad, transpartadores y camisetes contra fuego y también

se usa el poliester comunmente como fibra textil.



2.2.3 Pelfculas Fotogréficas y de Audio.-

La pelicula de poliester cusndo se recubre con emulsién quimica es usada en
la aplicacién de rayos X y microfilms: cuando se recubre con emulsién
sagnética es usada en cintas de grabacién para audio y televisién y cuando
se recubre con un adhesivo, es usads para una varicdad de envolturas de
cintas y demds empaques,

2.2.4 Resinas de ingenieria.

Bl 4cido tereftdlico y Dimetil tereftalato son empleados también en
termoplésticos saturados para la aplicacién de resinas de Ingenierfa.

2.2.5 Adhesivos.

Pequedas cantidades de Acido tereftdlico grado-polimere y Dimetil
Tereftalatoe son usados en varios casos como jntermedjarios en adhesivos,
rubjertas y varias especialidades quimicas.

El  4cide tereftdlico grado técnico Se usa para la manufectura de

dimetil tereftdlato o dcido tereftdlico grado-polimero.

1o



2.3 SITUACION ACTUAL Y PERSPECTIVAS
En 1988 se produjeron 5510 toneladas de dcido tereftdlico y 4027 de DMT
en forma eyuilibrada entre Estedos Unidos y Japén. Estos mercados
ronsumieron el 99 X de la produccidn total. Ls tabla 2.2 mucstra como se
distribuye la capacidad mundial del} dcide tereftalico y dimetil terefta~
lato entre las regiones anteriores. Tambien en esta tebla se muestran
las companias queé soportan esta produccidn, sobresaliendo la técnologia
Amoco y Hercules-Witten.
Estas tecnologias tienen plantas en todo el mundo., prodominando sobre
las demas técnologias y dominando e} mercade internaciocnal tanto de
dcido tereftalico como el de dimetil tereftalato.

TABLA2.2 Principales productores de dcido rereftélico y Dimeti] Tereftslato
a nivel mundial

COMPARTA CAPACIDAD REGION NOMBRE COMERCIAL
(Miles de Toneladas)

Dynamit Nobel

Aktiengesellschaft 200 R.F.A. Acido Tereftélico
Dynamit Nobel 450 R.F.A. Dimetil tereftalato
Mitsubishi chemical 200 Japon Acido tereftalico
Industries grado-polimero,
Maruzen 0il Co. LTD 210 Japén Acido Tereftédlico
Toray Industries, Inc. 200 Japdn Acido Tereftdlico
150 Japon Dimetil tereftalato
Eastman Kodak Co. 250 E.U. Acido Tereftélico
Hercules-Wicten 669 E.U. Dimetil tereftalato
15 Argentina Diwetil rereftalato
1208 Europa Dimeril rereftalato
125 E.U. dcido tereftalico
Amoco Chemicals Corp. 550 E.U. Dimetil tereftalato
550 E.U. Acido tereftalico
3784 Europa ONT y TPA,
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La situacidén actual y perspectivas para cads uno de los principales

mercados del dcido tereftdlico es el siguiente.

2.3.1 ESTADOS UNIDOS

En Estados Unidos AMOCOQ CHEMICALS CORPORATION junto con la EASTMAN KODAK
CO. dominan el mercado de &cido tereftdlico. se espera la expansidn de les
plantas Amoco ya que e©stas producen casi un 402 de la produccidn total de
&cido tereftdlica. Entre el aio 1980 y 1981 hubo un incremento en la

produccién del 4.9% y de 1982 a 1986 fue del 10%,

2.3.2 EUROPA OCCIDENTAL

ILa cepacidad del principal productor de &cidc tereftdlico en Europa
Occidental que es Ia DYNAMIT NOBEL aumentd de 979 a 1985 de
aproximadamente 110 mil a 450 wil Toneladss. Esta companis representa un
65% de los tereftalatos yue produce la Alemania Federal. En el efic de 1988
Alemania 11838 8 exportar parte de su produccidn a Méxice y ya en 1989 dejé

de hacerlo pues la produccidn en México aumentd.

2.3.3 JAPON

En 1980 Japén tuvo la mayor capacidad mundial para producir d&cido
tereftdlico. Las principales compeiiias productoras de 4cido tereftdlico en
el Japén son la MITSUBISHI CHEMICAL INDUSTRIES. MARUZEN OIL CO. y la TORAY
INDUSTRIES: INC. Debido a la mejora en el proceso en 1la produccidn de
&cido tereftdlico a mediados de los 70's, la capacidad de produccién de
1973 a 1980 aumentd aproximadamente de 80 a 200 mj] Toneladas en cada

planta mencionada anteriormente,
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A partir de cuando se empezé a obtener el dcido tereftdlico mds puro, éste
reemplazo al dimetil tereftslato en la fabricacién de fibra poliester.

Ya yue el rendimiento es mayor, " l1a demanda mundial es de aproximadament e
12,6 millones de Toneladas y ésta es atendida por Estados Unidos y Japén
principalmente. Esta demsnda se espera que disminuya, adn cuando en
Estados Unidos hubo un incremento en su produccién como ya se habla
mencionado de un 4.97 y 108 en los afos mencfonados.

La produccidén v el consumo mundial entre los afos de 1986 a 1995 se
auestran en la tabla 2.3. La produccién de TPA y DMT estan dadas con un
crecinjento por afo de8% y 1.9% respectivamente, haciendo una prediccion
hasta 1995, El crecimiento yue se tuvo de 1985 & 1986 fue de 12.7 y 3.7 %
de TPA y DMT respectivamente.

TABLA 2.3 Produccidn y Consumo
mundial de TPA y DMT.

1966 1987 1968 1989 1990 1991 1995

Capacidad productora DNT 4711 4543 4533 4662 4822 4882 4987
TPA 4731 5248 5868 6483 7313 7628 9058

Produccién DMT 4049 4191 4027 4144 L4345 4489 4726
TP4 4356 4807 5510 6 14 6453 6888 B6B6

Consumec para fibra DMT 2819 2939 2875 2900 12986 3023 2992
para pelicula DMT 498 504 536 578 629 675 867

para botella DNT 320 418 277 337 402 452 588

otros usos DMT 380 358 339 329 328 339 279

Total DMT 4017 4219 4027 4144 4345 4489 4726

para fibre TPA 3516 3863 4247 4585 4901 523] 6513

para pelfcula TPA 182 256 292 320 348 372 450

para botella TPA 274 376 645 747 870 945 1242

otros uses TPA 347 337 326 332 334 340 48!

Total TPA 4319 4832 5510 5984 6453 68RB BHB6

Consumo fibra byT 3640 3675 3635 3633 3735 3770 3800
(suponien- pelicula bMT 560 560 615 655 740 755 950
do 100%) borella DMT 400 460 530 725 875 910 945
otros usos DMT 265 270 270 275 285 285 270

Total DMT 4865 4965 5050 5290 5635 5720 5965

i3



Consumo  fibra TPA
pelicula TPA

botella TPA
otros uses TPA
Total TPA

Requerimentos de
p-xileno.

4410
215
355
205

5185

5445

4800
285
450
250

5785

583}

3330
305
625
260

6520

6214

5965
340
770
275

7350

663}

6410
380
860
290

7940

7052

6505
380
935
290

8110

7430

7470
470
1205
385
9530

B8B802

En la taebla 2.3 se puede observar ls produccién y el consumo mundial de

TPA y DWT para la diferente fabricacidn de fibras, peliculas. botellas y

psra otros usos de las cuales las materias primas son el TPA y DMT.
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2.4 PRECIOS

2.4.] Desarrollo Historico y situacién actual.

El precio del 4cido tereftélico y del dimetil tereftalato ha ido varian-
do atraves de] tiempo debido &l gran smumento de su consumo straves de
los ahes. Al principio de la deceda de los 70's el precio unitaric de a-
cido tereftélico era de 498/kg.

Para 1980 e] 4cido tereftdlico grado-polimero y el dimetiltereftalato
fueron vendidos en 68B%/lg en Estados {Inidos y en Europa a 1550%/Kg.

Los precios de ambos tienen ung gran jnfluencia por el precio de p-xileno,
el cual se increments con el precio del perroleo crudo.

En la tabla 2,4 se muestran los precios en el wundo del aho de 1980 al
ano de 1989 tanto en Estados Unidos como en Europa pars el DMT y TPA.

Tabla 2,4 Precios de TPA y DMT en e] mundo
en el periodo del ano de 1980 &

1988.(Dolares)
ESTADOS UNIDOS EURGPA
. oMT P4 DMT TPA
ANO (§/TOX) (&/TON) ($/TON)  ($/TON)
1980 688 740 815 740
1981 756 800 730 765
1982 768 820 700 685
1983 677 713 640 600
1984 687 595 620 620
1985 632 679 405 495
1936 618 6569 645 685
1987 509 556 595 £90
1988 500 519 625 690
1989 500 519 627 690

En la tsebla anterior se puede observar yue los precios del TPA y DMT han
bajado en los ultimos afios, esto debido a la gran produccién yue se tie-

ne & nivel mundial de estos productos.

15



2.5 NERCADD NACIONAL

2.5.1 CONSUMO Y PRODUCCION BE ACIDO TEREFTALICO EN MEXICO.

En México se produce el 4cido tereftélico en grandes cantidades
principalemente por dos compafifas PETROCEL, S.A. y TEREFTALATOS MEXICANOS,
S5.A. Debido a Ja‘ gran produccidn de dcido tereftflico yue se tiene, parte
de esta produccién se exporta sstisfaciendo a]l mercado internscional. pues
el consumo nscional aparente no sobrepusa el limite de produccidn.

En el perfodo 1978 s 1985 la tendencia global ha side de crecimiento, pero
a partir de 1985 la tendencia ha sido un poco irregular y bajé un poco &
partir de esta fecha.

Para 19B4 Tereftalestos Mexicunos exportd la mited de su produccién
aproximsdemente 125,000 Toneladas y pars 1986 exportd alrededor de 130,000
Toneladas.

En el afic de 1988 se redujo el iIndice de exportacién & aproximadamente
71,000 Toneladas, ya yue en México se uvtilizo mds esta fibra debido 8 la
apertura del comercio.

La produccién y consumo del dcido tereftélico se muestran en la figura

2.1

16



PRODUCCION Y CONSUMO APARENTE DE
ACIDO TEREFTALICO

CONSUMO
PRODUCC ION APARENTE

200000+

1879 1980 1881 1982 1983 1984 1885 1986 1987 1988

FIGURA 2.




Las tablas 2.5 y 2.6 indican los datos de produccidn y consumo aparente del
4eldn  rereftélico del periodo yue comprende el afic de 1979 a 1988, siendo

los productores Petrocels S, A, y Tereftalatos Mexicanos, S. A.

TABLA 2.5Produccidn de Acido Tereftélico

AfO PRODUCCION ( Toneladas )
1979 65,952
1980 97,621
1981 144,634
1982 162,243
j083 196,757
1984 229,982
1985 2564481
1986 240,900
1987 248,800
1988 266,535

TABLA 2.6 Consumo Aparente de Acido Tereftdlico

AFO CONSUMO APARENTE INCREMENTU C.A.T
1979 63.902 37.0
1980 564360 (12)
1981 72,932 29,4
1982 70,593 (3.2)
1983 94,282 33.5
1984 113,858 20.7
1985 108,855 (4.4)
1986 109,631 0.7
1987 114,656 4.6
1958 137,886 20,2
Nora:

Los nimeros entre parentesis son los porceptajes de consumo aparente que
bajaron.
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2.5.2 CONSUMO Y PRODUCCION DEL TEKEFTALATO DI-:‘ DIMETTLD
DE MEXICO.

La principal compaile de tereftalato de dimetilo & dimetil tereftalato es
PETROCEL, S.A. A partir del periodo de 1978 a 1986 J]a tendencia global
aunyue un poco ifrregular, ha sido de crecimiento.

Apenas en 1979 se exporraban aproximadamente 15.000 Toneladas representando
un BT de la& produccién de Tereftalato de dimetilo. Ya para el afio de 1982
se exportaban alrededor de B0,000 Toneladas aproximadamente un 50% de su
produccidn.

En el perlodo del aho 1980 al ajo 1982 hubo un crecimiento irregular. pero
a partir del perfodo del afo 1982 hubo un crecimiento casi en un 702 y en
el afo de 1988 se exportaron alrededor de 78,000 Toneladas de tereftalato
de dimetilo.

En el afiv de 1986 se destinasron 60,000 Topeladas de dimeti] tereftalato de
la capacidad instaladas pera la produccidn de &cido tereftélico.

La produccidn y consumo del tereftalato de dimetilo se wmuestran en la

figura 2.2
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Los datos de produccién y consumo aparente del tereftalato de dimetilo se
suestran en  estas tablas 2.7 y 2.8 respectivamente para el periodo de

1979 a 1988, siendo el principal ‘producter Petrocel. S.A.

TABLA 2.7Produccién del Tereftalato de Dimetilo

ARo PRODUCCION DE BIMETILO ( Tonelada )
1979 128,000
1980 128,970
1981 174,485
1982 165,467
1983 194,065
1984 214,839
1985 230,000
1986 232,000
1987 241,000
1988 283,000

TABLA 2.8Consumo Aparente de Tereftalato de Dimetilo

ARQ CONSUMD APARENTE INCREMENTO C.A. %
1979 112,199 (9.7)
1980 81,727 (27 )
1981 93,448 14.3
1982 84,017 (10.1)
1983 114,838 36.6
1984 131,497 14.5
1985 129,257 (1.7)
1986 107,200 . (17.1)
1987 107,700 0.5
1988 103,003 ( 44 )
Nota: Los ndmeros entre parentesis son los porcentajes del consumo

aparente que bajaron,

21



2.6  CAPACIDAD INSTALADA

En el periodo entre 1979 y I9B8 se conté con una capacidad instalada para
la produccién de dcido tereftdlico bastante grande, la cual pudo satisfacer
gratamente la demands del acido tereftdlico y del tereftalato de dimetilo.
Ls tabla 2.9 muestra la capacidad instalads en este periodo tanto del Acido
tereftdélico como del tereftalato de dimetilo y se muestran también los

productores correspondientes,

TABLA 2.9 Capacided Instalada de acido tereftdlico y dimetil tereftalato

APO ACIDO TEREFTALICO TEREFTALATO DE DIMETILO
1979 190,000 *172,000
1980 190,000 172,000
1981 190,000 172,000
1982 205,000 172,000
1983 240,000 242,000
1984 245,000 242,000
1985 270,000 242,000
1986 280,000 *242,000
1987 280,000 242,000
1988 280,000 272,000
Productores: Petrocel SA Petrocel SA
Tereftalatos

Mexicanos 5.A.

Nota(l) * 60,000 Ton/Ade se destinan para la produccién de 4cido
tereftélico

La capacidad instalada se incrementé en el segundo semestre de 1987 en
28,000 Ton/Ade. Las figura 2.3 wmuestra la capacidad instalads para el

4cido rereftdlico y dimetil tereftalato.
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2.7 EXPORTACIONES.
En México Jlos principeles y dnicos productores de écido tereftdlico y
tereftalato de dimetilo son Petrocel, 5. A. y Tereftelatos Mexicanos. S. A.
los cuales satisfacen perfectamente la dessnda y por ende se tiene que
axportar el producto satjsfaciendo perfectamente el mercado interpacional y
l1levando su productoc 8 peises imporLantes como Repiblica Federal Alemana,
Estados Unidos, Japdn. ete.
En la tabla 2,10 se dan los informes de exportacibn apartir del] afio de
1979 & 1988 sobre el 4cido tereftdlico.

TABL4 2.]0Exportaciones del Acido Tereftélico ( Toneladas )

ANO EXPORTACIOQNES DEL ACIDO TEREFTALICO ( Ton.)
1979 2,050
1980 41,261
198] 71,702
1982 91,650
1983 102,480
1984 1164124
1985 147,626
1986 131,269
1987 I34.144
i988 128,728

En la tabla 2.1} se muestran los informes de exportacidn del Tereftalato de
Dimetilo de 1979 a 1988.

TABLA 2.11Exportaciones del Tereftaleto de Dimetilo.

4a¥p EXPORTACIONES DE TEREFTALATO DE DIMETILO (Ton)
1979 15,081
1980 47,243
1981 81,037
1982 51,450
1983 79,237
1984 83,342
1985 100,743
1986 124,800
1987 133,300
1988 144,000

En las tablas 2.]12 y 2.13 se muestran a yue paises se exportd tereftélato
de dimetjlo y &cido tereftdlico en el afo de 1988 y la figura 2.4 muestra

la exporracién de TPA y DMT.
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2.6 INPORTACIONES DE ACIDO TEREFTALICO

Debido a la gran produccidn de &cido tereftdlico y tereftalato de dimerile
estos productos no se habian importado. Pero en el afio de 1983 solo se
imporearon 5 tonelsdas de dcido tereftélico y hasta el afo de J987 se
volvieron & tener importaciones de Acido tereftdlico.

En 1988 y 19B9 se ruvieron importacivnes tento de dcido tereftdlice como de
dimeril terefralato, Ls tshla a continuacién indice e} nimero y los afos
yue se tuvieron estas isportaciones.

TABLA 2.i14 Exportaciones del Acido tereftdlico y dimetil tereftalato

ANO INPORTACIONES {Ton.)
Acido Tereftélico Dimetil Tereftalato

1983 5 ————

1987 64408 —

1988 78 3

1989 28 12
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2.9 PRECIOS DEL ACIDO TEREFTALICG EN MEXICO
Debido a yue Petrocels S.A. y Tereftalatos de Mexico son las unicas
compafiias que producen el TPA y DMT estss cuentan con contratos establecyi-
dos con Estados linidos y Europa. En el afio de 1980 se vendia el TPA a
730%/Kg & los Estados Unidos y e] DNT a un precio de 68B%/Kg.
En México en 1985 el dcido tereftdlico yue se vendia en bolsas costaba
1808/Kkg. A granel era vendido en 174%/Kg. En septiembre de ese mismo afio
el precio subio a 3208/Kg y ya para 1986 subio de 3208/Kg a 4008/Kg

Fn el ao de 1988 fue vendido & 9008/Fg y en 1989 alrededor de 11508/Kg.
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2.10 USaS DEL ACIDO TEREFTALICO EN MEXICO
El principal uso del &cido tereftdlico en México es para la fabricacibn de
fibra y pelicula de poliester. Esta fibra de poliester es usada en grandes
cantidades en f&bricas de ropa, también sirve para bacer telas de poliester
y ésto ultimo es upo de los principales usos del 4cido tereftdlico. En la
Industria generalsente se usa para hacer cinturones de scguridad y
camisetas de fuego. t
Unos de los principales usos del &cido tereftdlico es en la produccidn de
polietilen tereftalato, el poliester para pelfculas llamdo mylar y ls fibra
textil sintética yue se vende con los nombres de Dacron y Tireline.
Las excelentes propiedades fisicas, épticas y yuimicas de le pelicula mylar
hacen yue £sta sea Gtil para servir de empayue y como soporte de pelicula
fotografica.
E! 4dcido tereftdlico tembién sirve para la preparacidn de colorantes y
medicamentos.
Tienen poco Uuso en servir como intersediarios en los productos herbicidas,

formulacién de tintas, recubrimientos y pinruras.
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El principal uso de 12 pelfcula de poliester. cuando se trata yuimicamente
con una emulsién magnétice. cos> se habis dicho anteriorsente, es la de
servir coso cintas de grabaélén para avdie y televisién wmencionadas
anteriorpente.

Un porcentaje de la produccién de Acido tereftélico sirva pars producir
botellas plésticas de polietilen tereftalato, las cuales sustituyen con
gran éxito & las botellas de vidrio en los envases de refrescos. ya que
estas botellas tienen gran resistencia y flexibilidad.

Una distribucidn sproximada de estas aplicsciones es la siguiente:

TABLA 2.15 Distribucidn porcentual de la demanda de Acido tereftélico en
México (19)

e

MERCADC

Fibras de paliester . 95
Telas de poliester . 95
Botellas plasticas 3
Cintas de video (pelfculas) ** 2
Cintas de audio L 2
Peliculas para recubrimientas ** 2
Pinturas b 2
Colorantes . 2
Tintas b 2

Nota: (1)* El 95% de la distribucién total lo representan éstos 2
zercados.

(2)** El 2% de la distribucidn total 1o representan estos 6
mercados.
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2.11 MERCADO NACIONAL DE LAS MATERIAS PRIMAS
La materia prima inicial y principal para producir el &cido tereftdlico es
el p-xileno.
El p-xileno resulta de 1a refinacién del petroleo y por lo tanto en

nuestro pais contamas con la produccidn de este.

2.11.1 p-xilena.

El> b-xilena es producido solo por PEMEX y por ende la produccibn ne
satisface la demanda y el p-xileno se tiene que importar,

Existe una produccién de 30,500 BDG de bencenos, tolueno y mexclas de
xilencs enr la cangrejera de Veracruzr, a partir de 1983, que no esta
considerada dentro de esta cantidad.

Existen algunos proyectos por 130,000 Ton/Afo que se planea en (Cadereyta
N. L.). La capacidad instalada desde 1984, hay yue considerar 43,000 BDC
adicionales de mezcla de xilenos.

En la figura 2.5 se muestrs la produccibén y consumo del p-xileno.
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En la tabla 2.16 se muestra la importacidn del p-xileno de 1983 a 1988.

TABLA 2.16 leportacidn de p-xileno

Afo Importacidn de p-xileno
1983 126,198
1984 124,604
1985 179,223
1986 169,000
i987 118,738
1988 135,002

En las tablas 2.17 y 2.18 se wauestran los datos de produccién y consumo
aparente respectivamente de p-xileno en el periodo de 1983 a 1988

TABLA 2,17  Produccidén del p-xileno

Ado Produccidn del p-xilenc ( Ton. }
1983 115,688
1684 136,673
1985 169,778
1986 122,547
1987 187,191
1988 183,212

TABLA 2.18 Consumo Aparente del p-xileno

Ado Consumo Aparente del p-xileno ( Ton. )
1983 241,886
1984 261,272
1985 289,001
1986 291,545
1987 305,929
1988 318,234
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2.11.2 ACIDO ACETIOO

El &cido scktico es una de las principales msterias primas psrs producir el
fcido tereftdlico. A partir de 1983 al afo de 1987 existia une capacidad
instalada de 177,000 Ton/Ado de &cido acético, pero en 1988 &sta sumentd 2
202,000 Toneladas al Afo de &cido acético.

La produccidn en el afio de 1988 fué de 185,128 Toneladas, satisfaciendo en
todos los ajos la demsanda yue se tiene.

El 133 de la produccidn de 4cido acético tota] se wutiliro para 1la
produccidn de Acido tereftdlico. satisfaciendo como ya se dijo el consumo
aparente de fcido terefidlico.

La produccién y el consumo aparente del &cido acético se muestran en la

figura 2. 6
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2.11.3 METANOL.
El Metanol es uno de los petroqufmicas que mds sano desarrollo ha tenida.
pasando de un producto de importacién a producta de exportacién. logrando
ademds relaciones de produccidn-capacidad instalada bastante buenas.
La cupacidad instalada en 1986 era de 171 mil 500 Toneladas y no obstante
en ese afio se produjeron 200,666 toneladas.
Las proyecciones pera el producto indican que la capacidad actual serd
insuficiente para cubrir la demanda del mercado nacional en 1990,
Este Metanol ademas de usarse como sclvente, se usa en la produccién de
formaldehido, dimetil tereftalato y metacrilate de metilo., En la figura
2.7  se wmuestra la produccidn y en consumo aparente del metanol en los

afios de ]982 a 1988

7



PRODUCCION Y CONSUMO APARENTE DE METANOL.

CONSUMO
PRODUCC |ON APARENTE
]
400000
1
300000} .4
200000} 4
D) 4
|
100000 '

1976 1880 1987 1982 1983 1084 1985 1086 1987 1988 1989
FIG. 2.7




3.0 TECNOLOGI A

Rutas Tecnolégicas Existentes para producir Acido Tereftdlico.
En general la ruta general para producir dcido tereftdlico consiste en la
oxidacién del p-xileno con aire en presencia de un catalizador y un
solvente. Después el producto que resulta se lleva a una seccidn de
esterificacién , la cugl se pasa a una seccidn de hidrolisis, ayuf el 4cido
tereftdlico es separado lavado. centrifugado y cristalizado.
Estos son los pasos generales en la produccién de Acido tereftdlico, as{
diferentes compafifes se basan en estos pasos en estos pasos: pero cada una
tiene sus diferentes combinaciones para la mejora del producto. Este
trabajo consiste en describir y analizar cada una de estas tecnologfas para
asi llegar a saber cual tecnologfa resulta ser la pejor y asf{ poder
aplicarla al problema nacicnal wmejorando tanto la calided cowme 1la
produccidn del écido tereftdlico resuliante.
Son las principales tecnologfas utilizadas para la produccién de dcido
tereftdlico y son 1as siguientes:
- Tecnologia Amoce
- Tecnologia Dynamit Nobel Aktiengesellschaft
-  Tecnologfa Mitsubishi Chemical Industries’
- Teecnologia Toray Industries
- Tecnologia Eastman Kodak Co.
- Tecnologfa Maruzen 0il Co. LTD
- Tecnologia (Uni-Huls)- Chemische Werke Hils A. G.

- Tecnologia Hercules Witten.
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E]l proceso mas utilizado en el mundo es el que pertenece a Awmoca, el cual
d4 un gran rendimiento en la produccidén de 4cido tereftdlico.

Este proceso esta siendo tomado por muchas compaifas, La Eastman Kodak Co.
y Toray Industries utilizan un promotor en la oxjdacién para la mejora del

rendimiento en la produccién del dcido tereftdlico.

Todos estos procesos se realizan en fase 1fyuida y lo mas Ideal que se
pretende para la mejora del producto es que fuera un procese continuo, asi

con el andlisis de estas tecnologfas se cbrtendrd la tecnologla adecuada

pars aplicarla en el problema actual.
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3.1.1 ANALISIS GENERAL DE LA TECNOLOGIA AMOCO ( Mid—-Century)
Esta tecnologfa se divide en dos procesos comerciales, unoc psra la
fabricacién del 4cido tereftdlico usando p-xileno y el otro para obtener
écidos arombticos como &cido isoftdlico. frélico, benzolico., trimefilico y
trimésico, usando como materia prime una mezcla de xilenos en fase l{quida.
Este dltimo proceso no se describird. pues nuestro estudio solo es para el
dcido tereftélice,
La tecnologfa Awoco se puede dividir en 7 (siete) dress & secciones mayores
bien definidas y que son:
- Oxidacién del p-xileno
~ Separador gas-l{yuidoc
- Tanyue agitado
- Centrifugacidn
- Secsado del producto
- Dehidratacién para eliminar agua
E]l drea de centrifugado y secado del producto se puede tomar como ires de
separacidn y purificacidn del producto.
Las materias primas principesles en este proceso son el p-xileno. dcido
acético como solvente y un catalizador que generalmente es de Cobalto.
La seccibn de oxidacidn es la mds importante pues ahf se debe de cuidar de
seguir las condiciones de presién y tempera:u;a. suministrando la cantidad

de aire necesaris para efectusr la oxidacién en fase 1{quida.
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3.1.2 DESCRIPCION PROCESO AMOCO.

El flujo tiplco de proceso para Ja Tecnologia Amoco se muestra en la
Fig.3.!1.
El1 &cido acético, aire, p-xileno en presencia de un catalizador yue
generalmente es de Co son alimentados continuamente al reactor de
oxidacién, el cual es mantenido & una temperatura de 175-2300C y 1500-3000
KPs  (220-435 psi). El aire es afadido en pgrandes  cantidades
estequionétricas para minimizer la formacién de subproductos y el calor de
reaccidn es removido por condensacidn y reflujando el dcidoc acérico.
El tiempo de residenciea en el reactor es de 30 minutos a 3 horas
dependiendo del proceso. Mas del 95% en peso del p-xileno es convertido y
la conversién del Acido tereftélico minima es del 90% en mol.
El efluente del resctor es una pasta, porque el 4cido tereftflico se
disuelve no muy blen en el solvente.
La pasta pasa a través de un tanyue de agitocidn, el cual opera a una
temperatura y presién menor que en el reactor. El 4cido tereftdlico es
recuperadoscentrifugando el efluente del tanyue agitado y los cristales son
lavados, secados y almascenados adecuadapente. Generalmente 1la pureza del
productc es de 99%.
E1 licor MADRE de la seccién de centrifugado es purificado en un tanque de
residuo y en una torre dehidratadora. E1l 4cido acético que resulta de la
dehidratacién es reciclado al reactor y los fondos del tanyue de residuo se
pueden procesar para recuperatr el catalizador.

3.1.3  DESCRIPCION PROCESQ PURIFICACION AMOCO.
Este proceso Amoco es usado para purifjcar el Acido tereftdlico producido
por una oxidacidn con aire del p-xileno con un promotor de bromuro. El
producto contiene menos de 25 ppm de dcido 4-formilbenzoico, el cual es la

mayor impureza en la alimentacién.
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Los metales y las impurezas orgénicas coloreadas en la alimentacién son
casi eliminadas completamente por la purificacién.

Un diagrama de flujo del proceso cont{nuo es presentado el la Figura 3.2
El 4cido tereftdlico crudo y agus son alimentados en el tanque de mezcla
para darle a la pasta un minimo de 10% en peso de acido tereftdlico.

Ls pasta es bombeada a traves de un precalentador{cambiador) y un tanyue
de dilucién el cual opers a una tesperatura de 2500C. El efluente de
dilucidn es una solucidn y pase a través de un reactor de hidrogenacidn,
el cual contiene un catalizador hecho de wmetal noble soportado sobre
carbén, La presidn en el reactor es mantenida abajo de la presién parcial
del vapor para oantener una fase l{yuida y asegurarse de un adecuado
suministro de hidrégeno. L& teaperatura en el reactor es la miswa gque en
el tanyue de dilucién,

En el reactor, el 4cido 4-formilbenzoico es reducido a dcide p-toluico y
varios cuerpos coloridos son hidrogenados a productos sin color. La
actividad catalftica no causa una pérdida significante en el rendimientol
la hidrogenacidn del arillo y 1a reduccidn de los grupos carboxilos del
dcido tereftdlico procede en rangos lentos,

E1 efecto de la hidrogenacién es la conversién de las impurezas a formas
yue se queden en el licor madre durante una subsecuente cristalizacidn.

El 4cido tereftflico es recuperado por cristalizacién, centrifugacidn y
secado. El tamaio de part{cula puede ser modificado usendo molinos. La
conversién del procesoc es arriba del 97%,

Tabla 3.1 Consumos unitarios de Materias prisas y servicios

auxiliares.,
Materias primas Consumo por Kz de TPA.
p-xileno 0.672
ac. acérico 0.06
Servicios auxiliares
vapor 1.7 Kg.
Electricidad 0.50 KWh
Combustible 1.00 Kcal
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PURIFICACION DEL PROCESO AMICO.

PREPARRCION DISOLVEDOR REACTOR CRISTALIZADOR
PASTA HIDROGEND
AC. TEREFTALICO
CRUDO
AGUA
MOLINO SECADOR CENTRIFUGA
(GPCIONAL}
ACIDO TEREFTALICO
GRADO-POLIMERD ° ‘ sll.'x‘iuno
ACIDO TEREFTIALICO b

Fig. 3.2



3.1.4 Aspectos Tecnologicus patentados.

Existen diferentes aspectos tecnoldgicos patentados de la tecnologia
Amoco, los cuales son de suma importancia en la produccién y purificacién
de dcido tereftdlico en flujo continuo directo.

Produccidn y Purificacién de alta pureza de 4cido tereftélico por una
integracién de flujo continuo directo.

3.1.4.1 Oxidacién del p-xileno.
La oxidacién del p-xileno se lleva a cabo en un tanyue 8gitade con un Sis-
tema adecuado de calentamiento, con sus respectivas vdlvulas para cargar
los fluidos y el aire, una vilvula para descarga para el efluente del li-
yuido de oxidacién y en la parte de arriba del recipiente una descarga
para el oxfgeno que contiene vapores de agus y de acido benzofco el cual

resulta del! 1{yuido agitado en la zona de reaccién del recipiente.

Al lado de la descarga se encuentra una vélvula de alivio, la cual esta
Junto a la entrada del condensador, el cual opera & una temperatura yue
puede variar direcramente con respecto al cambio de temperatura de los
liyuidos en la zona de agitacidn en la resccién, tambien hay un recipien-
te para yuitar ¢l condensado y gas usado para colectaer el condensado jue
se encuentra junto a la descarga del condensador, y una entrade para el
reflujo en la zona de oxidacién. Junto al colector del condensado mencio-
nado anteriormente hay una salida para descargar el gas, la cual tiene

una vdlvula de control de presién atraves de la cual se separan las des-
cargas de gas del sistema de oxidacidn. Unos sensores de temperatura se

implementan para le adecuada medicién de teaperatura,

La oxidacidn continua del p-xileno fue iniciada cargando en el recipiente

de oxidacidn, el cual esta a una presién de ]8.65 Kg/cm2, ung solucidn
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preparada de 810 g de Acido benzofco 1iyuido(1220C} y 90g de agus Jue
contiene 3.07 mgmol de scetato de Mn tetrahidracado y 30.32 mgmol de

Bromuro de Sodio.

El fluido yue resuvlts de ls agitacidn es calentado a uns temperaturs de
1900C, se bombean en el fluido agitado 27 g de Hidrocarburo aromitico

con un 95% en peso de p-xileno y un 5% en peso de toluenc. El aire se
inyecta en el fluido agitado. Le temperstura de la reaccidn es de 20500

y el sistema de enfriamiento esta adecuado para responder & esta
temperatura de 2050C: la cual es l& temperatura yue hay en la zona de oxi-
dacion .

Cuando la zone de oxidacién alcanza los 2050C, la mezcla de hidrocarburos
arématicos mencionsdos anteriormente. es bombeada a Ia zona de oxidacién
agitada a razén de 4.5 g/min.

La inyeccidn del aire fue ajustads psra proveer el escape con 5% en volumen
de 02. Después de 60 winutas de operacidn,la solucidn de coumponentes cata-
lizadores(Co,Mn y Br) en 90% de &cido benzofco y 10T de agua como solvente
es bombeada a la zona de oxidacién a razdn de 15 g/mins continuendo la adi-
cidn del p-xilenoc y el aire.

Entonces el efluente de le resccidn resultante es separado a razén de 26.6
g/min, en un ranque de agitacidn continus manteniende una temperatura de
2050C y una presidn de 18.0% Ka/cm2.

Se encontro yue dicho efluente por analisis contiene 62,1% en peso de ci-
do benzofco., 29.4% de &cido tereftédlico., 6.9% de agua, 0.16% de dcido p-
toluico, 0.119% de 4-carboxibenzaldehido y 1.08% de otras impureras aré-

meticas.
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3.1.4.2 Purificacién.
E1l paso de hidrogenacidn ca:al:’_tica se lleva & cabo en uns autoclave en-
chayuetada de calentamiento., la cual tiene una camara yue alimentads con
5.5 g de partfculas cstaliticas yue tienen D.5% en peso de Pd dispersado
en Carbén.
Los BDO g del efluente de oxidacién son yuitados de dicho tanyue agitado
por una bomba yue descarga el fluido en la auvtocleve enchayuetada, la
cual tiene una velocjdad rotacional externa verisble, la cual esta dada
por un campo magnético.
A los 800 g de efluente yue se encuentran en la autoclave se le afaden
670 g de sgue destilada, E1 fluido diluido del efluente es calentado &
2820C y & una presidn de 61.9 Kg/cm? man. Los 1470 g del efluente del
fluido son agitados y mantenidos en la autoclave a 2820C y 61.9 Kg/cm2
de presidn man. por 160 minutes para asegurar yue los solidos del eflue_
te sean disueltos. Se carga entonces el H2 gasevso en ls solucidn mien-
tras la presidn en la sutoclave aleanza los 68.9 Kg/cm? man. Esto da al
Hidrogeno una presién parcial de 7 Kg/cm2.

La combinacién de la solucidén y el hidrogeno son agitados por 25 minutos

hasta yue se completa el equilibrio en la solucidén con el hidrogeno di-
suelto. Entonces la camara porosa catalirica se baja al !{quido agitado
y se deja en ese liyuido por 100 minutos. EI fluido se analiza después

encontrandase yue contiens 0.0148% en peso.

La solucidn hidrogenads se mgita y se enfria a una temperatura de 25oC.
Ls pasta resultante se purifica de 4cido tereftflico y se descarga y co-
lecta en un filtro. La autoclave se lava con agus caliente delionizada y

esta agua tambien se le afade al filtrado, después e] Acido tereftélico
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se seca y por anflisis se encuentra que contiene 0.0031% en peso de 4-
carboxibenzaldehido y 0.0055% en peso de 4cido p-toluico.

El efluente l{yuido se yuite de la zona de oxidacién a razén de 5.99kg/hr.
Dicho efluente contiene un peso base de 61.65% de dcido benzoico, B.4% de
agua, 25,723 de dcido tereftdlico, 0.072% de 4-carboxibenzaldehido, 0.041%
de Acide p-toluico, 1.3 de Scido trimet{lica, 1,7% de 02 el cual contiene
compuestos ardématicos y 1.11% de otras impurezas. incluyendo compuestos
cataliticos. Tal efluente contiene cerca de 297 en peso de sélidos no di-
sueltos esociados con una solucidn la cual contiene 882 en peso de 4cido
benzolco y 12% en peso de agua.

Este efluente se colecta en un tanyue de agitacidan continua el cual tiene
un condenssador de reflujo por medio del cual los vapores de agua son
retirados.

Una muestra de dicho efluente se enfris & 1250C y a una presidn baja la
cual hace yue el sgua se remueva como vapor. La suspensién de dcido teref-
tdlico en 4cido benzoico se filtra. El filtrado se lava con 4cido benzoi-
co a 1450C y con p-xileno a 600C. La pasta filtrada seca se analiza y se
encuentra yue tiene un 0.053% en peso de 4-carboxibenzaldehido y un va-

lor de densidad optica(340nm de Iuz) de 1.43.

49



3.1.4.3 Ejemplo Comparativo.
Para mostrar diferentes opcilones del procesc, se hizo un ejemplo compa-
rativo de la oxidactén continus y purificscidn.
3.1.4.4 Oxidacidn continua.
El reactor que se usa es el mismo Jue se utilizo anteriormente.
El1 reactor de tanyue agitado es operado & una presién de 25 Kg/cm2, la
cual se regula por una vélvule de presién.
El condensador de reflujo ests disefisado para operar & una temperatura
del gas de salida de 970C. £l condensador esta diseiado para operar con u- -
na elimentacién de agus caliente. 1& cual este a 46.50C. La temperatura en
la zona de oxidacidn es de 2260C, perc el liquido agitado tiene variacio-
nes de 223 22BoC durante la operacidn.
Dos liyuidos para la alimentacidn son preparados:
1) Una solucién ygue mantiene una temperatura de 1450C, conteniendo 3.69 Kz
de ac. benzoico liyuido por cada 1.05 Kz de p~xileno.
2} Y una solucién acuosa yue contiene 5,3 g de acetato de Co tetrghidrata-
do, 16.9 g de acetato de Mn tetrahidratado y 9.7 g de Bromuroc de sodio di-
sueltos en 503.4 g de sgus.
La solucién de ac. benzoico en p-xileno es bombeada al reactor de oxidacidn
razén de 4.74 Kg/hr y la solucidn acucsa tambien se bombea sl reactor & ra-
z8n de 545.3 g/br. E! aire comprimide se suministra al fluido agitado yue
se encuentra en la zona de oxidacidn para proveer aire que contiene 5.5% de

axigeno.
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3.1.4.5 Purificacién.
Para disolver los 1.737 Kg de sélidos que tiene el efluente de oxidacidn
se afiaden 3.24 Kg/hr de agus a 2300C, proveyendo 7.5 Kg de solvente el
cual tiene un peso base de 50%, cade uno de 4cido benzoico y agua.
El efluente resultante diluide contiene 123 ppm. el cual este & une tem-
peratura de 26B0C y bajo une presidn de 47 Kg/cm2, para mantener el agus en
fase 1iqyuide y para disolver los 1.737 Kg/hr de solidos yue contienen di-
cho efluente.
Como solucién resultante hay 9.23 Kg/hr & 2750C y 53 Kg/cm2 combinados
con H2 prehumidificado. Dicha solucidn juntov cen el H2 son cargados en la
parte alta de une torre empacade con particules cataliticas, la cual es-
te hecha de un metal resistente a la corrosidn.(ejemplo de Ti),
La solucién y el H? fluyen atraves de la cama cataslitica a una velocided

espacial de 1300 Kz/hr de sol. por m3 de la cama catdlitica.

La solucién que esta fluyendo en el fondo de la torre de hidrogenecidn
se filtre psara removerlas partfculas catalfticas, las cusles yuedan etra-
padas en la cams catalitica. La solucidn y el HZ se enfrian en 3 pasos de
descompresién a8 una temperatura final de 1300C y 8 una presién de 2.4
Kgfcm2 por la evaporacién de los componentes del solvente, oses agus.
Estos vapores generados son condensadas y no son regresasdos sl paso de
descompresién. Con dicho enfriamiento y con una concentracidn adecuads
se lleva a cabo una precipitacidén cercans al 99% de dcido tereftélico di-
suelto. '

La solucidn resultante de TPA precipitado se sujets & une separacidn so-
lida-1iyuida(ejemplo centrifugacién, filtracidn) para recuperar el &cido

tereftdlico precipitadom & dicha temperatura de 130oC y una presidn de
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2.4 Kg/cm2, El TPA se lava con sgua caliente(l100oC) para desmancharlo, el
producto lavado se recupera por filtracién y secado posteriormente.

Este proceso es capaz de producir 4cido tereftdlico seco con un conterido

de 4-carboxibenzasldehido de menos de 10 ppm.
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3.2 ANALISIS GENERAL DE LA TECNOLOGIA
DYNAMIT NOBEL AKTIENGESELLSCHAFT

Este proceso fué creado en 1985 y es una modificacibn del proceso yue se
empleabs en los 70's para producir dimetil tereftalato grado-fibra y dé
como resultado dcido terefrdlico grado-fibra. Las materias primas pars su
fabricacidn son p-xileno y metanol funto con un catalizador.

Este proceso, por cada 1 Kg. de &cido tereftélico gasta 0,7 Kg. de p-xileno

y 0.05 Kg. de metano!l.

3.2.1 DESCRIPCION PROCESO DYNAMIT
A continuacidn se presenta una descripcién mds detallada de] proceso
mostrado en la figura J.3
lina mercla de p-xileno y p-metil toluato es oxidada con aire en presencia
de catalizadores metdlicos pare producir Acido p-toluico y monometil
terefralato. Estos dcidos son entonces convertidos a p-metil toluato y

DMT. Ninguna reaccidn con el solvente es necesaria durante la oxidacién.

Reacciones:

Oxidacidn  CH3-C6H4-COOH¢CH3OH ---- CH3-C6H4-COOCH3+H20
CH300C-COHA-COOH+CHI0H --- CH300C-COH4-COOCHI+H20

E! p-xileno y p-metil toluato sen sujetos a una oxidacién continua a una

tepperatura de 140 a 1700 y una presién de 4 a 8 bar.

E! producto que resulta de la oxidacién es esterificado a une remperatura

de 250-2800C y una presién de 20-25 bar.

Después de la esterificacidn se lleva a cabo una rectificacidn del metanol,

por medio de una columna en donde después de ser rectificado dste es

reciclado a la seccibn de esterificacidn. El ester crudo que resulta de

los fondos de la esterificecién es destilado en una colugna en donde el

p-peti] toluatoc es reciclado a la seecidn de oxidacidn y el producto de los
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fondos es separado en una segundas columna en DMT crudo y en una fraccibn de
residuo.

Este DNT se hidroliza en una columna con agua 4 una temperstura de 250 a
2800C, siguiendo consecuentemente la separacién del bcido tereftélico
resultante después de haber pasado por una columna yue lava el producto
continuamente, pasande a una seccidén en donde se separa el agua y los
subproductos para después pasar a una seccidn de cristalizacidn donde es
lavado con asgua fresca y después secado dande el écido tereftélice
grado-fibra.

Los consumas unitarios tanto de materias primas como de servicios suxilia-

res.reyueridss para el proceso anterjor se amuestran en la siguiente tabla,

TABLA 3,2 Consumos Unitarias en la Produccién de Acido Tereftélico

Grado-Fibra
Materias Primas (1) Consumo por Kilogremo de TPA
p-xileno 0.71 Kg.
metanol 0.05 Kg.
acido acetjco 0 Kg.

Servicios Auxiliares

vapor ]
combustible 4.2 NJ
electricidad 0.52 KWh

(1) No se incluyen los consumos de catalizadores

3.2.2 COSTOS DE INVERSION Y PRODUCCION
Actualmente la Tecnologia aplicade por Dynamit Kobel Aktiengesellschaft se
encuentra en la PRepiblica Federal Alemana y representa en ese pafs el
65-70% de los tereftalatoes, incluyendo a sus licencias cowmo la Dynamje
Nobel AG. que se encuentra en Truisdori en la R.F.A.
La inversién pera une planta que produzca 150.000 Ton. Met/Aino de dcido

tereftdlico se muestra en la siguiente tabla:

PRODUCCION 150,000 TON MET/AFQ
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Incluyendo: Estacién de compresor
Adsorcién de carbbn activado
Sistena de calentamiento de combustible

Sistema de regeneracién del catalizador

Equipo incluyendo la ingenieria 118 mill USD
Mano de Obra 11 mi]1 USD
Construccién 19 mill USD
Total -;2;-;;” ush
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3.2.3 Aspectos Tecnologicos patentados.
Este proceso muestra la produccién de DMT & partir de p-xileno y metanol
atraves del proceso witten DMNT, en donde el DNT es obtenido por oxidacién
en fase liy, de una mezcla de p-xileno y p-toluato de metilo con oxigeno
gaseoso en prescencisa de un catalizador metdlico pesado.
Lo anterior se hace para producir una oxidacién del preducto primario yue
contiene el ac. p-toluicoc y el tereftalato de monometilo, a una elevada
presidn y temperatura mediante una esterificacidn del producto de oxida-
cidn con metanol & una presion y temperatura elevadas. se obtiene un pro-
ducto yue contenga DMT y p-toluato de metilo, quitando una fraccién yue
contiene vapor de metanol yue results del paso de esterificacién.
A continuacién se realiza una separacién por medio de una destilacién del
producto de ester en una fraccidn de p-tolusto de wmetilos, le cual es
reciclada al estade de oxidacidn, una fraccién gue contiene DMT. la cuel
es sujeta & recristalizacién en metanol y una fraccidn de residup que es
producto de Ja esterificacién de la oxidacidn., son conducidas por meta-
nol yue contiene vapor comprimido y caliente.
En un proceso industrial conocido a gran escala, el producto de oxidacidn
es esterificado a ester con el uso de metanol. La relacién en peso de
metanol con el producto de oxidacidn es aproximadamente entre 0.2 y 1.0.
Solo un 30-50% de metanol se carga en el paso de esterificacidén. El meta-
nol restante sirve para asegurar el equilibrio en la esterificacién del
producto de oxidacidn y ademds sirve como un wedio de transporte para el
agua producida durante la reaccion de esterificacidn.
El vapor de metanol usado en la esterificacién se introduce en el esta~
do sobrecalentado de la esterificacién, alrededor de los 500C arribs de

la temperatura de esterificacidn.
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En este tipo de operacién. el fiitrsdo yue resulta de 18 recristalizacién
del DMT en metenol se vaporiza & una temperaturs entre 65-700C con una
presién de vapor baja de 1.0-1.8 K/cm2. Los vapores resultantes son
condensados y bombeados a] tanyue de almacenamiento para la reaccidn con
metsnol. El metanol puede ser usado para le esterificacién, pars asegurar
el equilibrio de esterificaciénes o como un medio de energis de transferen-
cia para el sgus dicha con anterioridad. E] producto resultante de la

evaporacidn del filtrado es reciclado para reprocesarlo.

El metanol de la esterificacién se alimenta al tanjuec para la reaccidn con
metanol. dando uns gran presidn en las bombas de 27 bar v calentadc & una
temperatura de 250-2700C. El exceso de metanol de la esterificacién se
sufeta a una rectificacidn junto con el agua, cbteniendose como residuo.
Muchos intereses economicos han existide en las inovaciones de este pro-
cesos donde el punto de vista de la energia es mis ventajoso que el siste-
ma convencional de vaporizacidn del metanol.

Estas son algunas conclusiones de las ventajas de este proceso:

1)E} metanol se obtiene por vaporizacién y tambien por recticacidn de un
proceso.

2)E1 calor de compresidn tiende a elevar la temperatura de vapor del me-
tanol a la temperatura reyuerida durante la esterificacidn.

3)E1 metanol que contiepe vapor generalmente es producido por vaporizacidn
y por rectificacidn, bajo una presién de 2-20 bar. preferiblemente de

4-8 bar. B

4§)La energia de los vapores produce un exceso de petancl y aguaj este
metano}l y agus que se dan en la columna de esterificacidn en la parte .
del domo, pueden ser utilizados ventajosamente, despuds de lavarlos con

agua.
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Venrajosamente, el calor de reaccidn liberado durante la oxidacién pue-
de ser utilizado en forma de vapor de baja presién obtenido en el siste-
ma de enfriamiento de los reactéres de oxidacidén, por la vaporizacidn
y tambien por la rectificaciédn,

Uns combinscién ventajosa en este sistems para utilizar el metanol para
la esterificacidn reside en lo sigulente:

1) El filtrado resultante de la recristslizacidnde la fraccidn de DNT en
metanol. o cvando el metanal tiene vapores de esterificacién, la presién
en una instalacién industrial de DMT debe ser de & a 8 bar,

2) El vapor de petanol obtenido bajo una presidn de 4~8 bar se comprime
en un cospresor de metancl a una presidn de 25-30 bar y es alimentado a
la esterificacidn del products de oxidacidn. Le temperaturs pare el sobre-
calentaniento de la reaccidn se alcanza por e] aumcnto de temperatura du-
rante 1a compresién,

3) Una porcidn del vapor del metano! obtenida deacuerdo &l punto ! puede

ser alipentada despuds de un sobrecalentamiento correspondiente.

Un efecto bdsico en este proceso reside en yue esa enerzia primaria
puede ser ahorrada., la cual se rejuiere en forma de alta presidn de! vapor
(17-25 bar) o como calor de transferencia media, psra calentar. vaporizar
y sobrecalentar el metanol de esterificacidn hasta la temperatura de

reaccidn,
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Dos versiones del proceso con esta versidn se describiran con gran de-
talle haciendo referencia & las figuras 3.4 y 3.5.

La figura 3.4 es un disgrama esquematjco del] equipo usado para tratar el
metanolcontenido en las corrientes del proceso. primeramente para intro-
ducirlo al reactor de esterificacién y la figura 3.5 es un diagrama es-
yuendtico de otro equipo del proceso en donde se emplea la expansidn de la
turbina.

El filtrado yue resulte de la recristalizecidén de la corriente de DMT en
metanol durante la produccién de DNT por el proceso Witten mejorado no alji-
menta al tanyue (1) por una bomba {2) & la tuberia (3). Los aumentos del
filtrado no son necesarios para suplir le reaccién de metanol yque puede
ser reciclade al proceso. via (20).

En el evaporador de circulacién forzada(4), el metanol de reaccida
se evaporg por medio de un vaporizador (5) bajo una presidn de alrededor de
4-8 bar.

El evaporador de circulacién forzada se calienta con vapor de baja presién
(VBP). producido en otro lado del procesa de DMT., una parcién del metanol
de resccién se puede suplir con un tratamjento de las fracciones residugles
del procesa de destilacidn de 1a corriente de ester, via (21). El metanel
de reaccién destinado para la esterificacién es retirado en fase vapor de
la parte alta del recipiente vaporizador (5). El metanol de reaccidn es
comprimido en el compresor de metanol (6}, a una presidn alrededor de 25 a
30 bar, en donde hay un sobrecalentamiento & una temperatura de 220-280oC y
el meranol comprimido se aliwenta &l reactor (7). vie (22). El1 colectado del
vaparizador (5) es reciclado via (23) en el proceso, para un tratamiento adi-
cional. Lz corriente de ester que contiene DMT es quitada del recolectade

del reactor (7} y es mandado a la zona de la destilacién del producto ester
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para procesamientosvis {24), Fl producte de axidacidn es Introducido por
la cabezs del reactor (7). y el vapor se obtiene tambien en esa psrte y
es descargado,via (25).

La figura 3.5 muestrs un esquema concordante con ls figura 3.4, con el
proceso de corrientes, dejando adicionalments el uso de una turbina de
de expansidn de vapor. En la figura 3.5 los vapores de metanol del reac~

tor de esterificacidn se lavan en el tanyue (8), bajv una presidn de 22-27

den-

bar y 175-1950C con asgua del proceso. © con agua de cond do del ¢

sador (9). Los vapares purificades Jue salen de la parte alta del purifi-
cador son introducidos directamente. por medic de un calentador (14} en

la turbina de expansién de vapor (10), bajo una presidn de alrededor de
21-~26 bar v & una temperatura de }75-2500C,

En 1s turbina de expansidén (10}, Jos vapores se expanden a uns presién

de 0.1 a 8 bar. Los vapores expandidos son reciclados al procesc. via 26).
la corriente de subproducto obtenido en el purificadar (B), se recicla

por medio de uns bomba (13) & la cabeza del reactor de esterificacidn (7).

El procesoc se caracterize por los siguientes puntos:

1.~ Un proceso para la produccidn de DMT a partir de p-xileno y metanol
por una oxidacidn en un reactor en fase liquida, con (2 atwosferico en
prescencia de compuestos metdlicos pesados como catalizadores, de una mez-
cla de p-xileno y una fraccida que contiene predominantemente p-toluato

de mecilo, cuya fraccidn es reciclads & la oxidacidn.

Asi se obtjene un producto de oxidacibn yue contiene principalmente dci-
do p-toluico y tereftalato de monometil & una temperatura de [40-1700C y
una presidn de 4-8 bsr, siguiendo une esterificacidn del producto de oxi~
dacidn con metanol y despues vaporizando el metancl a una elevada presidn

de 20-25 bar en un reactor para obtener una corriente de ester jue con-
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tiene principalmente p-tolusto y DMT, yuitsndo la fraccidn de ester y la
fraccibn del metanol que contiene vapores de !a zona de esterificacién y
despuds destilando la corriente de ester en una fraccida de p-toluato,

1la cual se recicls al reactor de oxidacién. taabien se obtiene uns co-
rriente de fraccidn de DNT. la& cual es sujete a un proceso adicional de
recristalizacida en metanol.

La esterificscidn del producto de oxidacidn es Ilevada a cabo con meta-
nol., el cual contiene vapores yue se dan por la compresidn a una alta
presidn y temperatura. £ste metanol se obtiene del filtrado de la recris-
talizacién de la fraccién de DMT por una vaporizacidn y rectificacién del
petanol yue contiene vapores.

2.- El metanol yue contiene vapor y yue es usado para la esterificacién
es producide por vaporizacidén a una presidn de 2-20 bar.

3.- E1 calor producido durante la compresidn del metano]l se puede urili-
zar para sobrecalentar el metanol zaseocso.

4.- La relacidn de compresién del metanol gaseoso, sujeto a compresién

es de 1.2:] a 15:1 y la temperatura final a la salida del compresor es

de 150-3000C.

5.- Los vapores retirados del reactor de esterificacién son lavados y
expandidos en una turbina de vapor. para mandarlos al compresor de me-

tanol y ser reciclados al proceso.
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3,3 ANALISIS GENERAL DE LA TECNOLOGIA

MITSUBISH]I CHEMICAL INDUSTRIES

Este proceso generalmente es psra la purificacidn de] dcido tereftdlico jue
resultas de la oxidarién con aire del p-xileno.

El Scido tereftdlico yue results en este proceso generalmente no esLa muy
bien purificado, pero esta companfa ha desarrolledo un proceso de
decarbonilacidn en donde el 8cido resultrante es purificado y a continuacidn
se describird. El 4cido resultante es el &cido tereftdlico grado-fibra y
las marerias primas principales son el p-xileno, un solvente no meticionedo
por secretos de la compaiia y un catalizador gue generalmente es de Cobalto

o Mangsneso.

3.3.1 DESCRIPCION TECNOLOGIA MITSUBISHI CHEMICAL IND,
Este proceso generalpente es para la purificacidn del! 4cido terefrdlico que
resulta es grado-fibra puro (PTA).
A continuacidn se presente una descripcidn mis detallada del proceso
mostrado en la figura 3.6
£l 4cido tereftdlico cruds que viene de la oxidacidn con aire de p-xileno
es disuelto en el solvente v es mandedo a la seccidn de tratamiento
wyuimico, donde las impurezas del dcido tereftdlico crudo son convertidas en
una msasa que es facilmente disuelta en el solvente,
Frn lz2 seccidén de cristalizscién, el 4cido tereftdlico disuelto en el
solvente €5 cristalizado. atentras las iampurszas perranecen en el soclvente.
La pasta de Jcido rerefrdlico es entonces alisentado a la seccibn de
separacisn donde el 4cido rereftdlico cristalizado es separado de las
ispurezas yue estdn disueltas en el solvente. La masa (pasta) himeda de
dcido tereftdlico es secado para resover el solvente y el 4cido tereftélico

grado-fibra puro & grado-polimero (TPA) es obtenido de la seccidn de
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secado.

El producto obtenido del 4cido tereftélico crudo nos d& una eficiencia del
98%.

Los consumos unitarios de materias primas y servicios auxiliares se mues-
tran en la tahlas 3.3

Tabla 3.3 Consumos {Initarios de materias primas y servicios
auxiliares.

Materias pripas Consume por Kg de TPA
p-xileno 0.73
ac. acético 0.21

Servicios Auxiliares

vapor 0.0
Electricidad 0.56
Combustible 1.500 Kcal.

Actualmente en Jepdn se encuentrs una planta operando con una capacidad de
70,000 Ton Met/Afio

3.3.2 PROCESO DE DECARBONILACION MITSUBISHI
Mitsubishi ha comercializado un procesc en el cual el Acido tereftélice
producido en oxidacién por aire en fase 1iyuida puede ser purificado.
El 4cido terefidlico es disuelta en un solvente y la solucién es pasada‘:a
un reactor donde las estructuras de las principales impurezas orgénicas son
alterados
E! solvente probablemente es sgua y la reaccién probeblemente es una
decarbonilacién del dcide 4-formilbenzoico la& cual procede a una
temperarura de 250-3000C en presencia de un catalizador de Paledioc sobre
carbdn.
Después de 1la reaccidn, el 4cido tereftdlico es recuperade per una
continuja cristalizacién y filtracién. La conclusidn final del Jecido

benzoico es menos de 20 ppa y la conversidn es de 98%.
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3.3.3 Aspectos Tecnolégicos patentados.

Con el objeto de meforar el procesa Mitsubishi a continuacién se dan
los siguientes ejemplos de la tecnologia patentads en ls produccidn de
4cido tereftélico.

3.3.3.1 Ejemplo A.

lina autoclave de 10 litros de capacidud. hecha de Titanio y eqyuipads
con un condensador de reflujo. un agitador. un medio de calentamiento,
uns entrade para el p-xileno, otra pare el gas(02) yn una salids para

el producto en forms de pasts, fue cargads cons:

ACIDO ACETICO 2990 g
ACETATO DE Co TETRAHIDRATADPO 4od g
ACETATO DE Mn TETRAHIDRATADO 4.6 &
HBr (47% soln. ayuosa) 6.7 g
AGUA 154 g

.Este proceso se realizo a una temperatura de 2106C y una presién de
25 Kg/co2. y una sgitacidn de 500 rpm. El p-xileno se suministro a razdn
de 500 g/hr. mientras el aire era introducide simultaneamente a medida que
e] escape de gas conteniera 4% en volumen de 02, afectendo la oxidacién
por 7 horas,

Después de haber sido enfriado el producto de reaccidn a 1000C, el pro-
ducto en forms de pasta fue recuperada y sujeta a une separscidn. Enton-
ces el TPA resultante fue merclado con tres veces su peso de &cido acético,
con una agitacién de 20 minutos al 80oC, siguiendo después una separacfon y
secado del producto.

El contenido de 4-carboxibenezaldehido y de la transmitancia del producto se

muestran en la tabla 3.4
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Para propositos comparatives., se hicieron procedimientos similares a los
del ejemplo A. Estos fueron heches variando parametros que se muestran

en la tabla 3.4,

Tabla 3.4 Resultados en TPA del ejemplo A

CATALIZADOR TOTAL
CATALI p-xil T
Ejemple No. Ca Mn Br  Mn/Co Comp. ZADOR. (2/h) (oC) T340 4CBA fla

1 330 330 1000 1.0 HBR 1660 500 210 90.0 150 1.0
2 330 330 1000 1.0 HBr 1660 500 195 96.0 250 0.9
3 330 300 1000 0.9 HBr 1630 500 190 90.0 550 0.5
4 330 330 1000 1.0 HBr 1660 500 230 8B.0 332 1.9
5 330 250 1000 0.75 HBr 1580 500 230 B86.0 352 ].8
[ 330 600 1000 1.BZ2 HBr 1830 500 210 83.6 170 1.0
7 336 150 1000 0.45 HBr 1480 500 210 090.0 250 0.9
8 1000 100 3000 0.1 HBr 4100 300 190 93.7 280 0.7
9 1006 100 3000 0.1 HBr 4100 250 190 94.0 200 1.4
10 1000 100 3000 0.1 HBr 4100 506 210 92.0 250 1.4
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pé los resultados anteriores se derivan las siguientes conclusiones:

Los ejemplos 2 y 3 muestren que a temperaturas bajas de reaccién el cen-
tenido de impurezas en e! &cido tereftélico es grande, notandose tambien
las grandes rransmitancias.

En los ejemplos 4 y 5 en donde se emplea una alta temperatura de reaccidn,
el contenido de impurezas no bsja, en consecuencia el producto tiepe una
baje transmitancia y la temperatura de flama del solvente aumenta.

Para los ejeaplos 6 y 7 es claro que el uso de compuestos de 4n y Co en
proporcién alts o baja da la formacidn de un subproducto. En el ejemplo B,
con un catalizador yue contiene una baja proporcidn de Mn y una temperatura
baja, se observa qyue la temperatura de flams del solvente se reduce. pero
el producto final contiene una alta proporcién de impurezas,

En el ejemplo 9 el cual es similar al 8, excepto en yue la alimentacién
del p-xileno es reducida. la calidad de TPA es visible., pero la productivi-
dad decrece con un gran aumente de dcido acético y dado por una perdids de
tewperatura de flama.

En el ejemplo 10 con un catalizador Jue tieme baja proporcidn de Mn y una
temperdtute de reaccién de 2100l produce un producto final de bajo grado
y se incrementa el dcido acético.

Se puede observar que del ejemplo 8 al 10 es necesario un gran aumento de ca-

talizador.

70



3.4 ANALISIS GENERAL DE LA TECNOLOGIA TORAY INDUSTRIES ING,
Este proceso generalmente es empleado para la fabricacidn de 4cido
tereftdlico puro y dimetil tereftalato a partir de p-xileno via 4cido
tereftdiico.
En este proceso las principales materias primas son el p-xileno y dcido
acético, también es utilizade un promotor para ayudar a la oxidacién el
cual es el p-aldehido que es sintetizado del acetaldehido y cambie a
&cido acético durante la oxidacién.
El proceso se puede dividir en 9 secciones & dreasi las cuales son:
- Sinterizador del promotor
- Oxidacidn
- Separador
- Secador
- Tanyue de mezcla
- Esterificacidn
- Dehjdratacién
- Separador
- Purificacién

La seccién de purificacidén consta de dos secciones diferentes tanto para el

Jeido tereftdlico y para el terefralato de dimetilo.

3.4.1 DESCRIPCION DEL PROCESD TORAY
las principales materias primas para este proceso son: p-xileno. aire,
&cido acético. El dcido tereftdlico y dimetil tereftalato son obtenidos al
alimentar p-xileno, aire y el solvente yue es el dcido acético, esto se
wmostrard en la figura 3.7.
El p-xileno en el solvente &cido acético es convertido a dcido tereftdlico
por una oxidacidn con aire en fase 1fyuida en presencia de un promotor y un
catalizador.
La resccibn promotora en donde el paraaldehidoc es sintetizado d.eI
acetaldehido y cambis & dcido acético durente la oxidacién.
El dcido tereftdlico granular obtenido en la oxidacidn es lavado con dcido
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fcetico puro, secado y mandado al esterificador, Una parte del producto es
purificado a p-TPA pars la sintesis directa de polietilen tereftslato. Kl
Acido acético producida en la oxidacién es purificado y vendido. EI bcido
tereftdlico es despufs purificado dande el producto puro de dcido
tereftdlica.

El 8cido tereftélico seco es alimentado a un tanyue de mezcla en donde se
introduce metanol convirtiéndose después 8 dimetil ester. este pasa a un
reactor de esterificacidn el cual estd conectado e una columna
dehidratadors yue recicla el tangue de mezcla el ester crudo.

Del reactor de esterificacién, sale al proceso de purificacidn. déndonos el
DMT.

Toray actualmente tiene su propio catalizador para la esterificacién,
REACCIONES:

Las reacciones qyue se llevan a cabo son:

H3C~ CH3 + 302~--¢ HOOC-  ~COOH + 2H20

HOOC-  -COOH + 2CH30H--% H3CDOC-  ~COOCH3 + 2H20

Los coasumos wunitarios de wmaterias primas y servicios auxiliasres se
muestran en la siguiente tabla.

TABLA 3.6 Consumos unitarios de materias primas y servicios suxiliares

NATERIAS PRIMAS Consuwo por 1 Kg.de TPA
p-xileno a.58 Kgz.
acetaldehido 0.20 Kg.
metanal 0.36 Kz.

SERVICIOS AUXILIARES

vapor 7.40 Kg.
electricidad 0.36 Kwh
combustible 1.300 Kcal

72



SUBPROBUCTO

acido acético . 0.20 Kg.

Costos de Inversién y Produccidn
Toray cuenta actualmente con una planta que opera 100,000 Ton Met/Afo de
p-TPA y TPA en TOKAl y una planta en Mishima con una capscidad también de

100,000 Ton Met/Afio.
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3.4.,2 Aspectos Tecnologicos Patentados.

Para flustrar los aspectos tecnologicos de este proceso se hicieron los
siguientes ejempla, los cuales serviran de ayuda en la mejora del proceso
Toray.

3.4,2.] Cristalizacién continua,

3.4,2.2 Ejemplo A.

Uina solucién yue es mantenida a 27500 y 40 Kg/cm? de presién, esta compues-
ta por 80 T en peso de dcido acéticos 10% en peso de agua y 10% de 4cido
tereftdlico se carga en el cristalizador que se muestra en la figura 3.8 ,
a razén de 50 Kg/hr.

Este cristalizador viene un diametro de 1.18m . un largo de la& zona de
cristalizacidn de 1.7 m y un largo de la zons de enfriamiento de 0.3 m,
esta zona de enfriamiento se encuentra en la parte superior (2).

La presién en el cristalizador se mantuvo en 40 Kg/em2, bombardeando gas
Nitrogeno (I3) a la parte superior del cristalizador (12), por la linea
(14).

El sgitador (15) fue provisto con quince paletas (16}, cuyos diametros
eran de B a 12 cm. El sgitador tuvo una rotacidn de 100 rpm.

La solucién fue mezclada lentanrente debido a la velocidad del agitador.
Parte de la solucidn presente en la zona de enfriamiento (B) fue sacada

e introducida en un cambiador de calor (7)., el cual se encuentra separa-
do del cristalizador (1).

£] agua usada en el cambiador de calor como medio de enfriamiento tenie
una temparatura de 30oC. Debido & esta agua, la solueién presente en la

zona de enfriamiento se mantuvo en los 60oC.
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- Los cristales de TFPA obtenidos tuvieron un tamafio promedio de 150 micras.
El coeficiente de transferencia de calor fue de 500 Kecal/m2hroC al inicio

de la operacién y 4D0 Kcal/m2hroC después de un mes de operacidn.

3.4.2.3 Ejemplo comparativo
El siguiente ejemplo comparative fue hecho usando un cristalizador pro-
visto con una chayueta de enfriamiento rodeandolo pol toda 18 pared ex-
terns.
El agitador estuvo rotando a una velocidad de 100 rpms manteniendo la so-
lucidn & 2750C y bajo una presibn de 40 Kg/em2, 1a composicidn era la
aisma Jue el ejemplo anterior. Esta solueién fue cargada al cristalizador &
razén de 50 Kg/hr y presurizads con N2 gaseoso a 40 Kg/cm2.
El sistema de enfrismiento se da por medio de una chayueta enfriadora a uns
temperatura de 300C. asi la pasta Jue este a 60oC solo tiene cristales de
TPA y solvente. Los cristales son tomedos del fondo del cristalizader, te-
niendo un diametro promedio de 150 micras.
Sin embargo después de 2 horas de operacidén, estos cristales se deposita-
raon y crecieron sobre el interior de las peredes y ademds la operacién fue

imposible

3.4.2.4 Ejemplo B.
Algunas corridas de cristalizacidén fueron hechas de la misma manera yue
el ejemplo Ay Excepto yue la velocidad del agitador fue cambiada, como se
muestra en la tabla 3.7, obteniendose diferentes tamafios de particulas

propedio.
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Tabla 3.7 Tamajos de particula promedio de TPA.

VELOCIDADES DE ROTACION TAMANO DE PARTICULA
DEL AGITADOR(rpm). PROMEDIO (micras).
430 . 50
310 110
170 140
60 150
35 100
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Las siguientes caracteristicas son necesarias pars mantener un funcio-
namiento optimo de este proceso:
1.~ En el método continuo de cristalizacidn de TPA en donde 1s solucifn
yue contiene el solvente es enfrijads & una temperatura menor que la tempe-
ratura de saturscidn, y entonces las cristales son tomados fuera del cri-
talizador,
Para yue esta mejora funcione se tienen que seguir los siguientes pasos:

A) Mantener una presién en el cristalizador 1la cual debe ser més alta
yue la presidn de vapor de la salucidn caliente.

B) Mantener la solucidn en el cristalizador como una fase continue.

C) Aplicar un sistema de enfriamiento adecuado de manera que la salucion
pase por tres gonas: cristalizacién, enfriamiento y enfriamiento-
cristaliracién,

D) Mantener ls temperatura en la zona de enfrismiento menor yue la
temperatura de saturacién de la solucidn.

E) Mezclar adecuadamente los componentes en la rona de cristalizacidn.
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3.5 ANALISIS CENERAL DE LA TECNOLOGIA (UNI-HuULS)
CHEMISCHE WERKE HulS A.C. VOP PROCESS DIVISON
vop  INC.

Este es un proceso de manufsctura de dcido tereftdlico grado técnico (TPA)
que resulta de la oxidacidn de! p-xileno y tambidn sirve para la
preparacion de DMT grado-~fibra.
Las materias primas en este proceso son el p-xileno, metanol y acético.

3.5.1  DESCRIPCION DEL PROCESO (UNI-HILS)
A continuacidn se presenta una breve descripcidn del proceso yue se muestra
en la figura 3.9
El p-xileno es oxidado con aire en el reactor en presencia de dcido acético
y un catalizador generalmente de Co & una temperatura y presién moderadas,
El p-xileno yue no se convierte es reciclade al reactor de oxidacién,
mientras el dcido tereft4lico tomado TPA es separado y secado.
Este TPA despuds es tratado con metanol en presencia de un catalizador en
un tanyue nmezclador yue despuds es wandado a un reactor en donde se forma
el DMT el cual es scparado después de haber sido cristalizado, este después

es purificado a DNT grade fibra por una purificacidn del producto.

3.5.2 CONDICIONES DE OPERACION
Se reqyuiere el wuso de temperatura y presiones wmoderadas para la mayor
eficiencia de la reaccidn. El calor de reaccidn es recuperado

eficientemente en la generacién de vapor.

3.5.3 CONSUMOS UNITARIGS DE MATERIAS PRIMAS Y SERVICIOS AUXILIARES
Los consumos unitarios de meterias primas y servicios auxiliares para la

produccidn de dcido tereftélico se presenta en la siguiente tabla.
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TABLA 3,7 Consumos Unitarios de Materiss Primas y Servicios Auxiliares
en la Produccifn de Acide Tereftélico

MATERIAS PRIMAS CONSUMO POR Kag. DE ACIDO TEREFTALICO O DNT
Acido Tereftalico oMT

p-xilenc 0.645 Kg. 0.572

metanol - - - 0.371

&cido acérico 0.057 0.050

SERVICIOS AUXILIARES

electricidad 0.42 KWh
combustible 1.42) Keal

Hay pocas plantas yue trebajan con este process, la que se tiene
conocimiento es ung ubicada en (UNI-HULS).

A pesar de yue este proceso es bastante eficiente ys yue usa las mismas
materfas primas yue los demas procesos casl no se usa,

Este proceso es amuy parecido al proceso Toray, peroc en el procesec Toray el
écido acético que resulta como subproducto se puede usar de nuevo o vender

en cambio en este proceso, esto results imposible,
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3.6 ANALISIS GENERAL DE LA TECNOLOGIA
EASTMAN KODAK CO.

Este proceso es muy parecido al proceso de Toray Industries en el cual las
materias primas son p-xileno. solvente ( dcido acético ), catalizador de

Co.y y el uso del acetaldehido como activador o promotor.

3.6.1  DESCRIPCIGN DEL PROCESO EASTMAN KODAK
El &cido tereftdlico es producido por una oxidecién del para-xileno, con
aire en presencia del catslizador de Co. y el activedor gue es el
aceteldehido. La temperatura es modersds . as! como 1la presibén en el
solvente de &cido acético y se muestra en la figurs 3.10
E? Acido tereftdlico producido es separado por filtracién y
subsecuentemente es secado resultando un producte grado-esterificacidn. ya
sea para la conversién a DMT & TPA grado polimero. E1 subproducto écido
acérico puede ser refinado a 4cido acético glacial de primera calidad para
ser usado o vendido.
El1 dcido acético producido puede variar de 0,55 a 1.1 Kgs. por Kg. de Scido
tereftélico.
E] proceso Easiman puede ofrecer ventajas sobre otros procesos si se tiene
disponible el acetaldehido yue sirve como promotor y si se va a usar o
vender el Acido acético yue resulte como subproducto.
Msteriales convencionales son usados en la construccidn de la planta pars

evitar la minima corrosién.

3.6.2 CONSUMOS UNITARIOS DE MATERIAS PRIMAS Y SERVICIOS AUXILIARES
Los consumps unjtarios rtante de wmaterias primas cowo de servicios

auxiliares se muestran en la siguiente tabpla.
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Tabla 3.8 Consumos unitarios en la produccidn del 'acido tereftalico
Grado-Fibra

MATERIAS PRIMAS CONSUMOS POR Kg. DE ACIDO TEREFTALICO
p-xileno 0.66 Kg.
acetaldehido {tipico)kg. 0.89 Kpg./Xg, ac. acérico

Kg Ac. Acético

SERVICIOS AUXILIARES

calor requerido 5700 BTU
electricidad 0.08 K¥h

3.6.3 COSTOS DE INVERSION Y PRODUCCION
La Eastman Kodak Co. tiene varias plantas para la produccién de TPA y la
principal funciona desde 1975 con una capacided de 100,000 Ton Met/Afio.
Esta planta fue construida en 1975 en los estados de Kingsport Tenn., y tu-

vo un costo de $16mill de dolsres.
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3.7 ANALISIS GENERAL DE LA TECNOLOGIA MARUZEN OIL CO.

Este es un proceso para la produccién de &cido tereftdlico de gran calidad
por una esterificacién directa Jue proviene de un nétodo de oxidacién
selectiva sin un procedimiento de purificacidn.
El proceso se puede dividir en 6 grandes secciones 6 dreass las cuales son:
- Oxidacidn
~ Cristalizader
- Separador de sélidos
- Dehidratacién
- PRecuperacidén del catalizador
- Secado
Este proceso dé por resultado &cido tereftélico puro, el cual no estd
purificado, pero tiene una gran ventaja que es la recuperacién del
catelizador,

3.7.1 DESCRIPCIGN TECNOLOGIA MARUZEN
A continuacidn se presenta una descripcidn del proceso yue se muestra en la
figura 3.11
Las mwaterias primas para la fabricacién del 4cido tereftdlico de gran
calidad son el p-xileno., 4cide acético., agua, aire y debe estar en
presencia de un catalizador.
El proceso es como sjgue:
El p-xileno y el 4cido acdtico son cargados al reactor de oxidacién en
presencia de un catslizador de Co. £l aire también es cargado al reactor
en donde el p-xileno es toralmenre oxidado a una presidn y temperaturas
moderadas, bajo las condiciones de evitar la formacién de impurezas en la

formacidn de la calided de fibre.
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La pascts yue contiene catalirzador, Acido acético y dcido tereftdlico y la
cusl esta cristalizads se wanda a un cristslizador en el cual después de un
trstamiento para esjustar la buena cristalizacién del &cido tereftélico el
cual es secado.

El 4cide tereftdlico cristalizede es separado del licor madre el cual
contiene catelirador y este catalizador es separasde por wmedio de un
separador de sélidos. El é4cido tereftdlico yue estd en forma de pasta es
sujeto & repetidos lavados para mejorar su calided. Este écido ya lavado

es secado pars dar el producto grado-fibra.

El catalizador es recupersdo y reciclado al reactor de oxidacién por medio
del sistema de recuperacidn de catalizador.
Este caraslizador es usado nuevapente en el resctor después de ser
regenerado.

3.7.2 CONSUMOS UNITARIOS DE MATERIAS PRIMAS Y SERVICIOS AUXILIARES
Los Consumos Unitarios de Materias Primas y Servicios Auxiliares requeridos
para el proceso anterior se muestran en la siguiente tabla.

TABLA 3.5 Consumos Unitarios en la produccién de Acido Tereftédlico
grado-fibra

MATERIAS PRIMAS CONSUMO POR KILOGRAMO DE TPA
p-xileno - 0.66 Kg.

dcido acérico 0.42 Kg.

SERVICIOS AUXILIARES

electricidad 0.52KWh

copbustible 1.634Kcal

Actualmente una cowmpadfs afiliada de MARUZEN OIL yuve es Martsuyams
Petrochemical ha estado operando una planta la cual tiene una capacidad de

110,000 Ton/Ado
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3.7.3 Aspectos Tecnologicos patentados

Para mejorar este proceso se hicieron los siguientes efemplos, los cuales
pretenden mejorar este proceso.’
3.7.3.1 Ejemplo A.

Un reactor de presién de Titanio. con una capecidad de 40 litros, equi-
pado con un condensador de reflujo, un agitador y un sistema de calentes-
aiento, Provisto tambien de una entrada para el p-xileno y una slimenta-
cidn para el 02 por la parte de absjo, y una salida para el producto de
descarga. Este reactor fue cargado con 12 3 de 4cido acético , ]B1.2 g de
Bromuro de Co hexahidratado, 2,7 g de acetato de Mn tetrahidratado y iKz/br
de p-xileno, junte con aire fueron Introducidos por 2 horas a una
temperatura de 2000C y una presién de 24 Kg/cm2.

Después de completada la reaccidn, el producto fue retirado y sujeto a una
separacidn solido-liquida. La porcidn solida fue lavada con dcido acético
para formar 3 Kg(96 3 de conversidn) de 4cido tereftdlice teniendo un
tazaio de particula promedio de 200 micras., Llas propiedades del dcido
rerefrdlico fueron las sjiguientes:

Contenido de 4-carboxibenzaldehido 90 ppa.
Diferencia de color, valor b ~0.2

Estos 3 Kz de TPA y los 9 kg de 4cido acético fueron alimentados en un
canyue agitado de 20 litros, provisto con un agitador y una linea de circu-
lacién para la pasta. La pasta fue agitada por 3 horas y el tapafo de
particula promedic fue de 150 aicras.

La pasta fue entonces zlimentada en tanque de inmersidn de Titanio con una
capacidad de 40 litros.equipado con un condensédor de reflujo, un sgita-

dor y un sistema de calentamiento a4 una presién de 10 Kg/em2 y una tecpera-
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tura de 1500C por 60 minutos. La pasta se yuito del tanyue y se sujeto a
separacién sol-liys el TPA fue lavado con dcido acético y después secada.
Las propiedades del TPA resultante fueron las siguientes:

Contenido de 4-carboxibenzaldehido 30 ppm

Diferencia de color, valor b -0.5

3.7.3.2 Ejemplo B,

El procedimiento del ejemplo A fue repetido excepto yue el p-xileno fue
introducido & razén de 2 Kg/hr(el doble de rango gue el efen. A}, por 90
minutos. Se obtuvieron 4.5 Kz de TPA crudo(96% de conversidn)., teniendo
un tamaiio de particula promedio de 200 micras.

Las propiedades del TPA crudo fueron las siguientes:
Contenido de 4-~carboxibenzaldehido 160 ppm
Diferencia de color.valor b -0.1
De la misma manera yue el ejemplo A, se aiadieron 3 Kg de TPA obtenido
crudo y 9 Kg de dcido acético al tanqyue de inmersién y se le dio el mismo

tratamiento yue el ejemplo A, El TPA resultante tuvo las siguientes pro-

piedades:
Contenido de &-carboxibenzaldehido . 60 ppm
Diferencia de color. valor b -0.4

3.7.3.3 Ejenmplo comparativo !

El procedimiento del ejemplo B fue repetivo excepto, en yue la pasta
fue cargads en el tanyue de inmersidn sin el tratamiento del tanyue des-
tinado a8 desmanchar. E1 TPA resultante tuvo las siguientes propiedades:

Contenido de 4-carboxibenzaldehido 120 ppm

Diferencia de coler, valor b ~0.12
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3.7.3.4 Ejemplo comparativo 2.
El procedimiento del ejemplo B fue repetidc, exceptu que la pasta si
fue sujeta & un tretamiento de agitacidén en el tanque con el objeto de
reducir el camafiom de particula a 190 micras(3% de reduccidn).
El TPA resultante tuveo las siguientes propledades:
Contenido de 4~carboxibenzaldehido 110 ppm.

Diferencia de color, valor b 0.2
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3.8 Anélisis General de la Tecnologfa Hercules-Witten.

Uno de los principales procesos para producir Dimetil Tereftalo y dci-
do tereftdlico en el mundo es el proceso Hercules-Witten, en donde las
principales materias primas son el p-xileno. metanol como solvente, aire
y un catalirsdor de Co generalmente.

El proceso se puede dividir en 4 grandes regiones que son:
~ Reactor de oxidacién.

~ Esterificaciédn.

- Destilacidn.

- Cristalizacidn.

Este proceso convierte el p-xileno en DNT sin aislar el TPA como interme-
diario. El proceso envuelve la reaccidn en fase ligyuida del p-xileno con un
catalizador de acetato de Coi el p-xileno es oxidsdo a 4cido p-toluice y
a 4dcido tereftdlico, el cual es esterificado a DMT.

3.8.) Descripcidn del proceso.

El proceso es como se wuestra en la figura 3.12, en donde el p-xileno,el
aire y el catalizador de Co son alimentados al reactor, donde el p-xileno
es oxidade 8 Scido p-toluice y & TPA a una temperatura de 160oC y 75 psi
de presidn. Estos productos son esterificados con peranol en exceso, El
p-toluate de metilo producido es reciclado al reactor., el tereftalato de
monometilo es todavia esterificado con exceso de metanol a DMT. E1 DMT
es separado y pur'ificado por metodos convencionales dendo un rendimiento
del 98 2.

Aproximadanente 0.67 toneladas metricas de p-xileno son consumidas en la

produccién de una tonelads metrica de DMT o TPA., con una pureza de 97%.
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3.8.2 Consumcs Unicarios de Materias primas y Servicios Auxilisres,

Los consusos unitarios de paterjas prigas y servicios auxjliares se dan en la

tabla 3.10
Tabla 3,10 Consgmc_cs unx‘te{rfos de materias primas y
servicios auxiares.
MATERIAS PRIMAS CONSUMO POR kg DE DMT o TPA
p-xileno 0.67kg
setancl 0.40kg
aire variable
catalizador pequefio

SERVICIOS AUXILIARES
electricidad 0,51 Kwh

coabustible 1,232 keal
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3.9 Estinado Econbmico Preliminar.

La evaluacidn del estudio econdmico preliminar se hizo en base a 10 afos
towando en cuenta un interes bancaric snualizsdo de 36.5%. La capacidad
base se tomo come 280,000 ton/aio para todas las tecnologias.
La inversién iniciel y los costos fijos &l afio fueron los mismos para to-
das las tecnologias. Los costos fijos al afo fuerédn calculados con la si-
aulente formula:
Costos fifos a! affo= I.I1.% i®(1+1) [(1+i) -1 +0.04°I.1.
en dondet
I.I.= Inversidn inicial.
i= interes bancario anualizado.
n= niimero de ados.
Los costos de operacién, los costos totales por afio y el costo unitario
por Kilogramo de producto fuerén calculados en base a los costos de mate-

rias primas y servicios suxiliares yue se muestran en la siguiente tabla.

Tabla 3.1] Costos de materias primas y Servicios Auxiliares

Materis Prima Costo Uniterio por kg.
{$USD/Kg)
p-xileno 0.43
dcido acético 0,364
meranol 0,575
acetaldehido .20
Servicios Auxiliares Costo Unitario
vapor ' 0.0066/K8
lectricidad 0.0640/Kwh
Coabustible 3100007 IE6BTU
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Con el proposito de presentar un estudio econémico preliminar en la ta-
ble 3.12 se indicen los costos de produccidn pars csds uno de los proce-
sos estudiados.

Este estudio es ilustrative para hacer une evaluacidn de los costos
relativos de produccién, por lo yue no se incluyen los conceptos econdmi-
cas como mano de obra, costo de equipo, costo de instalacién, costo de tu=-
beria. costo de instrumentacidn, costo de sislamiento, costo de instalacién
electrica, costo del edificio de procesos costo del edificio para oficinas,
costo de la bodega para almacenaje., costo del terreno, costo de ingenieria
y construccidn, costo de capital de trebajo. costo de supervisién,costo

de meteriales para mantenimiento, costo indirecto de produccién y unicamen-
te se presentan, la inversidn inicial. los costos fijos al aho, los costos
de operacidn que estan constituidos por los consumos de materias primas,
consumo de vapor. consumo de energia electrica, consumo de combustible. asi
como tambien los costos totales por afio y el costo unitario por kilogramo

de producto.
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...... L LT Tepe e

Tably J.1.2

ESTINADO ECONONICTY PRELIHINAR
(¥illonps de Dolares)

Capacidad fase 280,000 Ton!/Ano
Pracesa
Ao DiNANIT MNITSUBISHI TORAY ONT-HULS EASTHAN MARUZEN HERCULES
Cancepro
Capacidad Rase
(Ton/Afo}(Kota 2) 280,000 280,000 290,000 280,000 280,000 280,000 280,000 260,000
Capac idad Prod. 378,000 378,000
fNeia 1)
I Inversion .
lnicial § 162,960,000 162,940,000 162,960,000 162,960,000 162,960,000 162,960,000 162,960,000 162,960,000
2 Coytus F{Jos
al ailo $/Afio 68,787,351 (#%,787,153 6B,787,353 68,787,251 68,787,363 68,787,363 68,787,363 68,787,36)
3 Costas Oparacion
JA. Consumos de
Maed Pring! B1.874,800 90,580,000 109,295,000 66,828,000 83,467,440 129,304.000 122,270,000 87,108,000
$/Ahc
18, Consuma de
Vaper al Ana 2,032,800 n 8 13,675,200 0 [ 0 0
$/ A0
IC. Consumo de
£, Elcc:r‘:'ra B.300.0N00 9,318,460 10,035,200 A.51,200  7.526.400 1,433,600 9,318,400 9,139,200
$/Afn
1. Consuma de
Combuscible 1,311 2374 102610 4,172 3,73 4,786,666 5,446 4,106
$/A%0
IE, Costos Totales
de ﬁpera:;ian 92,870,931 90,001,771 110,331,000 (06,958,000 91,008,577 135,324,000 131,593,000 96,25.307
$/Ako
4 Costas Totules 161,658,000 168,68%,000 188,118,000 175,745,000 159,785,000 204,311,000 200,380,000 165,018,000
por Ano
3 Costo Uniteris
WSDIKg, (Nota 1) 0.5773 1.6024 N,6718 0.6276 0.5706 0.7296 0.7156 0.58094
Costo Unitario
{Nota !) 0.427¢ 04649

Nota 1,- Conalderando la produccion laplicands su tecnologla de criscalizacion en continuo

Nota 2.~ Considerando la produceion tmplicando cristalizocion por [otes



3.9.1 Comentarios.

Como puede observarse en la tabla 3.12 la modificacidn del praceso de
cristalizacién se reflejs en ventajas economicas, ya yue cop los mismos
costos de produccidn la capacidad se increments en aproximadamente un 35%

y consecuentemente el costo de produccidn se reduce en la miswa proporcidn.

8s importante reiterar yue esta tabla unicamente representa un estimado
preliminar., por lo yue es de esperarse que en un estudio ads profundo las

espectativas para los poseedores de la nueva tecnologfa son mis alagadoras.
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4,0 OXIDACION DE HIDROCARBUROS POLIALQUILAROMATICOS.
ASPECTOS TECNOLOGICOS DE LA OXIDACION DEL P-XILENO A
ACIDO TEREFTALICO EN AGUA.
Uno de los aspectos comunes a l& mayoria de los procesos y el mas importan~
te es la oxidacién de Hldrocarburas polialyuilaromaticos por lo que a con-
tinuacién se describen los puntos mds inportantes de esta seccibn del pro-
ceso.
Le oxidacién de p-xileno en fase 1iyuida toma la base de muchos importantes
procesos comerciales para la produccién del Acido tereftdlico. La reaccidn
es catalizads por sales metdlicas o complejos preferentemente Co 6 Mn, esta
reaccidn se lleva a cabo en solucién de &cido aliffticos usualmente en
dcido scérico. El principal intermediario de la oxidacidn del p-xileno.
el 4cido p-toluico se oxida muy lentamente & dcido tereftdlico. Usando sclo
un metal como catalizador., el 4cido p-toluico es formado como producto
principal . Para mejorar la oxidacién del 4cide p-toluico se han
desarrollade nuevos wétodos usando co-catalizadores & promotores de
catalizadores wmetdlicos como: Compuestos de bromo, wmetil etil cetona,
acetaldehido, para aldehido y eventuslmente sales de Zirconio, Todos estos
se usan en procesos comerciales, donde en todos los casos e] 4cido acérico
es usado como solvente.
Recientemente, algunas plantas con respecto a la oxidacién de p-xileno en
otros soclventes eventualmente en la ausencia de un solvente han aparecido.
Un estudio de la oxidacién catalizadas de los hidrocarbones
polialyuilaromiticos investigo la cinética y los aspectos tecnoldgicos de

l1a oxidacién del p-xileno en agua.
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4.1 SECCION EXPERIMENTAL

Hidrocarburos, &lcoholes . cetonas, &cidos y esteres fueron purificados
por destilacién & cristalizacidn. El &cido p-toluico fuf preparado por una
oxidacién del p-xilenc catalizade por cobalto a 1300C con oxigeno. Por
estudios cinéticos, el 4cido p-toluico {ue preparado por la hidrolisis del
toluato de p-metilo (99.8% pureza) y doblemente recristalizado de una
solucidn de mecanol-agua.

El acetato de Co. (11} fué preparado pasando Ozano através de una selucidn
de dcido acético de Cobalto (11) tetrahidrato acetato.

La solucién fué evaporads & 30-400f en un evaporador rotatorio a una
presién de 3-4 torr., E1 sélido obtenido fué secado en un secador sobre KOH
y fué analizado por ambos Co (II) y Co. (IIl}. Los catalizadores metdlicos

fueron obtenidos comercialmente, preparados por métodos conocidos.

4.2 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL.

Las reaccicnes de oxidacidn fueron cargadas en una autoclave de 250 ml de
acero inoxidable ajustado con un sistema magnético impeller. operando a
2200 rpm, teniendo la entrada del aire en el fondo y saliendo a través de
un condensador equipado con un separador de fa_se. un reguledor de presién y
temperaturs, una santa de calentasiento electricos aire o agua enfriadora
y una salida para la prueba de productos. La temperatura de los reactantes
cargados en el resctor fue incrementada gradualvente bajo la aplicacién de
aire a presién y la introduccién de aire y agitacién la cual usualpente se
ileva de 8 a 10 minutos. Con lo mencionado anteriormente las revoluciones
de la agitacién, la reaccidén no se ve influenciada por el fendmeno de trams-

porte.
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4,3 PResultades y Discusiébn.

En prescencia de dcido p-toluico, el p-xileno es oxidado por aire a 4cido terf-
tdlico usando cutalizadores de Co o Mn. L& resccidn procede en pusencia de promoto-
res como acetaldehido, p-aldehfdo. metil etil cetons o compuestos de Br y sin 4ci-
do scérico como solvente. ‘

Como se muestra en la figura &4.] la oxidecién usualmente es dependiente de la
concentracidn del catalizador. El Mn produce mayores rendimientos de Acido teref-
tdlico que el catalizador de Co.

Los altos puntos de fusién del dcido p-toluico(1790C) y el bcido tereftdlico(320C)
requieren de uns temperaturs de reaccién arribam de 1800C, o del uso del solvente,

el cual tiene muchas ventsjas tecnologicas.

En la tabla &.1 se da el efecto de algunos solventes sobre la formacién del &cido
tereftélico y el méximo contenido de CO2 en el gas de salida en dos diferentes
relaciones diferentes de p-xileno con dcido p-toluice. expresando la selectivi~

dad de la reaccién,

En comparacién con el bcido acético, el cual es mis frecuentemente usadocomo el
solvente més frecuente en reacciones de oxidacidn en agua como soclvente tiende

& llevar a la formacién de grandes conversiones de &cido tereftéiico.
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La concentracién de agus en la reaccidn influencia el rendimiento y la
selectividad de la reaccién.Como vemos en la figura é.2el agua. decrece el
contenido de CO2 en el gas de salida y sube a concentraciones de 15-20% en
peso en el caso de catalizador de Co, el agua también incrementa el
rendimiento de Acido tereftdlico y tiene una peyuefia influencia sobre el
catalizador de Mn.

Las grandes concentraciones de agua decrecen el rendimiento de dcido
tereftdlico . La oxidacidén es también profundsmente afectada por la
presién del oxigeno y la temperatura del sistema como lo indican las
figuras 4.3 y 4.4,

La exidacién del p-xileno en susencia de &cido p-toluico es extremadamente
lenta y siempre se detiene por si nmisma sin la formacién de écido
tereftélico ( Fig 4.5 y 4.6 ). Similarpente, en condiciones como fig.4.6
précticamente ninguna oxidacibén de J4cido p-toluico es cbservada cuando el
p-xileno no esta presente. La oxidacién de una mezcla de estos dos agentes
en un amplio rango de relaciones d4 una primacia de rendimientos casi
iguales de Scido tereftdlico en dependencia de ambos: el aumento de agua en
el sistema y el tipo de catalizador.

Las diferencias., sin embargo. son los tiempos de reaccién. La sustitucién
de 4cido p-toluico por otro dcido arowmético & alifdtico casi no se ha

estudiado.
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Usando 4cido monocloroscérico, 4cido benzoico. dcido tereftélico & Scido
3-6 endonetilen tetrahidroftdlica, la reaccidn después de un corto tiempo
se detiene. En el caso de écido mucoclérico la oxidacidn corre en un largo
tiempo.pero en lugar de la formecibn del dcido tereftdlico, se lleva 8 cabo
uns descarboxilacidn indicada por un alto contenido de €02 en el gas de
sajida. M&s ain la corrositividad del sistema es extremadamente alta. En
el Acido acérico como solvente la oxidacidn del p-xileno se detiene en la
presencia de ac.p-toluico.Pera obtener el 4cido tereftdlico deseado en este
solvente grandes aumentos de catalizador son regueridos.

Las figuras previas 4.2 y 4.6 guestran yue grandes rendinientos de 4cido
tereftalico son obtenidos con catalizador de manganeso.

El efecto catalitico del cobalte y Mangsneso es fuertemente dependiente
también de los ligantes de los metales ( Tabla 4.3 ).

La dependencie del rendimiento de 4cido tereftdlico sobre la concentracién
de un catalizedor metdlico ya sea de Co o Mn. por ejemplo increwente fuer-
temente el rendimiento de fcide tereftdlico en un muy escaso rango de
concentraciones, fué estudiada a varias temperaturas ( fig.4.7), varios
aumentos de agua como solvente ( Fig.4.8) y verios otros rengos de p-xileno
y dcido p-toluico (Fig.4.9 y 4.10) En el (ltimo caso, a altos rangos de
p-xileno & &cido p-toluico. la oxidacién puede ser realizada solo en un
rango escaso entre el mfnimo y mdximo valor de concentraciones criticas
para ambos catelizadores, Co y Mn  En la ausencia de agua en el rango de
concentracidn de 15-30 min de absorcidén de oxigeno, la reaccién se para

inmediatamente .
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El método descrite anteriorwente para la preparacidn de ac. tereftélico es-
ta basado en la oxidacidén de una mezcla de p-xileno con dcido p-toluico en
agua como solvente catalizado por sales de Co & Mn en la ausencia de
aldehido, cetons, halogeno u otros activadores.

Altos rendimientos de dcido tereftdlico ( 90 ¥ mol) son obtenidos con
concentraciones cataliticas de sales de Co & Mn, en tanto que el anterior
es ods efectivo. Estas diferencias encontrades acerca de los sistemas
cataliticos conocides de la oxidacidn de alyuil aromiticos en solvente de
dcido acéricos donde:

a) OGrandes cantidades de cetalizador en un gran estade de valencia son
requeridos para afectar la oxidacién selectiva.

b} Con iones solos de Co (JI), la reaccién no procede rspidamente.

c¢) Los catalizadores de Co son mds efectivos yue los de Mn.

CONCLUSIONES

Los resultados obtenidos en este estudio demuestran yue ]la dnica y esperada
reactividad del sistema catalftico investigado producen rendimientos de
&cido tereftdlico mayores del 90% mol. Diferencias en selectividad para
con el atayue & grupos metilos vs, isopropilos y relativa reactividad de
toluenos sustituidas para con el Co (IIl) son mas compatibles con un
mecanismo de radicales-libres envolviendo una abstraccidn inicial del

Hidrogeno sobre los substratos aljuileos aromdticos por especies radicales.
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Condiciones: 1850C., 2.0 MPa, 75 dad/hr flujo de
aire.
30 2 de p-xileno. 50 g de ac. p-to-
luite y 173 de H20,
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EFECTO DEL AGUA SOBRE EL TPA FORMADO
Fig 4.2
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Fig. 4.2 Efecto del agun subre el TPA(p i JC0) v el
CO2( Y MnixCo) formedo.

Condiciones comp en la figura 4.1,
concentracidn del cetalizasdor 2.16 mmol.
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EFECTO DE LA PRESION EN LA OXIDACION
FIG 4.3
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Fig 4.3 Efecto de la presidn en la oxidacidn cataliza-
da con Mn{ll)

Condiciones como en la fig 4.1 2.85mm01 cat.
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Fig. 4.4 Efecto de Ia tesperstura en la produccidn de

TPA catalizada 0.8] maol de acetato de Mn(II){.
1.5 mmol de alcanvato de Co(ll)¥.y una mezcld
de cat. 0.69 mool de ¥a(Il) + 1.5 asol de ColITi{N

Condiciones como en la fig 4.1 y un flujo de
aire de 30 dal/hr.
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Fig 4.5 Efecte del §cido p-toluico ep la reaccidn.
0¢.31az0l acetatn Caf171) 4B 3.7 am0l
Condiciones como en la fig 4,1.
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Fig 4.6 Aumentc de TPA forpado a diferentes de
p-xileno con ac. p-1aluico.
Con alcancato de CoflIl) .

A 2 de agua ;X. 50g de agus y

A 2.7mm0] de aceiato de Mn{Il)y 17 g de agua.
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DEPENDENCIA DE LA FORMACION DEL TPA.
Fig 4.7
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Fig. 4.7 Dependencia de la foraacidn de TPA en con~
centraciones de acetato de ¥n(17) W a 165¢C,
2 ova 1850C .

Conciciones coro la fig. 4.1
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Fig. 4.8 Dependencia de la formacidn del TPA en conc.
de acetato de Mafll) usando: D0 z de HX4
01,19 2 de H20 y O, 60 3 de H20 como sol-
vente,

Condiciones coan fig 4.1



EFECTO DE CAT. EN CONC CRITICAS
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Fig. 4.9 Efecro de la relacién del p-silenc con ac.
p-toluico en concentraciones criticas de mmol de metal
acerato de Mn(Il)

Condiciones: 190cL, 2MPa, 17 g H2G.
+30 3 de p-xileno, 50 g de
p-toluf~n y 75 de3/hr de sire.



EFECTO DE CAT. EN CONC CRITICAS
fig 4.10
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Fig. 4.10 Efecto de los catalizadores en concentra- MO} de metal
nes criticas.
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Condiciones:1800C, 24Pa, 75 g de p-xile-
noe 5 5 de p-toluico.!? g de H20 y 60d=3
por hora de aire.
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tato de MofII);
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Tabls 4.1 Efecto de solventes en la oxidacién
de! p-xileno y ac. p-toluico a 1850C
y 2 MPa, con 30 dm3/hr de aire.

SOLVENTE TIEMPO REACCION VOL %C02/min
Ningun 140 3.3/35
solvente

agua 335 2.9/125
ac. acetico 259 5.7/18
1-butancl 315 6.5/75
dioxano 70 2.9/20
etilenglicol 80 2.5/15
ningun 240 1.7/10
solvente

agua 345 3.1/25
ac. acético 150 2.9/40
ac. benzoico 150 I1.1/65
dioxano 155 1.7/15
acetaco de amil 70 —
alcohol laurilico 130 —_—
alcohol bencilico 105 -—-
ciclohexanana 225 1.9/225

g DE TPA/100g
DE P-XILENO



Tabla 4.2 Efecto de los acidos, catalizados
en acetato de Mn(1I) y Co(ll) en
la oxidacién del! p-xil en agua.

ACIDO TIEMPO DE REACCION VOLICO2/MIN g DE TPA/
100g p-XIL

Acetico 190 4.5/35 4.3
monocloroacético 55 3.1745 0
mucoclerico 370 12.9/15 0
benzoico 85 3.2/45 0
p-toluico 345 3.1/25 60.3
tereftélico 65 0.8/25 14.4
3-5dimetilben- 320 3.0/170 24.7 |
zoico,
fenil acético 145 4.7/85 1.9
3-6 endometilen 105 3.3/10 0
tetrahidrofeali- 185 2,4/70 14,1
co acético
acético 304 2.4/28 2.
benzoico 105 2,.9/95 8.3
p-teluico 375 2,5/130 52.6

Condiciones: 70 g de p-xil. 17 g de H20, 2.85 mwol de Mn(0Ac)2.4H20

1850C, 2.0 MPa y un flujo de aire de 30 da3/hr.



Tabla 4.3 Efecto de las sales de Co y Mn
sobre la oxidacidén del p-xil y
del ac. p-toluico en agua.

SAL METALICA CANTIDAD TIEMPO DE REACCION 8 DE TPA/
' MINUTOS 100g DE p-XIL
Co(S04).7H20 1.5 121 5.0
Co(OAc)2.4H20 0.52 200 93.7
ColAcAc)2? 1.5 180 7.0
Co(NCS) 1.5 110 1.3
Cof0Ac)3(79%CollI} 1.5 280 115.8
Colrod 1.5 280 18.2
Co(NO3)2.6H20 1.5 125 18.9
alcanoato de Co 1.3 150 108.6
(10.5% Co)
Col12.6H20 1.5 125 3.3
Carbonato de Co 1.5 150 54.0
Talocianato de Co  0.49 123 1.5
Hidroxido de Co 1.5 160 62,6
knO 1.5 120 ) 13.1
MnO2 1.5 130 14.7
Nn(0Ac)2.4H20 0.8 400 213.4
MnC12.4H20 1.5 85 10.1
MnS04 1.5 125 8.1
MaCO3 1.5 135 i13.0
Mn(AcAc)2 0.8 405 208.1

Condiciones: 30 g de p-xilenc . 50 g ac. p-toluico y 17 g de H20
1850C, 2.0 Mpay flujo de aire de 30 dm3/Hr.



CONCLUSIONES

Como resultado de la recopilacidn de informacién y del andlisis preliminar
de la misma consideramos preocupante la situacién de nuestro pals tomando
en cuenta los recientes desarrollos de Amoco y Toray en el arda de crista-

lizacidén continua.

Los unicos productores en nuestro pals son Petrocel, S.A. y Tereftalatos
Mexicanos S.A., cuyos procesos de produccidn estan Iicenciados por Amoco

y Hercules-Witten, con la limitante bésica de llevar a cabo el proceso de
cristalizacién por lotes. Por la razén anterior es oportuno jue estas em-
presas estudien rutas tecnologicas yue les permita modificar esa etapa del
proceso y eviten correr el riesgo de dejar de ser competitivos en el merca-

do internacional.

Hasta la fecha el proceso continuo de Amoco no ha side totalmente probadoe

a escala industrial, sin embargo las probabilidades de exito son muy altas
por lo yue recomendamos ls realizacién de estudios mds detallados y profun-
dos, inclusive a nivel experimental para buscar rutas tecpologicas alterna-

tivas que permirtan competir satisfactoriamente,

En el estudio econdmico preliminar se puede observar que el proceso de
cristalizacién en continuo refleja ventajas economicas, ya yue con los
mismos costos de produccidn la capacidad de produccidn se incrementa en
aproximadamenre un 35% y se reduce consecuentemente el costo unitario de pro-

duccién en la misma proporcién.
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tn el estudio de la oxidacidn de hidrocarburos pelialyuilarcadticos vemos
claramente yue la oxidacién usualmente depende de la concentracidn del
catalizador y que con un catalizador de dn se preduce mds rendimiento de
TPA yue con un catalizader de Ca,

El uso de un solvente en la reaccidn tiene muchas ventajas tecnologicas,
asi como tambien el uso de un progzotor para la formacién del &cido p-to-
luico, e] cual es el principal Intermedierio en la oxidacién del p-xileno
a dcido tereftdlico.

En esté estudio se dan todas las ventajas y desventajas del uso de diferen-
tes solventes y catalizadores, las cueles serian de gran ayuda para la
mejora del procese nacional.

Se recomienda yue las empresas Interesadas tomaran como base tanto esté estu
dio come las patentes para asi profundizar mds en el proceso de oxidacién
y cristalizacidn continua del dcido tereftdiico.

Se espera yue esta tesis sirva como una base para un estudio mds detallado
y coaplejo por parte de estas eapresas.

Aunque era de esperarse encontrar una gran cantidad de informacidn relacio-
nada con el TPA con relativa facilidad, fue sorprendente el grado de difi-
cultad para su consecucidn por lo yue consideramos que la informacién reco-
pilada. organizada y presentada en esté trabajo serd de valiosa ayuda para

continuar profundizando en el tema.
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