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-I/ITRODUCCJO.Y-

A partir de la década de Jos B~s la producción de ácido tereftálico y de 

dimetil tereftálato empezó a crecer hasta en un 40% alcanzando una produc­

ción de 3 millones de toneladas al año a fines de dicha década. 

Varias empresas en el mundo, tales como: Amoco Chemical Corporatión, Dyna­

mit Nobel AktiengesellschRft, Hilsubishi Chemkal Industries, Taray Indus­

tries, Eastman Kodak Co., Haruzen Oil Co.I.TD, (Uni-HÜls)-Chcmische k'erke 

llÜ.ls y Hercules-h'itten invirtieron grandes sumas de dinero para desarro­

llar las mejores ttknoloJias del proceso .¡uc les permiticril competir en 

el mercado internacional destacando principalmente las empresas menciona­

das. 

Un co::JÚn denominador en las técnologias dcsarrol ladas y ..¡ue a su \•ez es un 

cuello de boculla en la capacidad de producción, lo conscHuye la etapa de 

purificación y en pDrticular la cristalización de los productos. 

A mediados de la decada de los sors la compañia Amoco Cheraical Corporation 

registro con la patence No. 4,675,.538 de 1987, la tecnologia para lograr 

a cabo la purificación en forma continua. lo cual en caso de ratificarse a 

escala industriRl desplazará varias de las tecnoloBÍas vi15entes ya .¡ue se 

incrementara sensiblemente la capacidad instalada de sus planeas existen­

tes. real izando pocas y ecónomicas modificaciones a dichas plantas. 



Ante esta perspectiva nuestro país se veria afectado en corto o mediano 

plazo, ya lJUe el precio de ácido tereftálico en el mercado internacional 

estará por debajo de los precios de producción nacionales. 

Por tal motivo, en este trabajo de tésis se pretende sentar las bases ..,ue 

permitan llevar a cabo en otros trabajos de tesis e\•aluaciones más profun-

das y detalladas, desde el punto de vist11 tecnológico. 

Para la realización de este trabajo fue necesario hacer una revisión 

bibliografica lJUe nos permitiera conocer los aspectos tecnologicos de los 

diversos procesos existentes, razón por la cual se rel•isaron las patentes 

vigentes. 

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

1.0 Propiedades Físicas. 

Al/ui se presentan las propiedades físicas del ácido tereftál ico y dimetil 

tereftálato. Es oportuno señalar l/Ue B111bos compuestos se obtienen simulta­

nea.mente y .¡ue al hablar de uno es inevitable mencionar el otro. 

2.0 Mercado Internacional y Nacional del .4cido Tereftálica. 

En esta sección se presenta un brevé desarrollo histórico a nivel 

internacional de los consumos y producci6n del. ácido tereftálico, indicando 

los principales usos del mismo. Asimismo, se incluyen la situación actual 

y perspectivas de producción y consomo mundial de ácido tereftál ico(TPA) y 

di.etil tereftálato(DHT). 



Taaib1en se incluye en este capitulo el a>ercado nacional con cifras de pro­

ducci6n y consumo aparente en los.ultimas diez años. asi como la capacidad 

instalada y las exportaciones. 

Por ultimo se presentan las cifras correspondientes a las materias primas 

empleadas en H6xico que son el p-x11eno, ácido acético y metanol. 

3.0 Tecno1osía 

En esta parte del trabajo se presenta la información relacionada con las 

rutas existentes para los principales procesos de producción instaladas en 

el mundo. Se lleva a cabo un anáHsis general de l!! recnolog!a de CBda li­

cenciador y se hace mención de los aspectos tecnologicos pl'ltentados más 

relevantes en aquel Jos casos donde se pudo contar con la información. 

Se presenta un estudio económico preliminar de las tecnolagias en donde se 

1ncluy4! para cada tecnología la capacidad de producción, los costos de ope­

ración, los costos totales por año y el costo unitario del ácido tereftálico. 

4.0 Oxidación de Hidrocarburos polid}ljuilaromáticos. 

Uno de los aspectos comunes en la mayoría de los procesos y el más importan­

te es Ja oxidación de hidrocarburos polialquilaromáUcos por lo que en este 

punto se describen los puntos más importantes de esca sección del proceso. 



1.0 PllOPIEDA!lf:s FISICAS. 

J .o PllOPIE:DADE:s Df:L ACIOO TE:RE:F7'ALICO. 

fl ácido tereftáHco es conocido qufmicmaente COltO ácido 1-4 bencen-

d1carboxilico y en ingles se Je conoce como TPA (Terephthalic acid). 

Su E6r•ula condensada es C6H4 (CCXJll)2 con un peso aolecular de 166.)4 g. 

Su apariencia generalmente son cristales o pol1•0 de color t.ilanco. Se 

subl:l•a a temperaturas .. ayores de 300oC y su temperatura de ignición es de 

680oC. Es insoluble en agua, eter y ácido acético, soluble en .9cidD 

sulfúrico concentrado e.aliente y ditoetil formt:1mida, ligeramente soluble en 

alcohol etílico y piridina , tiene un grado t~cnico de 97%. 

Las constantes físicos del ácido TereftBJico y del Dimetil Tereft8Jato se 

111Uestran en 1 a Tabla 1. J 

TABl.A 1.1 Constantes FísiCIJS del ácido tereft.álico 1• Dime-ti] 
Tereftalato 

Acida Tereftál ico DimetiJ TerefcaJato 

Lf~uido 

Punto de congelación (aire)oC 427a 1'0.65 

Punto Trjple, oC •27 1'0.M 

Punto de ebulljción,oC 284 

Calor de fusi6n, KJ/mol (b) 31.6 

Ca.Jor de vaporización, KJ/rool (b) 57 .3 

Constante crioscopica, %.moJ/oC 2.28 

Calor de combustión, KJ/mo! (b) 4684.B 

Sólido 

Calor de sublimación. KJ/mol 142 88.4 

Punto de sublimación, oC 40.5 

Calor específico, J/Kg.K) (e) 1202 ! 400 (50oC) 

Densidad a 25oC, g/1 1510 1283 



Calor de cocbusti6n, í.J/1110l (b) 3223 

Constantes de ioni%aci6n 

en Hets.nol .-~cuoso 50% 

pK 1 

pK 2 

Calor de formaci6n a 25oC (b) 

,KJ/mol 

General 

4.39 

6.08 

-816 -711 

Hotnento dipoJar, C.m d i.J X 10 -JO 

susceptibiliaad oolar 

ma.gnetica, mltmol 83.51 X 10 -6 

Notas: 

T .iba sel J ado 

Para com·ertir J a cal div1d1r ¿.J84 

Para con~·ertir J/0:.g-KJ a cal/(goC) dfridir entre ¿184 

Para cam·ertir C.m d debye dú'idir por 3.336 X 10 -30 

Las presiones de \'epor del ácido tereftálica y del DimeUl tereftalato se 

muestran en la tabla J .2 

TABLA J.2 Presiones de vapDr del ácida tereftál1co v Dimetil Tereftalato 

TEMPERATURA 

Acido Tereftálico 
(Sólido) 

303 

353 

370 

387 

Dimetil Tereftalato 
<L1..¡uido) 

~10 

233 

258 

284 

Presi6n (KPa) 

l .J 

13.3 

26.7 

53.3 

IOJ .3 



En la r:abla J.3 se 1n1estran solubilidades del ácido tereftblico en más 

solventes a distintas tsperaturas,y en la tabla l.~ para el dimetil te-

reftalato. 

TABLA 1 .3 Solubilidad del Acido TcreftMico 

g/lOOg solvente 

Solvente 25oC 12.0oC 160oC 200oC 240oC 

Hetanol 0.1 2.9 15 

Agua 0.0019 0.08 0.38 1.7 9.0 

Ac:ido acetico 
(slobal) 0.035 P.3 0.75 J.8 4.5 

Acido fórmico 
(45% ¡>eso) o.s 

Acido sul [Úrico 
(45% peso) 

Dimetil fortnamida 6.7 

Dimetil sulfoxido 20 

TABLA J.4Soluliilidad del Dimeril TereftaJsto g/JOOg Sol1•ente 

Solvente 25oC 60oC 

Etilenglicol 0.8 
Dietilenglicol 
Jiletanol J.O 5.7 
Tetacloruro de Carbono J .5 3.6 
Etil eter J .6 
Acetona 
Jiletil etil ce tona J.6 12.5 
benceno 2.0 14.0 
acetato de etilo 3.5 16.0 
butil acetato 
Tolueno 4.3 J0.4 
Etilendiamina 
Dicloruro de etileno 6.4 JB.8 
Dioxano 7 .5 28.5 
Cloroformo JO.O 23.0 



2.0 HERCAIJO INTER!IACJONAL Y NACJOA'AL 

DEL ACI/JO Tt'llEPTALICO 

2. J HERCA/Xi 1A7'El<NACIONAL 

2, J, J DESARROLW HIS'JORJCO 

Antes de la St:!gunda Guerra HunditJJ el Acido Terertálicri y rl Diaietil 

Tereftálato no ert1n usados mucho t!fl ]tJ producc16n dt> libros. 

Al mismo tiempo lt1s fibras -1ue ertm l1t'd1as de polietilcn terc·ft.alato fueran 

coa1ercializadtis por Imperial Cl1c•m1u1i industries en ]f,J,t,9 y por J>upont en 

los Estados Onidos en 1953. 

En el año de 1973 cerca de J.25 billories de Kg. de /Jimetil TereftB.lato 

fueron consumidos. El fenómeno de crecimiento dd ácido tertdtJl ico .r dt:l 

Dimf:'til Tereftalaw se.· debió a la pt'netrttción de m!1yores mercados de.• 

Textiles hechos /'Ot {itJrd de• polilf'Sit.'r ~- mJs recit>ncemtint.e dt> liilos dP 

¡:w)iester. Duri:Wl.e t:>l año de )979 el con!>umo hi::céinco :nundial del 6cido 

terefr:álic.o creció en promc:dio en un 40 por cit?nto y la producción 

combinada de dcido tereftálico y dimL~r1l tereftalato exLt..4 diÓ las 3 millones 

de roneladds al año. 

C0111¡1dñ!as Japone::;as alrededor de los óO's comenzaron a producir el ácido 

tereftálico y en los 70's modificaron sus procesos de manufactura parB 

11Jejorar la calidad de su producto. 

En el año de 1980 en Jos Est.o!jdos Unidos la producción de los principalrs 50 

..¡uími(os fu; .:Je: 505 b11Jones de Jib:-es. teniendo 1..:n incremento del 7.6':, 

cuando en 1970 la producción fui§ de 525 billones de libras. El ácido 

tereftálico en 1978 contribuía con 5.95 billones de libras pero para 1980 

su producción c4 ra de 7.':.6 billones de libras, aumentando la producci6n del 

ácido rereftálico de 1979 a 198J en un 22:. 



De 1962 a 1912 el creci•iento del ácido tereftáHco y Di.etil tereftalato 

fu& del 311 por año y hasta 1980 fu~ del 10%. A partir del año de 1986 al 

año de 1989 el creci•iento en la producción de ácido tercft&Hco fue de 

27%. 

2.1.2 Distribuci6n Porcentual de la deeanda. 

La distribución porcenwaJ de la demanda en los mercados de Estados Unidos 

contra el 1t1undo en 1989 se muestran en la tabla. 2.J 

TABLA 2.1 Distribución porcentual de la demanda de ácido 
tereftAJ ico/Dimeti 1 Tereftalata 

Estados Unidos 11 u n d o 

/far cado 

Fibra de Poliester 85 76 
Pellcula de Paliester B 16 
Botellas de PET. 5 12 
Otros 2 6 

Total 100 IDO 



2.2 USOS Df.L ACIDO TliREF'TAl.JCO 

El ácido tereft8Jico es ússda princlp1J/menc.e ~n Ja fabricación de 

fíbras de poliester, se utilfa'a rambien en Ja producci6n de peliculas de 

poliester .}' Dn la fahricadón de !Jotel laf> do envases de pohetilen terC"f­

taJac.o, pocas veces se~ utili78 pan1 producir cintas m4gneticas., pero su 

¡irincjpal aplicación coma ya se habia dicho es en Ja produccjÓn de fil1nt 

poli ester. 

El ácido ten!ftál:ico tamlnen tiene usos Pn los dife>rcntes mercados de 

al imi::intos. fdtiric.ación de telas, ropa. fahric8c1ón de- pclfcuJos 

fotográficas y de audio. n.•sinds de lngt.•11wrÍd y en Ja fahricacjÓn de 

algunos adhesii•as. 

Ona Jire\·e dc .... crlpción dt:- cada uno dé! estos merc.1dos se dJ a conUnueci6n. 

2.2.J Alimentos. 

El ;ioliet-t'lf"n terl'ftalcHo t.-.s usado t..•n cJ empd•JUP dt-.• aJi:ncncos y 6stü es 

casi su princip.31 uso. Las bote! las df' pol iestcr en donde t>l 6cido 

tereftáJico tiene gran aplicBciÓn como :-e ha dicf1o son de cristal cJaro, 

peso ligero y rc:sistenr:i& a la roturth así resulta un .!->ustituto ideal de 

las botellas de i·idrio para refrescos. 

z.2.~ Fabricncion de tL~Ias. 

La fibra de po!Jester es usadd t:n grandes cantidades en fábricas de tt!jido 

pdJd ropa, rdpiccs )' cuerdas~ Tient.~ aplicaciones industriales en 

cinturones de sr-5unddd, !!an::;po:-tedore$ y ca.mise-ta:; con!:r.!i' fuf>go y c:.ambién 

se usa el poliester co:nunmente como fibra textil. 

9 



2.2.3 Pellculas Fotogr&ficas y de Audio.-

La peJ!cuJa de poltester cuando se recubre con cmu1si6n .¡u/mica es usada en 

Ja aplicación de rayos X y microfilmsr cuando se recubre con emulsión 

aagnética es usada en cintas de grabación para audio y televisión y cuando 

se recubre con un adhesivo, es usada para una variedad de envolturas de 

cintas y demás empai¡ues. 

2.2.4 Resinas de ingeniería. 

El ácido tereftálico y Dimetil tereftaJato son empleados también en 

termoplásticos saturados para la aplicación de resinas de Ingeniería. 

2.2.5 Adhesivas. 

Pa¡ueñas cantidades de ácido tereftálico srado-pol!mero y Dimetil 

Tereftalato son usados en varios casos co:no intermediarios en adhesi\·os, 

rubiertas y \'arias especialidades 'lu!micas. 

El ácido tereftálico grada técnico se usa para la manufactura de 

dimetil tereftálato o ácido tereftdlico grado-polimcra. 

10 



2.3 SITUACION AC7l1Al Y PERSPECTIVAS 

En 1988 se produjeron 5510 toneladas de ácido tereftál ico y 4027 de DHT 

en forma equilibrada entre E;nados Unidas y Japón. Estos mercados 

r.ansumieron el 99::: de la producción total. La tabla 2.2 muestra como se 

distribuye la capacidBd mundial del ácido tereftalico y dimetil terefta-

lato entre las regiones anteriores. Tambien en esta tabla se muestran 

las compañias 4ue soportan esta producción, sobresaliendo Ja técnalogia 

Amoco y Hercules-lt'itten. 

Estas tecnologias tienen plantas en todo el mundo. prodominando sobre 

las demas técnologias y dominando el mercado internacional tanto de 

ácido tereftalico como el de dimetil tereftalato. 

TABLA2.2 Principales productores de ácido tereftálico y Dimetil Tereftalato 
a nivel mundial 

COMPAÑIA 

Dynamit Nobel 
Aktien¿esel l schaft 

Dynami t Nobel 
Hi tsubishi chemical 
Industries 

Haruzen Oil Ca. LTD 

CAP.KIDAD 
(!'files de Toneladas) 

200 

450 
200 

210 

Taray Industries, Inc. 200 
150 

Eastman Kodak Ca. 250 

Hercules-Witten 669 
15 

1208 
125 

Amoca Chemicals Corp. 550 
550 

3784 

11 

REGIO/! NDHBRE COllERCIAl 

R.F.A. Acida Tereftálica 

R.F.A. Dimetil tereftalato 
Ja pan Acida tereftalico 

grada-pal imera. 

Jap6n Acido Tereftál ica 

Japón Acjdo Tcreftálico 
Ja pon Dimetil tereftalata 

E.U. Acida Tereft~lico 

E.U. Dimetil tereftalato 
Argentina Dimeti 1 tereftalato 
Europa Dimetil tereftalato 
E.U. Acido tereftalico 
E.U. Dimetil tereftalato 
E'.U. Acido tereftalico 
Europa DlfT y TPA. 



La situación actual y perspectivas para cada uno de los princlpsles 

.ercados del .fcido tereftáHco es el siguiente. 

2.3.l ~ADOS UNIDOS 

En Estados Unidos AJKXXJ CJIEHICAlS CORPORATION junto con la EASTHAN KDDAK 

CO. dominan el 9ercsdo de ácido tcrcftálico, se espera la expansi6n de las 

plantas Amoco ya ..¡ue estas producen casi un 40% de la producción total de 

ácido tereftálico. Entre el año 1980 y 1981 hubo un incremento en la 

producción del 4.9% y de 1982 a J986 fue del 10%. 

2.3.2 EUROPA OCCIDE!t7AL 

La cspacidad del principal productor de ácido tereftálico en Europa 

Occidental ljUe es la DYNAJHT NOBEL aumentó de 1979 a 1985 de 

aproxi11JBdB111ente 110 mil a 450 111il Toneladas. Esta compañía representa un 

65% de los tereftalatos .¡ue produce la Alemania Federal. En el año de 1988 

Alemania lleJÓ a exportar parte de su producción a Héxico y ya en 1989 dejó 

de hacerlo pues la producción en Héxico aumentó. 

2.3.3 JAPON 

En 1980 Japón tuvo la mayor capacidad mundial para producir ácido 

tereftálico. Las principales compañías productOras de ácido tereftálico en 

el Jap6n son la llITSVBISHI C/IEllICAL INDUSTRIES, llARUZEN OIL CO. y Ja TORAY 

INDUSTRIES, INC. Debido a la mejora en el proceso en la producción de 

ácido tereftálico a mediados de los 70 's, la capacidad de producción de 

1973 a 1980 aumentó aproximadamente de 80 a 200 mil Toneladas en cada 

planta mencionada anteriormente. 

12 



A partir de cuando se empez6 a obtener el ácido tereftálico mAs puro, &ste 

reemplazo al dimetil tcrcftalato en la EabricacJ6n de fibra poliester. 

Ya '/Ue el rendimiento es mayor, · la demanda mundial es de aproximadBJ11ent~ 

12.6 millones de Toneladas y ésta es atendida por Estados Unidos y Japón 

principalmente. Esta detnanda se espera que disminuya, aún cuando en 

Estados Unidos hubo un incremento en su producci6n como ya se habla 

mencionado de un 4.9% )' lo: en los años mencionados. 

La producción }' el consumo mundial entre los años de 1986 a 1995 se 

muestran en la tabla 2.J. La producción de TPA y DHT estan dadas con un 

crecimiento por año dc8% y 1.9% respectivamente, haciendo una prediccion 

hasta 1995. El crecimiento 11ue se tuvo de 1985 a ]986 fue de 12.7 y 3.7 % 

de TPA y D."11 respectivamente. 

TABLA 2 .3 Producción y Consumo 
mundial de TPA y Wfl'. 

1986 1987 1988 
Capacidad productora D.'IT 4711 "543 4533 

TPA "731 5248 5868 

Producción D.'IT 4049 4191 4027 
TP.4 4356 4807 5510 

Consumo para fibra Dlfl' 2819 2939 2875 
para pel icula DHT 498 504 536 
para batel la D.'IT 320 418 277 
otros usos Dlfl' 380 358 339 

Total D~rr 4017 4219 4027 

para fibra TPA 3516 3863 4247 
para película TPA 182 256 292 
para botella TPA 274 376 645 
otros usos TPA 347 337 326 

Total TPA 4319 4832 5510 

Consumo fibra Dlfl' 3640 3675 3635 
(suponien- película D.'IT 560 560 615 
do 100%) botella Dlfl' 400 460 530 

otros usos Dlfl' 265 270 270 
Total D.'IT 4865 4965 5050 
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1989 1990 1991 1995 
4662 4822 4882 4987 
6483 7313 7628 9058 

4144 4345 4489 4726 
6 14 6453 6888 8686 

2900 2986 3023 2992 
578 629 675 867 
337 402 452 588 
329 328 339 279 

4144 4345 4489 4726 

4585 4901 5231 6513 
320 348 372 450 
747 870 945 1242 
332 334 340 481 

5984 6453 68R8 8686 

3635 3735 3770 3800 
655 740 755 950 
725 875 910 945 
275 285 285 270 

5290 5635 5720 5965 



Con...- fibra TPA '410 4800 SJJO S96S 6410 650S 7470 
peUcuJa TPA 2/S 28S JOS 3'0 380 380 470 
botella TPA JSS 450 62S 770 860 935 /20S 

otros usos TPA 20S 250 260 275 290 290 385 
Total TPA S/85 5785 6520 7350 7940 8/10 9530 

Re.¡ueriaen tos de SHS 58JJ 6214 663/ 7052 7430 8802 
p-xileno. 

En la tabla 2.3 se puede observar la producci6n y el consumo mundial de 

TPA y DKI' para la diferente fabricación de fibras, peliculas. botellas y 

para otros usos de las cuales las materias primas son el TPA y mrr. 



2.4 P R E C 1 O S 

2.4'.J Desarrollo Hist.orico y sit~ación actual. 

El precio de} ácido tereftáJ ico y del dimetiJ tereftalsto ha ido \'arian-

do atnwes del tiempo debido al gran aumento de su consumo atra-ves de 

los años. A.l principio de Ja decada de Jos 70's el precio unitaria de a-

cido tereftálico era de 49$/J:g. 

Para 1980 el áddo tereftálico grado-poJimero y el dimetiltereflalato 

fueron 1•tmdidos en 688$/J:g en Estados Clni dos y en Europa a 1550$/Kg. 

Los precios de ambos tienen una gran influencia por el precio de p-xileno. 

el cual se increaienta con el precio del petroleo crudo. 

En la tabla 2 • .4 se muestran Jos prf:'cios en el mundo del afio de 1980 al 

año de 1989 tanto en Estados Unidos como en Europa para el D."fT y TPA. 

.4Ucl 
1980 
1981 
1982 
1983 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 
1989 

Tabla 2 • .5 Precios de TPA )' Df'fT en el mundo 
en el periodo del año de 1980 a 
1988.(D;JJares) 

t'STAWS ll.~l ros EUROP.4 
DHT 1'P.4 D.'!T TP.4 

(~/TOS) (~/TO.\') ($/10.\') ($/7DS! 
688 740 815 740 
756 800 730 765 
768 820 700 685 
677 713 640 600 
687 595 620 620 
63~ 679 495 495 
618 669 6l5 685 
509 556 595 690 
500 519 625 690 
500 519 627 690 

En la tabla anterjor se puede obsen·ar 'iue los precios del TPA y DHT han 

bajado en los ultioos años, esto debido a la gran producción yue se t1e-

ne a ni~·el mundial de estos productos. 
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2. S llERCAIJO NACIONAL 

2.S.l CONSUllO Y PRODIKX:IDN DE ACIDO TEREFTALlCO EN llEXlCO. 

En México se produce el ácido tereft~lico en grandes cantidades 

principalement.e por dos compañías PETROCEl, S.A. y TEREFTAUTOS HEXJCANOS, 

S .. A. Debido a la gran producción de ácido tereftblico i.¡ue se tiene, parte 

de esta producción se exporta satisfaciendo al a1ercado internacional. pues 

el consumo nacional aparente no sobrepasa el límite de producción. 

En el período 1978 a 19B5 la tendencia glolial ha sido de crecimiento, pero 

a partir de 1985 la tendencia ht1 sido un poco irregular y bajc5 un poco a 

partir de esta fecha. 

Para 1984 Tereftalatos Mexicanos expart6 Ja mitad de su producción 

aproxi.adtuaente 125,000 Toneladas}' para 1986 export6 alrededor de 130,0DO 

Toneladas. 

En el año de 1988 se redujo el índice de exportación a aproKimadament.e 

71,000 Toneladas, ya '/Ue en Hé>eico se utilizo más esta fibra debido a la 

apertura del comercio. 

I..s producción y consumo del ácido tereftálic:o se muestran en la figura 

2.1 
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Las tablas 2.5 y 2 .. 6 indican los datos de producc16n y consuao aparente del 

/,c1do tereftBlico del período "ue C()(IJprende el año de 1979 a 1988, siendo 

los productores Petracel, S. A. y Terefto.lstos Mexicanos, S .. A. 

TABLA 2. 5Producci6n de Acido Tereftálico 

A PO PRODUCClON ( Toneladas ) 

1979 
1980 
1981 
1982 
1983 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 

65,952 
97,621 

144,634 
162.243 
196,757 
229.982 
256,481 
240,900 
2¿8,800 
266, 535 

TABLA 2.6 Consumo Aearente de Acido Tereftálico 

Nota: 

A PO 

1979 
1980 
1981 
1982 
1983 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 

CONSUMO APARENTE 

63,902 
56.360 
72,932 
70, 593 
94, 282 

113,858 
108,855 
109,631 
I 14,656 
137.886 

INCREHeNTO C.A.% 

37 .o 
(12) 
29.4 
(3,2) 
33.5 
20.7 
(4.4) 
0.7 
4.6 

20.2 

Los números entre parentesis son los porcentajes de consumo aparente que 
bajaron. 
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2.S.2 OONSUllO Y PRODUCCIOll DEL TliREF'TA!.ATO DE DIHETIW 

DE HEXICO. 

La principal ca.pañía de c-ereftalato de di111etilo ó ditnetil tereftalato es 

PETROCEL, S.A. A partir del período de 1978 a 1986 Ja tendencia 61obal 

aunlJue un poco :J.rregular, ha sido de crecimiento. 

Apenas en 1979 se exportaban aproximadamente 15.000 Tone}l!Jdas representando 

un 8% de la producci6n de Tereftalato de di111etilo. )'a para el año de 1982 

se exportaban alrededor de 80,000 Toneladas aproximadamente un 50% de su 

producci 6n. 

En el período del año 1980 al año }982 hubo un crecimiento irregular, pero 

a partir del per lodo del año 1982 hubo un creci111iento casi en un 70% y en 

el año de 1988 se exportaron alrededor de 78,000 Tone1ad5s de tereftalato 

de dimetiJo. 

En el año de 1986 se destinaran 60,000 Toneladas de dimetil tereftalato de 

la capacidad insr.alada para la producción de ácido tereftáJjco. 

La producción y consumo del tereftalar.o de dimetjJo se muestran en la 

figura 2.2 
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Los datos de producci6n y consumo aparente del tereftalato de di.etilo se 

.uestran en estas tablas 2.7 y 2.B respectivamente pa,ra el periodo de 

1979 a 1988, siendo el principal ·productor Petrocel, S.A.. 

TABLA 2.7Producci6n del Tereftalato de Dimetilo 

AÑO PRODUCCION DE DINETIUJ ( Tonelada ) 

1979 
1980 
1981 
1982 
1983 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 

128,000 
128. 970 
174,485 
165,467 
194,065 
214 ,839 
210.000 
232,000 
241,000 
283,000 

TABLA 2.BConsumo A.earence de Tereftalato de Dimetilo 

A ~1 O 

1979 
1980 
1981 
1982 
1983 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 

CONSUHO APARENTE 

112.199 
81.727 
93,448 
84,017 

114,838 
131,497 
129,257 
101,200 
107,700 
103,003 

INCREHENTO C.A. X 

(9.7) 
(27 ) 
14.3 

(10.1) 
36,6 
14,5 

( J ,7) 
(17 ,¡) 

0.5 
( 44 ) 

Nota: l..os números entre parentesis son los porcentajes del consumo 
aparente i.¡ue bajaron. 
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2.6 CAl'ACID.W I#STAIAIM 

Bn el periodo entre 1979 y 1988 se cont6 con una capacidad instalada para 

Ja producdón de Actdo tereft&lico bastante grande, Ja cual pudo satisfacer 

sr•t.-ence Ja de9al>(fa del 11cido tereft.&lico y del tereftaJato de di111etiJo. 

La t•bla 2.9 11UeStra Ja capacidad instalada en este periodo tanto del dcido 

tereftálico a.o del tereftalato de di.etilo y se auestran tlllllbién los 

productores correspondientes. 

TABLA 2.9 Capacidad Instalada de acido tereftAlico y dimetil tereftalato 

A ;.t O 

1979 
1980 
1981 
1982 
1983 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 

Productores: 

ACIDO TE:Rf:f"TALlCO 
---------------------

190,000 
190,000 
190,000 
205,000 
240,000 
245,000 
270,000 
280,000 
280,000 
280,000 

Pecrocel S.4 

Tereftalacos 
llexicanos S.A. 

TERE:f"TALA70 DE: DlH/iTlW 
-------------------------

•112.000 
172,000 
172,000 
172,000 
242,000 
242.000 
242,000 

•242,000 
242.000 
272,000 

Petrocel SA 

Nota(]) • 60,000 Ton/Año se destinan para. la producción de ácido 
tereftálico 

La capacidad instalada se increaent6 en el segundo semestre de 1987 en 

28,000 Ton/Año. Las figura 2.3 muestra la capacidad instalada para el 

.fcido tereft.flico y .diaetil tereftalato. 
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2.7 EXPOllTACIONE:S. 

En Héxico Jos principales y únicos productores de ácido tereftá11co y 

tereftallJto de dtmetilo son Petroce1, S. A. y Tereftalatos Mexicanos, S. A. 

los cuales satisfacen perfectamrmte la deJLands )' por ende se tiene .¡uc 

exportar el producto satisfaciendo perfectamente el mercado internacional y 

llevando su producto a paises importantes como República Federal AJeJJ1Bna, 

Estados Unidos, Japón, etc. 

En la talila 2.JO se dan los informes de exportaci6n a.partir del año de 

J979 a 1988 sobre el &cido tereft.áJico. 

TABL.A 2.JOExportaciones del Acido Tereftálico ( Toneladas ) 

1979 
1980 
1981 
1982 
1983 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 

EXPORTACIONES DEL AC1DO TEREFTALICO ( Ton.) 

2,050 
41 .261 
71, 702 
91,650 

102,480 
116.12¿ 
147. 626 
131,269 
13.4.144 
128. 728 

En la tabla 2.11 se muestran los informes de exportaci6n del Tereftalato de 

Dime ti lo de 1979 a J 988. 

TABLA 2.11Exportaciones del Tereftalato de Dimetilo, 

A .V O 

---¡979 
1980 
1981 
1982 
1983 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 

EXPORJ'ACIONES DE TEREFTALATO DE DIHETIW (Ton) 
------------------¡5:08) ----------------------

47. 243 
81,037 
51. 450 
79,237 
83,362 

100,743 
124,SOO 
133,300 
144,000 

En las tablas 2.12 y 2.13 se muestran a l/Ue paises se exportó tereftálato 

de dimetilo y ácido tereftálico en el año de 1988 y la figura 2.' muestra 

la exportación de TPA y D.lf'I'. 
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2.8 IlfPOKT/ICIUllE:S Dli /IC/00 Tf:llUTALICD 

Debido a la IJTIJll producción de ácjdo tereftáHco y tereft.alato de di.etilo 

estos producr.os no se babian i•portado. Pero en el afio de 1983 solo se 

1mportaron 5 toneladas de ácido tereftáhco y hasta el año de 1987 St! 

volvieron a tener iaportaciones de lÍcido terefLálico. 

En 1988 y 1989 se tuvieron i•portaciones tanto dP. ácido tereftálico coaao de 

diaeti.l tereftalato. La tabla o continuación i11d1ctJ el nÚ81ero y los años 

yue se tuvieron estas iaportaciones. 

TABLA 2.14 EXJKJrtaciones del ácida tereftálico y dúnel i1 tereftalata 

A~ O !ltPOllTAClONES (Ton.) 

A.cido Tereftálico Di.etil Tereftalato 

1983 

1987 6,408 

1988 78 

1989 24 12 
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2.9 PR/iCIOS DEL ACIDO TEREl'TALTCO EN HEXTCO 

Debjdo a ..;ue Petrocel. S.A. y Tereftalatos de Hexjco san las uniCLJS 

coeipañias 'lue producen el TPA y ·DH1' estas cuentan con contratos estableci­

dos con Estadas llnidos y Europa. En el año de 1980 se \'endia el TPA a 

739$/Kg a Jos Estados Unidos y el DMT a un precio de 688$/Kg. 

En H6xico en 1985 el áddo tereftálico yue se vendia en bolsas costaba 

180$/Kg. A granel era ~·endido en 174$/Kg. En sepUembre de ese mismo ario 

el precio subio a 320$/Kg y ya para 1986 subio de 320$/Kg a 400$/Kg 

fu el lñ:> ti> 19118 fue ....UOO o 900$/K¡¡ y .., 1989 alnrlrlr ti> 1150$/K¡¡. 
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2.10 U!!XJS Dt:L ACIOO '11:REFTAUOO EN llEXIOO 

El pr1nc1pal uso del Acldo tereftálico en H&xico es para la fabricaci6n de 

fibra y pellcula de pol1ester. Esta fibra de poliester es usada en grandes 

cantidades en EAbrlcas de ropa, taabién sirve para hacer telas de poliester 

y hto ultiao es uno de Jos principales usos del ácido tereftdlico. En la 

industria general~nte se usa para hacer cinturones de seguridad y 

camisetas de fuego. 

Unos de los principales usos del ácido tereftálico es en la producción de 

pol1etilen tereftalato. el poliester para películas llamdo •ylar y la fibra 

textil slnt~tica tjUe se vende con los nombres de Dacron y Tireline. 

Las excelentes propiedades físicas, Ópticas y tjuÍmicss de la película mylar 

tu11cen l./Ue ésta sea Útil para servir de empar.¡ue y como soporte de película 

fotograf1ca. 

El ácido tereftdlico también sirve para la preparación de colorantes y 

aedicaaentos. 

Tienen poco uso en servir como intermediarios en los productos herbicidas, 

forirulaci6n de tintas, recubrimientos y pinturas. 
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El principal uso de la pellcula de poli ester. cuando se trata l/UÍ•icamente 

con una emulsi6n Mgn~tica, coai::> se habla dicho anterior.ente, es la de 

servir C090 cintas de grabaCión para audio y televisión mencionadas 

anteriormente. 

Un porcentaje de la producción de /Jcjdo tereftá.Jico sirva para producir 

botellas plásticas de polietilen tereftalato. las cuales sustituyen con 

gran ~xito a las botellas de Vidrio en los en\'ases de refrescos, ya l./ue 

estas botellas tienen gran resistencia y flexiLilidad. 

Una distribución apro~itnada de estas aplicaciones es la siguiente: 

TABL.-t 2.15 Distrtbu.:tón porcentual de la demanda de ácido tereftálico en 
Héxico (19) 

HERCADO 

Fibras de poliester 
Telas de poJ iester 
Botellas plasticas 
Cintas de \•ideo (películas) 
Cintas de audio 
Películas para recubrimientos 
Pinturas 
Color anees 
Tintas 

95 
95 

3 

Noca: (1 )• El 95% de la distribución total lo representan éstos 
mercados. 

(2).. El 2% de la distribución total lo representan estos 
mercados. 
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2.11 llERCADO NACIONAL PE LAS llATE:RIAS PRillAS 

La a.steda pr11M 1n1c1a1 y principal para producir el ácido tereftAHco es 

el p-x11eno. 

!J p-xileno resulta de la refinac16n del petroleo y por Jo tanto en 

nuestro pals contaaos con la producción de este. 

2.Il.J p-xlleno. 

El p-xileno es producido solo por PEMEX y por ende la producci6n no 

satisface la demanda y el p-xileno se tiene .¡ue importar. 

Existe una producc16n de 30, 500 BDG de benceno, tolueno y atezclas de 

xilenos en la cangrejera de Veracnu, a partir de 1983. i.¡ue no esta 

considerada dentro de esta c.sntidad. 

Existen algunos proyectos por lJ0,000 Ton/Año l/UC se planea en (Cadereyta 

N. L.). l..a capacidad instalada desde 1984, hay ..¡ue considerar .n.ooo BOC 

adicionales de mezcla de xiJenos. 

En Ja fisura 1.5 se DUestra la producción y consumo del p-xileno. 
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En la tabla 2.16 se suestra la 1•portac1ón del p-:dleno de 1983 a 1988. 

TABLA 2.16 Importac16n de p-xileno 

A ñ o J,;portac1ón de p-x1leno 

1981 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 

126.198 
124,604 
179, 221 
169,000 
118,718 
115,002 

en las tablas 2.17 y 2.18 se muestran Jos datos de producc1Ón y consumo 

aparente respect 1vamente de p-x1leno en el período de 1983 a 1988 

TABLA 2.J7 Producdón del p-x11eno 

A ñ o Producc1Ón del p-x11eno ( Ton. ) 

1981 115.688 
1984 116,671 
1985 109,778 
1986 122,547 
1987 187.191 
1~8 IH,212 

TABLA 2.18 Consumo Aparente del p-xileno 

A ñ o Consumo Aparente del p-x1leno ( Ton. ) 

1981 
1984 
1985 
1986 
1987 
1988 

241, 886 
261,272 
289,001 
291,545 
105,929 
318,214 

34 



2.JI .2 llCIDO Act:TICXJ 

El Acido acético es una de las prtncipaJes ..,terias priaas para producir eJ 

&e.ido tereftá.lico. A partir de J98l al año de 1987 exist/a una capacidad 

instalada de 117,000 Ton/Año de &cido acético. pero en 1988 ésta aumentó a 

202,00D Toneladas al Año de ácido acético. 

La producción en eJ año de 1988 fué de 185,128 Toneladas, satisfaciendo en 

todos los años Ja de9anda vue se tiene. 

El 13% de la producción de ácido acético total se utilizo para Ja 

producción de ácido tereftálict"Jt satisfaciendo COl//IO ya se dijo el consumo 

aparente de ácido tereftáJ ico. 

La producci6n y el consumo aparente del ácido acético se DJUestran en Ja 

figura 2. 6 
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2.11.3 HliTANOL. 

El lfetanol es uno de los petr041uls1cos que m&s sano desarrollo ha tenido, 

pasando de un producto de 1111pori.acJón a producto de exportación, logrando 

adeaa&s relaciones de producción-capacidad instalada bastante buenas .. 

La capacidad instalada en 1988 era de 171 mil 500 Toneladas y no obstante 

en ese año se produjeron 200,666 toneladas. 

Las proyecciones para el producto indican ¡¡ue la capacidad actual será 

insuficiente pa.ra cubrir la demanda del mercado nacional en 1990. 

Este l'fetanoJ 11de1tas de usarse como solvente, se usa en la produccit5n de 

formaJdehido, dimetil tereftalato y metacr1lato de metilo. En la figura 

2.7 se auestra la producc16n y en consUJtO aparente del metanol en los 

años de 1983 a 1989 
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3.0 T E C N O f, O G I A 

Rutas Tecnológicas fx1stentes para producir Acjdo Tereft~hco. 

En general Ja ruta aeneral para producir Ac1do tereftdlico consiste en la 

oxidación del p-x11eno con aire en presencia de un catalizador y un 

solvente. Despuás el producto .¡ue resulta se lleva a una sección de 

esterificac16n , la cual se pasa a una sección de hidrolisis, a.¡u{ el ácido 

tereftAJico es separado lavado. centrifugado y cristalizado. 

Estos son los pasos generales en la producción de ácido t.ereftálico, así 

diferentes compañ!as se basan en estos pasos en estos pasos, pero cada una 

tiene sus diferentes combjnactones para la mejora del producto. Este 

trabajo consiste en describir y analizar cada una de estas tecnologías para 

as/_ Jlesar a saber cual tecnología resulta ser la mejor y así poder 

aplicarla al problema nacional mejorando tanto la calidad como la 

producci6n del .kido tereftálico resultante. 

Son las principales tecnolo~{as ut111zadas para la producc16n de ácido 

tereftÁHco y son las sisuientes: 

Tecnolosía :\moco 

Tecnología Dynamit Nobel Aktiensesellschaft 

Tecnología Hitsubishi Chemical Industries' 

Tecnología Taray Industries 

Tecnología Eastman Kodak Co. 

Tecnología Has:uzen Oil Co, LTD 

Tecnología (Uni-HÜls)- Chemische Werke HÜls A. G. 

Tecnologia Hercules Witten. 
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El proceso mas utilizado en el mundo es el que pertenece a Amoco, el cual 

dá un gran rendimiento en la producción de ácido tereftálico. 

Este proceso esta siendo tomado por muchas compañías. La Eastman Kodak Co. 

y Taray Industries utilizan un promotor en la oxidación para la mejora del 

rendinu"ento en la producción del ácido tereftálico. 

Todos estos procesos se realizan en fase l{t¡uida y lo mas ideal ljUC se 

pretende para la mejora del producto es yue fuera un proceso cont!nuo, así 

con el análisis de estas tecnalos!as se obtendrá la tecnología adecuada 

para aplicarla en el problema actual. 
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3.1.l ANALISIS GENERAL DE !.A TfCNOWGIA A!IOCO ( Mid-Century} 

Esta tecnología se divide en dos procesos comerciales, uno para la 

fabricacjÓn del ácido tereftálico usando p-xileno y el otro para obtener 

ácidos aromáticos como ácido isoftálico. ftálico, benzolico. trimefílico y 

trimésico, usando como materia prima una mezcla de xilenos en fase Jí..,uida. 

Este última proceso no se describirá, pues nuestro estudio solo es para el 

ácido tereftál ico. 

UJ tecnolo&ÍB Amoco se puede dividir en 7 (siete) áreas ó seccjones mayores 

bien definidas y i.¡ue san: 

- Oxidación del p-xilena 

- Separador gas-líi.¡uido 

- Tam¡ue agita do 

- Centrifugación 

- Secado del producto 

- Dehidratación para eliminar agua 

El área de centrifugada y secado del producto se puede tomar como áres de 

separsci6n y purificsci6n del producto. 

l..4s materias primas principales en este proceso son el p-xileno, ácido 

acético como solvente y un catalizador ..¡ue generalmente es de Cobalto. 

LB secci6n de oxidaci6n es la más importante pues ahí se debe de cuidar de 

seguir las condiciones de presi6n y temperatura, suministrando la cantidad 

de sire necesaria pars efectuar la oxidación en fase lí..¡uida. 
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3.J .2 DESCRIPCJON PROCESO A!fOCO, 

El flujo tlpico de proceso para la Tecnología Amoco se muestra en la 

f'ig.3.1. 

El ácido acético, aire, p-xileno en presencia de un catalizador .¡ue 

generalmente es de Co son alimentados continuamente al reactor de 

aKidación, el cual es mantenido a una temperatura de 175-230oC y 1500-3000 

l!Pa (220-435 psi), El aire es añadido en 6randes cantidades 

estei¡uiométricas para minimizar Ja formaci6n de subproductos y el calor de 

reacción es removido por condensación y reflujando el ácido acético. 

El tiempo de residencia en el reactor es de 30 minutos a 3 horas 

dependiendo del proceso. Has del 95% en peso del p-xileno es convertido y 

la com•ersi6n del ácido tereftálico mínima es del 90% en mol. 

El efluente del reactor es una pasta, pon¡ue el ácido tereftálico se 

disuelve no muy bien en el sol vente. 

La pasta pasa a través de un tani¡ue de agitación, el cual opera a una 

temperatura y presión menor .¿ue en el reactor. El ácido tereftáHco es 

recuperado,cenr.rifugando el efluente del tan.¡ue ªBitado y los cristales son 

la\'Bdos, secados y almacenados adecuadaa1ente. Generalmente la pureza del 

producto es de 99%. 

El licor MADRE de la sección de centrifugado es purificado en un tan..¡ue de 

residuo y en una torre dehidratadora. El ácido ac~tico ljue resulta de la 

dehidratación es reciclado al reactor )' Jos fondos del tan"ue de residuo se 

pueden procesar para recuperar el catalizador. 

3.1.3 DESCRIPCJON PROCESO PURif'ICACJON AHOCO. 

Este proceso Amoco es usado para purificar el ácido tereftálico producido 

por una oxidación con aire del p-xileno con un promotor de bromuro. El 

producto contiene menos de 25 ppm de ácido .4-formilbenzoico, el cual es la 

mayor impureza en la alimentación. 



Los metales y las impurezas orgánicas coloreadas en la alimentación son 

casi eliminadas COl1lpletamente por la purificación. 

Un diagrama de flujo del proceso cont!nuo es presentado el la Figura 3.2 

El ácido tereftálico crudo y agua son alimentados en el tan.¡ue de mezcla 

para darle a la pasta un mínimo de 10% en peso de acido tereftálico. 

Ls pasta es bombeada a tra\•es de un precalentador(cambiador) y un tan.¡ue 

de dilución el cual opera a una temperatura de 250oC. El efluente de 

dilucl&n es una solución y pasa a tnu·és de un reactor de hidro;¡enación, 

el cual contiene un catalizador hecho de metal noble soportado sabre 

carbón. La presión en el reactor es mantenida abaja de la presión parcial 

del vapor para t<Jantener una fase lí.¡uida y asegurarse de un adecuado 

suministro de hidrógeno. la temperatura en el reactor es la misma 4 ue en 

el tan..¡ue de dilución. 

En el reactor, el ácido 4-formilbenzoico es reducida a ácida p-toluico y 

\'Bríos cuerpos coloridos son hidrogenados a productos sin color. úi 

actividad cacalícica no causa una pérdida significante en el rendimiento1 

la hidrogenación del anillo y la reducci&n de los grupos carboxilos del 

ácido tereftálico procede en rangos lentos. 

El efecto de la hidrogenación es la conversión de las impurezas a formas 

.¡ue se queden en el licor msdre durante una s~bsecuente cristalización. 

El ácido tereftálico es recu¡>erado por cristalización. centrifuJación y 

secado. El tamaño de partícula puede ser J110dificado usando molinos. la 

conversión del proceso es arriba del 97%. 

Tabla 3.1 Consumcis unitarios de Materias primas y servicios 
auxiliares. 

Materias primas 
p-xileno 
ac. acético 
Servicios auxiliares 
vapor 
Electricidad 
Combustible 

Consumo por KJ de TPA. 
0.672 
0.06 

1.7 Ks. 
0.50 Klih 
1.00 Kcal 
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3.1.4 Aspectos Tecnologicos patentados. 

Existen diferentes aspectos tecnológicos patentados de la tecnolosia 

Amoco, los cuales son de suma importancia en Ja producción y purificación 

de ácido tereftálico en flujo continuo directo. 

Producción y Purificación de alta pureza de ácido tereftáJíco por una 

integración de flujo continuo directo. 

3.1.4.l Oxidación del p-xileno. 

La oxidación del p-xileno se lle~·a a cabo en un tan..¡ue agitado con un sis­

tema adecuado de calentamiento, con sus rcspecth•as l'álvulas para cargar 

los fluidos y el aire, una váh•ula para descarga para el efluente del li­

.¡uido de oxidación y en la parte de arriba del recipiente una descarga 

para el oxígeno lJUC contiene vapores de agua y de acido benzo!co el cual 

resulta del lí.¡uido agitado en Ja zona de reacción del recipiente. 

Al lado de la descarga se encuentra una válvula dc ali~·io, la cual esta 

junto a la entrada del condensador, el cual opera a una temperatura lfUC 

puede variar directamente con respecto al cambio de temperatura de los 

li..¡uidos en la zona de agitación en la reacción, tambien hay un recipien­

te para .¡uitar el condensado y gas usado para colectar el condensado ..¡ue 

se encuentra junto a la descarga del condensador, y una entrada para el 

reflujo en la zona de oxidaci6n. Junto al colector del condensado mencio­

nado anteriormente hay una salida para descargar el gas, la cual tiene 

una válvula de control de presión atraves de la cual se separan las des­

cargas de gas del sistema de oxidación. Unos sensores de temperatura se 

implementan para la adecuada medición de temperatura. 

l.a oxidación continua del p-x1leno fue iniciada cargando en el recipiente 

de oxidación, el cual esta a una presión de JB.65 Kg/cm2. una solución 
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preparada de 810 B de ácido benzoico J{..¡uido(122oC) y 90g de asua .¡ue 

contiene 3.07 msmol de acetato de Hn tetrat1idratado y 30.12 mgmol de 

Bromuro de Sodio. 

El fluido ..¡ue resulta de la agitación es calentado a una temperatura de 

J90oC. se bombean en el fluido agitado 27 g de flidrocartiuro aromárico 

con un 95% en peso de p-xile110 y un s: en peso de tolueno. El ,aire se 

inyecta en el fluido agitado. La temper8tura de la reacción es de 205oC 

y el sistema de enfriamiento esta adecuado para re:>pander a esta 

temperatura de 205oC, la cual es la temperatura .¡ue hay en la zona de oxi­

dacion • 

Cuando la zona de oxidaci6n alcanza los 205oC, la mezcla de hidrocarburos 

arómaticos mencionados anteriormente, es bombeada a la zona de oxidación 

agitada a razón de 4.5 g/min. 

La inyecci6n del aire fue ajustada para pro~·eer el escape con 5%' en volumen 

de 02. Después de 60 minutos de operación,la solución de componentes cata­

lizadores(Cod1n y Br) en 90% de ácido benzoíco y 10! de agua como soh'ente 

es bombeada a la zona de oxidación a razón de 15 g/min. continuando ls adi­

ción del p-xileno y el aire. 

Entonces el efluente de la reacción resultante es separado a razón de 26.6 

g/min. en un can..¡ue de agitación continua manteniendo una temperatura de 

205oC y una presión de 18.05 KJ/C1112. 

Se encentro t¡ue dicho efluente por analisis contiene 62.1% en peso de áci­

do benzoíco, 29.4% de ácido tereftálico, 6.9% de agua, 0.16% de ácido p­

toluico, 0.119% de 4-carboxibenzaldehido y J .08% de otras impurezas aró­

aaticas. 
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3.1 ·'·2 Purificaci6n. 

El paso de hidrogenaci6n catalÍ~ica se lleva a cabo en una autoclave en­

cha.¡uetada de calentamiento, Ja cual tiene una camara .¡ue alimentlJda con 

5.5 g de partículas catal fricas i¡ue tienen 0.5% en peso de Pd dispersado 

en Carb6n. 

Los 800 g del efluente de oxidaci6n son .¡uitados de dicho tan.¡ue agitado 

por una bomba .¡ue descart1a el fluido en la autoclsve enchalJuetada, la 

cual tiene una 1•eJocidad rotacional ex[erna variable, la cual esta dada 

por un campo magnética. 

A Jos 800 B de efluente .¡ue se encuentran en la autoclave se le añaden 

670 g de agua destilada. El fluido diluido del efluente es calentado a 

282oC y a una presi6n de 61.9 Kg/cm'!, man. Los 1470 g del eflue11te del 

fluido son agitados y mantenidos en la autocla1•e a 282oC )' 61.9 Kg/cm2 

de presiém man. por 160 minutos para asegurar .¡ue Jos solidos del eflue_ 

te sean disueltos. Se carga entonces el 112 gaseoso en la solución mien­

tras la presión en la autocla\·e alcanza Jos 68.9 J:g/cm2 man. Esto da al 

Hidrogeno una presi6n parcial de 7 Kg/cm2. 

La combinación de la solución y el hidrogeno son sgi tados por 25 minutos 

basta .¡ue se completa el e..¡uilibrio en la solución con el hidrogeno di­

suelto. Entonces la camara porosa catalítica se baja al lí..¡uido agitado 

y se deja en ese lí.¡uido por 100 minutos. El fluido se analiza después 

encontrandose .¡ue contiene 0.01~8% en peso. 

La solución hidrogenada st> agita y se enfria a una temperatura de 25oC'. 

LB pasta resultante se purifica de ácido tereft/Jlica y se descarga y co­

lecta en un filtro. La autoclave se lava con agua caliente deionizada y 

esta agua tambien se le añade al filtrado, después el ácido tereftálico 
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se seca y por an&lisis se encuentra ..¡ue contiene 0.0031% en peso de 4-

carboxibenzaldehido y 0.0055: en peso de ácido p-toluico. 

El efluente l{..¡uido se i¡uita de la zona de oxidacit5n a razt5n de 5.99Kg/hr. 

Dicho efluente contiene un peso base de 61.65% de ácido benzoico, 8.4: de 

agua, 25.72% de ácido tereftálico, 0.072% de 4-carboxibenzaldehfdo, 0.041% 

de ácido p-toluico, J .3% de ácido tri metílico, J .7% de 02 el cual contiene 

compuestos ar6maticos y 1.11% de otras impurezas, incluyendo compuestos 

catalit!cos. Tal e{Juente contiene cerca de 29% en peso de st5lidos no di­

sueltos asociados con una soluci6n Ja cual contiene ·ss: en peso de ácido 

benzoico y 12% en peso de agua. 

Este efluente se colecta en un tani¡ue de agitación continua el cual tiene 

un condensador de refJujo por medio del cual los ''l!lpores de tJgua son 

retirados. 

Una muestra de dicho efluente se enfria a 125oC y a una presión baja la 

cual hace 4ue el agua se remue\'B como \'Bpor. La. suspensión de ácido teref­

tálico en ácido benzoico se filtra. El filtrado se la1•a con ácido benzoi­

co a J45oC y con p-xileno a 60oC. La pasta filtrada seca se analiza y se 

encuentra ..¡ue tiene un 0.053% en peso de 4-carboxibenzaldeh{do y un va­

lor de densidad opt:ica(340nm de luz) de J.43. 
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3.J .4.3 Ejemplo Comparativo. 

Para mostrar diferentes opciones del proceso, se hizo un ejemplo compa­

rativo de la oxidación continua y purificación. 

3.J.4.4 Oxidación cont!nua. 

El reactor yue se usa es el misma yue se utilizo anteriormente. 

El reactor de tanyue agitado es operada a una presión de 25 Kg/cm2, la 

cual se regula par una \•lÍJvula de presión. 

El condensador de reflujo esta diseñado para operar a una temperatura 

del gas de salida de 97oC. El condensador esta diseñado para operar con u-

alimentación de agua caliente. la cual esta a 46.SoC. La temperatura en 

la zona de oxidación es de 226oC, pero el lÍ'luido agitado tiene variacio­

nes de 223 22BoC durante Ja operación. 

Dos ULJuidos para la alimentación son preparados: 

1) Una solución "/ue mantiene una temperatura de J45oC, conteniendo 3.69 K6 

de ac. benzoico l{yuido por cada 1.05 KiJ de p-xilena. 

2) Y una solución acuosa l/ue contiene 5.J g de acetato de Co tetrahidrata­

do, 16.9 g de acetato de Hn tetrahidratada )' 9.7 g de Bromuro de sodio di­

sueltos en 503.4 g de agua. 

La solución de ac. benzoico en p-xilena es bombeada al reactor de oxidación 

razón de 4,74 Kg/hr y la solución acuosa tBmbien se bombea al reactor a ra­

zón de 545.3 g/hr. E! aire comprimido se suministra al fluido agitado yue 

se encuentra en Ja zona de oxidación J>llra pro,•eer aire 1.JUe contiene 5.5% de 

oxigeno. 
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3.J.4.5 Purificación. 

Para disolver los J .737 Kg de s61idos .¡ue tiene el efluente de oxidaci6n 

se añaden 3.24 Kg/hr de agua a 23DoC, proveyendo 7 .5 Kg de solvente el 

cual tiene un peso base de 50%, cada uno de licido benzoica y agua. 

El efluente resultant.e diluido contiene 123 11pm, el cual esta a una tem­

peratura de 26BoC y bajo una pres16n de 47 l:g/cm2, para mantener el aaua en 

fase 11.¡uida y para disolver los 1.737 Kg/hr de salidos i¡ue contienen di­

cho efluente. 

Como soluci6n resultante hay 9.23 Kg/hr a 275oC y 53 Kg/cm2 combimtdos 

con H2 prehumidificado. Dicha soluci6n junto con el 112 san cargadat.· en la 

parte alta de una torre empacada con partículas catalit1cas, la cual es­

ta hecha de un a1etal resistente a la corrosi 6n. (ejemplo de Ti). 

La solución y el 112 fluyen atraves de la cama catalitica a una velocidad 

espacial de 1300 K~/hr de sal. par m3 de la cama catálitica. 

La so1uci6n .¡ue esta fluyendo en el fondo de la torre de h1drogenací6n 

se filtra para removerlas partículas catallticas, las cuales lJUedan atra­

padas en la cama catalltica. La soluci6n y e] H2 se enfrian en 3 pasos de 

desca111presión a una temperatura final de 130oC y a una presi6n de 2.4 

Kg/cm2 por la evaporaci6n de las componentes del sal\•ente, osea agua. 

Estas vapores Beneradas son condensados y no son regresados al paso de 

descampresi6n. Con dicho enfriamiento y con una cancentrac1Ón adecuada 

se lle\·a a cabo una precipitaci6n cercana al 99: de ácido tercftáJtca di­

suelto. 

La solución resultan te de TPA precipitado se sujeta a una separación sa­

lida-lilJuida(ejemplo centrifugaci6n, filtrac16n) para recuperar el ácida 

tereftÁlico precip1tadam a dicha temperatura de J 30oC y una presi6n de 
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2 • .4 Kg/cm2. El TPA se la\'a con sgua caliente(lOOoC) para desmsncharlo, el 

producto lavado se recupera por. fil traci6n y secada posteriormente. 

Este proceso es CtJpaz de producir Bcido tereftálico seco con un contenido 

de 4-carboxibenzaldeh1do de menos de JO ppm. 
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3.2 ANALISIS GENERAL DE l.A TECNOLOGIA 
DYNAHIT NOBEL AKTrnNGESELLSCHAFT 

Este proceso fué creado en 1985 y es una roodificaci6n del proceso .¡ue se 

empleaba en los 70's para producir dimetil tereftalato grado-fibra y dá 

como resultado Acido tereft.§.lico grado-fibra. Las materias primas para su 

fabr1caci6n son p-xileno y metanoJ junto con un catalizador. 

Este proceso, por cada 1 Ks. de ácida tereftálico gasta 0.7 Kg. de p-xileno 

y 0.05 Kg. de metanol. 

3.2.J DESCRIPCJON PROCESO Dl'NAIHT 

continuaci6n se presenta una descripci6n m.4s detallada del proceso 

mostrado en la figura 3.3 

Una mez:cla de p-xileno y p-metil toJuato es oxidada con aire en presencia 

de catal1zadares metálicos para producir ácido p-toluico y manometil 

tereftalata. Estos ácidos son entonces convertidos a p-metil toluato y 

DHT. Ninguna reaccjÓn con el solvente es necesaria durante la oxidación. 

Reacciones: 

Ox1daci6n CH3-C6H4-C0011'CH30H ........ CH3-C61/4-COOC//3+H20 

C/13CXX:-C6H4-COOH+C/130H ...... CH30X-C6H4-COCCH3+H20 

El p-xileno y p-metil toluato son sujetos a una oxidación continua a una 

temperatura de 140 a 170oC y una presión de 4 a B bar. 

El producto ¡,¡ue resulta de la oxidación es esteri{icado a una temperatura 

de 250-280oC y una presión de 20-25 bar. 

Después de la esterificación se lleva a cabo una rectificación del metanol, 

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

reciclado a la sección de esterif1csc16n. El ester crudo ..¡ue resulta de 

los fondos de la ester1ficac1Ón es destilado en una columna en donde el 

p-lle'til toluato es reciclado a la sección de oxidación y el producto de los 
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fondos es separado en una segunda columna en DHT crudo y en una fracción de 

residuo. 

Este DHT se hidrolizs en una c;olumna con agua a una temperatura de 250 a 

2BOoC, siguiendo consecuentemente Ja sepBración del &cido tereftAlico 

resultante después de /Jaber pasado por una columna ..¡ue lava el producto 

continuamente, pasando a una sección en donde se separa el agua )' Jos 

subproductos para después pasar a una sección de cristalización donde es 

]a\•ado con asua fresca y después secado dando el &cido tereftAlico 

grado-fibra. 

Los consumos unitarios tanto de materias primas como de servicios auxilia-

res.re..¡ueridos para el proceso anterior se muestran en la siguiente tabla. 

TARU 3. 2 Consumos Unitarios 
Grado-Fibra 

Materias Primas ( l J 

p-xileno 
metanol 
acido acetJ"co 

Sen•icios Auxiliares 

vapor 
combustible 
electricidad 

la Producción de Acido Tereftálico 

Consumo por Kilogramo de TPA 

0.71 Kg. 
0.05 Kg. 
O Kg. 

o 
4.2 HJ 
0.52 k'll'h 

(1) No se incluyen los consumos de catalizadores 

3.2.2 cosros DE INVERSIO.Y l' PRODUCCION 

Actualmente la Tecnología aplicada por Dynamit Nobel Aktiengesellschaft se 

encuentra en la República Federal Alemana y representa en ese país el 

65-70% de los tereftalatos, incluyendo a sus licencias como la Dynamit 

Nobel AG. IJUe se encuentra en Truisdori en la R.F.A. 

La inversión para una planta ..¡ue produzca 150,000 Ton. Het/Año de 'cido 

tereftálico se muestra en la siguiente tabla: 

PRODUCCJON 150,000 TON llE:T/AilO 

54 



Incluyendo: Estac16n de compresor 

Adsorc16n de carb6n tJCt'lvado 

Sistema de calentamiento de combustible 

Sistema de regeneraci6n del CBtalizador 

E.¡u1po incluyendo la 1ngen1er1a 

Hana de Obra 

Construcci6n 

Total 

55 

118 mi11 USD 

11 mi11 USD 

19 mill USD 

148 roill USD 



Oxla&ciún 5.,pa.r1:1dor Duti:ad(n 
~stcr!fic11dJr h~·<.·tit'.!t·11~!.'..r, 

p-xiltmo 

Cataliudor 
' TRACCl:.1. 

Airt -----'----' 

H.id:rol1!'ia y 

co!wi::ai. J1: 

l1iVaj.i 

d., 1t1rti..n;:;l 

Dest.1lac16r. 
htt1r 

Í:ido tereftálieo 
puro 



J.2.J Aspectos Tecnologicos patentados. 

Este proceso muestra la producci.ón de DHT a partir de p-xileno y metanol 

atraves del proceso witten mrT, en donde el DHT es obtenido por oxidación 

en fase li..¡, de una mezcla de p-xileno y p-toluato de metilo con oxigeno 

gaseoso en prescencia de un catalizador metálico pesado. 

Lo anterior se hace para producir una oxidación del pre.dueto primario o.¡ue 

contiene el ac. p-toluico )' el tereftalato de monometiJo, a una elevada 

presión y tempen.:ltura mediante una esterificación del producto de oxida­

ción con metanol a una prcsion y temperatura ele\•adas. se obtiene un pro­

ducto o.¡ue contenga DMT y p-toluato de metilo, o.¡uitando una fracción o.¡ue 

contiene vapor de metanol ..¡ue resulta del paso de esterificación. 

A continuación se realiza una separación por medio de una destilación del 

producto de ester en una fracción de p-toluato de metilo, la cual es 

reciclada al estiJdCI de oxidación, una fracción ..¡ue contiene DHT, la cual 

es sujeta a recristal izacíón en metanol y una fracción de residuo .¡ue es 

producto de Ja esterificación de la oxidación, son conducidas por meta-

nol .¡ue contiene \'Bpor comprimido y caliente. 

En un proceso industrial conocido a gran escala, el producto de oxidación 

es esterificado a ester con el uso de metanol. La relación en peso de 

metanol con el producto de oxidación es aproximadamente entre 0.2 y 1.0. 

Solo un J0-50% de metanol se carga en el paso de esterificación. El 1teta­

nol restante sirve para asegurar el et¡uilibrio en la esterificación del 

producto de o>..·idación y además sin•e como un medio de transporte pa.ra el 

agua producida durante la reaccion de esterificación. 

El vapor de metanoJ usado en la esterificación se introduce en el esta­

do sobrecalentado de la esterificación, alrededor de los 50oC arriba de 

la temperatura de esterificación. 
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En este tipo de oprración, el filtrado l/ue resulta de lB recristalización 

del DHT en metanol se vaporiza a una temperatura entre 65-70oC con una 

presión de vapor baja de J .0-1.B l:/cm2. Los vapores resultantes son 

condensados y bombeados al tBn\jue de almacenamiento para la reacción con 

metanol. El metanol puede ser usado para la ester1ficación, para asegurar 

el e.¡uilibrio de esterificación, o como un medio de energia de transferen­

cia para el agua dicha con anterforidad. El producto resultante de la 

e\•aporaci6n del filtrado es reciclBdo para reproccsarlo. 

El metanol de la esterificaci6n se alimenta al tdO'/UC' pnrl1 Jn reacción con 

metanol, dBndo una gran presión en las bombas de 27 bar y calentado a una 

temperatura de 250-270oC. El exceso de metanol de la esterificación se 

sujeta a una rectificación junto con el agua, oliteniendose como residuo. 

Muchos intereses economicos han existido en las inovaciones de este pro­

ceso, donde el punto de vista de la energia es más \'entajoso ..¡ue el siste­

ma com•encional de \'aporizadón del metanol. 

Estas son algunas conclusiones de las \'entajas de este proceso: 

l)El metanol se obtiene por vaporización y tat:1bien por recticación de un 

proceso. 

2)El calor de compresión tiende a ele\·ar la temperatura de \'apor del 

tanol a la temperatura re.¡uerida durante la esterificación. 

J)EI metano1 yue contiene \'Bpor generalc1ente es producjdo por vaporización 

y por rectif!cadón, bajo una presión de 2-20 bar. preferiblemente de 

4-8 bar. 

4)[..a energía de los \'apares produce un exceso de metanol y agua1 este 

metanoJ y agua ljUe se dan en la columna de esterificación en la parte 

del domo. pueden ser utilizados \'entajosaIDente, después de lavarlos con 

agua. 
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l'entajosamente, el calor de reacción liberado durante la oxidación pue­

de ser utilizado en forma de \'apor de baja presión obtenido en el siste­

ma de enfriamiento de los reactores de oxidación. por ltt l'aporiución 

y tambien por la rectificación. 

Una combinación n~ntajos4 en este sistem.:1 para utiliz4r el metanol para 

la esterifictJCiÓn reside e.'l lo siguiente: 

1) El filtrado resultante de la recristalizaciónde la fracción de [1.1{1' en 

metanol. o cuando el metano] tiene rapares de esterificación, la presi6n 

en una instalaci6n industrial de D."tT debe ser de .4 a 8 bar. 

2) El \dpor de i:>etanol obtenid::i baj::i una presión de &-8 bar se cocprirne 

en un coapresor dt." metanol a una presión de 25-.30 bar y es alimentado a 

la esterificación del producto de oxidación. W temf)erarura para el sobre­

calentaaienro de la reacciSn se alcanza por el aullh.~nto de temperatura du­

rante la compresión. 

3) Una porción del ,·apor del meotanol obtenida d""acuerdo al punto I puede 

ser alil:)entada des¡.>ués de un .:>obrec.alentamiento corresp:mdiente. 

Vn efecto bdsjco en este proceso reside en '/ue esa ener~{a primaria 

puede ser ahorrada, la cual se r~uiere en forma de alta pres16n del vapor 

(17-'::5 bar) o colDO calor de transferencia media. psra calentar. \'aporizar 

)' sobrecslentar el metanol de esterificación hasta. llJ temperatura de 

reaccíón. 
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Dos versiones del proceso con esta versión se describiran con gran de­

talle haciendo referencia a las figuras 3.¿ y 3.5. 

La figura 3.¿ es un diagrama es.¡uematico del e.¡uipo usado para tratar el 

metano} ,contenido en las corrientes del proceso, primeramente para int ru­

ducirlo al reactor de esterificaci6n y la figura 3.5 es un diagrama es­

yuemático de otro e..¡uipo del procesa en donde se emplea Ja expansi6n de Ja 

turbina. 

El filtrado ..¡ue resulta de la recristalizaci6n dt! la corriente de mrr en 

metanol durante Ja producci6n de DHT par el proceso M'itten mejorado no ali­

menta al tan..¡ue (1) por una bomba (2) a la tuberia (3). Los aumentos del 

filtrado no son necesarios para suplir Ja reacción de metano] 'iue puede 

ser reciclado al proceso, da (20). 

En el e\•aporadar de circulaci6n forzada(!.), el D1etanal de reacción 

se e\•apora por medio de un l'aporizador (5) bajo una presi6n de alrededor de 

4-8 bar. 

El evaporador de circulación forzada se calienta con \•apor de baja presi6n 

(l'BP), producido en otra lada del procesa de DHT, una porción del metanol 

de reacción se puede suplir con un tratamiento de las fracciones residuales 

del proceso de destilación de la corriente de ester, 1•ia (21 ). El metanol 

de reaccit5n destinado para la esterificaciÓn es retirado en fase \'Bpor de 

la parte alta del recipiente \•aporizador (5). El metanal de reacci6n es 

C01Dprimido en el compr~sor de metanol (6), a una presión alrededor de 25 a 

JO bar, en donde h~y un sobrecalentamiento a una temperatura de 22D-280oC y 

el aetanol comprimido se alimenta al reactor (7 ), v{a (22). El colectado del 

1•aporizador (5) es reciclado l'Ía (23) en el proceso, para un tratB111iento adi­

cionl!l. La corriente de ester que co;1tiene D."fT es quitada del recolectado 

del reactor (7) y es ma.ndado a la zona de la destilación del producto ester 
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para procesamjenr.o,vfa (24). El producto de axidaci6n es introducida por 

la cabeza del reactor (7 ), y el ~·apor se obtiene tambien en esa parte y 

es descargado, vía (25). 

La figura 3.5 muestra un es..¡uema concordante can Ja figura 3.4, con el 

proceso de corrientes, dejando adicionalmenta el uso de una turbina de 

de expansión de vapor. En la figura 3.5 los vapores de metanol del reac­

tor de esterificación se 1a1•an en el tan.¡ue (B), bajo una presión de 22-27 

bar y 175-195oC con ae:ua del procesa, o con agua de condensado del cr:mden­

sador (9). Los vapores purificados .¡ue salen de la parte alta del purifi­

cador son introducidos directamente. por medio de un calentador (14) en 

la turbina de expansión de vapor (JO), bajo una presión de alrededor de 

21-26 bar y a una temperacura de J75-250oC. 

En la turbina de expansión ( JD), Jos 1•apores se expanden a una presión 

de 0.1 a 8 bar. Los Hipares eKpandidos son reciclados aJ proceso. vía (26). 

La corriente de subproducto obtenido en el purificador (8), se rectcltJ 

por medio de una bomba (JJ) a la cabeza del reactor de csterificactón (7). 

El proceso se caracteriza por los siguientes puntos: 

1.- Un proceso para la producción de DHT a partir de p-xileno y metanoJ 

por una oxidación en un reactor en fase H.Juida, con 02 atmosferico en 

prescenc1a de compuestos metálicos pesados como catalizadores, de una mez­

cla de p-x1Jeno y una fracción <./Ue contiene predominantemente P'""toluato 

de mecilo, cuya fracción es reciclada a la oxidación. 

Asi se obtiene un pI"oducto de oxidaci6n l./Ue contiene principalmente áci­

do p-coluico y tel"eftalato de lttDnomeUl a una temperatura de 1'0-J7DoC y 

una presión de ¿_8 bar, siguiendo uns esteriftcac.ión del producto de oxi­

dación con metanol y despues ••apor:i.z.ando el mete.no] a una elevada presión 

de 20-25 bar en un reactor pdra obtener una corriente de ester l/Ue con-
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tiene principal10ente p-toluato y ()KT, '/UJtando la fracción de ester y la 

fracci6n del metanol i.JUe contiene l'apores de 14 zona de esterificación y 

después destilando la corriente de ester en una fracción de p-toluaco, 

la cual se recicla al reactor de oxidación. tal!1bien se obtiene una co­

rriente de fracci6n de~. la cual es sujeta a un procesa adicional de 

recristahzaci6n en metanal. 

La esterificación del producto de o.üd.!iciÓn es lle\·ada a cabo co.1 meta­

no!, el cu.al contiene •'apores .¡ue se dan por la co.:n,uesJÓn a una alta 

presión )' te•peracura. Este metanol se obc iene del filtrado de la recris­

talización de la fracción de DKT por una •·aporización y rectificación del 

eetanol ..¡ue contiene •·apares. 

2.- El metano! yue contiene •·apor J 1.JUe es usado para la esterificBción 

es producido por •·aporización a una presión de 2-20 bar. 

J.- El calor producido durante la compresión del metanol se puede utili­

zar para sabrecalentar el metano! gaseosa. 

4.- La relación de compresión del metano! gaseoso, sujeto a c0C1presión 

es de J.2:1 a 15:1 y la temperatura final a la salida del compresor es 

de 150-JOOoC. 

5.- Los vapores rec.irados del reactor de esterificación son lavados y 

expdlldidas ea una turbina. de va.por, ¡:Jara mandarlo$ al compresor de me­

tanol y ser reciclados al proceso. 
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3.3 A~'ALISIS GENERAL DE !.A TECNOWGIA 

HITSUBISHI CHEHICAL INDUSTRIES 

Este proceso generalmente es ps.rt:i la purificación del ácido tereftálico i.Jue 

resulta de la oxjdación con aire del p-xileno. 

El áddo tereftálico .¡ue resulta en es!f.! proceso generalmente no esta muy 

bien purificad:J, pero esta com¡>añí1:1 ha desarrollado un proceso de 

decarbonilación en donde el ácida resultante es purificado y a continuación 

se describirá. El ácido resultante es el ác1do rereftálico grado-fibra y 

las materias primas principales son el p-xileno, un sol•·ente no mencionado 

por secretos de la compañía .-.· un ~te.11-zador ..¡ue generalmente es de Cobalto 

o Manganeso. 

3. 3 .1 DESCRIPCIO.~ TECVOLOGI.< .~ITSL'füSHI CHE.~ICAL HD. 

Este proceso generalmenre es para la purificación del ácido tereftálico ..¡ue 

resulta es grado-fibra puro (PT.,.). 

A continuación se pres.:nta. una descripc::ión más detallada del proceso 

mostrado en la fjgura 3.ó 

El ácido terefrálico crudo .¡ue dene de la oxidación cor. aire de p-x1leno 

es disuelto en el soh·ente y es mandado a la sección de tratamiento 

...¡u!mico. donde las impurezas del ácido tereftálico crudo son con~·ertidas en 

un.a masa .,ue es facilmenr.e disuelta el sol\·ence. 

fr: Ja sección de cristalización, el ácido tereftá.lico disuelto en el 

solt·ente es cristalizado. mientras las illlp:.irezas per:r:anecen en el solvente. 

La pasta de ácido tereftálico es entonces ali;:,entado a la sección de 

separación donde el ácido rereftálico cristalizado es separado de las 

impurezas i.¡ue están disueltas en el soh·ente. La ai.asa (pcista) hÚDeda de 

ácido tereftá.lico es secado para reJY.H'er el solvente y el ácido tereftálico 

grado-fibra puro ó grado-polímero (TPAJ es obtenido de la sección de 
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secado. 

El producto obtenido del ácido tereft.Blico crudo nos dá una eficiencia del 

98%. 

Los consumos unitarios de materias primas y sen•icios auxiliares se mues-

tran en la tabla 3.3 

Tabla 3.3 Consumas Unitarios de mar.erias primas y servicios 
a u xi 1 j ares. 

Materias primas 
p-xileno 
ac. acético 

Servicios AuKiliares 

Consumo por Kg de TPA 
o. 73 
0.21 

\'apor O.O 
Electricidad 0.56 
Combustible 1.500 Kcal. 

Actualmente en Jap6n se encuentra una planta operando con una capacidad de 

70,000 Ton Mee/Año 

3.3.2 PROCESO DE DECARBONILACION llITSUBISHI 

Hi tsubishi ha comercial izado un proceso en el cual el ácido tereftálico 

producido en oxidación por aire en fase l{..¡uida puede ser purificado. 

El ácido tereftálico es disuelto en un soh·ente y la solución es pasada -a 

un reactor donde las estructuras de las principales impurezas org.á!Jicas son 

alterados • 

El solvente probablemente es agua y la reacci6n probablemente es una 

decarboni.lación del ácido 4-formilbenzoico la cual procede a una 

temperatura de 250-30DoC en presencia de un catalizador de Paladio sobre 

carbón. 

Después de la reacci6n, el ácido cerefcálico es recuperado por una 

continuia crístalizaci6n y filtraci6n. La conclusi6n final del ácido 

benzoico es menos de 20 ppm y la conversi6n es de 98:. 
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3.3.3 Aspectos Tecnol6gicos patentados. 

Con el objeto de mejorar el proceso Mitsubishi a continuación se dan 

los siguientes ejemplos de la tecnología patentada en la producci6n de 

ácido tereftAl ico. 

3.3.3.1 Ejemplo A. 

Una autoclave de 10 litros de capacidtJd, hecha de Titanio y e.¡uipada 

con un condensador de reflujo, un agitador, un medio de calentamiento, 

una entrada para el p-xileno, otra para el gas(02) yn una salida para 

el producto en formo de pasta, fue cargada con: 

ACIDO ACETICO 

ACETATO DE Co TETRAHIDRATADO 

ACETATO DE Hn TETRAHIDRATAOO 

HBr (47% soln. a..¡uosa) 

AGUA 

2990 

4.4 8 

4.6 g 

6.7 8 

154 

Este procesa se real izo a una temperatura de 210oC y una presión de 

25 kg/cm2. y una agitllciÓn de 500 rpm. El p-idlena se suministro a raz6n 

de 500 g/hr, mientras el aire era introducido simultaneamente a medida ..¡ue 

el escape de gas conteniera 4% en volumen de 02, afectando la oxidación 

por 2 horas. 

Después de haber sido enfriado el producto de i-eacción a JOOoC, el pro­

ducto en forillB de pasta fue recuperada y sujeta a una separación. Enton­

ces el TPA resultante fue mezclado con tres veces su peso de ácido acético, 

con una agitación de 20 minutos a BOoC, siguiendo después una separac!on y 

secado del producto. 

tl Contenido de 4-carboXibenealdehÍdO .)'de la transmitBnCÍlt del producto Sf! 

aiestran en la tabla 3.4 
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Para propositos comparativos, se hicieron procedimientos similares a los 

del ejemplo A. Estos fueron hechos variando paramctros l/Ue se muestran 

en la tabla 3.4. 

Tabla 3.4 Resultados en TPA del ejemplo A 

CATALIZADOR TOTAL 
CATALI p-xil T 

Ejemplo No. Co Hn Br Hn!Co Comp. ZADOR. (¿/h) (oCI T340 4CBA fls 

330 330 1000 1.0 HBR 1660 500 210 90.0 150 1.0 

330 330 1000 J.0 HBr 1660 500 195 90.0 250 0.9 

330 300 1000 0.91 HBr 1630 500 190 90.0 550 0.5 

330 330 1000 1.0 HBr 1660 500 230 88.0 332 1.9 

330 250 1000 0.75 HBr 1580 500 230 86.0 352 1.8 

330 600 1000 1.82 HBr 1830 500 210 83.6 170 1.0 

330 150 1000 0.45 HRr 1480 500 210 90.0 250 0.9 

1000 100 3000 O.l HBr 4100 500 190 93.7 280 o. 7 

1000 100 3000 0.1 HBr 4100 250 190 94.0 200 1.4 

JO 1000 100 3000 0.1 HBr 4100 500 210 92.0 250 1.4 
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Dé los resultados anteriores se derivan las siguientes conclusiones: 

Los ejemplos 2 y 3 muestran .¡uc a temperaturas bajas de reacción el con­

tenido de impurezas en el dcido tereftdlico es grande, notandose tamblen 

las grandes transmi tandas. 

En los ejemplos 4 y 5 en donde se emplea una al ta tempera cura de reacción, 

el contenido de impurezas no baja, en consecuencia el producto tiene una 

baja transmicancía y la temperatura de flama del solvente aumenta. 

Para los ejemplos 6 y 7 es claro '-iue el uso de compuestos de Hn y Co en 

proporción alta o baja da la formación de un subproducto. En el ejemplo 81 

con un catalizador l/Ue contiene una baja proporción de Hn )' una temperatura 

baja, se obsen•a .¡ue la temperatura de flama del solvente se reduce, pero 

el producto final contiene una alta proporción de impurezas. 

En el ejemplo 9 el cual es similar al 8, excepto en t¡ue la alimentación 

del p-xíleno es reducida, la calidad de TPA es visible, pero la producti\'i­

dad decrece con un gran aumento de ácido acético y dado por una perdida de 

temperatura de flama. 

En el ejemplo 10 con un catalizador .¡ue tiene baja proporción de Hn y una 

temperatura de reacción de 210oC, produce un producto final de bajo grado 

y se incrementa el ácido acético. 

Se puede observar que del ejemplo 8 al 10 es necesan·o un gran aumento de ca­

ta11udor. 
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J,4 ANALISIS GENERAL DE U TECNOWGIA TORAY INDUSTRIES INC. 

Este proceso generalmente es empleado para 1B fabricación de ácido 

terefttfl1co puro y dimetil tereftaJato a partir de p-xileno l'ÍB ácido 

tereftáJ 1 co. 

En este proceso las principales materias primas son el p-xileno y ácido 

acético, también es utilizado un promotor para ayudar a la oxidaci6n el 

cual es el p-aldehido ..¡ue es sintetizado del acetaldehido y cambia a 

ácido acético durante la oxidación. 

El proceso se puede dividir en 9 secciones ó áreas1 las cuales son: 

- Sintetizador del promotor 
- Oxidación 
- Separador 
- Secsdor 
- Tani¡ue de mezcla 
- Esterificación 
- Dehidratación 
- Separador 
- Purificación 

La sección de purificación consta de dos secciones diferentes tanto para el 

ácido tereftálico y para el tereftalato de dimetilo. 

J,4,J DESCRIPCION VEL PROCESO TORAY 

Las principales materias primas para este proceso son: p-xileno, aire, 

ácido acético. El ácido tereftálico y dimeti! tereftalato son obtenidos al 

alimentar p-xileno, aire y el solvente .¡ue es el ácido acético, esto se 

mostrard en la figura 3. 7, 

El p-xileno en el sol\•ente ácido acético es com•ertido a ácido tereftálico 

por una oxidación con aire en fase lÍ.¡uida en presencia de un promotor y un 

catalizador. 

La reacción promotora en donde el paraaldehido es sintetizado del 

acetaldehido y cambia a ácido acético durante la oxidación. 

El dcido tereftálico granular obtenido en la O.'(idación es lavado con ácido 
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ácetico puro. secado y mandado al esterificador. Una parte del produce.o es 

purificado a p.,.TPA para la s!ntesis directa de polietilen tereftalato. El 

ácido ac6tico producido en Ja oxidación es purificado y vendido. El ácido 

tereftAlico es después purificado dando el producto puro de ácido 

tereftAJico. 

El ácido tereftAlico seco es aHmentado a un tan~ue de mezcla en donde se 

introduce metanol convirtiéndose después e dimetil ester. este pasa a un 

resctor de esterificaci6n el cual está conectado a una columna 

dehidratadora ..¡ue recicla al tant¡ue de mezcla el ester crudo. 

Del reactor de esterificaci.6n. sale al proceso de purificación. dándonos el 

Dlr/'. 

Toray actualmente tiene su propjo cac.al:lzador pare la esterificación. 

REACCIONES: 

Las reacciones yue se llevan a cabo son: 

H3C- CH3 + 302---• HOOC- -COOH + 2H20 

HOOC- -COOH + 2C/130H--• HJCOCX:- -<XY.JC/13 t 21120 

Los consumos unitarios de materias primas y servicios auxiliares 

aruestran en Ja siguiente tabla. 

TA.BU 3.6 Consumos unitarios de 11JBterfas primas y servicios auxiliares 

HATERIAS P/1111.AS 

p-xileno 
acetaldehido 
mee.anal 

SE:RVICIOS AUXILIARE:S 

vapor 
electricidad 
C01tbustíble 
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Con$Umo por 1 Kg.de TPA 

0.58 K¡¡. 
0.20 Kg. 
0.36 K¡¡. 

7.40 ¡:8· 
0.36 Kll'h 
l .300 Kcal 



SUBPRODUCTO 

acido acético 0.20 Ks. 

Costos de lnversi6n y Producci6n 

Taray cuenta actualmente con una planta lJUe opera 100,000 Ton Het/Año de 

p-TPA y TPA en 1YJKAI y una planta en Hishima con una capacidad también de 

100,000 Tan Het/Año. 
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Sint'l:lti:.t1.:l;.ir 
pru111<.1tor 

R"a~·tor Sept1.rid~r St-t:!I for 
c.xidat:i5n 

Colu~.a. de 
dehldr1:1.t!l..:ión 

Fi9. 3.7 

Reactor C0>lumn11 de 
Esteri!Hac~.:11 dt!hidratac!ón 

f'urlf1~a~ión 
ac. Tere!'tálico 

Dilr.etil 
Tereftalato 



3. 4. 2 Aspectos Tecnologicos Patentados. 

Para ilustrar los aspectos tecnolo,gicos de este proceso se hicieron los 

siguientes ejemplo, los cuales servjran de ayuda en la mejora del proceso 

Toray. 

3.4.2.J Cristalizaci6n continua, 

3.~.2.2 Ejemplo A. 

Una soluci6n i.¡ue es mantenida a 275oC y 40 J.'J/cm'l de presión, esta compues­

ta por 80 : en peso de ácido acético, 10% en peso de aaua y JO: de dcido 

tereftdlico se carga en el crista1izador ..¡ue se muestra en la figura J,8 , 

a raz6n de 50 J.."g/hr. 

Este cristalizador tiene un diametro de J ,JBm , un largo de la zona de 

cristalizaci6n de J .7 m y un largo de la zona de enfriamiento de 0.3 m, 

esta zona de enfriamiento se encuentra en Ja parte superior (2), 

La presión en el crista1izador se mantu\·o en 40 Kg/cm2. bombardeando gas 

Nitrogeno (13) a Ja parte superior del cristalizador (12), por Ja linea 

( 14). 

El Bt?itador (15) fue ¡Jrovisto con i.¡uince paletas (16), cuyos diametros 

eran de 8 a 12 cm. El agitador tU\'O una rotación de JOO rpm. 

La solución fue mezclada lenta:nente debido a la \'C1ocidad del agitador. 

Parte de la solución presente en la zona de enfriamiento (8) fue sacada 

e introducida en un cambiador de calor (7 ), el cual se encuentra separa­

do del cristalizador (l). 

El agua usada en el cambiador de calor como medio de enfriamiento tenia 

una temparatura de JOoC. Debido a esta agua, la solución presente en la 

zona de enfr1amiento se mantU\'O en los 60oC. 
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Los cristales de TPA obtenidos tuvieron un tamaño prom~io de 150 micras. 

El coeficiente de transferencia de calor fue de 500 Kcal/m2hroC al inicio 

de la operaci6n y 400 Kcal/m2hroC después de un mes de operaci6n. 

3.4.2.3 Ejemplo comparatil'O 

El siguiente ejemplo comparativo fue hecho usando un cristaUzador pro­

visto con una chl!J.¡ueta de enfriamiento rodeandolo pol toda la pared el;­

terna. 

El agitador estuvo rotando a una velocidad de 100 rpm, manteniendo la so­

luc:J6n a 275oC y bajo una presi6n de 40 Kg/cm2, la composici6n era la 

misma .¡ue el ejemplo anterior. Esta solución fue cargada al cristalizador a 

razón de 50 Kg/hr y presurizada con N2 Baseoso a 40 Kg/cm2. 

El sistema de enfriamiento se da por medio de una cha.¡ueta enfriadora a una 

temperatura de 30oC, así la pasta .¡ue esta a 60oC solo tiene cristales de 

TPA y solvente. Los cristales son tomados del fondo del cristaliz.ador, te­

niendo un diametro promedio de 150 micras. 

Sin embargo después de 2 horas de operación, estos cristales se deposita­

ron y crecieron sabre el interior de las paredes y además la operación fue 

impasible 

3.4.2.4 Ejemplo B. 

Algunas corridas de cristalización fueron hechas de la misma manera .¡ue 

el ejemplo A, E:Kcepto .¡ue la ''elocidad del agitador fue cambiada, como se 

muestra en la tabla 3.7, obteniendose diferentes tamaños de partículas 

prruaedio. 
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Tabla 3.1 Tamaños de particula promedio de TPA. 

VELOCIDADES DE ROTACJON 
DEL AGITADOR(rpm). 

430 

310 

170 

60 

35 

78 

TAHA.iJo DE PARTICULA 
PROHEDIO (micras). 

so 

110 

140 

150 

100 



Las siguientes caracteristicas son necesarias para mantener un funcio-

namiento optimo de este proceso: 

J.- En el método contjnuo de cristalización de TPA en donde la solución 

.¡ue contiene el solvente es enfriada a una te111peratura menor .¡ue la tempe-

ratura de saturación, y entonces las cristales son tomados fuera del cri-

talizador. 

Para .¡ue esta mejora funcione se tienen .¡ue seguir los siguientes pasos: 

A) Mantener una presión en el cristalizador la cual debe ser mAs alta 

..¡ue la presión de \'Bpor de la solución caliente. 

8) Mantener Ja solución en el cristalizador como una fase continua. 

C) Aplicar un sistema de enfriamiento adecuado de manera .¡ue la solucion 

pase por tres zonas: cristalización, enfriamiento y enfriamiento-

cristalización. 

D) Hantener la temperatura en la zona de enfriamiento menor .¡ue la 

temperatura de saturación de la solución, 

E) Mezclar adecuadamente los componentes en la zona de cristalización. 
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3.S A/IALISIS GEi/ERAL DE LA TECllOUJGIA (UllI-HiiLS) 

CHEHISCHE WERKE HÜLS A.C. VOP PROCESS DIVISO// 

· VOP l/IC, 

Este es un proceso de manufactura de ácido tereftálico grado técnico (TPA) 

'lue resulta de la ox1dac16n del p-x1leno y también sirve para la 

preparacion de D/llT grado-fibra. 

Las matedas primas en este proceso son el p-xileno, metanol y acético. 

3.S,J DESCRIPCIO.V DEL PROCESO (UllI-llÜLS) 

A continuaci6n se presenta una breve descripción del proceso l/Ue se muestra 

en la figura 3.9 

El p-xileno es oxidado con aire en el reactor en presencia de ácido acético 

y un catalizador generalmente de Co a una temperatura y presión moderadas, 

El p-xileno .¡ue no se convierte es reciclado al reactor de oxidación, 

mientras el ácido terefc.§lico tomado TPA es separado y secado. 

Este TPA después es tratado con metano! en presencia de un catalizador en 

un tan..¡ue mezclador tJUe después es mandado a un reactor en donde se forma 

el DHT el cual es separado después de haber sido cristalizado, este después 

es purificado a DHT grado fibra por una purificación del producto. 

3. S, 2 CONDICIONES DE OP/iRACION 

Se rei.¡uiere el uso de temperatura y presiones moderadas para la mayor 

eficiencia de la reacción. El calor de reacción es recuperado 

eficientemente en la generación de vapor. 

3.S.3 CO/ISUllOS UNITARIOS DE /IATERIAS PRI/IAS Y SERVICIOS AUXILIARES 

Los consumos unitarios de materias primas y servicios auxiliares para la 

producción de ácido tereftálico se presenta en la siguiente tabla. 
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TABLA 3.7 Consumos Unitarios de Materias PrimtJS v Servicios Auxiliares 
en la Producción de Acido Tereftálico 

/IAT/iRIAS PRillAS CONSUMO POR Kg. DE ACIDO TEREFTALICO O DHT 

p-xileno 
9etano1 
&cido acético 

SliRl'ICIOS AUXILIARES 

electricidad 
combustible 

Acido Tereftalico 

0.645 Kg. 

0.057 

0.42 Kh'h 
1.421 Kcal 

D.'IT 

0.572 
0.371 
o.oso 

Hay pocas plantas l.{Ue trabajan con este proceso, la <.1Ue se tiene 

conocimiento es una ubicada en (UNI-HliLS). 

A pesar de .¡ue este proceso es bastante eficiente ya ..¡ue usa las mismas 

materias primas ..¡ue los demas procesos casi no se usa. 

Este proceso es muy parecido al proceso Toray, pero en el proceso Toray el 

ácido acético í./Ue resulta como subproducto se puede usar de nuevo o vender 

en cambio en este proceso, esto resulta imposible. 
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3.6 ANALISIS GENERAL DE U TECNOLOGIA 

EA51J'fAN KODAK CO. 

Este proceso es muy parecido ai proceso de Taray Jndustrjes en el cual las 

materias primas son p-xileno. solvente (ácida achico ), catalizador de 

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

3.6.1 DESCRIPCION DEL PROCESO EASTHAN KODAK 

El ácido tereft.álico es producido por una oxidación del psra-xileno, con 

aire en presencia del catalizador de Co. y el activador ..¡ue es el 

acetaldehido. La temperatura es moderada así como 1 a presión en el 

solvente de ácido acético y se muestra en la figura J.JO 

El ácido tereftálico producido es separado por filtración y 

subsecuentemente es secado resul tanda un producto grado-esterificacíón, ya 

sea para la conversión a D."fT ó TPA grado polímero. El subproducto ácido 

acético puede ser refinados !cido acético ~lacial de primera calidad para 

ser usado o vendido. 

El ácido acético producido puede variar de O.SS a J.l Kgs. por Kg. de ácido 

tereflál i ca. 

El proceso Eastman puede ofrecer 1•entajas sobre otros procesos si se tiene 

disponible el acetaldehido <.¡Ue sine como promotor y si se va a usar o 

vender el ácido acético ..¡ue resulta como subproducto. 

Materiales convencionales son usados en la construcci6n de la planta para 

el'itar la mínima corrosión. 

3.6.2 CONSUMOS UNITARIOS DE MATERIAS PRIMAS )' SERl'ICIOS AUXILIARES 

Los consumos unitarios tanto de materias primas Crnl)O de servicios 

auxiliares se muestran en la sigui.ente tabla. 
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Tabla 3.8 Consumos unitarios en la producci6n del 'ac1do tereftal1co 
Grado-F1bra 

MATERIAS PRJHAS 

p-x1leno 
acetaldeh1do (t1p1co)Kg. 
K.g Ac. Acético 

SERVICIOS AUXILIARES 

calor re.¡uer1do 
electricidad 

CONSUMOS POR Kg. DE ACIDO TEREFTALICO 

o.66 Kg. 
0.89 Kg./Kg. ac. acético 

5700 BTU 
0.08 KWh 

3.6.3 COS70S DE INl'ERSION Y PRODUCCION 

La Eascman Kodak Co. tiene \'arias planeas para la producc16n de TPA y Ja 

principal func1ona desde 1975 con una capacidad de J00,000 Ton Het/Año. 

Esta planta fue construida en 1975 en los estados de J:ingsport Tenn., y tu-

vo un costo de $J6mill de dolares. 
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3.7 M'ALISIS GENERAL DE LA TE:CNOUJGIA HARUZEN OIL CO. 

Este es un proceso para la produccí6n de ácido tereftálico de gran ca11dod 

por uno esterificación directa ¡JUe proviene de un método de oxidación 

selectiva sin un procedimiento de purificación. 

El proceso se puede dividir en 6 grandes secciones ó áreas, las cuales son: 

- Oxidación 

- Cristalizador 

- Separador de s6lidos 

- Dehidratac1ón 

- Recuperación del CBtalizador 

- Secado 

Este proceso dá por resultado dcido cereftálico puro, el cual no está 

purificado, pero tiene una gran ventaja t.JUe es la recuperaci&n del 

catalizador. 

3. 7 .1 DE:SCRIPCION TE:CNOWGIA HARUZE:N 

A continuación se presenta una descripción del proceso que se muestra en la 

fiJUrB 3.J! 

Las materias primas para la fabricación del ácido tereftálico de gran 

calidad son el p-x1leno, ácido acético, agua, aire y debe estar en 

presencia de un catalizador. 

El proceso es como sigue: 

El p-xileno y el ácido acético son cargados al reactor de oxidación en 

presencia de un catalizador de Co. El aire también es cargado al reactor 

en donde el p-xileno es totalmente oxidado a una presión y temperaturas 

moderadas, bajo las condiciones de evitar la formación de impurezas en la 

forllJIJción de la calidad de fibra. 
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La. pasta l/Ue contíene catalizador, ácido acético y ácido tereftálico y la 

cual esta cristalizada se manda a un cristalizador en el cual después de un 

tratamiento para ajustar la buena cristal1zación del ácido tereftB1ico el 

cual es secado. 

El .§cído tereftálico cristalizado es separado del licor madre el cual 

contiene catalü:.ador y este catalizador es separado por medio de un 

separador de s6lidos. El ácido tereftá1ico lJUe está en forma de pasta es 

sujeto a repetidos lavados para a1ejorar su calidad. Este ácido ya lavado 

es secado para dar el producto erado-fibra. 

El catalizador es recuperado y reciclado al reactor de oxidací6n por medio 

del sistema de recuperación de catalizador. 

Este catalizador es usado nuevamente en el reactor después de ser 

regenerado. 

3 .7 .2 CONSUlfOS UNITARIOS DE MATERIAS PRIMAS Y SERl'ICIOS AUXILIARES 

Los Consumos Unitarios de Haterías Primas y Servicios Auxiliares rei.¡ueridos 

para el proceso anterior se muestran en Ja siguiente tabla. 

TABLA 3.5 Consumos Unitarios en Ja producción de Acido Tereftálico 
grado-fibra 

lfATERI AS PRIMAS 

p-xileno 
ácido acético 
SERVICIOS AUXILIARES 
electricidad 
COlflbustible 
Actualmente una compañia 

CONSUMO POR KILOGRAMO DE TPA 

0.66 Ks. 
0,42 Ks. 

o. 52Kk'h 
J .634Kcal 

afiliada de HA.RUZEN OIL lJUe es Hacsuyama 

Petrochemica1 ha estado operando una planta la cual tiene una capacidad de 

JJ0,000 Ton/ Año 
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3.7 .J Aspectos Tecnologicos patentados 

Para mejorar este proceso se hicieron los siguientes ejemplos, los cuales 

pretenden mejorar este proceso. · 

3.7.3.J Ejemplo A. 

Un reactor de presión de Titanio, con una capacidad de 40 litros, e.¡ui-

pado con un condensador de reflujo, un agitador y un sistema de calenta-

miento. Pro\•isto tambien de una entrada para el p-xilcno y una alimenta-

ción para el 02 por la parte de abajo, y una sal ida para el producto de 

descarga. Este reactor fue cargado con 12 g de ácido achico , 181.2 8 de 

Bromuro de Co hexahidracado, 2.7 g de acetato de Hn tetrahidrarado y JKg/hr 

de p-xileno, junto con aire fueron int:roduddos por 2 horas a una 

temperatura de 200oC y una presión de 24 Kg/C1!J2. 

Después de completada la reacción, el producto fue retirado y sujeto a una 

separación solido-li.¡uida. La porción solida fue la\•ada con ácido acético 

para formar 3 Kg(96 ': de com·ersión) de ácido tereftál ico teniendo un 

tamaOo de particula promedio de 200 J:Jicras. Las propiedades del ácido 

cerefttÍlico fueron las siguientes: 

Contenido de 4-carboxibenzaldehido 90 ppm. 
Diferencia de color, ,•alar b -0.2 

Estos 3 KJ de TPA y los 9 KJ de ácido acético fueron alimentados en un 

canyue a¡itado de 20 litros, provisto con un agitador y una linea de circu-

lación para la pasea. La pasta fue agitada por 3 horas y el ta.caño de 

part1cula prOM!dio fue de 150 micras. 

La pasta fue entonces aliaentada en can'/ue de inmersión de Titanio con una 

capacidad de 40 litros.er.¡uipado con un condensador de reflujo, un agita-

dor y un sistema de calentamiento a una presión de 10 Kg/cm2 y una tempera-
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tura de l50oC por 60 minutos. La pasta se yuito del tam¡ue y se sujeto a 

separaci6n sol-li..¡, el TPA fue lavado con ácido acético y después secado, 

!As propiedades del TPA resultante fueron las siguientes: 

Contenido de 4-carboxibenzaldehido 

Diferencia de color, valor b 

3.7.3.2 Ejemplo B. 

30 ppm 

-o.s 

El procedimiento del ejemplo A fue repetido excepto ..¡ue el p-xileno fuo 

introducido a raz6n de 2 Kg/hr(el doble de rango "lue el ejem. A), por 90 

minutos. Se obtuderon 4.5 K5 de TPA crudo(96% de conversi6n), teniendo 

un tamaño de particula promedio de 200 micras, 

Las propiedades del TPA crudo fueron las si5uientcs: 

Contenido de 4-carboxibenzaldehido 

Diferencia de color,valor b 

160 ppm 

-0.1 

De la misma manera 4ue el ejemplo A, se añadieron 3 Ka de TPA obtenido 

crudo y 9 Kg de ácido acética al tan.¡ue de inmersión y se le dio el mismo 

tratamiento iJUe el ejemplo A. El TPA resultanre tul'a las siguientes pro­

piedades: 

Contenido de 4-carbaxibenzaldehido 

Diferencia de color, valor b 

3.7.3.3 Ejemplo comparativo 1 

60 ppm 

-0.4 

El procedimiento del ejemplo B fue repetivo excepto. en 'lue la pasta 

fue cargada en el tan4ue de inmersión sin el tratamiento del tan.¡ue des­

tinado a desmanchar. El TPA resultanre tu\'O las siguientes propiedades: 

Contenida de 4-carbaxibenzaldehido 

Diferencia de color, valor b 

90 

120 ppm 

-0.12 



3.7.3 • .4 Ejemplo comparativo 2. 

El procedimiento del ejemplo B fue repetido, excepto ..¡ue la pasta si 

fue sujeta a un tratamiento de BJitaciÓn en el tan¡¡ue con el objeto de 

reducir el camañom de partícula a 190 micras(5% de reducción). 

El TPA resultante tuvo las siguientes propiedades: 

Contenido de .4-carboxibenzaldehido 

Diferencia de color, valor b 
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3.B Análisis General de la Tecnología Hercules-h'itten. 

Uno de Jos principales procesos para producir Dimetil Tereftalo y áci­

do tereftálico en el mundo es el proceso Hercules-ft'itten, en donde las 

principales materias primas son el p-xileno. metanol como soh·ente, aire 

y un catalizador de Co ,Beneralmente. 

El proceso se puede diddir en 4 grandes reBiones .¡ue son: 

- Reactor de oxidación. 

- Esterificaci6n. 

- Destilaci6n. 

- Cristalizaci6n. 

Este proceso com•ierte el p-xileno en DHT sin aislar el TPA como interme­

diario. El proceso em'Ueh·e la reacci6n en fase li'luida del p-xileno con un 

catalizador de acetato de Coi el p-xileno es oxidado a ácido p-toluico y 

a ácido tereftálico, el cual es esterificado a D."!T. 

3.B.1 Descripción del proceso. 

El proceso es como se ~uestra 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 oxidado a ácido p-toluico y a TPA a una temperatura de 160oC y 75 psi 

de presi6n. Estos productos son esterificados con metanol en exceso. El 

p-toluato de tDetilo producido es reciclado al reactor, el tereftalato de 

monootetilo es toda••ia esterificado con exceso de metanol a Dl<r. El D."fT 

es SeplJrado y purificado por metodos convencionales dando un rendimiento 

del 98 %. 

Aproximadamente 0.67 toneladas aetricas de p-xileno son consUD1idas en la 

producci6n de una tonelada met:rica de D.llfT o TPA, con una pureza de 97%. 
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3.8.2 Consumos Unitarios de Materias priaas y Sen•icios Awciliares. 

Los conSUllOS unitarios de eate.rias priaa.s y servicios auxiliares se dan en la 

tabla 3.10 

Tabla 3.JO Consw:Kls unicarios de materias pria{J.s y 
sen·icios auxiares. 

!U.TE:RIAS PP.I!l."5 

p-xileno 

oetanol 

aire 

catalizador 

SE:RVICIOS Al/XILI!.RES 

electricidad 

co:Jbuscible 
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CO.\'Sl!!IO POR lg DE' D!!'T o TPA 

0.67Kg 

0.40Kg 

\'ariable 

pet.¡ueño 

0.51 frh 

1. 232 Kcal 
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J.9 Esti1t1ado Económico Preliminar. 

La evaluaci6n del estudio econ6mico preliminar se hizo en base a 10 años 

tomando en cuenca un interes bancario anualizado de J6.5%. la capacidad 

base se tomo como 280,000 con/año para todas las tecnologías. 

U inversi6n inicial y los costos fijos al año fueron los mismos para to-

das las tecnologías. Las costos fijos al año fuer6n calculados con la si-

¡uiente formula: 

Costos fijos al año• I.I.• j•(l+t) /(J+i) -1 +O.o4•J.I. 

en donde: 

I .I .• Inversi6n inicial. 

:1• interes bancario anualizado. 

n• número de años. 

Los costos de operación, Jos costos totales par año y el costo unitario 

por K1logr"'110 de producto fuer6n calculados en base a los costos de mate-

rills primas y servicios auxiliares ..¡ue se muestran en la siguiente tabla. 

Tabla J.Jl Costos de materias primas j' Servicios Auxiliares 

Hatería Prima 

p-x1leno 
dcido acético 
.et1nol 
acetaldeh!do 

Servicios Auxiliares 

vapor 
electricidad 
combustible 
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Costo Unitario por kg. 
($USD/Kg) 

D,4J 
o.J64 
0.575 
0.20 

Costo Uní cario 

0,0066/Kg 
0,0640/Kwh 
J, 0000/ J E6B1U 



Con el proposito de presentar un estudio económico pre11m1nar en la ta­

bla 3.12 se indican los costos de producción para cada uno de los proce­

sos estudiados. 

Este estudio es Hustrati''º para hacer una evaluación de Jos costos 

relati\•os de producción, por lo c.tue no se incluyen los conceptos económi­

cos como mano de obra, costo de ei¡uipo. costo de instalación, costo de cu­

beria. costo de instrumentación, costo de aislamiento, costo de instalación 

electrice, costo del edificio de proceso, costo del edificio para oficinas, 

costo de la bodeda para lllmacenaje, costo del terreno, costo de ingeniería 

y construcción, costo de capital de trabajo, costo de superdsión,costo 

de meteriales para mantenimiento, costo indirecto de producción y unicamen­

te se presentan, la im•ersión inidal, los costos fijos al ario, los costos 

de operación ..¡ue estan constituidos par los consumos de materias primas, 

consumo de \'apor, consuma de ener~ia electrice, consumo de combustible, asi 

como tambieo Jos costos totales por ario y el costo unitario por kilogramo 

de producto. 
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Cap11cJd11rf 

Procuso 

CnncepttJ 

Cap.1cid11rJ Rase 
(Ton/An0Ulíoi11 2) 

Capt1cid11d Prod. 
fNc.i:1 11 

I lnvtJrs1on 
lntctnl $ 

2 Co:u us FI jos 
al •ño $/Año 

1 Con.os 0¡Htrac Ion 
1A. Consu.-os dtt 
""tA Prius 

l/Aho 
JO. Consueo dB 

Tabl.1 J.1.2 

IJ.tsP. 280,00n Ton/Ano 

ESTTHAOO ECn.'f0.'1/CfJ PREl./H/NAR 

(1'!11 loncs de Oolares) 

A.'trx:o OffiAHIT HITSIJBISlll TTJRAY UN{ ~HULS EAST."tAN 

280,000 ZR0,000 280.000 280.000 280.000 280,000 

JT!,000 178,000 

NARUZEN HERCULES 

280,000 280,(}00 

l62,'J60,000 162,9'10,000 162,960,0fJO 162,960,UOO 16':!,960,000 162,960,000 162,960.000 162,960,000 

68,781,J5J 61J,787,J5J 68,781,J5J 68,187,J~J 68,787 1 161 61j,787,J61 6B,187,J61 68,787,J6J 

1JJ,87',800 90 1 580,000 IOQ,295,000 86,828,000 81,467,40:0 J2Q,J04,000 1221270,000 87.JOB,OOO 

Vapor al Ano 2,0J2,800 O JJ,6i5,200 
S/Año 

lC. r.ori5ueo da 
E. Eh:ctrua 8,?(¡(J,OOO 9,JJl:J,.:oo JO.OJ'.i.~0(1 ¡,,.;51.wo i,S26,400 I.411.600 9.118.400 9.1191200 

$/Año 
JO. Consu11a dB 
C:O.bu!JtibltJ J.JJJ 1,JlJ I,2M 4,J1J ..:,7J6 4,lBf>,666 S,44'6 4.106 

l/A~o 
lf, Costos Totall!s 
de fJperacfon 92,ltl0,?11 QtJ,OOJ,771 1111,JJ/,IJOO lf)b,958,00fJ 9(J,on,'i,Sii 115,5:1:,000 JJJ,593,000 96,';!~J,JI); 

llAXo 

4 Cosrns Tottlles I6/,M8,000 168.óB'l,f}fJI) l/J8,llR,ODO li5.lt.5,UOO /'iQ,78'1,000 Wt..111.000 200.1so.ooo 165,0JB.OOO 
por Aiiu 

5 Cosco U111ca1ío 
SllSO/K¡¡, (Not.1 7) 
r.o•Co UnlttJrJO 
(Noca IJ 

o.s1n 

U,4216 

fJ.6718 0,6'176 0.5706 0.7296 

(),J(J~Q 

lfota l.· Con:tldonmclo la prod11cclrm l•pllcnndo su tf'c11ologl11 d~ crlst.allzaclon en continuo 
Noca '2,· Considt•tdnrlo "1 produn:fon lm¡tl icando cristal l.t.1clw1 ¡ior lolt:!S 

0.7/56 0,5894 



3.9.1 Comentarios. 

Ca.o puedo observarse en la tabla 3.12 la mod1ficaci6n del proceso de 

cristalizaci6n se refleja en \'entajas economic11s, ya lJUO con los mismos 

costos du producci6n la capacidad se incrementa en apro:dmadamente un 35? 

y consecuentelll6ntc el costo de producci6n se reduce en la misma proporci&n. 

8s importante reiterar .¡ue esta tabla unicamentt.~ representa un estimado 

preliminar, por lo .¡ue es de esperarse 'fUO en un estudio mAs profundo las 

espectativas para los poseedores de la nue~·a tecnología son mJs alasadoras. 
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4.0 OXIDACION DE HIDROCARBUROS POLIAU}llIU.ROHATICOS. 

ASPECTOS TECNOLOGICOS DE U. OXJDAClON DEL P-XILENO A 

ACIDO TEREfTALICO EN AGUA. 

Uno de las aspectos comunes a la mByoria de Jos procesos y el mas importan­

te es la oxidación de Hldrocarburos polial..¡uilaromaticos por Jo "'ue a con­

tinuación se describen los puntos más inportantes de esta sección del pro-

ceso. 

La oxidación de p-xileno en fase lÍt/uida toma la base de muchos importantes 

procesos comerciales para la producción del ácido tereftAhco. La reacción 

es catalizada por sales metA.1 icas o complejos preferentemente Co ó Hn, esta 

reacción se lleva a cabo en solución de ácido alifáticos usualmente en 

ácido acético. El principal intermediario de la oxidación del p-xileno. 

el ácido p-toluico se oxida muy lentamente a ácido tereftálico. Usando solo 

un metal como ca tal fzador, el ácido p-tolufco es formado como producto 

principal Para mejorar la oKidación del ácido p-toluico se han 

desarrollado nue1·os métodos usando co-catalizadorcs ó promotores de 

catalizadores metAlicos como: Compuestos de bro;no, metil etil cetona, 

acetaldehido, para aldehido y e\•entualmente sales de Zirconio. Todos estos 

se usan en procesos comerciales, donde en todos los casos el ácido acético 

es usado como sol \'ente. 

Recientemente, algunas plantas con respecto a la oxidaci6n de p-xileno en 

otros solventes e1•entualmente en la ausencia de un soh•ente han aparecido. 

Un estudio de la oxidación ca tal izada de los hidrocarbones 

polial.¡uilaromAticos investigo la cinética y los aspectos tecnolr5sicos de 

la oxidación del p-xileno en agua. 
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4.1 SliCCION EXPERIHE:NTAL 

Hidrocarburos. alcoholes , cetonas, ácidos y esteres fueron purificados 

por desti1aci6n ó cr1stahzac1ón. El ácido p-to!uico fué preparado por una 

ox1daci6n del p-xileno catalizado por cobalto a 1 JOoC con oxígeno. Por 

estudios cinéticos, el ácido p-taluico fue preparado por la hidro11sis del 

toluato de p-metilo (99.8% pureza) y doblemente recristtJlizado de una 

sol uci Ón de atetanol -aguB. 

El acetato de Co. (111) fué preparado pasando Ozono atnH'és de una solución 

de ácido acético de Cobalto (11) tetrahidrato acetato. 

La so1uci6n fué evaporada a JD-40oC en un evaporador rotatorio a una 

pres16n de 3-4 torr. El sólido obtenido fué secado en un secador sobre KOH 

y fué analizado por ambos Ca (Il) y Co. (III). Los catalizadores metálicos 

fueron obtenidos comercialwente. preparados por métodos conocidos. 

4.2 PROCE:DIHIE:A'1U EXPERIHE.\TAL. 

l..as reacciones de o::ddaci6n fueron cargadas en una sutocla\'e de 250 ml de 

acero inoxidable ajustado con un sistema msanético impeller, operando a 

2200 rpm, teniendo la entrada del aire en el fondo y saliendo a través de 

un condensador e.¡uipado con un separador de fase, un regulador de presión y 

ceaperatura. una manta de calentamiento eleccrico, aire o agua enfriadora 

y una salida para la prueba de productos. La temperatura de los reactantes 

carsados en el reactor fue incrementada gradualmente bajo la aplicación de 

aire a presi6n y la introducción de aire y agitación la cual usualmente se 

lleva de 8 a 10 ainutos. Con lo mencionado anteriormente las revoluciones 

de la asitaci6n, la reacc16n no se ve influenciada por el fen&Deno de trarrs­

porte. 
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'·3 Resultados y Discusión. 

En prescencia de ácido p-toluico, el p-xileno es oxidado por aire a ácido terf­

tálico usando catalizadores de Co o Mn. La rencción procede en ausencia de promoto­

res como acetaldehido, p-aldehído, metil etil cer.ona o compuestos de Br y sin áci­

do acético como solvente. 

Como se muestra en la figura '·l la oxidación usualmente es dependiente de la 

concentración del cataHzador. El /'In produce mayores rendimientos de ácido teref­

tálico que el catalizador de Co. 

Los altos puntos de fusión del ácido p-toluico(l79oC) y el ácido tereftálico(320C) 

re!.Juieren de una temperatura de reacción arriba de lBOoC, o del uso del solvente, 

el cual tiene muchas ventajas tecnologicas. 

En la tabla '·1 se da el efecto de algunos soll'entes sobre Ja formación del ácido 

tereftálico y el máximo contenido de C02 en el gas de salida en dos diferentes 

relaciones diferentes de p-xileno con ácido p-toluico, expresando la selecti~·i­

dad de la reacción. 

En comparación con el ácido acético, el cual es más frecuentemente usadocomo el 

solvente más frecuente en reacciones de oxidación en agua como soh•ente tiende 

a llevar a la formación de grandes conversiones de ácido tereftálico. 
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La concentración de agua en la reacción 1nfluenc1a el rend1miento y la 

select1v1dad de la reacción.Como vemos en la f1gura '1.2el agua, decrece el 

contenido de C02 en el gas de salida y sube a concentrac1ones de 15-20%: en 

peso en el caso de catalizador de Co, el agua también incrementa el 

rendimiento de ácido tereftá11co y tiene una pe.¡ueña influencia sobre el 

catalizador de Hn. 

Las grandes concentraciones de agua decrecen el rendimiento de Acido 

tereftálico La oxidación es también profundamente afectada por la 

presión del oxígeno y la temperatura del sistema como lo indican las 

f1auras 4.3 y 4.4. 

La ox1daci6n del p-xileno en ausencia de tfcido p-toluico es extremadamente 

lenta y siempre se detiene por s! misma sin la formación de ácido 

tereftá11co ( Fis 4.5 y 4.6 ). Similarmente, en condiciones como fig.4.6 

prtfcticamente ninguna oxidación de ácido p-toluico es obsen•ada cuando el 

p-xileno no esta presente. La oxidación de una mezcla de estos dos aBentes 

en un amplio rango de relaciones dá una primacía de rendimientos casi 

iguales de ácido tereftálico en dependencia de ambos: el aumento de agua en 

el sistema y el tipo de catalizador. 

Las diferencias, sin embargo, son los tiempos de reacción. La sustitución 

de ácido p-toluíco por ocre ácido aromático ó alifático casi no se ha 

estudiado. 
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Usando ácido monocloroacético, ácido benzoico, ácido tereftálíco Ó ácido 

3-6 endonetilen tetrahidroftálico, la reacción después de un corto tiempo 

se detiene. En el caso de ácido _mucoclórtco la oxidación corre en un largo 

tiempo.pero en lugar de la formBción del ácido tereftálico, se lleva a cabo 

una descarboxilact6n indicada por un alto contenido de C02 en el gas de 

salida. Hás aún la corrositi\•idad del sistema es extremadamente alta. En 

el ácido acético como sol\•ente la oxidación del p-xileno se detiene en la 

presencia de ac.p-toluico.Para obtener el ácido tereftálico deseado en este 

solvente grandes aumentos de catalizador son ret;ueridos. 

Las figuras previas 4.2 y .4.6 muestran c.¡ue grandes rendimientos de ácido 

tereftalico son obtenidos con catalizador de manganeso. 

El efecto catalítico del cobalto )'Manganeso es fuertemente dependiente 

también de los ltgantes de Jos metales ( Tabla 4'..3 ). 

La dependencfo del rendimiento de ácido tereftálico sobre la concentración 

de un catalizador metálico ya sea de Co o Hn. por ejemplo incrementa fuer­

temente el rendimiento de ácido tereftálico en un muy escaso rango de 

concentraciones, fué estudiada a varias temperaturas ( ftg • .4.7 ), varios 

aumentos de agua como sol,•ente ( Fig.4.8) y \•arias otros rangos de p-xileno 

y ácido p-toluico (Fig.4.9 y .4.10) En el Último caso, a altos rangos de 

p-xileno a ácido p-toluico, la oxídacíón puede ser realizada solo en un 

rango escaso entre el mínimo y máximo valor de concentraciones críticas 

para B11Jbos catalizadores, Coy Hn En la ausencía de agua en el ranso de 

concentración de 15-JD min de absorción de oxígeno, la reacc16n se para 

inmediatamente • 
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El .étodo descrito anteriormente para la preparación de ac. tereftálico es­

ta basado en la oxidac16n de una mezcla de p-xileno con ácido p-toluico en 

agua como solvente catalizado por sales de Co ó Hn en la ausencia de 

aldehido, cetona, haloseno u otros accivadores. 

Altos rendimientos de ácido tereftálico ( 90 % mol) son obtenidos con 

concentraciones cstal!tiCl!s de sales de Co 6 Mn, en tanto <.JUC el anterior 

es más efectivo. Estas diferencias encontradas acerca de los sistemas 

catalíticos conocidos de la oxidación de alt/uil aromáticos en solvente de 

ácido acético, donde: 

a) Grandes cantidades de catalizador en un gran estado de valencia son 

re..¡ueridos para afectar la oxidación selecti\·a. 

b) Con iones solos de Co (JI), Ja reacción no procede rapidamente. 

c) Los catalizadores de Co son más efecti\'OS L/Ue los de Mn. 

CONCWSJO,\'ES 

Los resultados obtenidos en este estudio demuestran t¡ue Ja única y esperada 

reactividad del sistema catalítico im•escigado producen rendimientos de 

ácido tereftálico mayores del 90: mol. Diferencias en selectividad para 

con el aca.¡ue a arupos metilos \'S. isopropilos y relativa reacti\'fdad de 

toluenos sustituidas para con el Co (111) son mas compatibles con un 

meClfnisIDO de radicales-libres em•olviendc ·una abstracción inicial del 

H1drogeno sobre Jos substratos al<.Juilos aromáticos por especies radicales. 
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Tabla A.l Efecto de solventes en la oxidación 
del p-xileno yac. p-toluico a 185oC 
y 2 HPa, con JO dm3/hr de aire. 

SOLVENTE TIEMPO REACCION VOL %C02/ mi n 8 Df: TPA/l OOg 
DE P-XILf:/10 

Ningun 140 3.3/35 79,8 
solvente 

agua 335 2.9/125 198.9 

ac. acetico 250 5.7/18 95.9 

1-butanol 315 6.5/75 68.5 

d1oxano 70 2.9/20 

etilenglicol 80 2.5/15 

ningun 240 1.7/10 
solvente 

agua 345 3.1125 60.3 

ac. ac6tico 150 2.9/40 

ac. benzoico 150 1.1/65 

dioxano 155 1.7/15 

acetato de amil 70 S.3 

alcohol laurilica 130 

alcohol bencllico 105 

ci clohexanona 225 1.9/225 2.8 



Tabla '·2 Efecto de los acidos, catalizados 
en acetato de Hn(JI) y Co(Il) en 
la ox1daci6n del p-xil en agua. 

ACIIXJ TIEHPO DE REACCION l'OL%C02/HIN g DE TPA/ 
lOOg p-XIL 

Acet1co 190 4.5/35 4.3 

monocloroacético 55 3.1/45 

mucoclor1co 370 12.9/15 

benzoico 85 3.2/45 

p-toluico 345 3.1/25 60.3 

tereft.&lico 65 0,8/25 J4,4 

3-5dia>etilben- 320 3.0/170 24.7 
zo1co. 

{en11 acético 145 4,7/85 1.9 

.3-6 endometilen 105 3.3/10 

tetrah1droftal1- 185 2.4/70 14.1 
co acético 

acético 304 2. 4/28 

benzoico 105 2,9/95 8.3 

p-toluico 375 2,5/130 52.6 

Condiciones: 70 g de p-xil, 17 8 de H20, 2.85 IIUlPOl de Hn(0Ac)2.4H20 

JBSoC, 2.0 HPa y un flujo de aire de JO dm3/hr. 



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

SAL HE:TALICA CANTIDAD TIEHPO DE: Rf:AO::ION & DE: TPA/ 
HINIJTOS lOOg DE p-XIL 

Co(S04) .7H20 1.5 121 5.0 

Co(OAc)2.4H20 0.52 200 93.7 

Co(AcAc)2 1.5 180 7 .o 

Co(NCS) 1.5 110 1.3 

Co(OAc)3(79%CoIII) 1.5 280 115.8 

CoCr04 1.5 280 18.2 

Co(N03)2,6H20 J.5 125 18.9 

alcanoato de Co 1.3 150 108.6 
(10.5% Co) 

CoC12.6H20 1 .5 125 3.3 

Carbonato de Co 1 .5 150 54.0 

TaJocianato de Co 0.49 123 J.5 

Hidroxid~ de Co 1.5 160 62.6 

HnO 1.5 120 11.1 

Hn02 1.5 130 J4.7 

Hn(0Ac)2.4H20 0.8 400 213.4 

HnC12.4H20 1 .5 85 10.1 

HnS04 1.5 125 8.J 

HnC03 1.5 135 13,0 

Hn(AcAc)2 0.8 405 208.J 

Candi ciones: 30 g de p-xileno , 50 g ac. p-toluico y 17 8 de H20 
JBSoC, 2.0 Hpa, flujo de aire de 30 dm3/Hr. 



CONCWSION/iS 

Como resultado de la recopilaci6n de informac16n y del análisis preliminar 

de la misma consideramos preocupante la situaci6n de nuestro país tomando 

en cuenta los recientes desarrollos de Amoco y Taray en el aréa de cristn-

11zación continua. 

Los unicos productores en nuestro país san Petrocel, S.A. y Tereftalatas 

Mexicanos S.A., cuyos procesos de producción cstan licenciados por Amoco 

y Hercules-klitten, con la limitante básica de llevar a cabo el proceso de 

cristal izac16n por lotes. Por la razón anterior es oportuno .¡ue estas em­

presas estudien rutas tecnologicas .¡ue 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 sido totalmente probado 

a escala industrial, sin embargo las probabilidades de exito son muy altas 

por lo <JUe recomendamos la realizaci6n de estudios más detallados y profun­

dos, inclusive a nivel experimental para buscar rutas tecnologicas alterna­

tivas "lue permirtan competir satisfactoriamente. 

En el estudio econ6mico preliminar se puede observar .¡ue el proceso de 

cristalizaci6n en continuo refleja ventajas economicas, ya .¡ue con los 

mismos costos de producci6n la capacidad de producci6n se incrementa en 

l!proximadamenr-e un 35% y se reduce consecuentemente el costo unitario de pro­

ducción en la m1sma proporc16n. 
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En el escud!o de Ja oxidación de hidrocarburos poJ1ll1l/U1larOIMt1cos veiuos 

claramente ..¡uc Ja oxidación usual.menee depende de Ja concentrac16n del 

catalizador y <1Ue con un catali~ador de ."In se produce más rendimiento de 

T.PA <1Ue con un cacalizador de Co. 

El uso de un solvente en la reacción tiene muchas ventajas tecnologicas, 

asi como cambien el uso de un pr0010cor para la fonoac1Ón del ácido p-to­

luico, eJ cual es el principal intermediario en la oxidación del p-xileno 

a ácido terefcdlico. 

En esté estudio se dan codas las ventajas y desventajas del uso de diferen­

tes solventes y catalizadores, las cuales serian de gran ayuda para la 

mejora del proceso nacional. 

Se recomienda ..¡ue las empresas interesadas tomaran como base canco esté es~ 

dio COQO las patentes para asl profundizar m.9s en el proceso de oxidación 

y cristalización concinua del ácido cereftálico. 

Se espera t.¡ue esca tesis sin·a Coalo una base para un estudio más detallado 

y complejo por parce de escas et:1presas. 

Aun.¡ue era de esperarse encontrar una gran cantidad de informaci6n relacio­

nada con el TPA con relativa facilidad, fue sorprendente el Brado de difi­

cultad para su consecución por lo -1ue consideramos -1ue la información reco­

pilada, organizada y presentada en esté trabajo será de valiosa ayuda para 

continuar profundizando en el teaia. 
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