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I N T R o D u e e I o N * 

En 1965, las legislaciones de varios países toma.ron en sus 

manos el problema. del control y prevención de la contamin~ 
ji 

ci6n ambiental, llevando entre otras, a la industria de --

los detergentes_ a afrontar la crisis más grande de s u his-
t 

toria: la no biodegradabilidad de los productos que tenía 

en el mercado. Esto condujo a los fabricantes de deter-

gentes a la búsqueda de nuevos procesos y/ o ma.teriales que 
-{ 

permitieran la obtenci6n de productos biodegradables. 

Hacia esta fecha, el desar~ollo de nuevos procesos para la 

fabricaci6n comercial de alfa olefinas lineales superiores 

de alta calidad, propias para la ma.nufactura de detergen-

tes biodegradables, carnbi6 totalmente el panorama. que la . 

industria de los surfactantes contemplaba dando al mismo 

tiempo, un nuevo impulso a la industria de la petroquímica 

básica. J 

En efecto, el tetrapropilbencensulfonato (TPBS), principal 

expone nte de los detergentes del tipo alquil be nce n sulfona 

to (ABS), posee dos características fundamentale s: 

a. Es el de ma.yor consumo y 

b. Es no biodegr a dable 

Por otra parte , estudios sob r e b iode gradaci6n de det e r gente s 

demostraron que s u i s ómero , e l alqui l - bencen-s u lfona t o de 

* Refs. 1, 2. 
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cadena lineal (IABS) es altamente biodegradable. 

Este Último, es f~cilmente obtenido por alquilaci6~ directa 

del benceno con alfa olefinas lineales seguida de sulfona­

ci~n. 

La creciente demanda de detergentes, unida a las restriccio 

nes impuestas por los gobiernos para evitar la contamina­

ci6n, ponen de rnanifiesto el importantísimo papel que jue­

gan las alfa olefinas lineales superiores y justifican el 

esfuerzo que la técnica ha hecho y continúa haciendo para 

desarrollar procesos que permitan su manufactura en condi­

ciones cada vez de más alta calidad y de más bajo costo. 

(1,2). 
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C A P I T U L O I 

ANTECEDENTES Y GENERALIDADES 

1.1 ANTECEDENTES ( L 2, 3 i. 

La satisfacción de las necesidades que el desar rollo indus­

trial de esta época contempla, ha demandado la fabricación y 

el consumo de cantidades cada vez más grandes de detergentes. 

Sin embargo, el campo de los detergentes se ha visto gradual 

mente envuelto en una época crítica. La razón: la contamina 

ción. 

En efecto, estudios publicados en 1963 (1), COlllO lo muestran 

la tabla No. 1.1.1 y la figura No. 1.1.1 indican que los de­

tergentes del tipo alquilbencensulfonato (ABS) tenían el ma­

yor volumen de consumo y a partir de esta fecha, estudios -­

posteriores (2,3) han venido a confirmarlo. 

El problema que ésto representa consiste en que los detergen. 

tes del tipo ABS son producidos en su mayoría por alquila­

ción del benceno con tetrámero de propileno, seguida de la 

sulfonación. "El tetrámero de propileno" es una mezcla de mQ. 

léculas entre c9 y c12 fonnado principalmente por isómeros 

ramificados. Estos isómeros generalmente presentan un alto 

contenido de carbonos terciarios que no son rápidamente de-

gradados (bajo las condicione~ norrn~les de las instalacio­

nes de tratamiento de aguas). Estos detergentes, obteni-



dos por alquila~ión de benceno coil tetrámero de propileno 

son regularmente identificados como TPBS. 

Por otra parte, los estudios de biodegradaci6n hechos por 

R.B. Wearn, Director de Investigaci6n de Colgate PaL~olive; 

P. J. Weaver y F. Coughlin de Procter & Gamble; y otros (1) 

han demostrado que los is6meros lineales del TPBS conoci­

dos como IABS se degradan con rrayor facilidad. 

siendo indispensable el uso de los detergentes, la única -

soluci6n efectiva que se plantea para evitar la contamina­

ción, es la fabricaci6n de detergentes más biodegradables 

que el tradicional TPBS ¿ cu~nto más ? la única respuesta 

que se ha dado es "tanto como sea posible". 

Con estos antecedentes, la mayor parte de los esfuerzos e~ 

caminados a encontrar un detergente biodegradable, se han 

enfocado hacia el uso de hidrocarburos de estructura lineal 

para la alquilaci6n del bencenb y los estudios hechos por 

Diessel (3) indican que las tendencias hasta 1980 serc1n las 

de utilizar las alfa olefinas para producir los alquilbence~ 

sulfonatos de cadena lineal. 

varios camincis se han propuesto para la obtenci6n de hidro-

carburos lineales, pero entre e llos, la fabricaci6n de alfa 

olefinas lineales parece ser hasta el momento el más atrae-
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tivo. 

En 1963 se construyeron las primeras plantas de mediana ~ 

pacidad para producir alfa olefinas por deshidrogenaci6n -

de para finas. A 1 mismo tiempo se concentraron todos los 

esfuerzos en el campo de la investigaci6n en la búsqueda 

de otros proc~sos de aplicaci6n industrial que fuesen rrás 

econ6micos. 

En 1965, Ziegler y Natta encontraron un proceso que lleva 

sus nombres con el cual se pueden obtener las alfa olefi-

nas deseadas en una alta aalidad y a un precio suficiente-

mente bajo que permiti6 su obtenci6n en escala industrial. 

Este descubrimiento coincidi6 cronol6gicarnente con la cri-

sis en la industria de los detergentes causada por la no 

degradaci6n de los surfactantes no lineales lo que permi-

ti6 su rá'.pido desarrollo. 

Figura No. 1.1.1.- Producci6n de Dodecil Benceno (1). 
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TABI.A No. 1 .1.1 

PRODUCTOS QUIMICOS ORGANICOS MAS USAOOS EN 

DETERGENI'ES (1) 

Consumo global, millones de libras 1962. 

compañía 

Procter & Gamble 

Colgate-Palmolive 

Lever Bros. 

Otros 

A lqui lbence!}_ 
sulfonato 

235 

95 

90 

140 
560 

Aductos de alquilfenol 

Procter & Gamble 

Colgate-Palmolive 15 a 20 

Lever Bros. 55 a 60 

Otros 30 a 35 
100 a 115 

Alcanolaminas 

Procter & Gamble 10 a 1 2 

Colgate-Palmolive 0.5 a 1 

Lever Bros. 5 a 6 

otros 1 a 2 

16.5 a 21 

Alquilbenceno 

165al70 

70 

65 

95 
395 a 400 

6. 



Compañía 

Procter & Gamble 

Colgate-Palmolive 

Lever Bros. 

Procter & Gamble 

colgate-Palmolive 

Lever Bros. 

otros 

Aductos de Alcoho 
les grasos 

190 a 200 

A lea no lamidas 

50 a 55 

3 a 4 

22 a 25 

6 a 8 

81 92 

7. 
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1.2 GENERALIIY\DES 

En términos generales, se puede decir -que- todos los proce­

sos industriales y de laboratorio desarrollados hasta el -

presente para la fabricaci6n alfa olefinas lineales superi2_ 

res, son de l t i po catal!tico, ya que hacen intervenir al~n 

material que participa en la reacci6n exclusivamente como -

catalizador y en algunas ocasiones corno reactivo y como ca­

talizador. Este Último es el caso del proceso "alfene" de 

la Continental Oil Co, el cual se describe en el cap. v. 

visto de esta rranera, se clasifica~n los procesos catal!ti 

cos en heterogéneos y homogéneos. 

Dentro de los heterogéneos se agrupan todos aqu~llos proc~ 

sos en los que el catalizador s e encuentra soportado sobre 

un s6lido general.rrent.e inerte. 

Los homogéneos incluyen todos aquellos procesos en los que 

el catalizador se encuentra en soluci6n. A este grupo pe!:_ 

tenece n los procesos que usan catalizadores del tipo 

Ziegler-Natta. 

En la figura No.1.2.l se muestra una clasificaci6n general, 

de acue rdo al criterio anterior, de l os procesos para la fa 

bricaci6n de alfa olefinas lineales. 



Figura No. 1.2.1 -

Procesos catalíti 
cos para la fabri 
cación de alfa 
olefinas lineales 

PROCESOS EMPLEADOS EN LA FABRICACION DE OLEFINAS 
================================================ 

Procesos de 
nación . 

Deshidrohalogenacion de 
. . .·· <halogenuros de alquilo J.lJ.mJ. 

Deshidratación de alco­
holes 

Desintegración ténnica 

Procesos de desin 
tegración y deshi 

Heterogéneos' drogenación <de ceras parafínicas 

Deshidrogenación de pa­
rafinas lineales supe­
riores. 

Procesos de oligome 
rización de olefin~s 
ligeras usando cata­
lizadores soportados 

Procesos de oligome-
H , rización de etileno 

omogeneos usando catalizadores 
del tipo Ziegler-Na­
tta 

"° 
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C A P I T U L O II 

PROCESOS BASADOS EN REACCIONES DE ELIMINACION 

se conocen dos procesos que se basan en reacciones de elimi 

naci6n ambos del tipo catalítico. Estos son: r..a deshidro-

halogenaci6n de halogenuros de alquilo y la deshidrataci6n 

de alcoholes, ambos procesos se pueden efectuar a escala de 

laboratorio usando catalizadores homog~neos. 

Por razones puramente económicas, s6lo el proceso de deshi-

drohalogenación se utiliza a escala industrial y para ello 

se desarrollaron catalizadores heterog~neos. 

En t~rnri.nos generales la reacci6n es: 

1 1 R 
-e -e - R catalizador e. 'e e/ + HX 
1 t / ' X H 

donde X CI I Br 6 I para la deshidrohalogenaci6n 
X OH para la deshidratación 

cuando X se encuentra en posici6n ternri.nal, el tipo de olefi 

na que se obtiene depende f-:.uxl amenta lmente de 1 mecanisioo que 

siga la reacción de eliminación. En general, cuando la reac-

ción procede por un mecanisioo iónico (iones carbonio) se pro-

mueve el rearreglo del ión carbonio original para femar un 

i6n carbonio secundario que es nás estable y que conduce a 

la fornación de olefinas internas, que tambi~n son rrás esta-

bles. Por otra parte, reacciones de eliminación en fase ga-

seosa son la mejor ruta para obtener olefinas alfa (4). 
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2.1 DESHIDROHALOGENACION DE HALOGENUROS DE AI.QUILO. 

2 .1.1 Mecanismo de la reacci6n. 

El proceso consta de dos etapas: la halogenaci6n 

y la deshidrohalogenaci6n. Industri"J.lmente el fu1!_ 

co hal6geno que se usa es el cloro por lo que en 

lo sucesivo se hablará en términos de él. 

a) eloraci6n. 

La reacci6n de clom.ci6n procede por radicales 

libres y da una mezcla de productos clorados en 

diferentes posiciones y en proporciones variables. 

Esto contribuye a la obtenci6n de is6meros duran-

te la deshidrocloraci6n. 

el el A y 
• 2 el• : 

' 1 1 ' el.+ R -e -e -H S. R -e -e • + H : el 
• 1 • 1 

1 ' 1 ' R -e -e + el : el C> R -e -e el + el. 
1 1 1 • 
b) Deshidrocloraci6n (5). 

La reacci6n regula~nte sigue un mecanismo de 

eHminaci6n del tipo E2, es decir, eliminaci6n 

bimolecular. Las moléculas involucradas son 

el halogenuro <le alquilo y el catalizador bási-

talizador aleja un prot6n H+ del carbono adya-

cente al que soporta el cloro y simultáneamente 
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se separa el i6n halogenuro originando el enla 

ce olef!nico. 

R 

---~•• )C=:it C <. + X + H B 

H 

ü 
Para el caso de halogenuros internos se obtie-

nen mezclas: 
CI 

' -e -e -e -R 

' ' 1 

1 ' >e = e -e -R 
1 

Menor proporci6n 
1 

- e -e =e -R 

' ' Mayor proporci6n por ser 
l.'llÍs estable. 

Obs~rvese que los productos son is6meros. 

Materias Primas. 

vta s materias pri:rcas son parafinas lineales monohalo-

genadas en posici6n alfa y conteniendo entre 4 y 20 

~tomos de carbono por mol~cula / (6, 7, 8). 

El hal6geno puede ser cloro, bromo o yodo. En los 

procesos industriales generdlmente se parte de para-

finas cloradas. · Los otros dos halogenuros se emplean 

en trabajos de investigaci6n a nivel de laboratorio. 

El contenido de hal6geno en las parafinas cloradas 

es variable (6,7 ,8,9) debido a que la reacción d~ 

cloraci6n no es totalmente selectiva hacia el produ~ 

to monohalogenado, :;>ero en general equivale a un áto 
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mo de cloro por mol~cula de parafina. 

Para la preparaci6n de n-o<- olefinas, es indispens~ 

ble que los halogenuros de alquilo llenen los siguieg 

tes requisitos: 

a. Ser de estructura lineal. 

b. Estar monohalogenados. 

c. Tener el hal6geno en posici6n terminal. 

Descripci6n del proceso. 

A continuaci6n se describe el proceso de cloraci6n 

ya que éste siempre se e~cuentra integrado al de 

deshidrocloraci6n. 

El primer paso es la separaci6n de una fracci6n de 

parafinas lineales conteniendo entre 7 y 15 ~tomos 

de carbono. Esto se puede efectuar por destilaci6n 

fraccionada, o bien por medio de un tratamiento se­

lectivo a través de tamices moleculares. (10,11). 

El Último es nás recomendable por la alta calidad 

del producto obtenido. 

En seguida se hace la foto~loraci6n que procede en 

fase gaseosa y catalizada con radiaciones. (10). 

El proceso consiste en poner las parafinas vapori­

zadas en contacto con cloro gaseoso durante perío­

dos de 5 a 25 segundos en presencia de una radiaci6n 

de 2500-6000 A y a temperaturas de 40-280°C.(6,7) 
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Debido a que la cloraci6n es una reacci6n por radica 

les libres en todos los casos la selectividad es fuer 

temente afectada por la conversi6n por lo que se tra-

baja a conversiones del 15% ya que conversiones nayo-

res conducen a la fornaci6n de fuertes cantidades de 

productos policlorados. Debido a lo anterior es nece 

sario incluir un paso intermediario entre la cloraci6n 

y la deshidrocloraci6n en el cual se separan los pro-

duetos monoclorados de las parafinas no cloradas, de 

los productos policlorados y del ~cido clorhídrico --

formado. 

El proceso de cloraci6n no garantiza la obtenci6n de 

halogenuros terminales, por lo que es poco rentable. 

Los productos ;nonoclorados se alimentan a la secci~n 

de deshidrocloraci6n. 

En la deshidrohalogenaci6n, los productos m)noclora-

dos pasan a una secci6n de precalentamiento de donde 

pasan al reactor de deshidrohalogenaci6n. Los pro-
1 
~ 

duetos deshidrohalogenados son separados y purifica-

dos mediante equipos de destilaci6n fraccionada. Al 

gunas instalaciones incluyen una secci6n de isomeri-

zaci6n en la cual las olefinas internas son transfor 
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nadas en olef inas alfa mediante el proceso de hidro 

boraci6n (6,12). La figura No. 2.1.1, muestra los 

pasos involucrados en el proceso. 

2 .l .'7 catalizadores empleados. 

Los catalizadores empleados son del tipo soportado 

y se enumeran en la tabla No. 2 .1.4 

Tabla No. 2 .1.4 

ca ta lizador 

Cloruro ferroso 

oxido de rragnesio,carbono ca! 
cinado. 
Cloruros de sodio potasio,ba­
rio,negnesio en proporci6n 
1-12% 
Hidr6xidos de sodio,potasio o 
litio 
Halogenuros de metales alaal:!:_ 
nos y/o alcalino terreos 

tt
2
Ptcl 6 , (Ph3P)

3 
Pt, (Ph

3
P)

2 
RU (C0) 3 * 
Tetraboratos de sodio,potasio 
litio 

Soporte 

Anillos ras 
ching 
Ellos mis­
toos 

s!lica gel 

. s!lica gel, 
ce lite 

B
2 

o
3
,si0

2
, 

Ti0 2 , Zr0 2 , 
Al 20 3 

Hexano 

Diatomita 

Referencias 

6 

7, 10 

7, 13 

11, 13 

14 

15 

16 

La sílica gel mis comunrnente usada es de 300 m2/g. de ~rea -

superficial y di~metro de poro de 139 A. 

* Tipo hom::>géneo.Aparentemente en etapa de investigaci6n en 

laboratorio. 
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2.1 CONDICIONES DE OPERACION. 

Norna.lmente la deshidroclora~i6n se hace a nivel in 

dustrial usando cualesquiera de los catalizadores de 

la tabla No. 2.1.1. El proceso se efecttía. en fase 

gaseosa y a presi6n atmosf~rica. Las temperaturas 

de reacci6n varían de acuerdo al catalizador entr~ 

150 y 850ºF pero en general las temperaturas ~s re 

comendadas son de 300 a 400ºF (8, 11, 13, 14, 17). 

Los tiempos de reacci6n varían entre 4 y 16 horas 

y en casos extremos se dan hasta 100 horas ( 7) • En 

general se recomiendan 16 a 20 horas de reacci6n 

(17, 18). Goble y Nicholls proponen tiempos de 24 

a 30 horas para los casos en que se usan catalizadQ 

res a base de 6xidos met~iicos tales como: B20
3

, 

siO , TiO , zro
2 

6 Al O tratados con soluciones de 
2 2 2 3 

cloruros o hidr6xidos de metales alcalinos (14). 

En general, las conversiones y las selectividades 

dependen de las condiciones de operaci6n. De ~stos, 

las que tienen rrayor efecto son la temperatura y el 

tiempo de reacci6n recomendá'.ndose temperaturas bajas 

y tiempos cortos. Esto disminuye la conversi6n pero 

aumenta la selectividad. Se reportan conversiones -

hasta de 90 - 98 ':'., ( 7, 13). 



FI GURA No. 2.1.1. PROCESO PARA OBTENER ALFA OLEFI~S POR CLORACI ON ~ PARAFI~S Y DESHIDROCLORACI ON. 

parafinas sin reaccionar 

,---~-vaporizaci6n J • 
para f inas c? ­

c20 
r 

Mono 
Ol e finas 

s e pa:ra cró n d e 1 o lefinas 
Ol e f i nas l o l e f inas ínt e r-

Int ernas 
A l fa 

Foto­
cloraci6n 

c12 r 
Productos clo-

rados -
y sin clo rar .. 

Parafinas monocloradas 

re ca.ten 
tamiento 

DESHIDRO­
CLORACION. 

Olefinas Internas 

Isomerizacion 
lefinas inter­

s a alfa por 
I DROBORACION. 

Olefinas Alfa 

Mezcla de 

HCl 

S e paracion 
f i nas interna s y 

a lf~ 

Para f inas 
Polic l oradas .. 

HCl -
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2.2 DESHIDRATACION DE ALCOHOLES LINEALES SUPERIORES. 

2 . 2 .l Mecanismo de la reacci6n (5). 

Esta r eacci6n sigue un me canismo de iones carbonio. 

Primero el alcohol es protonado por el catalizador 

~cido (a), en seguida se deshidrata fo~ndose un 

i6n carbonio (b) y finalmente se pierde un prot6n 

fo~ndose el doble enlace (c) 

H H H H 

R -e e -H + H+ R -e e H (a) 

H OE H :O H 

-<9 
H 

Alcohol protonado 

H H 
H H H 

R -e e -H R -e e -H + H O: (b) 

;;R © 
H 

- G) I6n carbonio H 
H H 
1 1 H + 

R -e : e -H H......_ ,, 

<d~ 
e e + H ( c) 

R/ ' 
'1I"'- H 

En t~rminos generales, la reacci6n puede plantearse 

como un equilibrio acido-base. 

2.2.2 Materias Prirras. 

Por lo general para este proceso se parte de alcoh~ 

1es lineales superi ores termin~le§ (4} , ~uñ~üe ª e eyú~ 

Linden & van Hoozer (19) cuando se usan catalizado-

res a base de óxido de torio, se puede partir de al 
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coholes secundarios con el grupo funcional en posi­

ci6n ~ 

2.2.3 Descripci6n del proceso. 

Los alcoholes seleccionados se vaporizan y s e alime n 

tan al reactor catal!tico en donde son deshidratados. 

En seguida, las olefinas obtenidas se purifican por 

destilaci6n fraccionada. 

2.2.4 catalizadores empleados. 

Se usan catalizadores tanto homog~neos coroc> heterog~ 

neos siendo estos dltirros los rtds recomendables debi 

do a su alta selectividad. 

En efecto, los catalizadores homog~neos generalmente 

son del tipo ~cido por lo que promueven la deshidra­

taci6n siguiendo un mecanisrro de iones carbonio, los 

cuales sufren rearreglos para dar como producto final 

olefinas internas. Por otra parte, los catalizado-

res heterog~neos neutros o ligeramente l:ásicos tales 

come la alumina o el 6xido de torio conducen a la 

obtenci6n de olefinas alfa reduciendo notablemente 

la forrraci6n de olefinas internas y ramificadas (4) 

Los catalizadores del tipo homog~neo ~s comunes son: 

~cioo sulfúrico, ~cido fosfórico y h~1o~~nuroB d~ hi­

dr6geno. Todos ellos promueven la isomerizaci~n dP.l 

producto final. (4.5). 
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Los catalizadores del tipo heterogéneo nás recomen­

dables son la alurnina libre de acidez y el 6xido de 

torio (4,5,19,20) . 

Algunos estudios de la Universal Oil Products indi­

can que el uso de ácido b6rico anhidro y un alquil 

metaborato inducen a buenos resultados en la deshi­

drataci6n de alcoholes aunque tambi~n se presenta 

la isomerizaci6n (21). 

2 .2 .5 C(>ndicio~1es de Operaci6n. 

Lo irás recomendable es usar procesos catalíticos he­

terogéneos. En ~stos, la reacci6n procede en fase 

gaseosa y a presi6n atmosf~rica. Las temperaturas 

son de 250 a 450ºF y los tiempos de contacto de 

0.1 a 0.5 segundos. (4,20) 

Este es un proceso altamente selectivo del cual se 

pueden obtener conversiones m!ninas del 95% con 

selectividades de 98<'/o, siendo las impurezas nás co­

munes: cetonas O .5-1.0% y olefinas ramifica.das 1%. 

( 4) • 

No obstante lo anterior, este es un proceso que por 

razones puramente econ6micas se encuentra en desuso 

industrial. 
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C A P I T U L O I I I 

PROCESOS BASADOS EN REACCIONES DE DESINTEGRACION TERMICA 

Y DESHIDROGENACION DE PARAFINAS. 

3.1 PROCESOS DE PIROLISIS O DESINTEGRACION TERMICA. 

El proceso de p irólisis o desintegración térmica co~ 

siste en un t ratamiento a altas temperaturas d e cor-

tes de p arafinas lineales de alto peso molecular, las 

cuales se convierten en hidrocarburos más li~eros 

con un alto c ~ntenido de alfa olefinas . 

3.1.1 Macanisrno de la Reacción. (22) 

La desintegración térmica de parafinas es una reac­

ción en cadena y procede por radicales libres. 

Un radical libre es un átomo o grupo de átomos tenien 

do un electrón desapareado y se forma por el rompi- -

miento homolítico de enlaces carbona-carbono ó carbo­

no-hidrógeno. Los enlaces c~rbono-carbono son más dé 

biles que los carbono-hidrógeno y por lo mismo , más -

fáciles de romper , pero a las condiciones de reacción 

de la pirólisis no hay selectividad en el rompimiento 

de enlaces. 

El primer paso d e la reacción e s la formación d e radi 

cales libres. Estos, una vez formados pueden combi­

narse entre sí, sufrir fisiones origin ando olerinas -

alfa y radicales libres más pequeños y/o reaccionar -
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con parafinas para da r h idr ocarburos saturados y -

nuevos r adicales . Esta s rea cc i ones explican los d i 

ferentes productos que se obtiene n por p i r6lisis . 

La fisión beta es la reacci6n nás importante durante 

l a pirÓli sis para l a forrración de o le finas alfa. Pro 

cede como se describe enseguida: un radical l i bre -

reacciona con un hidrocarburo paraf!nico abstrayendo 

un ~tomo de hidr~geno y produciendo un nuevo radical 

libre y el hidrocarburo correspondiente a l radical -

original (I). 

o 

CH4 + R -cH2 -cH2 -CH2- CH2-CH2 -cH - CH2 -R • ( I) 

Regularmente el nuevo radical libre se formar~ en un 

carbono interno debido a que la energ!a de enlace de 

la unión, aarbono-hidrÓgeno es menor que en un carba 

no termina 1. 

El nuevo radical libre sufrir~ una fisión beta para 

producir una olefina alfa y un radical libre prima-

ria (II) 

Radical libre secundario. 
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o 

-R' (II) 

Radical libre primario Olefina alfa 

El nuevo radical libre, e n cambio, se degradar~, por 

fisión beta, a etileno y otro radical libre primario 

y as! sucesivamente . (III) 

o o 

i.R -cH -cH + CH = CH 
~~--1...- 2 2 2 2 

(III) 
o 

otra reacci6n involucrando fisión beta se tiene cuan 

do radicales libres primarios de cadena larga se do-

blan sobre s! mismos abstrayendo un átomo de hidróg~ 

no para formar un radical libre interno (IV) 

CH / 2, 
CH CH 
o 2 1 2 o 

R -cH 
2 

-cH CH2 --.R-cH2-cH-cH~2-cH2-cH2 -cH3~ 
~ / 

CH2 radical libre interno. 
radical libre primario 

R 0 + CH 
2 

CH-cH2 -CH2 -cH2 - CH2 -cH3 

Olefina alfa 

(IV) 

En IVm se pone de manifiesto que los radicales libres 

no sufren ciclación . Esto explica la ausencia de c!-

clicos en los productos de la desintegraci6n térmi:3a. 
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Fina.lroonte, la recornbinacHin de dos radicales libres 

produce hidrocarburcs saturadcs y detie ne l a r eaccit'Sn 

en cadena (V.a). Esta reacción puede producir par~ 

finas ramificadas cuando se produce entre un radical 

libre terminal y uno interno (V.b) 
o 

R --cH2 + oCH
2 

-R' R --cH2 --cH2 -R' (V .a) 

o _,CH2 - R' 
R --cH --cH +0CH2 -R' 

" R 
--cH 

3 ' 
(V.b) 

CH 
3 

Bajo las condiciones de operación, la reacción v care 

ce de importancia ya que la relación de parafinas a -

radicales libres es muy grande. 

3.l.2 Materias Primas. 

Para preparar olefinas relativaroonte puras por desin 

tegración térmica se requieren materias primas selec 

cionadas, las cuales se obtienen purificando los ao~ 

tes con un alto contenido de ceras paraf!nicas con -

el fín de obtener una fracción con un peso molecular 

que fluctúe entre 240 y 4 75. Esto corresponde a c17 -

C34 (23, 24, 25). 

3.1.3 condiciones de operaci6n. 

La reacción se lleva a cabo en fase gaseosa a presi~ 
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nes entre 1 y 5 atm6sferas, temperaturas de 500 a 700 

ºe siendo las mis comunes de 500 a 600°C y tiempos de 

reacci6n que van de O.l ~ 15.0 segundos, recomend~n­

dose de 0.1 a 6.0 segundos (23- 29). 

Descripci6n del proceso (30) 

En el proceso, la rrateria prirra previamente precale~ 

tada y vaporizada, se a limenta al reactor de desinte 

graci6n (que es un horno tubular) mezclada con vapor 

de agua {hasta un 4Ü"fe en peso), dej~ndose con tiem­

pos de contacto de O.l a 6.0 segundos con el fin de 

evitar la isomerizaci6n de las olefinas alfa y la -

fornaci6n de diolefinas. Los productos de la reac­

ci6n se separan por destilaci6n fraccionada y las ~ 

rafinas que no reaccionaron se mezclan con carga fre~ 

ca y se recirculan al proceso. En una destilaci6n -

fraccionada secundaria, se separan las olefinas lig~ 

ras de las superiores y de los residuos pesados. Fi-

gura 3.1.4. En esta reacci6n se obtienen rendimientos 

hasta de un 60%. 

Se ha encontrado para la desintegraci6n térmica de 

una cera parafínica (Peso Molecular = 400) la siguie~ 

te distribuci6n de productos: c1 -C 40%,C - C 
5 6 20 
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60% y aproxirradamente 1-2% de productos Ilits pesados. 

casi la mitad de la fracci6n c
6 

- c 20 tiene una dis 

tribuci6n entre c
11 

y c
20 

y aproximadamente la ter­

cera parte est~ en el rango preferido c
11 

- c
16

, de 

las cuales 80 a 95% son olefinas alfa (4). 

una variante de este proceso emplea aire mezclado -

con las parafinas en lugar de agua. Las condiciones 

de operaci6n son: Temperaturas de 575 a 650ºF, tie~ 

pos de reacci6n de 0.1 a 0.5 segundos, presi6n de 1 

a 3 atm6sferas y una relación ox!geno/hidrocarburo -

de 0.03/0.07 en peso. Las conversiones son de 30 a 

45% de la cual 50-65% corresponde a olefinas alfa de 

c
5 

a c
20

• Este proceso se encuentra apenas a nivel 

piloto (31, 32). 

Figura No. 3.1.4 

Proceso para obtener olefinas alfa por desintegración 

t~rmica de ceras paraf!nicas. 

Parafinas no desintegradas 

Precalen 
ta miento 

Desintegra 
ción térmi 

r---... 1ca. 

Destila ció 
Fraccionad 

i---...,primaria 

Meí!iG la. 
Ceras parafínicas 
de a lto peso mole 
cu lar. 

va por de a gua de Mono-olefinas 

Olefina s 
Ligeras 

Destilació 
Fraccionad 
Secundaria 

Ol efinas su 
pe r ior es . 
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3.2 PROCESO DE DESHIDROGENACION DE PARAFINAS. 

El proce so consiste en la deshidrogenaci~n de para-

finas lineales con punto de ebullici6n en el rango 

de la kerosina para obtener una mezcla de productos 

conteniendo principal.roonte parafinas sin reaccionar, 

mono-olefinas lineales y algunas impurezas del tipo de 

las olefinas ligeras, los aronéticos y co:mpuastos c! 

clicos (30). 

3.2.l Mecanismo de la Reacci6n.* 

La reacci6n se lleva a cabo por interacci6n directa 

entre el catalizador, que regularmen,te es un rnetal -

activo del tipo del platino, y los hidr6genos de dos 

carbonos veeinos de la parafina. 

Inicialmente, el catalizador se encuentra depositado 

sobre un soporte inerte. Al poner en contacto las 

parafinas previamente vaporizadas con el catalizador, 

los hidr6genos de dos carbonos vecinos de una misna 

mol~cula, son quimisorbidos en dos centros activos --

del catalizador (I), enseguida, el hidr6geno es sepa-

rado de la mol~cula de parafina y desorbido quedando 

unida l a mol~cula de hidrocarburo al catalizador en 

un centro activo por interacci6n con los @l@ctron@B 

que formar~n la doble ligadura (II). 

Finalmente, la mol~cula de hidrocarburo es desorbida 

* Ref. No. 5, sec. no. 6.3. 
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y el enlace · olefínico formado ( III). 

H H 
1 1 

-c -c 
1 1 
H H 

Pt Pt 

//l//I/// 
\i ~ 

H2 

-n -
Cat 

H H 
t 1 

-C -C-H 

' 1 
9 H 

Pt . Pt 

/ Soporte/ 

Quimisorción de la parafina 

H H 
' 1 

-H _____., n CH -(CH } -C-C-H 
- 3 2 9 ·.:··! 

·. : 
· .. . · 

Pt Pt 

/I/////// 

(II} 

+ H t 
2 

n CH
3

-(cH
2

}
9 

-~-~~ -H ~ n CH3-(cH2 }9 CH= CH2 

n - olefina alfa desorbida 
////I //// 

3.2.2 Materias Primas. 

Las materias primas para el proceso de deshidrogena-

ción son parafinas lineales conteniendo entre 6 y 20 

átomos de carbono por molécula (33-36), prefiriéndose 

aquellas con punto de ebullición en el rango de la k~ 

resina (175-325ºC) que corresponde a c10 -c18 (37-40). 

J . 2.J. condiciones de Operación. 

La reacción se lleva acabo en fase gaseosa a presio-

( I) 

(III} 
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nes entre 1.0 y 15.0 atm6sferas, temperaturas de 400 

a 600ºC (33,37,41,42) y tiempos de reacción de 0.5 a 

40.0 segundos (43), siendo nás recomendable el uso -

de tiempos de 0.5 a 5.0 segundos (34,42,43,44). Con 

el fin de facilitar el control de la reacción, se -­

usa hidr~geno como diluyente en una relación molar -

Hidrógeno: Parafina de 5-10 : 1 (34, 37, 46). 

3.2.4 catalizadores empleados. 

Para este proceso se usan catalizadores sólidos, ge­

neralmente met~licos y con propiedades ~cidas, depo­

sitados sobre un soporte sólido regularmente inerte. 

Los sistemas catal!ticos (catalizador-soporte) nás -

comunes se enwneran en la tabla No. 3.¿.4. 

3.2.5 Descripción del proceso. 

El proceso consiste en poner en contacto las parafi­

nas previamente vaporizadas y mezcladas con hidroge­

no con cualesquiera de los catalizadores mencionados 

en la tabla No. 3.2.4. En esta etapa se produce la 

deshidrogenaci~n. Despu~s la mezcla de reacción se 

pasa a una sección de separación primaria en la que 

se reti.t:a el hidrógeno de la mezcla de olefinas, pa-

rafinas y pequeñas cantidades de compuestos cíclicos 

y aronáticos. Luego se separan las olefinas ligeras 
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Tabla No. 3.2.4 

" Sistemas catalíticos más comunmente usados para la deshi -

drogenaci6n de parafinas " 

e a t a l i z a d o r 

zeol:tas sint~ticas 

Oxidos de Molibdeno,Titanio,zircQ 
nio 
Sales de Platino 

Oxidos de Aluminio,Cromo,Anti.m:::>­
nio cesio 6 Torio 
Sistenas de sales de Platino-l\rs~ 
nico-Litio,Platino-Iridio-Potasio 

Mo03-NiO;W03-NiO;cuO-Mo03 
AgN03-K2Cr04-KN03 ;Pt-LiN03 
H2Ptc16-Ni(N03) 2 ; H2PtC1 6-LiN0

3 

Soporte 

---
A16mina 

Alwna 

s!lica-l\ltl 
mina 
Ellos Mis-
mos 

Alúmina 
Aldmina 

Alwna 

R~ ferencia 

34,40, 47 

35,41,45,48 

36,52,53 

37 

38 

39,49,50 

42 

43,46,51 

por destilaci6n fraccionada y la mezcla remanente se 

pasa a una secci6n en la que por extracci6n selectiva 

(por absorci6n-desorci6n) se separan las olefinas de 

las parafinas. Las parafinas se recirculan a la zona 

de deshidrogenaci6n y las olefinas se purifican por -

destilaci6n fraccionada. Figura No. 3.2.5. 

Las olefinas obtenidas de la deshidrogenaci 6n repre-

~~n~n CQnvers i ones de 10 a 15% con selectividades ha 
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cia las mono-olefinas de 85 a 97% (41,45,46).El pro-

dueto obtenido, regularroonte consiste de una mezcla 

de mono-olefinas lineales alfa e internas con una 

distribuci6n estad!stiCB de la doble ligadura a lo 

largo de la cadena. 

Figura No. 3.2.5 

" Proceso de Obtenci6n de mono-olefinas lineales por deshi-

drogenaci6n de Parafi nas " 

Parafinas lineales 
··superiores Productos de la deshidrogenci6n 

H vaporiza­
ci6n 

Se~ci6n 
Primaria 

Hidr6geno 

parafinas sin 

r 

Deshidrogenaci6n 
catal!tica 

Separaci6n por 

'--~~~-f'bsorci6n-Desorci6n 

Parafinas 

Olefinas superiores 

Olefinas superiores 

Purificaci n por 
stilaci6n f racci o 

nada. 

o lefinas lineales superiores. 

igeras 
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El Proceso Pacol olex. (30, 53, 54, 55) • 

El proceso Pacol-Olex comercializado por la Universal Oil 

Products , permite obtener mono-olefinas lineales mediante -

la integraci6n de un proceso de deshidrogenaci6n catal!tica 

(Proceso Pacol) y uno de extracci6n selectiva (Proceso Olex). 

En la unidad de deshidrogenaci6n, las parafinas lineales son 

deshidrogenadas en un reactor catal!tico de leche fijo a las 

olefinas correspondientes e hidr6geno. 

En la unidad de extracci6n, las olefinas lineales en fase 1.!.­

quida se absorben sobre un s6lido. Luego, se hace la desor­

ci6n mediante un hidrocarburo de punto de ebullici6n menor -

que el de la carga; ~ste se recircula a la secci6n de extrae 

ci6n, después de la separaci6n de las olefinas. La carga y 

el desorbente precalentados a la misma temperatura, se intr~ 

ducen a una torre de absorci6n al mismo tiempo que salen de 

la misma e l extracto olef!nico y el refinado parafínico. Es 

tas cuatro corrientes son cont!nuas y pasan a través de una 

v~lvula de distribuci6n que cambia las conexiones de las l! 

nea s para dirigir las corrientes hacia otra porci6n del le­

cho absorbe nt e, simulando as! un flujo a contracorríente de 

las fa ses l!quida y s6lida sin t ener un movimiento real de 

la fa se s6lida. 

La s corrientes de extracto olefínico y de refinado paraf!n~ 
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co contienen desorbente que se separa e n los domos de las 

columnas de fraccionamiento respectivas y se recircula al 

precalentador. El refinado paraf!nico se envía a la zona 

de deshidrogenaci6n. 

En el proceso Pacol-Olex se usan para la deshidrogenaci~n, 

cataliza.dores s6lidos a base de metales nobles o tiomolib­

datos depositados sobre s!lice. La reacci~n procede en -

fase gaseosa a temperaturas de 400 a 500ºC y presiones de 

2 a 5 atm6sferas. 

Se usa hidr6geno como diluyente en una relaci6n molar Hidr~ 

geno: carga de 5 a 10. En la extracci6n, la absorci6n pro­

cede en forma isot~rmica. Figu:;::a No. 3.1.5.a. 

Los rendimientos que se obt ienen del extracto olex corres­

ponden a una conversi6n global {Deshidrogenaci6n de 90% -­

conteniendo 94% de olefinas lineales de las cuales 96% son 

mono-olefinas. Regularmente el doble enlace se distribuye 

en forna estad!stica a lo largo de la cadena. 

Como sub-productos se obtienen: hidr6geno con una pureza -

mínima de 96%, diolefinas 2-3%, aro~ticos 3-4% y algunos 

hidrocarburos lige ros . 
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Figura No. 3.1.S.a 

"Arreglo tfpioo de una planta para producir olefinas linea 

les por deshidrogenaci~n-extracci6r. de parafinas. Proceso 

"Pacol-Olex". (53) 

QU~"'l'.\J( '( 

CM.afTAtd. 
°"" ~~\~E.tJM.oJ 
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C A P I T U L O I V 

PROCESOS DE OLIGOMERIZACION DE OLEFINAS LIGERAS USANDO C~ 

TALI ZADORES DEL TIPO SOPORTADO. 

El proceso de oligomerizaci6n se utiliza para transi:>rrrar -

olefinas ligeras (c
2
,c

3
) en pol!m:!ros de bajo peso mol~cu­

lar conteniendo entre 12 y 20 ~tomos de carbono por mol~cu 

la. 

4 .1 MECANISMO DE LA REACCION ( 56). 

En este proceso se opera a presiones relativam:!nte 

bajas y se usan catalizadores s~lidos de tipo sopo~ 

tado. Los ~s comunes son: ~xidos m:!t~licos . de el~ 

mentas de transici6n, 6xidos de cromo y 6xidos de -

molibdeno soportados sobre s!lica-alúmina. 

La qu!mica y el mecanismo de la reacci6n ha sido ob 

jeto de numerosas investigaciones sin que se haya -

establecido aún un modelo prototipo del m:!canismo. 

Sin embargo, se considera que la reacci6n se lleva 

a cabo siempre en la superficie del catalizador si­

guiendo un mecanismo de naturaleza i6nica y regido 

por 1as leyes de absorci~n y desorci~n sobre super­

fi cies porosas . 
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4.2 MATERIAS PRIMAS. 

Las rraterias primas para la oligoIIErizaci6n son ole 

finas ligeras de alta pureza. RegularIIEnte etileno 

y propileno, prefiri~ndose el primero. 

4.3 CONDICIONES DE OPERACION. 

Generalmente, la reacci6n se lleva a cabo e n fase -

gaseosa, a presiones entre 10 y 60 kg/cm2, tempera-­

turas de 50a 300ºC y tiempos de reacci6n de 0.5 a 

5 .o horas. Las temperaturas nds recomendables son 

de 70 a 130ºc (57, 58, 59l, y los tiempos de reac­

ción mas recomendados son de 0.5 a 2.0 horas (60 , -

61, 62). 

4 .4 CATALIZAOORES EMPLEADOS. 

Los catalizadores que se usan son del tipo soportado 

y generalmente tienen propiedades ~cidas. Los nds -

comunes se enllm::!ran en la tabla No. 4 .4 

Las caracter!sticas particulares de cada catalizador 

tales como: Temperatura de activaci6n ,acidez, tipo 

de soporte y otras¡ tienen un efecto definitivo sobre 

el proceso y sobre las caracte r!sticas del producto -

final. 

4.5 DESCRIPCION DEL PROCESO. 

El proceso consiste en poner en contacto las olefinas 
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" catalizadores del tipo soportado empleados para la oligo­

merizaci6n de olefinas ligeras". 

CATALIZADOR 

oxidas de cobalto,n!quel,cromo,renio y 
magnesio. 

sales anhidras de sodio,potasio y li­
tio (Por ejemplo carbonatos) 
Oxidas de Tungsteno y/o magnesio 

oxidas de molibdeno y sistemas de 
oxidas de molibdeno: cobalto en pro­
porci6n 1-15: 1-!i 
ieolitas sintéticas 

Hidr6xidos de metales alcalinos 

Acidos inor~nicos tales corno 
H

2
S04 1 H

3 
P0

4
, HCl 

SOPORTE REFERENCIA 

A\03-si º• 59,63 

Al
2 

o
3 

64 
sio2 .65 

Al
2 

o
3 

58,66 

Al
2

03-si o, 62 
4 

Al
2
o

3 67 

Al2c3 4 

ligeras bajo las condiciones de operaci6n descritas (4.3) 

con cualquiera de los catalizadores enumerados en la -

tabla No. 4.4. Luego, los productos son separados de 

las olefinas ligeras que no reaccionaron. Las olefi-

nas ligeras se recuperan y se recirculan al proceso. 

Los productos qué son LU1a mezcla de olefinas superio-

res, se purifican por destilaci6n fraccionada y las --

olefinas que contienen menos de nueve ~tornos de carba-

no por mol~cula, se reprocesQn, ~l proceso se descri-

be e n la Figura No. 4.5. 

Los productos obtenidos corresponden a conversiones 
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de 70 a 90% (57, 58, 68 ) y consisten de una mezcla 

de olefinas con un gran contenido de olefinas linea-

les y con distribuci6n estadística en e l nmnero de -

carbonos entre 8 y 20. De ~stas, 25 a 50% es~n en 

el rango de c12 a c
16 

El proceso no garantiza la -

linea lidad de las olefinas obtenidas. 

Figura No . 4.5 

oligomerizaci6n de olefinas Ligeras usando cataliza-

dores del tipo soportado. 

vapores de Olefinas liqeras 
Ole finas 
Ligeras (c2 , 

C3) -
vaporizaci6n 

y 
calentamiento 

Polimerizaci6n 

Separaci6n 
Prinaria 

•• 

-

Mezcla de Olefinas lig~ 
ras y superiores 

Olefinas conteniendo meno~s~~~~~~~~~----. 
de 9 átomos de carbono olefinas superiores a e 

--
Olefinas Superiores A C 

9 

Destilaci6n 5 
~ 

Fraccionada 
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4.6 VARIANTES DEL PROCESO. 

una variante del proceso de oligomerizaci6n es la -

dimerizaci6n, de la cual se obtienen productos linea 

les o ramificados dependiendo ésto fundamentalrnen 

te de las condiciones de operaci6n. 

En la dimerizaci~n, se pone en contacto propileno -­

con catalizadores a base de óxidos de n!quel, cobal­

to o cromJ a presiones de 42 kq/cm2 y temperaturas -

de 70 a 80°C para obtener comJ producto principal 

el dímero o<. -hexeno que se separa del resto de los 

productos de la reacci6n y se dirneriza usando catali 

zadores a base de 6xido de níquel o di6xido de nan~ 

neso, presiones de 28 kg/cm2 y temperaturas de 80 a 

90°C. De este paso se obtiene como producto princi­

pal n - o(. -dodeceno ( 59). 

cuando se usan catalizadores metálicos en suspensi6n 

(cesio ó potasio en benceno) se obtienen productos -

ramifia:idos (4). 
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C A P I T U L O V 

PROCESOS DE OLIGOMERIZACION DE OLEFINAS LIGERAS USANDO CA 

TALIZADORES DEL TIPO ZIEGLER-NATTA 

como se ha establecido (cap!tulo IV), mediante la oligomeri 

zaci6n, las olefinas del tipo del etileno son transformada s 

en pol!meros de bajo peso molecular (olig6meros) contenien­

do entre 12 y 20 átomos de carbono por molécula. 

La oligomerizaci6n de Et:.ileno usando catalizadores del tipo 

Ziegler-Natta ofrece grandes ventajas para la obtenci~n de 

las olefinas superiores, tales como: alta linealidad, alto 

contenido de olefinas alfa, alta pureza y fácil control del 

peso molecular del olig6mero. 

5.1 GENERALIDA.DES TEORICAS. 

La reacci6n procede en dos pasos: En el primero se 

lleva a cabo una reacci6n de adici6n en la que el -

olig6mero crece unido al catalizador (I). 

En el segundo, mediante una reacci~n de desplazamie~ 

to las olefinas alfa, son liberadas y el catalizador 

es regenerado (II). 

Para el caso en que se usa el trieti laluminio ~orno -

catalizador se tiene: 
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En la práctica, existen algunas diferencias entre los 

procesos industriales, debidas a las variantes en el 

tipo del catalizador. 

5 .1.1 BASES TEORICAS. ( 69, 70) 

El catalizador regularmente es~ formado por un metal 

de transici6n M y un ligando R con el cual forra 

un complejo 6rgano-me~lico. 

La reacci6n aatal!tica se lleva a cabo entre un liga!!_ 

do R (grupo alquilo, hidr6geno) que est~ unido al me 

tal por medio de una ligaé'.ura sigma y una mol~cula de 

substrato (olefina) que está coordinada a la superfi-

cie de este mismo ~tomo central. La figura No. 5.1.1.a 

muestra para el oaso de una olefina, como ~sta (subs-

trato}, se introduce entre el metal y R a trav~s de 

una reacci6n concertada. 

R 

L 1 L 
' M/ 

L/I'-.._~(/ 
L (., 

1 

Figura No . 5.1.1.a. 

Tanto el metal como los ligandos tienen una influen­

cia definitiva sobre la activida d catal ít ica de l com 
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plejo. cabe señalar entre las caracter!stic:Bs nás 

importantes, la basicidad de los ligandos (donado-

res signa), la acidez de los ligandos (aceptares 

Pi), la densidad electr6nica del metal,el efecto -

de resonancia y la influencia de la energía de los 

orbitales. Finalmente, otro factor de suma impar-

tancia para la actividad catalítica y que est~ ín-

timamente relacionada con las anteriores es la es-

tabilidad de la lig?dura M - R, ya que ~sta debe -

abrirse en el curso de la reacci6n y rehacerse con 

un nuevo grupo R, por lo que debe tener una estab:!:_ 

lidad muy bien definida. una estabilidad muy ele-

vada de la ligadura M - R, no favorece la actividad 

catal!tica. 

se ha encontrado que un ajuste fino de la estabili-

dad de la ligadura M - e puede efectuarse por medio 

de ligandos que posean diferencias relativamente p~ 
. 

queñas en sus propiedades donadoras-aceptadoras de 

electrones. 

Para el caso de un cata lizador comple jo forrrado por 

cp2 Ti R CI (Cloruro de di ci c lopenta dieni l alquil · 

titanio) y R1 R2 Al Cl (Cloruro de dialquilaluminio) 

s e sigui6 este ajuste fino por medici6n directa, ya 

que la formaci6n de la ligadura Ti - R resulta de 



42. 

la convers~6n del complejo paramagn~tico Ti (IV) a 

diamagn~tico Ti (III). Figura No. 5.1.1.b. 

e 
p 

Cp 
l R R 

1 '- Al-Cl + Ti 1, Al P' R/ Cp' R/ ', 
R ' 2 2 '. 

Cp el 
cp 

Figura ti.J.5.1.1.b. - conversión del complejo paramagnético 

Ti(IV) a dia magnético Ti (III) 

Por mediciones de susceptibilidad nagnética se encon 

tr6 que la desestabilización de la ligadura Ti - R 

aU;-nenta en el orden siguiente: 

Rl,R2= el< R1= CI,R2= CH3( R =CI,R =e CH < Rl,R 
1 2 2 5 . 2 

C H 
2 5 

Entre mayores sean las propiedades donadoras de los 

ligandos R
1 

y R2 , mayor ser~ la desestabilizaci6n -

de la ligadura Ti - c . 

Por otra parte, la estabilidad de la ligadura M-R 

depende tambi~n de R misna. Para el ejemplo anterior 

se observa que cuando se nantienen R
1 

y R
2 

constantes, 

la estabilidad de la ligadura var!a en el orden si-

guiente de R: 

CH
3

) CH -cH ) 
2 3 

Tambi~n se encontr6 que la velocidad de la rea~ci6n 

depende de R. Cuando R = metilo, la liga dura M-R 
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será rrás estable y por lo tanto menos reactiva. cuaQ 

do R = propilo, la ligadura es menos estable siendo 

la velocidad de la reacci~n mayor. 

En el ejemplo anterior (Figura 5.1.1.b) antes de que 

una olefina pueda coordinarse al complejo, es indis-

pensable tener el espacio necesario en la esfera de 

coordinaci~n del metal. En el caso del mtalizador 

de titanio-aluminio , el sitio de coordinaci6n libre 

pudo obtenerse al cc:mbiar de simetr!a el ~tomo central 

al formarse el complejo con el alquil aluminio. La 

La substancia de partida en el e Ti RCl el cual 
p2 

tiene una simetría tetrahédricri. y por lo tanto el me 

tal está saturado con cuatro ligandos. Al aproxima;:_ 

se el alquilaluminio (ej . e H Alcl ), el cloro re-
2 5 2 

quiere de un sitio en la es fera de coordinaci6n del 

titanio con e l fin de forrrar la estructura de puente 

estable entre el titanio y el aluminio. Esto obliga 

al átomo central a cambiar de simetría tetrahédrica 

a octahédrica. En este caso no es exactamente octa-

hédrica ya que los ligandos son todos diferentes. se 

puede considerar que el sitio dejado vac!o está'. real-

mente vacante o siendo ocupado por una mol~cula de --

solvente. 

Apoyándose en los conce ptos anteriores 3 se puede ex-
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plicar el mecanismo nás probable para la reacci6n -

de oligomerización como sigue: 

5 .1. 2 MECANISMO DE IA REACCION ( 69). 

usando el catalizador L 
4 

Ti / A 1RC1
2 

para polimeri­

zar el etileno, se puede considerar que la r eacción 

catalítica se lleva a cabo sobre la esfera de coor-

dinación del titd.nio en dos etapas principales: la 

coordinación del sustrato sobre el sitio vacante (I) 

seguido de una inserción (Ó migración cis) de un 

grupo alquilo que se enc0ntraba ya unido al metal -

central (II). 

L 
L 1 R 
' / Ti 

L 
/\'-

L 

L 

L R 

' / 
Ti l 

L/ 1 ~C... 
L -f 

L 

+ )e e<~ 
L./ 

L 

1 R 
. ./ 

Ti 
1 '(...l 
~ 

Lf-

( I) 

coordinación del sustrato al sitio vacante 

L 

L 

' , / 
Ti 

L/ 1 ......... e -e -R 
L 

migración cis del grupo alquilo. 

Después la reacción se puede desarrollar siguiendo -

dos caminos di fere ntes : Por un lado, el s itio de ja-

do vacante por la migra ción permite a una nueva mo lé 

cula de etileno coordinarse y después introducirse -
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entre el metal y el grupo alquilo. Esto corresponde-

ría a una etapa de propagaci5n en la polirnerizaci6n. 

{III). 

L 
........ 

L'/ 

L 
l 

/ 
Ti 
1 ' e -e 

L_~ L 

1 
~ 1 1 1 1 

L / ~~ L 1 t-<><-C-R ' - < ' . '- ,/ 1 1 1 1 +/e-e ___. Ti , , ____... Ti { ) 
-R L/ \ '- c-C-R L / I '-. ..... III 

L L ' ' L 
y asf sucesivamente •• 

{III)Reacci6n de propagaci6n. 

Por otro lado,la transferencia de un hidr6geno en beta 

del grupo alquilo p~ede permitir la forneci~n de olÍgQ 

meros de bajo peso roolecular despu~s de desplazar la -

olefina alfa por una rool~cula de etileno {IV) • 

L L L 

L 1 / L \ ,,,H 
'Ti , ~ ____.'Ti l.>c=c< 

L l H ' ./ Ti 
R L \ / 

+ )C=C(-. 'Ti 1 , 

(IV) 

L"I 'C-C-R L /1 ',,.~ R 
1 1 .J., 

L LI 

L"l' 

L 
ole fina 
Alfa 

L /\ '- C-C-H 
L 1 1 

catalizador 
Regenerado 

{IV) Liberaci6n de las olefinas y regeneraci~n del ca 

talizador. 

Henrici y Olive han deroc>strado que al aumentar la caE 

ga positiva sobre el ~toIOO de titanio (con ligandos -

má'.s electronegativos), la transferencia en beta es --

mis importante y por lo tanto el % de olig6meros de -

bajo peso molecular aumenta. 
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Tabla No. 5.1.2 Infl uencia de l o s ligandos del titanio 

sobre e l peso molecular del polímero (69). 

Complejo de Titanio olig6rneros 
% de Pol! 

% de meros 

Ti (C
2
H O) 

5 4 
31 69 

(C2 Hf 0)3 Ti e l 56 44 

(C2 H O) Ti c1
3 77 23 5 

Ti Cl 92 8 A 

Figura No.S.1.2 Mecanismo de reacci6n del etileno para 

dar olig5meros usando un catalizador -

prototipo Ziegler-Natta ( 69) • 

.t+.~J~~ Formaci.o~) ción del~,..~) 
_ _,.:¡ ' t' t Sl. tl.O talizador'-'-e un si io Sitio ª vacante 

omplejo vacante· va cante 
e titanio 

-~-~:rción cio 
n~~: 

activación 
del sustrato 

~­
sitio ~:~ 

"~ ~ o lf 

i:r--.. ,. 

va can.tP ~ ·~: ,., 'i' 
. ~ eaccion de 

los coordinados 

" Ir 

·= 
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5.2 GENERALIDADES DE APLICACION. 

Corno se ha mencionado antes ( 5.I) existen algunas -

diferencias entre los procesos industriales. En g~ 

neral, los procesos actuales de aplicaci6n industrial 

se pueden clasificar en dos grupos tonando en cuenta 

el catalizador como la variante principal. 

Grupo r. Prototipo Ziegler-Natta. 

El primer grupo comprende los procesos e n los que el 

catalizador se forna a partir de un complejo organo­

metálico de un metal de transición y un cloruro de -

alquilaluminio. (S.1.1.) Este es el prototipo de -­

los catalizadores ziegler-Natta y tiene como expone~ 

te al proceso comercializado por "Mitsui Petrochemi­

cal Industries". Este es un proceso de un solo paso 

en dQnde el desplazamiento de las olefinas se produ­

ce espontáneamente a causa del impedimento est~rico 

en la rnol~cula de ol!gomero (30, 71). 

Grupo II. 

En el segundo grupo se encuentran los procesos que -

usan como catalizador compuestos del tipo de los al­

quilaluminios o cloruros de alquilaluminios para efec 

tuar la oligom=rizaci~n. En este caso, con frecuen­

cia es necesario usar ca-catalizadores para que la -

reacción de desplazamiento se lleve a cabo. El proc~ 
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so comercial representativo de este grupo es el pr~ 

ceso "Alfeno" de Continental Oil co. ( 72). 

r.a variaci6n en el catalizador introduce diferencias 

en el mecanismo de la reacci6n, en las condicione s -

de operaci6n y en las especificaciones de la materia 

prima, aunque no introduce diferencias notables en 

los pro~uctos fi~ales obtenidos de cada proceso. 

S.2.1. MATERIAS PRIMAS. 

En los procesos de ambos grupos , la materia prima -

fundamental es el etileno, regu l armente obtenido de 

la deshidrogenaci6n de alcanos; pero para los proc~ 

sos del primer grupo, las especi ficac i ones que de­

ben reunir tanto el e tileno como los solventes son 

mucho ires r!gidos (73 ). 

5. 2. 2 CATALIZAOORES EMPLEAOOS. 

Grupo r. 

Para la oligomerizaci6n regularmente emplean un cata 

lizador del tipo R m AlXn. donde m + n = 3, n70 y 

M 7 1 en presencia de Al cl
3 

y Ti c l 4 • El desp l a za­

miento es espontáneo. ( 30 , 71, 74). 

Grupo II. ( 74). 

usan cualequiera de los siguientes catalizadore s: 

l. Alquil-litios para la o ligomerizaci6n. De splazamie~ 

to t~rmico. 
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2. Alquil-aluminios para la oligomerizaci6n. Desplaza-

miem .. o térmico. 

3. Trialquilaluminios para la oligomerizaci6n. Desplaz~ 

miento con ca-catalizadores de níquel coloidal, co-

balto 6 platino agregando acetileno para inhibir la 

capacidad de isomerizaci6n de los metales activos ( 75 ). 

4 . Trialquilaluminios para la oligomerizaci6n. Desplaza­

miento con ca-catalizadores de níquel o fierro fina-

mente divididos y sin usar acetileno (76, 82). 

5. Mezclas de compuestos de trialquil-boro y trialquil­

aluminio para la oligomerizaci6n. Desplazamiento tér 

mico. 

En general, los ce-catalizadores de desplazamiento presentan 

una fuerte tendencia hacia la isomerizaci6n de la posici6n -

de la doble ligadura. 

5.2.3 CONDICIONES DE OPERACION. 

En t~rminos generales, las condiciones de operaci~n 

son las siguientes: 

Grupo I (30, 71). 

Temperatura: O a 20ºC 

Presi6n 10 a 30 atm6sferas. 

Tiempo de Residencia: 30 a 90 minutos. 

Grupo II 

Para la reacci6n de oligomerizaci6n se tienen las si 
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guientes condiciones de operaci6n~ 

Temperatura: La reacci6n procede entre 50 y 240ºC 

pero se ha observado que el contenido de olefinas 

terminales disminuye rápidamente de 85% a aproxi­

rcadamente 1%. conforme la temperatura aumenta de 

160 a 240ºC por lo que se recomiendan temperaturas 

del orden de 160ºC (4, 73). 

Presi6n: 60 a 150 atm6sferas. 

Tiempo de reacci6n: fluctúa entre 1 y 9 horas (76), 

Recomendándose de 2 a 3 horas. 

para la reacci6n de desplazamiento se tienen las si 

guientes condiciones de operaci6n (4, 74)~ 

Temperatura: r..a reacci6n procede en forna espont~nea 

a 285°C. usando co-catalizadores de desplazamiento 

procede entre 80 y llOºc. 

Presi6n: 10 atm6sferas para el desplazamiento t~rmi 

co y O a 50 psi en operaci6n catalítica. 

Tiempo de reacci6n: Fluctúa entre 1 y 120 minutos, 

aunque se han obtenido buenos resultados con tiem­

pos de 1 a 30 minutos. 
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PROCESO 
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condiciones de operaci6n para la prepa~ 

ci6n de olefinas alfa. 

REACCION DE OLIGOMERIZACION REACCION DE 
DESPIAZAMIENTO '"IEMPO DE 

TEMPERAT. PRES ION 'l'J. IBACCION TEMP. PRES ION REACCION 

Grupo I 
1 

0 .. 20ºC 10-30 Atm 30-90 min - - -
Grupo II t60.240ºC 60-150 " 20-180 " 285ºC 10 Atm l-30min 

*Grupo II 80-110 0-50tsi 1-30 11 

1 1 

* Desplazamiento catal!tico. 

5.3 PROCESOS INDUSTRIALES. 

Actualmente se encuentran en uso dos procesos indus-

triales para la producci6n de alfa olefinas lineales 

superiores. El recientemente lanzado al mercado por 

la Mitsui Petrochemical Industries Ltd., explotado -

por ella misrre. en el Jap6n y representativo de los -

procesos del Grupo I; y el desa;t;'rollado por la conti 

nental Oil co., conocido como "proceso alfeno" y que 

tambi~n ha sido explotado por la CON~O y por la GU-i..F 

de Estados unidos. Este 6ltimo es representativo de 

los procesos del Grupo II (5.2) 

5.3 .l EL PROCESO DE MITSUI PETROCHEMICAL INDUSTRIES, LTD.+ 

Es un proceso para la nanufactura de alfa olefinas 

lineales supr=riorcs a partir de etileno n~diante una 

polimerizaci6n en un solo paso. Permite obtener al­

+Refs. 30, 71. 
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tos rendimientos en ole finas alfa con una gran selec 

tiviaad hacia las olefinas alfa lineales, as! como -

un f~cil control de la distribuci~n de l ndmero de --

carbonos en el producto. 

5.3.1.a MATERIAS PRIMAS. 

En este proceso, tanto e l etileno como los solventes 

deben ser de muy alta pureza. Los solventes m1s 

frecuentemente usados son: heptano , ciclohexano y 

mezclas de xilenos, todos ellos de una pureza mínima 

de 99% y anhidros . Por otra parte, el etilenoqie se 

usa debe ser de alta pureza y satisfacer las siguie~ 

tes especificaciones: 

Etileno 99.9% co .(. 2 ppm 

Etano "500 ppm co
2 '10 ppm 

Metano <: 50 0 .. ppm º::> "" 
5 ppm 

Ace tileno ~ 5 ppm CH
1 

OH " 10 ppm 

Hi d r6ge no " 5 ppm Azufre " 1 ppm 

o l e fina s superiores~ 30 ppm Agua ' 3 ppm 

cloruro Totales ~ 1 ppm 

Nota: ppm e n peso 
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MECANISID DE I.A REACCION. 

Este proceso sigue exactamente el mecanismo de reac­

ci6n descrito en la secci6n No. 5.1.2. 

CONDICIONES DE OPERACION . 

como se ha indicado, este es un proceso de "un solo 

paso " que permite la obtencilSn directa de las olefi-

· nas sin involucrar en el proceso una secci6n exclusi 

va ,:>ara el desplazamiento . Este tiene lugar espon-

táneamente bajo las condiciones que se tienen para -

la reacci6n de oligornerizaci6n y es inducido por las 

características est~ricas que adquiere el complejo -

catalítico conforme se le agregan mol~culas de etile 

no ( 5 .1.2) • 

En consecuencia, las condiciones de operaci6n son -­

las mismas para el proceso global de oligomerizaci6n­

desplazamiento y corresponden exactamente a las men­

cionadas para e l grupo I en la tabla No. 5 . 2.3: 

Temperatura 

Presi~n 

Tiempo de reacci6n: 

O - 20ºC 

1 0 - 3 0 atm 

30-90 minutos. 

5.3.1.d CATALIZAOOR EMPLEADO. 

El proceso usa un catalizador típico Ziegler-Natta y 

básicamente consiste de un compuesto organo-alurrúni-
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co (A) y un compuesto de un metal de transici6n (B) 

con una relaci6n 6ptirra de (A) a (B) en e l rango de 

2 a 5. Por cada libra de ca ta lizador se producen 

150 l ibras de olefinas alfa de c4 a c18 • El catali 

zador no se recupera. 

Por otra parte, se usan co-cata l izadores de natura­

leza secundaria y que tienen por finalidad incremen 

tar el contenido de olefinas lineales alfa en el -­

producto final y evitar la fornaci6n de oligórneros 

pesados conteniendo né'.s de 20 ~tomos de carbono. Es 

tos ce-catalizadores generalmente son del tipo de -

las aminas. ( 77, 83, 84) • 

DESCRIPCION DEL PROCESO. 

En el proceso, primero se mezcla el catalizador con 

un solvente deshidratado; luego la mezcla cataliza­

dor-solvente as! como el reactivo etileno se alimen 

tan de manera cont!nua al reactor de polimerizaci6n 

donde tiene lugar la reacci6n de crecimiento. 

La mezcla de reacci6n obtenida se env!a a un tanque 

flash en donde se vaporiza el etileno que no reaccio 

n6 y se recircula al reactor de polimerizaci6n. La 

fase l!quida rerranente, se pasa a otro tanque en el 

que se mezcla con agua y e tanol para descomponer el 
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catalizador. De este tanque se bombea la mezcla a 

un filtro en d0nde selectivamante se separan los -

olig6meros que contienen ~s de 18 átomos de carbo 

no. Despu~s se quita el catalizador descompuesto 

mediante lavados con agua. 

El producto líquido, libre ya de olig6meros pesados 

y catalizador, se pasa a la secci6n de destilaci6n 

fraccionada que est~ constituída por una batería -

de colunmas de destilaci6n fraccionada arregladas 

en serie. En la primera unidad se separan las 

fracciones ligeras hasta c
4 

corno destilado y los 

fondos se pasan a la siguiente unidad en donde de -

la rnisrra rranera se separan las olefinas en e y los 
6 

fondos se envían a la tercera colUI1U1a en la que se 

recupera el solvente que se env!a a una secci6n de 

deshidrataci6n y despu~s se recircula al lecho cata 

lítico. Los fondos de la tercera columna s e envían 

a la siguiente en la cual se separan las olefinas en 

c 8 y finalmente e n las dos Últimas columnas se s epa-

ran la s fracciones c
10 

a c
14 

y c16 a c
18 

r espe ctiva-

mente . De la 6ltirna colUI1U1a se ob t iene ur: r esiduo 

pesado con lli1'.s de 2ü átomos de carbono por rnol~cula. 

En la figura No. S.3.1. se muestra el diagrama de --
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flujo para el proceso de ~ti tsui Petrochemical Indus 

tries Ltd. 

5. 3.1.f. CARACTERISTICAS DE LOS PRODUCTOS. 

De este proceso se obtienen alfa olefina s lineales 

con una distribuci6n estadística del ntim=ro de car-

bonos entre e y e . variaciones opcionales sobre 
4 20 

la relaci6n A/B del catalizador, as! como de las --

condiciones de reacci6n permiten desplazar la dis--

tribuci6n en el ntim=ro de carbonos hacia los oligó-

meros pesados (Caso I) o bien hacia los ligeros (C~ 

so II). En la tabla No. 5.3.l se encuentran los ~e 

sultados obtenidos para ~da caso. 

Tabla No. 5.3.l Distribuci6n del nmnero de carbonos en -

las olefinas del proceso Mitsui (30, 71). 

-

C4 c6 es clC 
.... ,., .... .... 

c20 + ,...12 ~1 4 ,...lE ,...18 

caso I. olefinas pesadas % 1 12 17 16 tl.4 12 ti.o 5 13 

caso II . o le finas ligeras % 35 27 19 10 4 2 1 2 

E l contenido de olefinas alfa en cada caso fluctúa entre -

90 y 95%. 

Las impur ezas más comunes en estos productos son las roono-

olefinas internas y las o le finas v in!licas. Regularment e -

no se obtienen ni di -olefinas , ni c lefi nas ramificadas, ni 

aromáticos. 
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Por cada 1000 libras de olefinas entre e y e se 
6 18 

obti€~en 163 libras de olefinas conteniendo menos de 

6 y más de 20 átomos de <arbono por rnol~cula 

EL PROCESO "ALFE NO" ( 72 ) • 

Este proceso permite la obtenci~n de alfa olefinas 

lineales con una distribuci6n entre e y e ~dian-
4 20 

te la oligomerizacion de etile no seguida de una reac 

ci6n de desplazamiento. Es un proceso en "dos pasos". 

Es altamente selectivo hacia las olefinas lineales, 

conduce a buenos rendimientos y permite tener un buen 

control de la distribuci6n del ndrrero de carbones en 

el producto final. 

MA. TERIAS PRIMl\S • 

La materia prima para el proceso alfana es el etile-

no. Este puede ser de alta pureza como e l descrito 

para el proceso Mitsui ( 5 .3 .l .a) o bien, etileno ob-

tenido de la deshidroge naci6n de alca.no que frecuen-

temente contiene hasta 2°/o de etano. No se han obser 

vado diferencias relevantes debidas al uso indiferen 

te del etileno. Esto se debe a que e n el proceso 

alfeno, se usa un gran exceso de catalizador, lo cual 

permite amortiguar e l efecto de las impurezas de la 

materia prima y de los solvent es . No es e l caso del 
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proceso Mitsui en el cual se usan dosificaciones ba-

jas del catalizador. 

Los solventes :tás comunmente usados son: benceno li-

bre de tiofeno, heptano, ciclohexano y mezclas de x~ 

lenes, por lo general en condiciones anhidras ( 73 ) • 

El trietilaluminio puede ser de una pureza de 90%. 

MECANISMO DE IA REACCION. 

En este proceso, la producci6n de olefinas se hace en 

dos pasos. En el primero se realiza una reacci6n de 

crecimiento debida a la adici6n de mol~culas de etile 

no al compuesto de trialquilaluminio por interacci6n 

de ~ste con el enlace olefínico. Este paso se puede 

representar por la adici6n de etileno a·1 compuesto alR 

en donde R es un grupo alquilo teniendo dos o mís ~to-

mos de carbono y al es 1/3 de Al, corno sigue: 

~2 
R a 1 + CH

2 
=CH2_____,.¡<a l. • i 

2 

La fprmaci6n del complejo entre el etileno y el al~uil 

aluminio conduce a la inserci6n del e tileno entre e l -

~tomo de aluminio y uno de los grupos alquilo. Duran-

t e la etapa de cre~imiento, todos los grupos alquilo 

crecen y la ve locidad de adici6n del e tile no pare ce -

ser independiente de l tamaño del grupo alquilo (4). 

El peso molecular prome dio de los grupo s alqui lo pue -
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de ser controlado por medici5n directa de l etileno 

consumido. 

conforme la temperatura de reacción aumenta, el eti 

leno tiende a desplazar rrás f~cilmente a los grupos 

alquilo rrás bien q u e a unirse a ellos. 

----1P'~a 1 CH
2 

CH
3 

+ CH 
' 2 

CHR 

de "sta manera se regenera el catalizador y se libe 

ra la olefina. Esta reacci5n ocurre en dos pasos. 

Primero la descomposici6n unimole cular del alquilal~ 

minio de crecimiento para dar un h idruro y una olefi 

na (paso lento) 

---<"1>o. al - H + CH 2 = CH R 

y la reacci6n extremadamente r~pida del hidruro con 

cualquier olefina disponible para formar un nuevo --

alquilaluminio 

al -tI + R 1 CH = CH
2 

al CH CH R' 
----- 2 2 

Por otra parte, las o lefina s supe riores puede n rea c-

cionar con los alquilaluminio s e n cualquie r e tapa --

del proceso,producie ndo alqui laluminio s p sus tituídos . 

R 

Estos alquilaluminios son ine s table s y s e de scompo -

nen ~pidarrente formando o l efina s v inÍlica s ramifica 
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das que son la principal impureza obtenida en el -

proceso A lfeno. 

alCH CH CH CH R 1 
___.._ alH + CH2= c - CH CH R 1 

2, 2 2 -- 1 2 2 
R R 

De aqu! se concluye la importancia de evitar cual-

quier contacto innecesario de las olefinas obteni-

das con los alquilalwninios. 

5.3.1.c CONDICIONES DE OPERACION . 

En general las condiciones de operaci6n para este -

proceso corresponden a las anotadas en la Tabla No . 

5 .2 .3. Para el caso particular del proceso Alfeno 

(Continental Oil Co) son las siguientes: 

Reacci6n Oligornerización Desolazarniento 
Térmico tatal!tico 

Tempera tura 100 - 200ºC 280-32QAC 1:20-110 ºC 

Presión 100 atrn. 5-10 atn 100 atrn 

Tiempo de Rea~ 
ción 2-3 horas O .5-2 .Osee: 15 min. 

5.3.1.d CATALIZADORES EMPLEAOOS. 

Este proceso puede usar cualquiera de los cataliza-

dores e num=rados en la secci6n 5.2.2 para el grupo 

gomerizaci6n catalizadores del tipo del trialquil-

alwninio . Comurunente: Trietilalwninio. 
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casi siempre se hace el desplazamiento térmico y para 

la ope raci6n CCltalíti ca se usan catalizadores de n!-

quel tales como naftenato de níquel ó acetil acetona 

to de níquel en concentraciones del orden de 100 ppm. 

(78, 85'· 

DESCRIPCION DEL PROCESO. 

El proceso se inicia con la pré paración del trietil~ 

luminio compuest.o que sirve como catalizador. Luego 

el trietilaluminio se alimenta al reactor de polime­

rización en donde se pone en contacto con etileno a 

alta presi6n para producir alquilalurni.nios lineales 

mediante una reacción de polimerizaci6n controlada. 

La polimerización se puede hacer usando solventes ta 

les como benceno, heptano, ciclo hexano y otros ( 73 ). 

Despu~s los trialquilaluminios son tratados con eti­

leno a las condiciones dadas e n la sección 5.3.2.c 

para desplazar las olefinas alfa y regenerar el cata 

lizador (72 , 75 , 8 5-90). 

He cho el desplazamiento de las olefinas, se hidr oli ­

za el catalizador con ácido sulfúrico para dar una -

solución de aluminio y una mezcla de olefinas que s e 

destilan fraccionadamente para su separación. En 

una s e gunda alternativa se pasa dire ctamente la mez -

cla de olefinas s upe cio r es y catalizado r r e g e n e rado 
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a la se cción de fraccionamiento para su separación. 

En la prime ra alternativa, e l catalizador se recup~ 

ra tratando la solución de aluminio para obtener 

aluminio rnet~lico que s e realimenta a la secci~n de 

preparación del catalizador. En la segunda, el ca-

talizador regenerado (corno trietilaluminio) se se~ 

ra por destilación fraccionada y se recircula direc 

tarnente al reactor de polimerización. 

La figura No. 5.3.2.a muestra esquenáticarnente los 

pasos involucrados en el proceso de alfeno. 

Figura No.S.3.2.a - El Proceso Alfeno para producir 
olefinas Alfa ( TZ'j. 

ALuv.\~ ~M. 
OE~ 

'llll~\I. 
M.~\t-\0 

Cf~1 
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A continuaci6n se mencionan los aspectos m1's sobresa 

lientes de cada etapa ( 72). 

Preparaci6n del trie~ilaluminio. 

Procede en dos pasos. En el primero se hace reaccio-

nar aluminio, hidr6geno y trietilaluminio recuperado 

para producir hidruro de dietilaluminio. Esta reac-

ci6n se hace en un solvente inerte y a presi6n alta. 

Al + _l_H2 + 2 Al (C2 Hs) 3 ______..,. 3HA1 (C2 Hs) 2 
2 

aquí se presenta como reacci6n de competencia la hi-

drogen6lisis del trietilaluminio para dar hidruro de 

dietilaluminio y etano. 

En el segundo paso , el hidruro de dietilaluminio reac 

ciona con etileno para dar el trietilaluminio. 

Polimerizaci6n.-

Esta es una reacci6n exotérmica que se lleva a cabo 

e ntre el trietilaluminio y el e tileno para dar trial 

qui la luminios 
CH2 CH3 

/ 
Al ~ CH

3 \ 2 
CH2~3 

superiores. 

/ 
+ n 

CH 
2 

CH 
2 

R 
1 

Estudios cinéticos sobr e la reacci6n indica n que la 

velocidad de r eacci6n aumenta con el incremento de 
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la presi6n y/o la temperatura, sin embargo, a tem-

peraturas excesivamente altas se presenta la deseo!!!_ 

posici~n t~rmica de los trialquilaluminios para dar 

ole finas. 

CH2 CH2 Rl CH2 CH R 
2 l 

/ / 
Al -cH CH R + e H4 .. Al -ctt CH + CH =CH R 

2 2 2 2 
"\ 2 

3 2 2 
'\ 

CH2 CH R CH CH2 R3 2 3 2 

Estas olefinas son capaces de entrar en la reacci6n 

de polirnerizaci~n produciendo alquiles ramificados 

que se descomponen dando olefinas vin!licas ramifi-

cadas. 

Desplazamiento.-

Esta reacci~n se produce entre los trialquilaluminios 

superiores y etileno produciendo alfa olefinas supe-

riores y trietilaluminio. 

CH2 CH Rl CH = CH 11_ 
/ 2 2 

Al -cH2 CH Rl + 3C H
4
-.111 (C H ) + CH = CH R 

"-
2 2 2 5 3 2 2 

CH2 CH R CH = CH R 
2 3 2 3 

El desplazamiento se puede hacer t~rmico o catal!ti 

co. En el catal!tioo, el grado de desplazamiento -

e stá fuertemente influenciado por la conaentraci6n 

del catalizador, el tiempo de residencia, la tempe-

ratura de reacci6n y la presi6n parcial del etileno. 
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Dos reacciones de competencia son influenciadas -

por estas variables: la isornerizaci6n de las olefi 

nas alfa a internas que se favorece aumentando la 

temperatura y el tiempo de residencia; y el despl~ 

zamiento de etileno por las alfa olefinas que se f~ 

vorece por las bajas presiones parciales de etileno. 

El uso de catalizadores de desplazamiento introduce 

además serios problerras para la recuperaci6n del 

trietilalurninio. 

En el desplazamiento térmico, las variables 'críti­

cas son la temperatura de reacci6n, la presi6n par­

cial de etileno y el tiempo de residencia. Altas 

temperaturas de reacci6n favorecen el desplazamie~ 

to completo de las olefinas pero propician su iso­

merizaci6n de alfa a internas y cuando las tempera­

turas son extrerradarnente altas, los alquilalurninios 

se descomponen aal.urninio metálico libre. Por otra 

parte, altas presiones parciales de etileno (nece­

sarias para evitar el desplazamiento inverso) uni­

das a tiempos de residencia grandes favorecen la 

reacción de la mezcla de trialquilalurninios -trietil 

aluminios con las olefinas alfa conduciendo finalmen 

te a olefinas vinílicas ramificadas. 

En términos generales, es más recomendable el des­

plazamiento térmico. 
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Hidr6lisis. -

En la hidrólisis el trietilaluminio se hace reacci0 

nar con ~cido sulfúrico para obtener etano y una so 

lución de aluminio y .alfa olefinas libres de alquil 

aluminios. La reacción es altamente exotérmica. 

2 Al (C H ) + 3H SO ....._ Al (SO ) + 6 C H t 
2 5 3 2 4 ---- 2 4 3 2 6 

Destilación Fraccionada.-

El sistema de destilación fraccionada permite obte-

ner tanto las olefinas individuales como la recupe-

raci6n del catalizador regenerado. 

Recuperación del Tri~tilaluminio.-

como se indic6 antes, hay dos maneras de separar el 

trietilaluminio: recuperandolo para recircularlo a la 

seccHin de polimerización o bien hidroliz~ndolo con 

á'.cido. Económicamente, la primera es la ~s atrae-

tiva ya que el trietilaluminio es una materia prima 

cara. Para su recuperación se han diseñado varios 

esqueMas de proceso. 

a. Recuperación del trietilaluminio en "Alfeno 1214" 

La figura No. 5.3.2.b.rnuestra el procedirniente de re 

cuperaci<Sn del catalizador en el solvente "Alfeno 

1214" que se recircula al reactor de polirnerizaci6n. 

El procedimiento se basa en que los alquilalurninios 
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superiores son no-volátiles, lo que permite separar 

la fracci6n 1-dodeceno -1-tetradeceno por vaporiza-

ci6n antes de la reacci6n de desplazamiento. Des-

pu~s, mediante una reacci6n de desplazamiento con -

etileno, se fornan las olefinas alfa y el trietila-

lwninio que se envían a la secci6n de fraccionaci6n. 

En la destilaci6n fraccionada, en una primera etapa 

se separan las olefinas e y e del trietilaluminio 
4 10 

y de las olefinas pesadas, en una segunda etapa se -

separan el trietilalwninio y la fracci6n "Alfeno 12" 

que tienen puntos de ebullici6n muy cercanos (Figura 

5.3.2.e) y que arrastran parte de la fracci6n "Alfe-

no 14". Este corte obtenido en la segunda etapa, se 

recircula Íntegro al reactor de polirrerizaci6n, en -

tanto que el "Alfeno 14" remanente y las olefinas p~ 

sadas se separan por los rredios de destilaci6n con-

vencionales. 

Es importante hacer notar que e l des¡ilzamiento en e~ 

te proceso nunca es catalítico ya que el catalizador 

activo causar!a isornerizaci6n de las olefinas alfa y 

el desplazamiento inverso entre las olefinas y el 

trietilalwninio durante la destilaci6n fraccionada. 

El problema principal de este proceso es la alta reac_ 

tividad de las olefinas alfa con e l trietilalwninio, 
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y en la pxáctica se minimiza trabajando a presiones 

del orden de los lOrmn Hg. a fin de tener temperatu-

ras a las cuales la velocidad de reacción sea consi 

derablemente baja y usando tiempos de residencia r~ 

lativarnente pequeños. A pesar de estas precaucio-

nes, es difícil rrantener el contenido de olefinas -

ramificadas en el producto final abajo de 5%. 

~~\.e.wo 

Figura No. 5.3.2.b Recuperación del Trietilalu­
minio en "Alfeno 1214" ( 72). 

b. Desplazamiento con 1-buteno . 

En e ste proceso se r e circula al reactor de poliioor~ 

zacilSn la mezcla tri-n-butil-aluminio - "Alfeno 

1618". En este caso, despu~s de la polimerizaci6n 
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el solvente "Alfeno 1618" se separa por vaporización 

de los alquilaluminios superiores no-vol~tiles y en 

seguida se hace el desplazamiento térmico con 1-bute 

no para liberar las ole finas alfa y f orrrar el tri-n-

butil-aluminio que se envían a la fraccionaci6n. 

Durante la destilaci6n fra ccionada primero se sepa-

ran las olefinas ligeras i ncluyendo el "Alfeno 1 4" 

del tri-n-butil-aluminio y de las olefinas pesadas, 

despu~s se separan juntos por lo cercano de sus PU!!. 

tos de ebullici6n. (Figura No. 5.3.2 . e), el tri-n-

butil aluminio con el "Alfeno 16" arrastrando parte 

del "Alfeno 18". Este corte se recircula a la 

secci~n de polimerizaci6n. 

Con este esquerra, se logra que las olefinas ramifica 

das se encuentren en el corte de e en adelante dan 
20 

do una alta linealidad a las olefinas del rango de-

seado e - e pero econ6micarnente tiene la desvent~ 
6 18 

ja de consumir una mayor cantidad de etileno para la 

forllk1ci6n de las olefinas pesadas. El proceso se 

describe en la Figura No. S.3o2 oc. 

c. Proceso combinanco los esquerras ~ y ~ 

Este proceso que combina los dos a nte riore s consiste 

en polimerizar o l ef ina s con trietilaluminio e n la --

forrra norrral y después desplazarla s t~rmicamente con 
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"Alfeno 4" para fornar olefinas alfa y tri-n-butil 

aluminio. En seguida se separan por destilaci6n -

fraccionada las olefinas ligeras incluyendo el "Al 

feno 14" del "Alfeno 18" y las olefinas nás pesa-

das y una corriente de tri-n-butil aluminio con --

"Alfeno 1618". Esta Últirra corriente es t~rmica-

mente desplazada con etileno para forrrar "Alfeno 4 " 

y trietilaluminio en el "Alfeno 1618". De esta co 

rriente se rec~pera fácilmente el trietilaluminio -

que se recircula al reactor de polimerizaci6n en --

tanto que el "Alfeno 4" liberado durante e l segundo 

desplazamiento t~rmico es recirculado para hacer la 

primera reacci6n de desplazamiento t~rmico. 

IJB.f\.llMUe 
1----- '~(il.\to 

• •t.Lff.No~ \l.\j __ __,.____..., 
... 1\fE;.NO" {p ~~E.tJO. e. 
t.."~~w· t"- -----~~ 

Figura No . 5.3.2.c Desplazamiento con 1-bu~eno (72). 
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El proceso se describe en la Figura No.5.3.2.d 

Figura No. 5.3.2.d 

~(\-\.l-!.~\\.. 

Á\.UtA\ W\O 

Proceso combinado (a-b) para 

reci1perar el trietilaluminio (72). 

.a. º'º o 'º 10 se "° 54 'C> ro ·~ 
loo 7.40 

1: e "'-PE e.t> '- Vf.l> ·c.. 

Figura No. 5.3.2.e Presiones de vapor de algunas 

Ol e finas al f a y alquila luminios ( 72). 
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5.3o 2 .f. CARACTERISTICAS DE LOS PRODUCTOS .-

De este proceso se obtienen alfa olefinas lineales 

con una distribuci~n estadística e n el ndmero de -

carbonos entre e y e , de las cuales 55 a 60% es-
4 20 

tá en el rango de e a e y garantizando 90-95% -
10 14 

de linealidad • 

• 

10 

1 s 
o 

"' " Q.. 10 

~ 
5 

• ' • 'º '" l 'I /~ •• io 

»o. ~ c. t1f bo "'º~· 

Figura NO . 5.3.2.f Distribuci6n de las olefinas 

alfa del proceso "Alfeno" ( 72). 

Las principa les impurezas que se obtienen son olefi 

nas vin!licas, olefinas internas y parafinas. 
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C A P I T U L O V I 

COMPARACION DE LOS PROCESOS 

6.1 CONSIDERACIONES DE TIPO TECNICO 

En t~rminos generales, de los procesos mencionados 

en los cap!tulos anteriores, dos son poco competi­

tivos: la deshidrohalogenaci6n de monohalogenuros 

de alquilo lineales y la deshidrataci~n de alcoho­

les primarios superiores. La desintegraci~n t~rm:!:_ 

ca de ceras ~f!nicas ocupa una posici6n inte~ 

dia junto con la oligomerizaci~n de etileno media!!. 

te catalizadores soportados. Finalmente, la olig.2_ 

merizaci~n de etileno con catalizadores Ziegler~ 

tta ofrece las perspectivas econ6micas nás atracti 

vas. 

La deshidrogenaci~n de parafinas por el procedimie!!_ 

to Pacol~lex es un a:i.mino alternativo qie permite -

la obtenci6n de mono-olefinas lineales superiores 

regularnente internas que por su bajo contenido de 

a:i.rbonos terciarios, pueden competir satisfactoria­

irente en a:i.lidad y precio con las olefinas alfa,de~ 

tinadas a la fabricaci6n de detergentes biodegrada-

bles obtenidas por otros procesos. 
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DESHIDROHALOGENA.CION DE HALOGENUROS DE ALQUILO 

Y DESHIDRATACION DE ALCOHOLES. 

Tanto la deshidrohalogenaci6n de halogenuros de al­

quilo como la deshidrataci6n de alcoholes lineales 

superiores son procesos que se caracterizan por su 

alta selectividad hacia las alfa olefinas lineales 

superiores y por sus excelentes rendimientos, p~~ 

ticamente estequiométricos. Sin embargo, presen­

tan la desventaja de que para poder ~umplir con 

las ventajas antes descritas, se debe partir de rna 

terias primas seleccionadas y que por lo mismo son 

caras, y en el caso de los alcoholes lineales sup~ 

riores, con frecuencia de disponibilidad limitada 

(esta es la raz6n por la que la deshidrataci6n de 

alcoholes carece de aplicaci6n industrial) • 

Por otra parte, considerando los equipos de proceso, 

la deshidrohalogenaci6n de halogenuros de alquilo -

demanda del uso de equipos fabricados con materiales 

especiales y frecuentemente vidriados o con recubri­

mientos resistentes a la corrosi6n, ya que el ne.nejo 

de cloro as! corno de los vapores de ácido clorhidri-

co generados durante las diferentes etapas de la reac 

ci6n hacen a los problemas de corrosi~n de p~imera 

magnitud. 
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Finalmente, para el caso de la deshidrohalogenaci6n 

de halogenuros de alquilo, cuando se tiene integra­

da una etapa de cloraci6n (reacci6n fotoqu!mica) de 

parafinas, los costos de proceso se ven incrementa­

dos debido a: 

l. Baja conversi6n y poca s e lectividad hacia la forma­

ci6n del producto monohalogenado en posici6n termi­

nal. 

2. Alto grado de recirculaci6n de reactivos no proces~ 

dos, ocasionado por la baja conversi6n indispe nsa­

ble para incrementar la selectividad. 

3. Necesidad de aplicaci6n de procesos adicionales de 

separaci~n,de purificaci6n y algunas veces de isome 

rizaci6n de los productos obtenidos. 

4. Equipos de proceso de diseños y materiales especia­

les. 

6.1.b 

Todos estos factores hacen de la deshidrohalogena­

ci6n de halogenuros de alquilo un proceso econ~mi~ 

mente poco rentable debido a las dificultades t~cni 

cas que presenta. 

OLIGOMERIZACION DE ETILENO USANDO CATALIZAIX>RES 

DEL TIPJ SOPORTADJ. 

Este proceso fu~ usado durante mucho tiempo para la 

preparaci6n de alfa olefinas superiores, pero r e cie n 
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ternente ha sido desplazado por los procesos que --

usan catalizadores homog~neos. 

El proceso presenta la ventaja de partir de una ma­

teria p~irna abundante y f~cil de obtener a muy bajo 

costo y con buena calidad. Aunque el proceso se 

realiza a presiones relativamente bajas, requiere del 

uso de equipos diseñados para trabajar a presión. 

Por otra parte, el proceso tiene el inconveniente de 

no poder garantizar la obtenci6n de productos de al­

ta calidad y con buenos rendimientos. No es f~cil -

el control del ndmero de carbonos por mol~cula de -

olig6mero y por lo :nismo el proceso no es selectivo 

hacia un producto específico. En efecto, el proceso 

asegura la obtenci6n de olefinas superiores con el -

doble enlace e n la posición alfa, pero no garantiza 

ni la linealidad, ni un peso molecular específico 

de l producto obteni~ndose mezclas conteniendo una 

gran proporci6n de olefinas ramificadas y de difere~ 

tes pesos moleculares. Esto se debe a que el proc~ 

so involucra el uso de catalizadores con propiedades 

ácidas que prese ntan una rrarcada tende ncia a promo­

ver la forrración de is6meros ramificados. 

En realidad, la aplicaci6n más atractiva de este -­

proceso es la dimerización de propileno para obte-
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ner 1-hexeno, lo cual se logra muy satisfactoriame~ 

te ( 59). Con frecuencia se ha intentado la dimeri 

zaci~n del 1-hexeno para obtener n- o(. -dodeceno pe­

ro los resultados obtenidos no son econ6rnicamente -

satisfactorios debido a la abundante fornaci6n de -

is6meros ramificados que abaten la calidad del pro­

ducto. 

Este proceso marca una fuerte tendencia a caer en -

desuso. 

PIROLISIS O DESINTEGRACION TERMICA DE CERAS PARA­

FINICAS - OLIGOMERIZACION DE ETILENO USANDO CATA­

LIZADORES DEL TIPO ZIEGLER-NA.TTA - DESHIDROGENA.­

CION DE PARAFINA.S LINEALES SUPERIORES . 

De los procesos industriales para la fabricaci6n de 

olefinas lineales superiores, los enumerados arriba 

parecen ser los Únicos capaces de competir e ntre s!. 

Las características comunes a los tres son: 

1. parten de naterias primas abundantes y f~ciles de -

obtener con buena calidad y a bajo precio. 

2 . Pr~cticamente no requieren de equipos especiales de 

proceso, con excepci~n del Proceso "Alfeno" que de­

nanda del uso de r eactores diseñados para trabajar 

a presiones elevadas. 

3. Se han desarrollado esquerras de proceso relativame~ 

te simplificados para cada uno de ellos y 
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4. Todos conducen a la obtenci6n de productos que con-

sisten de una mezcla de olefinas. 

PIROLISIS O DESINTEGRACION TERMICA DE CERAS PARAFI-

NICAS. 

El principal inconveniente de este proceso es la ~ 

lidad del producto obtenido que regularmente es una 

mezcla de olefinas con un contenido total de olefi-

nas alfa menor del 75% y un contenido de alfa olefi 

nas normales menor del 50%. Tabla No. 6.1.1. 

Tabla No. 6.1.l = Composici6n típica de los productos C 

e obtenidos por pir6lisís de ceras 2pa-
18 

raf!nicas ( 72). 

P R O D U C T O % PESO 

Alfa ole finas lineales 42 

Alfa olefiuas ramificadas 28 

Parafinas 25 

Diolefinas 5 

TO TA L : 100 

Por otra parte, la distribuci6n de las olefinas obt~ 

nidas por pir61isis no es selectiva y no es f~cil de 

controlar bajo las condiciones de reacci6n. La fi~ 

ra No. 6.1.1. muestra la distribuci6n de los produc-

tos obtenidos por pir61isis. 
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Figura No . 6.1.1. Distribuci6n típica de los productos 

obtenidos por desintegraci6n térmica (72). 
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Número de carbo ne s . 

OLIGQMERIZACION DE ETILENO USANDO CATALIZAOORES HOMOGENEOS 

DEL TIPO ZIEGLER - NA.TTA. 

Dos procesos industriales basados en la oligomeri-

zaci6n de etileno oon catalizador es homogéneos han 

sido ampliamente comercializados : El proceso "Al-

feno" de Continental Oil co., y el proceso "Mitsui" 

de Mitsui Petrochemicals Ltd . Ambos procesos pre-

sentan la s siguientes ventajas: 

l. El proceso es fácilmente controlable. 

··'-· 

una rrarcada se l ectividad hacia la f ra cci6n e -c
14

. 
10 

3 . El proce so ofre ce cie r ta ver sa til i dad e n s u sele cti-
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vidad mediante el rranejo apropiado de las variables 

de proceso . 

Aunque los dos procesos pre sentan entre sí algunas 

diferencias de ca~cter t~cnico, ambos permiten ob­

tener altas conversiones y productos de buena cali­

dad. Hay dos diferencias notables entre los dos -­

procesos. La primera es la inversi6n inicial, ya -

que el proceso "Alfeno" requiere del uso de reacto­

res para presiones de operaci6n considerablemente -

altas, mientras que el proceso "Mitsui" se desarro­

lla a presiones relativamente bajas. La segunda e s 

el consumo de catalizador y la pureza de los reacti 

vos, ya que el proceso "Alfeno" usa un gran exceso 

de catalizador por lo que las especificaciones de -

pureza para el etileno son menos severas, en tanto 

que el proceso "Mitsui" usa pequeñas cantidades de 

catalizador , por lo que los r eactivos deben ser de 

una pureza nayor. 

En la Tabla No. 6.1.2, se muestran cuantitativamen­

te las principales características de los productos 

olef!nicos obtenidos por oligomerizaci6n de etileno 

(procesos "Alfeno" y "Mitsui") y la desintegraci6n 

t~rmica de ceras paraf!nicas (pir6lisis). 
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Tabla No. 6.1. 2 Productos obtenidos de los diferentes -

procesos de fabricaci6n de olef inas li­

nea les s uper iore s (30 ¡, 

No .atomos carbono 
el e e ' ~ ~6 7 p8 1- 9 e 1::1. el e lE e ; . 

2 3 4 5 1( 11 13 1 17 8 19 
PROCESO 

Pir lllisis de % tu> 7.7 to. 7.7 ~. o 5.7 5.6 4.S !>.2 k;. o S.4 ll.S 14 .2 '1.4 5. s.i s.s 4.! -ceras 

oli1omeri zaci6n de · ' 
e t i eno 

Proceso "Alfeno" 3 ID 1 6 20 tl.9 4 10 6 

Proces os "Mitsui" 

cas o I Dis tribuci6; 1 1..2 17 ~ IJ.4 2 l!.O 5 
contenido 
OJ.e f. % 98 ~ 97 ,9 6 94 92 89 86 

caso JI Distribuci6rl' 35 27 l!.9 ti.o 4 2 1 

contenido 
Ole f. % 98 00 97 96 94 e 2 89 ' 

En la Tabla 6.1.2. se observa que para los procesos de oli 

gomerizaci6n de etileno: 

l. r.as olefina s obte nidas siguen una distribuci6n es~ 

dística. 

2. Mi!s del 70% ' (con excepci6n del a:i.so 2 del proceso -

"Mitsui" dis e flado para ohtener olefinas de peso mo-

lecular intermedio) de las olefinas obtenidas tienen 

una distribuci6n entre c
10 

y c
20

• Hay selectividad. 

.... 
2 o 

-

2 

3 

ªº 
2 

ªº 

3. El contenido de olefinas alfa en cada fracci6n es su-

perior al 90% y regularmente se aproxina a 95%. 
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4. se puede hacer tender la selectividad del proceso -

hacia una fracci~n determinada de productos. 

Por el contrario, para la pir6lisis se observa que: 

1. Las olefinas obtenidas siguen una distribuci6n muy 

variable; ésta generalmente es fuertemente afectada 

por las condiciones de operaci6n. 

2. s6lo el 45% de las olefinas obtenidas tienen una --

distribuci6n entre e
1 

y e , observ~ndose una fuer o 20 

te forrraci6n de olefinas ligeras (<es). 

A estas se debe agregar que: 

3. El contenido total de olefinas alfa está'. entre 70 y 

80%, y 

4. La selectividad es pr~cticamente independiente de -

las variables de proceso. 

Por otra parte, la oligorrerizaci6n d~: etileno usando cata-

lizadore s homogéneos garantiza la linealidad de las olefi-

nas obtenidas en . un 95%, en tanto que la pir6lisis solo ~ 

rantiza un 42% de linealidad. 

En los puntos de comparaci6n considerados se pone de rra.ni-

fiesto la superioridad de los procesos de o ligomerizaci6n 

de etileno, basados en el uso de catal1zadore s homog~neos . 
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DESHIDROGENACION DE PARAFINAS LINEALES SUPERIORES. 

Innovaciones recientes hechas a un proceso convencional -

para obtener olefinas por deshidrogenaci6n de parafinas ha 

conducido a un novedoso proceso comercialmente conocido co 

mo "Pacol--Olex" que hasta el momento actual, parece ser el 

6nico capaz de competir t~cnica y econ6micamente con los -

procesos de oligomerizaci6n de etileno con catalizadores -

del tipo Ziegler-Natta. El proceso, que combina la des-

hidrogenacilSn catalítica (proceso "Pacol") con la extrae-

ci6n selectiva (Proceso "Olex") parece ser el camino mt!s -

directo para obtener olefinas lineales con una distribu-

cilSn e - e • 
10 14 

El proceso "Pacol--Olex" ofrece las siguientes ventajas: 

l. No usa equipos de proceso especiales. 

2. El bajo nivel de conversilSn durante la deshidrogen~ 

ci6n (15%) es compensado por la alta selectividad -

del proceso y por un elevado rendimiento en la ex-

tracci6n ( 90%) • 

3. El proceso garantiza la obtenci6n de un producto -

}' 

olef!nico conteniendo 94% m!nirro (determinado por 

cromatografía gas-l!quido) de olefinas lineales y 

un 97% m!nimo de mono-olefinas (determinado por es 

pectrome tría de masas) ( 54) • 

4. Se garantiza la conservaci6n de la linealidad de las 
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parafinas usadas como rrateria prirra en un 87% míni-

mo. 

Presenta e l inconveniente de que l a doble ligadura se dis­

tribuye a lo largo de la cadena dando un producto con un -

contenido bajo en olefinas alfa. No obsta~te ésto , estu­

dios hechos sobre la bi; degradabilidad de detergentes pre ­

parados con estas olefinas han dado resultados altamente -

satisfactorios. 

como una ventaja puramente econ6mica, se puede mencionar -

que como subproducto del proceso se obtiene hidr6geno con 

una pureza de 97.3%. 

E~ la Tabla No. 6.1.3, se muestran los resultados obteni­

dos en la aplicaci~n a nive l piloto del proceso "Pacol-Olex " 

a un corte de parafinas lineales cll - cl4 

6.2 CONSIDERACIONES DE TIPO ECONOMICO. 

L6gicamente, todas las desventaja s de carácte r t é cni 

co que presenta cada proceso , se traducen e n incon­

venientes econ6micos que se pueden dete ctar fa ci lmen 

te como incrementos en los cost os . Exa ctamente l o -

inve rso s e puede de cir de la s ventaja s técni ca s . 

Así, los procesos de deshidrohalogenaci~n de haloge ­

nuros de alquilo y de de sh i drataci6n de alcoholes se 
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Tabla No. 6 .1. 3 - Resultados del Proceso "Pacol-<)lex" a 

nivel piloto en un corte de parafinas 

lineales cll - cl4 

An~lisis por CGL Alirrentaci~n 
*, % peso Par afinas 

nc10 
0.3 

ncll 13.l 

ne 
12 

31.4 

nC13 36.0 

ne 17.8 
14 

ne 0.2 
15 

Contenido total 
lineal 98.8 

An~lisis por E.M.+ 
% peso 

Total de parafinas 99.8 

Total de mono-ole finas --
Total de Di-ole finas --
Total de Aro~ticos 0.2 

T o t a 1 100.0 

* Cronatograf!a gas-líquido 

+ Espe ctrometr!a de masas . 

( 54)· 

Productos 

Parafinas Olefina s 

0.2 11.5 

o .5 28.7 

0.4 35.2 

0.1 18.1 

l.2 93.5 

2.6 

91.2 

2 .8 

3 . 4 

loo . o 

ven f uertemente incrementados e n sus costos al. partir 

de rraterias primas de disponibilidad l i mitada y con-

secuentemente caras, as! como por su necesidad de --
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equipo de proceso especial. Esto los hace poco ren­

tables. Por otra parte, la baja calidad de los pro­

ductos obtenidos por desintegraci6n t~rmica de ceras 

paraf!nioas y por oligomerizaci6n de etileno con ca­

talizadores soportados, incrementa el costo del pr o­

ceso debido a la abundancia de sub-productos . Esto, 

sin embargo, es compesnado ampliamente por los bajos 

costos de las materias primas. 

Para el caso de la deshidrogenaci~n de parafinas, el 

proceso es econ6micamente atractivo por el bajo costo 

de las :rraterias primas, por la calidad del producto -

obtenido y por la obtenci6n de subproductos comercial 

mente valiosos. 

Finalmente, en la oligomerizaci6n de etileno con cata 

lizadores del tipo Ziegler-Natta, tanto el proceso -

"Alfeno" como el proceso "Mitsui" resultan aproxi:rrad~ 

mente equivalente s, ya que si uno requiere de una ma­

yor inversi~n inicial debido a la ne cesidad particular 

de equipo especial para alta presi6n (Proceso "Alfeno" ) 

e l proceso Mitsui, sin tene r est e problema, incr ementa 

pecificaciones. 
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C A P I T U L O V I I 

CONCLUSIONES. 

Del estudio desarrollado en los oap!tulos anteriores y de 

la comparaci6n entre los procesos, se puede concluir que: 

l. Los procesos de deshidrohalogenaci6n de halogenu­

ros de alquilo y de deshidrataci6n de alcoholes, -

no son atractivos econ6rnioamente y por lo mismo no 

se recomienda su utilizaci6n a nivel industrial. 

2. El proceso de deshidrogenaci~n de parafinas, es muy 

atractivo econ6micamente por la calidad de sus pro­

ductos, características de las rraterias primas que 

emplea, y por el valor comercial de los subproduc­

tos que se obtienen. 

3. Los procesos de oligomerizaci6n de etileno parecen 

rentables solo cuando usan catalizadores hornog~neos, 

y de ~stos, el má'.s atractivo es el proceso "Mitsui" 

4. El proceso de pir6lisis, aunque est~ en una posici~n 

intermedia podría ser de aplicaci6n industrial ren~ 

ble en la medida en que los subproductos obtenidos 

se puedan valorizar comercialmente y utilizar en es­

cala industrial. 

Esto quiere decir, que se descartan los procesos de deshi-
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drohalogenaci6n de halogen~ros de alquilo, de deshidrata­

ci6n de alcoholes y de oligomerizaci6n de etileno con ca­

talizadores soportados. 

De los procesos restantes, dos son ampliamente recomenda­

bles: la deshidrogenaci6n de parafinas y la oligom=riza­

ci6n de etileno con catalizadores homog~neos. La desinte 

graci6n t~rmica de ceras parafínicas aunque con menos am­

plitud, tambi~n se puede recomendar para su explotaci6n -

industrial. 

cabe aclarar que la rentabilidad de cada uno de los tres 

procesos recomendados esU fuertemente ligada a las candi 

ciones del lugar en donde se van a establecer las instala 

ciones para su explotaci6n, ya que, en un lugar en donde 

haya abundancia de ceras parafínicas y escasez de etileno, 

la explotaci6n de un proceso de pir6lisis puede ser alta­

m=nte atractivo. Si aderrás se puede contar con un mercado 

apropiado para los subproductos obtenidos, el proceso se 

hace aún m1s rentable. 

El mismo criterio se puede aplicar a cada proceso, y as!, 

con frecuencia se observa qi.:e en diferentes regiones den­

tro de un mismo pa!s, dos 6 m1s proce sos pueden t ene r apli 

caci6n con resultados altamente satisfactorios. 
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