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INTRODUCCTION



Debido a La demanda def mercado <internacional
y en el mencado Local de Los denivados aromdticos obte-
nidos de fuentes petroquimicas, y existiendo en nuestro
‘pails una importante reserva de este; se plantea La pos4i
bitidad de satisfacen inicialmente La demanda Local de-
anomdticos.

Se pensb en desarrnollar este trabajo como una
coopenacibn en La busqueda de caminos que hicieran fac-
tibLe el Zogro de este objetivo.

Para £Levar a cabo este phroyecto era necesa -
nio hacen primerno un estudio de Los procesos empleados-
hasta el momento en Los diferentes paises productores -
de denivados aromlticos; nesultando de Este dos posibi-
Lidades:

1.- La adaptacién de alfgunos de Los procesos
tomando en cuenta Las caracteristicas -
existentes en nuestrno pals.

2.- EL desannollo de una tecnologia propia.

Quizd en este momento serd mds recomendable-
seguin Ra primena de Las posibifidades planteadas, por
que de ellLa podria dernivarse incluso el desarrolflo de-
una tecnologia propia, sin pérdida de fiempo y necur -
504 que se harian necesarios en caso de optar por La -
segunda de Las posibilidades.



Podemos afinmar que fLa tecnologia empleada en
£a Industria Petroquimica es una tecnofogia internacio-
nalizada cuyos métodos, técnicas, procesos y recunsos -
e utilizan con pequeiias variantes impuestas por Las -
condiciones Locales. Debido a que en materia de Ztecnolo
gla La completa autosuficiencia y el aislamiento asbolu
2o no son ni posibles, ni deseables adn para Los palses
mds avanzados en La industria petroquimica, se recomien
da La adaptacién de algun proceso existente 6 sea La -
posibilidad ndmero uno.

En La efaboracibn de este trabafo se propusie
non Los sigudlentes objetivos.

.- Dar a conocer Los procesos existentes pa
na La produccibn de benceno y ciclohexa-
no, hacdiendo una descripcibn detqtlada -
de cada una de sus etapas.

2.- Dar a conocer el aumento de capacidad -
instalada en Las plantas mds imporntantes
para el mercado Linternacional y Las cau-
sas que Lo orndginan.

3.- Hacer un estudio de Las innovaciones tec
notégicas para estos procesos, desde que
de Lnicd6 a escala industrial La produc-
cibn de benceno y cdclohexano debido a -
La importancia que revisten actualmente-
estos dendivados del petrnéleo.



4.- Conocen Los factores Limitantes para Los
difernentes Zipos de procesos, ya que es-
to peamdite hacer una evaluacibn neal de
Las posibilidades de adaptacién de cual-
quierna de Los procesos existentes.

5.- Incluir un estudio de merncado para estos
productos y La economia empleada duran-
te su produccibn.

En Los capitulos presentados a continuacibn se
cubrienon Los obfetivos propuestos con el fin de Lo -
grar que este trabajo sirva como incentivo para bus -
car un avance en La Industria Petroquimica Nacional.



CAPITULO I.- DESCRIPCION DE PROCESOS EXISTENTES



«Proceso THD.- ([ Gulf Research and Development
Company )
APLICACION . E4 una ruta no catalitica

para La produccién de benceno de alta pureza a

partin de Zolueno y otros alkilbencenos, el proce
50 es también aplicable a La hidrodealhkifacibn de

alhilnagtalenos a naftalenos o para una operacibn

mixta con una alimentacidén mezclada para obtenern-

simultaneamente benceno y naftaleno.

CARGA. - Las cangas convenientes para La
produccibn de benceno, incluyendo tolueno, xilLenos
, 0tnos alkilbencenos, y/o gondos de nefermado y -
gas nico en hidrbgeno, Ambos benceno y nagtaleno-
pueden ser producidos. a partin de cargas tales co-
mo gondos de neformado, acex *es Ligernos cataliticos
extrnactos aromdiicos, fracciones del tratamiento -
de alkitrndn y un gas con alto contenido de hidrnd -
geno

DESCRIPCION DEL PROCESO . EL diagrama
de flujo. {lustra La produccién de benceno a par -
tin de tolueno obtenido a su vez del reformado de

petnéleo

EL tolueno alimentado, junto con una pe _
quenia corrndlente de tolueno de necirculacibn, es -
combinada con una cornriente de gas rica en hidnré-
geno, consistente en gas de complemento y de e -
cinculacidn precalentados por medio de un cambia-
don de calor conectado a La efluente del neactonr;

!



esta mezcla combinada es alimentado a un horno en -
donde se inicia La neaccibén de dealkilacibén La cual
Ltermina en el reactor.

La efluente delf reacton, es enfriada en eta-
pas dnites de sen introducida a un sepanrador de alta
presibn. La mayor porcidn def gas ginal del separa-
dorn de alta presidén, es necirculado al sistema, - -
mientras que el sobrante es enviado ya disuelto en
Los gases que se eliminan.

Los gondos Liquidos de este separadon son -
cargados a La tornre fraccionadora en donde benceno,
tolueno de nrecirculacibn y una pequeiia cantidad de
productos pesados son separados.

RENDIMIENTO. - EL rendimienZto de benceno-
es mayorn del 95% del tebrico; el rendimiento del -
nagtaleno depende dirnectamente de La concentracibn-
de compuestos de dobles anillos en La carga alimen-
tada. EL benceno, tiene un cofon de Lavado deido de
1-, indice de bromo 1, punto de s0fidificacidn de
5.4°C y eontenido de tiofeno y azugfre menon de 0.1
ppm.

INSTALACIONES COMERCIALES. - La Brithis -
Amenican Ltd. ha utifizado este procesos durante va

nios anos en una refinernia de Montreal, Canada uti-
Lizando como carga una mezcla de aromdticos Cqy - -
C1g, también existe otra planta de funcionamiento -
en una refinenia de Filadelfia.



Proceso Detol.- (Houdrny Process and Chemical
co., Div. of Ain Products -
and Chemicals, Inc.)

APLICACION. - Se emplea para La produceibn
de benceno y naftaleno de alta pureza a partin de
alkilbencenos y alkilnaftalenos nespectivamente por
medio de un proceso catalitico con un reactor de Le

cho f§4ifo.

CARGA. - ALkilLnagialenos y otros precurso
nes de benceno y naftaleno, adn mds, una mezcla de
ambos puede estar comprendida dentrno de fLa alimenta

elbn.

PRODUCTOS. - EL benceno producido se - -
encuentra dentro de Las pruebas plenamente satisfac
tornias de corrosdibn y Lavado deido teniendo un pun-
to de sokidificacidn de 5.4°C, el nagtaleno producs
do tdiene un punto de fusibén de 79.6°C.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- EL equipo  re
quenido en el proceso es simple, fdeil de operar y
controlan, sin embargo, el equipo de destilacifn -
dependen& sobre manera de La composicién de La car-

ga, y de aqui, que puede variar. En una operacidn -
ilpica, La alimentacidn es introducida a altas pre-
s4ones junto con Los precursores de benceno y nagta
Leno no conventidos, hidrbgeno de complemento (make
up) y el hidrbgeno de recirculacibn pasan a traves-
de una senie de cambiadores de calor y un hoano - -



§ijo para sen calentados a La temperatura requerida
para £La operacidn. La alimentacibn caliente, - - -
entonces,pasa a traves de Los nreactonres que contie-
nen al catalizador, ahi,los precunsores son dealki-
Lados e dehidrogenados considerando previamente el
tipo de precursonres que sean. Los materiales que no
producen aromédticos son convertidos a hidrocarburos
Ligenos.

La reaccibn se efectua a altas velocidades-
de conversidn y muy altas selectividades, La efluen
Ze del neactonr es enfriada y pasada a una baternia -
de §lasheo, el Liquido obtenido de esta torre  de
gLasheo es Zransferido integramente a un estabiliza
dorn para La eliminacidn de hidrocarburos Ligeros -
que se puedan encontran disueltos en el benceno. -
Los productos son fraccionados y obtenidos por Los
gondos del estabifizador, Los no convertidos, son re
cirnculados a La carga dntes de entrarn a Los reacto-
nes. Cuando se va a producin benceno de alta pureza,
es nrecomendable una torne de tratamiento de arcillas
(clay Zreating towenr).

Los vapores nicos en hidrdgenc son separa--
dos en La baternia de fLasheo y son recirculados a
Los nreactores, dependiendo de La cantidad y pureza-
del hidrbgeno aprovechado, se obtendrd una mayor -
calidad en Los productos, por Lo cual debend inclu-
s4ve, s4L es precdiso,una efapa para La concentracidn,
purificacibn y generacidn de hidrégeno. Debend pro-
ducinse suficiente hidrdgeno, 54 se desea,por neforn-
ming de hidrocarburos Ligeros, Lo cual,senfa una -
operacién completamente independiente del proceso.



CATALIZADOR. - EL catalizador tiene La fon
ma de perdigones cilindrnicos, es rugoso y resistente
al envenenamiento, ocacionalmente se necesitara su -
regenenacidn La cual facilmente es LLevada a cabo en
un horno de coke con un precalentamiento con un gas-

‘inente, conteniendo cantidades controladas de aire.

Se ha Logrado utilizan el catalizadon sin -
una necesidad grande de regeneracién hasta por perio
dos de cuatro afos de operacibn en Las unidades co -
menciales en funcionamiento. La actividad y selecti-
vidad def catalizador debe sen mantenida con Las ne-
generaciones perniddicas de este.

CONDICIONES DE OPERACION. - Temperaturas -
de 1000 a 1200°F y presiones de 500 a 1200 psig.

RENDIMIENTO. - La selectividad de conver -
446n para alkilbencenos y alkilnagtalenos a benceno-
Yy nagtaleno respectivamente es de 97 a 98% mol.

Adicionalmente, naftaleno y benceno pueden -
sen producdidos cuando La alimentacibn contiene ade -
mas compuestos ciclicos tales como: decalina, tetra-
Lina e indano.



Proceso Litol.- (Houdry Process and Chemical -
' Company, Div. of Ain Products
and Chemicals, Inc.)

APLICACION. - Es un proceso que emplea -
neactores de Lecho §ifo catalitico para La purifi-
caclidn de aceites Ligernos de La carbonizacibn del-
coke para producin benceno, tolueno y xilfenos de -
alta pureza.

CARGA. - Aceites LRigernos obtenidos de La
carbonizacibén del canbén de piedra (coke)] que regu
Lanmente tienen un punto de ebullicidn entre 140 y
302°F (60 - 150 °C).

PRODUCTOS. - EL producto henceno ohteni-
do por este proceso es de alia pureza conteniendo-
menos de 0.05 ppm de tiofeno y menos de 0.5 ppm de

CS,, La pureza viene siendo def 99.94% y el punto-
de so0lidificacién obtenido es de 5.4°C.

DESCRIPCION DEL PROCESO. - Es una opera-
cibn tipica, Los aceiftes Ligeros del coke, junto -

con una corriente de hidrbgeno,son calentados a La
temperatura requerida para La reaccibn y después -
pasados a traves de neaciores que contienen un cata
Lizadon en donde todos Los compuestos sulfurados -
son convertidos a H9S y Los no aromdticos a hidro-
carburos Ligernos gaseosos. AL mismo tiempo que La
dealkilacidn de algunos aromdticos pesados produ -
cen benceno en adicidn al que se encuentre presente



en La alimentacidn.

La efluente def neactor es enfriada e Lntro
ducida a una batenfa de gLasheo, el Liquido prove -
niente de esta batenia es estabilizado para elimi -
cnan el HgS disuelto y «os hidrocarburos que tienen-
punto de ebullicidn infeniorn al del benceno, y - -
entonces esta corniente es pasada a una tornre de -
tratamientos de ancilla y separados dentro de una -
torne convencional de destilacidn para benceno, fo-
Lueno y xilenos.

Si{ se desea, el tolueno y xilenos pueden -
sen necirceulados a extinsidn a traves de Los reacto
nes para obtener un incremento en ef rendimiento -
tebnico del benceno.

Dependiendo de La cantidad y calidad del -
hidrnégeno de complemento aprovechable y del conteni
do de sulfuros en La alimentacidn, se puede Linsta -
Lan 84 se desea, en una etapa de concentracién 6 -
una unidad de generacibn de hidrdgeno con el §in de
mantenen La concentraciin requenida de este en el -
S48 Tema.

Completamente independiente de Las fuentes-
extennas para producirn hidrnégeno, senia posible - -
obtenenlo por reformen de una parte de Los hidrocarn
bunos gaseosos que se emplean como combusitible.

CATALIZADOR. - Tiene La forma de pen
digones cilindrnicos, es rugoso y nesistente a  Los
sulfuros y otrnos envenenamientos, ocacionalmente, -
necesita una regeneracién muy sencilla LLevada a ca
bo en un honno de coke con un precalentamiento con



gas inente contendiendo cantidades especdficamente-
controladas de ainre.

RENDIMIENTO. - EL hidrbgeno empleado y -
el nendimiento total de aromdticos dependernd del -
contenido de estos en La carga de alimentacibn. Si
La canrga contiene altos porcentajes de tolueno y -
xilenos en La porcidn BTX de La carga, se podran -
obtenen altos rendimientos de benceno. Por ejfemplo,
en una operacibn normal para obtenen benceno, el -
nendimiento es mds 6 menos de un 123% del benceno -
alimentado cuando el tolueno y xilenos se encuen -
trhan formandoel 30% en volumen de La canrga BTX‘dKé
mentada. Un balance de materniales en La seccibn de
catakbwsis, basados en una operacibn convencional -
Litol cuando se tratan 18X106 gatones al afio, de -
una gran produccibén a partin de acelites Ligernos es
ta dado por La sigudlente tabla:

Alimentacibn moles /hn Lbs /hn Cal/hnr
Benceno 160.60 12543 1704
Tolueno 28.65 2639 364
Xilenos 6.61 702 97
Estineno 2.39 248 33
Indeno 1.78 207 25
Cg + Arnomdticos 0.69 §3 15]
Parafinas y OLefinas 1.08 108 18
TLofenos 2.08 280 Z1
203.88 16710 2273
Hidrnbgeno de Complemento 145
Total AlLimentado 16855



Producto Neto del Reacton:

CI a C4 53.72 1068

HgS 2.13 72

.Benceno 175.64 13717 1864

Tolueno 17.07 1573 2 17

Xilenos 1.40 149 20
249.96 16579 2101

Fondos desechados y Cg+ 276

Total Productos 76855

FLEXIBILIDAD.- Con una apropiada etapa de

destilacibn, Los aceites medios del alkitran que con
tienen nagtaleno y precursores del nagtaleno pueden-
sen procesados separada o simultaneamente con aced -
tes Ligenos de Los hornos de coke para producirn naf-
taleno de alta punreza y benceno adicional.



Proceso Hydeal. - (Univensal 04L& Products Co.)

APLICACION. - Es un proceso para produciih-
benceno a partin de La dealkilacidn catalitica del -
tolueno 6 aromdticos Cg. O0tras aplicacdlones Lncluyen
La dealkilacién de alkilnagftalenos para producirn nag
Zaleno.

CARGA. - Tolueno o aromdticos Cg (alkil -
bencenos), ya sean puros o una mezcla con otros - -
hidrocarburos y gas nico en hidrnbgeno segdn se mues-
tra en el diagrama de flujo. Alfennativamente se pue
den alimentar alkilnaftalenos puros o en mezela con
0Xrnos hidrocarburos y gas rico en hidrnbgeno.

PRODUCTOS. - Benceno def meforn grado de -
nitrnacidn y/o naftaleno de alta pureza dependiendo -
principalmente de La composicidn de La carga alimen-
tada.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- La hidrodealkdL
Lacidn de tolueno a benceno esta descrita por el dia

grama. Hidrbgeno fresco y de necirculacidn son combd
nados con tolueno fresco y de recirculacibn. EL - -
hidrndgeno puede sern obtenido de una unidad de refon-
mado, o de cualquiern otrha planta de nefineria. La

alimentacidn combinada, es LLevada a La ftemperatura-
de neaccibn y es cargada al reactor. Los alkilaromd-
ticos son conventidos a benceno de acuendo a £as si-

gudentes nreacciones:

10



C6H5CH3 + Hy P Cetlg + CHy

La efluente del nreactor obtenida es enfrdia-
da y canrgada al separadon, de donde es tomado hidnré-
geno y necinculado al reacter, el Liquado cbtenido -
del separadorn pasa a un estabib«zadox para separan -
Los hidrocarburos de punto de ebull i cidn inferior ak
de benceno. EL producto benceno, que es el principal
es recogido en La parnte supernion de La columna final
y Los fondos son recinculados al neacton para su - -
dealkilacidn.

RENDIMIENTO. - La conversidn de benceno a
partin de La hidrodealkilacibén de alkilbencenos es -
wproximadamente del 98% del tedrnico, Los nendimien -
tos del nagtalenv son escencialmente estequiométrni -
cos, basados, ctaro esta, en La carga de alamenta --

cion.

LICENCIAS. - EL proceso se desarrnolla ponr
un esfuenzo conjunto de La Ashland 04i£ and Refining-
Co. y La Univensal 04L Products (bajo derechos y pa-
tentes de ambas Compaiias.)

-INSTALACIONES COMERCIALES. - Mds de una-
docena de undidades comenciales estan produciende ben

ceno v mds ¢ menosd una cantidad parecida estaban bajo
deseno para su construcedén para La preduceidn de --

bencenc y nagtaleno alla pon 1964.



Proceso Udex.- (UOP Process Div. of Univensak
' 0i& Productos Co.)

APLICACION. - Para La produccibn de com-
ponentes de alto nameno de octano que son mezcla -
dos con combustiblLes de motor, 6 aliternativamente-
para La separacidin de hidrocarburos aromd&iicos de
alia pureza a partin de mezclas con ofros hidrocan
buros.

CARGA. - Una amplia variedad de alimenita
ciones, en Lo que se nrefiere a sus puntos de ebu -
LLicibn; La fracelon alimentada a La unidad debe -
sen Lo sugiclentemente amplia para’ incluir Lodos -
Los componentes de alio octanaje, o bien, s4i' es ne
cesaniosaseguran La inclusidén'de todos Los potencea
Les anomdiicos s4in efecto apreciable sobre La cali-
dad def octanaje en La mezcla con combustibles de -
motoh 6 en La punreza deseada en Los aromdiicos.

PRODUCTO .- ARto octanaje en Los compo-
nentes pana mezeclado con combustibles de motor, A4
se facilita, un fraccionamiento apropiado” para'obte
nea concentrados de benceno, tolueno' y xLLenos con
alte grado de nitracién y- gran pureza . S{ el rango
de puntos de ebullicidn de La carga es Lo sagicien-
Zemente amplio, ftambién se puede obfenen uk concen-
trado de aromdiicos Co- Cyy

DESCRIPCION DEL PROCESO .- EL proceso u-
tiliza una eficiente columna de extraceidn a contra
conniente de multietapas de un nuevo disefio desanno




LLado eapectalménte para' estos propositos, una mez-
cla' de glicoles y agud' es utilizada como sovlvente -
EL solveiite es alimentado pon La’ parte superion de
La cofumna, La aflimeéntacién' de hidrnocarburos en un
-punto intenmedio, y un reflujo de hidrocarnburos ew
La' base.. EL solvente ricd en' anomiticos es LLevado
@ una' columna' sepanadora en' donde Los anbomdticos -
disueltos son sepanados det sotvente, 4 Los' sobran-
Les se necirnculan a Ld columna de extraceidn. Los’
vapores del separadon son condensados y separados
en' dos” fases, La fase dcuosa,es utitizada en' parte
para’ Lavar' Los” nestos del glicol disuelto que vie-
ne con e reginado, y el remanente,ef cual el una
mezela  de axomdticos es retornado’ al separador, en
el cual el bewceno, tofueno, y una mezcla de etil-
bencenc” y' xilenos son separados ponr destibacion.

RENDIMIENTO. - EL nango entre cualquiera
que sea fa composicibn de La carga sehd e nendi -
miento que se obtenga en La mezcla de aromdiicos -
purnos’.

INSTALACIONES COMERCTALES.-  Exis ten' mdb
de” 70" unidades u&i&'obéiﬁnﬁ “enun' nangé dc lOk
285000 BPSD" de’ caphaidad” 43¢ cargaen opedac&oneé -
comenéiates’ y otnas estan bajé diseiio o en conbinuc:

cibn.

Las propiedades y 'nendimientos de Los ano-
méticos de alta pureza obtenidos por un proceso -
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Udex son mostrados en La siguiente tabla:

Propiedades del

Colon
Colorn Fase He

Acdidez, Mgs.

Na 0H/100 me. de

mues tra

Connosibn a tira

de Cobne

Fase dedida

Producto Canga Udex
Gravity, °API 51.9
Specif. Gravity
d 20/4 0.7715
Porcentaje de -
Arnomdticos. 51.3
Punto de SofiddL
fLcacibn °C - -
Destilacibn °F
IBP 150
50% 210

- Punto de Secado 302

Color a Lavado Acido

14

Refinado Benceno Tolueno Xilenos.

76.4 - - - - - -
0.6808 0.885 0.873 0.874
25 919759 99 . & 99T
- - 5.49 - - - -
OF OC D\C

145 79 110.2 *

170 §0.1 1170.8 *

295 80.3 141010 %

- - 0 g* 0*

- - 0 0 0*

e e e e e o o i g ot



* Etilbenceno 14.5% en peso, P- Xileno 19% en peso,

42% en peso, 0- Xileno 24.5% en peso.

% porn Volumen

g

°

por Volumen

M- Xileno

% por Volumen

Rendimientos Del Extracto Canga Udex def Extracto
Bencenc Jibis 7.6 99 .+
Tolueno 42:.5 21, 2 98
Xilenos y

Etilbenceno » 40.0 20.0 94
Aromdticos Cg 1) 0.9 75
Total de Exthracto: 100.0 49.7

Refanadgh— =0 =" s

Carga Udex - - = - = = 100.0
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Proceso Arosalvan.- (Lungi Corporation) (NMP)

APLICACION. - Para La recuperacidn de --
aromdticos de alta pureza a partin de mezclas de -
hcdrocarbunos .

CARGA. - Mezela de hidrocarburos aromdt®
cos Yy no aromdticos.

PRODUCTOS. - Benceno, tolueno y xilenos-
de alta pureza.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- Los aromdticos
son extraidos continuamente de Las alimentaciones-

por una sclucibn acuosa de N-metilf pirnolidona - -
(NMP), en un extractor que funciona a contracorrien
te en etapas multiples a una ftemperatura cercana -
a La temperatura ambiente (77-95°F) y especifdica -
mente a presddn atmos ferica.

La alimentacidn nica en aromdticos, es ali
mentada por La parnte media del extractorn de multi=
etapas a contracorrniente, mientras que el solvente,
es alimentado por La parte superior. Una mezcla de
necinculacidn que conitiene unicamente pentano y -
benceno es alimentada por La parnte infeniorn del -
extractorn. EL solvente, que viene siendo La fase -
pesada, fLuye hacia bajo a contracorniente con ALa
gase Ligera.

Las dos gases son mezcladas y separadas -
otrna vez altennadamente en fanques de neposo (aco-



modados en el interion del extractor uno so0bre otro).
Los arnomdticos y parte de Los no arométicos de bajo-
punto de ebullicibn,pasan dentro def extractor junto
con La fase Ligerna, mientras que el balance de Los -
no aromdticos, funto con Los no aromdticos de alto -
‘punto de ebullicidn y Las olefinas, son alimentados-
de La fase extraida y £Levados por La fase refinada,
fase que es elimanda por La parnte superniorn del extrac
toxr.

La fase extraida,es procesada en dos etapas,
en La primenra, solamente se separa el pentano y par-
te del benceno es elfiminado por La pante superion -
del separador y suminisirado a La mezcla de necircu-
Lacibn, La cual es alimentada en el GREimo plato dek
extractor, Los productos provenientes del fondo del-
separnador vienen completamente Libres de no aromditi-
cos Yy son alimentados a un segundo separador con el-
§4in de obtenen una Gptima separacién dentro de La to
e de destilacibn de aromdticos, Los fondos de La -
tonne contendran a Los anomdticos Libres de agua y -
so0lvente, Los cuales son recirculados a La parte su-
perion del neactorn. EL destilado, es separado dentro
de una torne de destifacibn, el agua viene a sen - -
abastecida a La parte superiorn del segundo separadon
- una parte - y La oitra parte en La regidn del puni-
§icadon de refinados.

La fase nefinada, proveniente de fLa pante -
supernion del exirnacton se LLeva a fLa cofumna de pen-
tano, donde es fraccionada bafo presiones moderadas.
EL pentano efiminado por La panrte supernion es alimen
Zado junto con Los productos por La pante superionr -
del prnimen separadon, son mezcladod’y necinculados -
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al altimo plato del extractor. EL producto de Los-
§ondos de La columna de pentano consiste de Los no
aromdticos contenidos en La alimentacidn y el NMP-
disuelto en La fase Ligera. EL NMP es eliminado -
porn Lavado acuoso en el purificador de refinados, -
el NMP nescatado, es recirnculado al segundo separa
don.

INSTALACIONES COMERCIALES.- Dos plantas
estaban en operacidén hasta 1965, una en Japdn y -

otha en Alemania, estando en construccidn othas 4
plantas. La capacidad de estas dos plantas es de:-
Japbn: 1390 BTX-Aromdticos (BPD)
Alemania : 1720 BT-Anromdticos (BPD)

En La sigulente tabla se muestran €Los ren
dimientos y purezas obtenidos de este proceso en -
operaciones comenrciales:

Benceno Tolueno Xilenos
Rendimiento % 99.5 9§ 95
Colohr LimpLo Limpio Limpdlo
Gravedad
Especifica
150 0.884 0.871 0.860 - 0.870
Indice de
Re graccdibn 1.501 1.4695
Punto de
s0LLdifLcacibn 550
Intervalo de
Ebullicién (°C) 0.1 - 0.4 0.4 3 a 10
Colon dek
Lavado dcido - 2 -2 e
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CONSUMO DE SERVICIOS.- Para La recupera
ceLdn por barnil de aromdticos de alta pureza en La

secceifn de extraccibn,nelacionada a La alimentacidn
con el sigudente contenido de aromdticos:

Benceno: 26 - 60%
Tolueno: 14 - 22%

Xilenos + Etilbencenoc: 5 - 15%

Los sernvicios hequenidos son:

Enengia ElLEctrnica 2.5 KW /1 Hx
Agua de Enfriamiento 930 - 1500 U.S.Galones
Vapor de 150 - 450 Psig. - - 300 - 370 Lbs.

6 calorn equivalente en La forma de combustible LLqui
do o0 gaseoso.
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Proceso Tatoray.- (Tatoray Industries Inc.)

APLICACION. - Hidrodealkifacion cataliti
ca bafo condiciones moderadas obteniendo aromdticos
en un amplio rango de convensidn, resultando renddi
mientos altisimos ya que Los productos se obtienen
esencialmente Libres de no aromdiicos.

CARGA. - La carnga de alimentacidn princd
pal panra este proceso es basicamente tolueno y/o -
arométicos Cq9, particularmente thnimetil bencenos.-
Esta alimentacidn tipica, es LLevada bajo ciento -
nameno de reacciones catalizadas; La produccidn de
benceno y xilenos a partin de tolueno, La produc -
cibn de xilenos a partin de ftolueno y Ltrimetil ben
cenos, Yy La produccién de xilenos y durenos (1,2,-
4,5 tetrnametil benceno) a partin de trimetilf bence
nos, se efectuan bajo esta condiciones. Los produc
tos pueden sen variados segdn sea La carga alimenta
da y Las condiciones de operacidn, sin embargo, La
convension por paso esta restringida por el equild
brio que Lmplica.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- La alimenzta -
cibn tolueno y anomdticos C9 s4 se desea, es mez -

clado con gas nidrbgeno, Lo cual se nrealiza con el
fin de prevenirn La formacidn de coke durante La -
neacceidn, entonces es calentada y £Levada a un hoit
no para pasarfa finalmente al reactor a La Lempera
turna necesania para que se efectue La nreaccLbn. -
Tal unidad consiste en un simple reactor cataliti-
co de fLecho f4ifo.



EL sistema catalizador desarnollado por La
Tatoray, permite altas conversiones por paso y Lam
bién ostenta una actividad muy estable durante va
nios meses de continua operacibn, es completamente
negenenable, contando con una vida promedio de ce#n-
‘ta de dos aios.

EL reactor opera a rangos convenientes que
son: presdién total de 10-50 atmos feras absolutas.-
Temperatunras de 660-985°F, convernsidn molan hidné-
geno/alimentacibn de 5-12:1. y concentracidn de -
hidrndgeno producido de 70-100% mol.

La efluente proveniente del neactor es en-
griada por medio de un interncambiador (el mismo de
La alimentacidn) y después enviada a un enfriador.
Los Riquidos condensados, son eliminados en un se-
paradon, mientras que por La parte superior se ali
menta hidrpogeno parte del cual es purgado a La -
atmos pera y el resto es necirculado a La cornniente
de alimenfacidn por medio de una compresora, exis-
te una pequeiia cantidad de hidrdgeno que se adicio
na para mantenexn el nivel de pureza deseado en es-
Ze.

Mientras que por otra pante, Los Liquidos-
son LRLevados a un estabilizadon, en donde se efimi
nan Los hidrocarburos Ligenos en forma de gases. -
Los fondos de esta columna son trhatados en una to-
nhe de arcillas convencional, y entonces se separa
La conniente en benceno, tolueno y xilenos y una
corndiente de hidrocarburos Cq en una senie de frac

cionadones .

~
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EL Zolueno es noamalmente recirculado a-
La alimentacidn. Despues de eliminar Los hidrocar-
burnos pesados finales, Los hidrocarbunrnos Cqg fambién
pueden sen recirculados para Lncrementar La produc
cibn de benceno y xLLenos hrespectivamente.

Datos obtenidos de una instalacibn comer
cial de este proceso indicaron que se tiene una se
Lectividad por encima del 97% de ftedrdico.

La economia del proceso estd dada por La
siguiente tabla:

Para La conversidn molar de producto de-

X/B=1, con nrecinculacibn de hidrocarburos Cgq:

Alimentacidn:

Tolueno 2200 £b

Hidrnégeno (Make up) 9 £b

Productos

Benceno 911 £b

Xilenos 1234 &b

Cio* 22 £b

Gases 42 ¢b

Senvicios nrequeridos por Zonelada de all
mentacidn:

Electrnicddad 66 Kw/hnr

Vaponr 1.5 Ton

Agua de enfgriamiento

(AT= 18°F) 2.6 Ton

Combus tible 2.8X106 BTU
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Mano de obnra 1 hombre/cambio

* Invensién (pana Limite de batenia de -
110,000 tonefadas de tolueno fresco/aiio para plan
ta Localizada en Japén) $ 2 millones dollarn.

Costo anual porn consumo del catalizadon
(vania segidn el tamano de fLa planta)
$ 80,000.00 dotlar

* Sin incluin derechos y regalias pon La

Lngendienia.



Proceso Shell Bextol.- (Royal Dutch/Shell La
boratory Amstenrdan,)

APLICACION. - Proceso para La hidrodeal-
kilacidn catalitica de tolueno y cortes de reformern,
ofreciendo bajos costos de Lnversidn y bajos consu -
mos de hidrnbgeno para podern competin con Los phroce -
508 téamicos existentes.

CARGA. - Tolueno e hidrdgeno de neformern.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- En una planta -
tipica, segin demuestra el diagrama de §Lufjo, el to-

Lueno no convertido y el hidrbgeno no utilizado, son
rnecinculadas. Después de haber sido calentada aproxt
madamente a 550°C La mezecla de hidrdgeno - tolueno,-
es alimentada a La parte supenior del reactor de - -
dealkilacidn; después de un enfriamiento y un Linter=
cambio de calon, Los productos de La reaccidn son -
alimentados a una planta Lavadora de aceltes, La - -
cual, separa Los gases,de una corrndiente nica en hidaé
geno, La cual es nrecirculada; y una corrniente pobre -
en hidrdgeno, La cual es eliminada de La planta junto
con Los hidrocarburos Rigernos producidos .

EL Zolueno que se obtiene a partir de La --
extracedidn de neformados puede sern wtilizado genenatl
mente como alimentacidn para este proceso. Aunque de
esta manerna, el tolueno empleado sea nelativamente -
Ampuro, y aquellos compuestos que forman mezclas alo
trhopicas durante La destilacibn, son separados Y por
Lo tanto no estaran contendidas dentro de Los produc-



tos de La neaccién.

La destilacidn extractiva de Los productos
Liquidos de La reaccidn, no es requenida después -
del Zrnatamiento de ancillas y fraccionamiento en -
“dos columnas convencionales, Lograndose obtener el
benceno de alto grado de nitracién.

RENDIMIENTO. - La tabla 1 muestra un ba-
Lance de mateniales para una planta productora de
100 Ztoneladas de benceno. Los datos se nefieren al
procesamiento de aromdticos extraidos de un negorma
do catalitico. EL consumo total de hidrbgeno es -
aproximadamente de 2 moles por mof de benceno.

EL nendimiento de bencenov después de La -
destilacién es maych at 9o0% de ftednico. Los senrvi-
cl08 requenidos son mostrados pon La tabla 1, con-
siderando que bombas y compresoras son manejadas -
electricamente.
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TABLA 1.-

Balance .de maternial para el-

proceso de hidrodealkilacibn
Sheft Bextol.

AlLimentaciones Productos
COMPONENTES TOLUENO GAS GAS DE PRODUCTO
FRESCO FRESCO DESPERDICIO LIQUIDO
TONELADAS TONELADAS TONELADAS TONELADAS
Hidrbgeno binZ? 1.48
Metano 1537 275511
Etano 1533 1.52
Propano 0.57 s 1l5
Butanos 0.30
Pentanos y parafinas
pesadas 0.63 0.90
Benceno 0.87 100.00
Tolueno - 116.56 8.31
Anomdticos Cg 7.10
Anomdticos pesados 1.34
Total 124.29 9./569 32.64 101.34
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TABLA 2.- Senvicdios y rendimientos -
proceso Shell Bextol.

Consumo total de hidrégeno -

‘Rendimiento de benceno - - - -

Rendimiento neto de bencenc

Consumo del catalizador
Consumo de arcilla - - - - - -
SERVICIOS:

Electrnicidad SRR

Combustible (fuel oil)

Agua de enfriamiento - - - - -

Vapor (presién media)

ECONOMIA DEL PROCESO.

2.04 moles pon-

mol de benceno.

96.9% def tebnd
co.

96.1% del tednd
(o)

0.05 ton por 100
ton de benceno.

0.16 ton por 100
ten de benceno.

21,200 Kw/hrn pon
100 ton de bence
no
§.35 ton porn 100
ton de benceno
12.500 M3 pon -
100 ton de bence
no
80 ton pon 100 -
Zon de benceno.
La tabla 3 mues

tha La distribucibén de costo de Lnvernsibn para ca
da etapa def proceso Shelf Bextol. Ademds se com-
probd en este proceso que el precio del bencenc -

esta grandemente influenciado por el costo de ope
nacién del sistema de Lavados de aceite y por Las

perdidas de bencenv con el gas de desperndicio - -

(wastegas). EL precio Gptimo es alcanzado cuando-



Se Logra un consumo total en una cantidad Limita
da mayor de 2 moles de hidrbgeno por mof de ben-
ceno producido.

TABLA 3.- Distrnibucién de La Lnvensibn
para el proceso de hidrodeal
kilacién Shell Bextol

Seceidn del Seceibn

Reactonr Fraccionadora

Reacton 11 %
Sistema de Lavado de
aceite y gas de recir
culacidn 12 %
Cambiadores de calon
Yy precalentadores 17 % %
Columnas %
Construceibn, tubenias
y estructuracibn 21 % %
Equipos (Ainsztrumentos ) % %
Varnios * . 6 % %

TOTAL 69 % 31 %

* Incluyendo tratador de anrcillas.
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Proceso Pyrotol.- (Houdny Process And Chemical -
Co. Divisibn 0§. Airn Products
And Chemicals Inc.)

APLICACION. - Para produc«n benceno de -
alta pureza a partin del diproleno.

CARGA. - Gasolinas de pindlisis.

PRODUCTO. - Benceno de alta pureza con un
contenido menorn de 0.5 ppm de tiofeno y con punto-
de so0lidificacibn de 5.4°C.

DESCRIPCION DEL PROCESO. - La atimenta -
cibn dirnpoleno (que es 'n sub-producto de Las gaso
Linas de pin6lisis) es cargada a un sistema de pre

gfraccionamiento el cual, eliminard hidrocarburos -
C5 y Ligenros ademdas de Los Cq* y pesados. Los hidro
carburos nrestantes C4 - Cg concentrados (BTX) son-
entonces alimentados a un vaporizador, en donde -
son combinados con gas hidrégeno caliente y gas de
necineulacidn para sen vaporizados; La eliminacién
de hidrocarbunros Cs, Ligenos, Cg+ y pesados se rea
Liza con el fin de mantener un consumo del hidrbége
no estable dentro de Limites econémicos razonables.
Una pequeiia cantidad de Liquido es elfiminada por -
Los fondos del vaporizador y nrecirculada a La sec-
cibn de pregraccionamiento (Los fondos estan cons-
tituidos de polimernos 4 BTX). La efluente de La -
parte supenion es mezclada con gas de necirculacidn
adicional y enviada directamente a un hreactor pre-

tratadon catalifico.



Las diolefinas, ciclo-diolefinas y estirenos son -
hidrnogenados y converntidos a compuestos con menor-
probabilidad de polimenizarse o formar coke.

La efluente de pretratador es calentada y
Llevada al neactor pyrotol en donde La desulfura -
cién, hidrocracking de no aromdticos, e hidrodeal-
kilacibén de tolueno y alkilbencenos a benceno se -
efectua. La efluente de este neactor, es enfriada-
y fLevada a una baternia de fLasheo, el LLquido pro
veniente de esta secceibn es estabilizado y pasado-
a un tratador de arcilla, antes de sen efectuada -
La destilacién del benceno; el tolueno y xifenos -
no convertidos, son hecirculados a Los reactores -
pyrotol.

INSTALACIONES COMERCIALES. - Cuatro plan
tas hasta La fecha estan en funcionamiento y otras

cinco Listas para anrancar. La capacidad de estas-
plantas varia entre 14 y 15 millones de gafones/aio
alimentados .

RENDIMIENTOS.- EL consumo de hidrbgeno-
y el nendimiento de aromdticos dependerd basicamen
te de La concentracidn de aromdticos en La carga -
de alimentacibén. Un balance de mateniales tipico -
se muestra a continuacidin:
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Lb/£b Materta

prima de canrga 1.00 0.8797

Componentes Canga ALim., fresca Gas H, Producto
Diproleno Pyrotol Make up Benceno
Hy --- - 8.3 -
C1 a Cy --- -- 11.7 -=
Cs 'S 7.1 0.2 2 2t
‘Benceno 48.3 54.3 o 99.92
Ciclohexano 2.4 2087 = —
O0tros Cy4 'S S -- -- --
Tolueno 16 .2 138 5 - 0.08
Otrnos Cy 'S 8.7 9.8 == =
Etilbencenos 1.8 2.0 -- --
Xilenos 92 10.1 == -
O0tros Cg 'S
a 151°C 2.0 205 — ==
151%€ a 217°¢ 3.4 0.1 -~ -~
Mas pesados
de 217°C 029 = --
TOTAL 100.00 100.00 100.00 100.00

0.0268 0.6804

ECONOMIA DEL PROCESO. - La inversibn varia
con La alimentacibn, pero basados en una planta para

producin 20 millones de galones porn aiic y en base al
balance de maternia seiialado se nequiene una inversidén

de: $1,590.00 / bpsd.

Senvicios nrequenidos por bbl de alimentacibn:

Electnicidad, Kw/hn - - - -
Combus tible, MM/BTU - - - -
Agua de enfriamcento, gal -
Vapor, £bs - - - -
Condensados, gal - - - -

= Gl
= 04
=190
=160
- 0.04
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Proceso Toyo Rayon.- (Toyo Rayon Co., Ltd.)

APLICACION. - Es un proceso que efectua-
La transalkilacidin de alkilaromdticos - tipicamen-
te tolueno y/o aromditicos Cq - particularmente tri
metilbenceno para producin benceno y xilfenos. Las-
neacciones efectuadas son:

<z
P e = i e
Sy e S~ oy

CHa
C Uy CR el b ' kLH”\
@;L(“&z‘\' @ e @ =
CHy CHa /ccia ] )
2 (2:\/—(“\3\2 ——Z [Ld%-aiy " L?ﬁ'"‘-“’*:,
DESCRIPCION DEL PROCESO.- Basandonos en-

el diagrama de fLujo de transalkilacién de Zolueno,
tenemos que se utiliza un simple reactor adiabdti-
co de Lecho fifo, el sistema catalizador permite -
una alta convernsidn por paso debido a su gran esta
bitidad activa, es totftafmente nregenerable y se com
prueba que tiene una vida media de 18§ meses de ope

raclén continua.

Con una operacibén optimizada se LLega a -
una selectividad del 97% del tedrnico, Lo cual facil
mente se Logra con un consumo mdximo de hidrdgeno-
de 4 kg./1,000 Kg de alimentacidn fresca (6 sea de
230 Fz3/bbe std.

Las principales carbelenisticas del proceso

son:

1) EL producto de convernsidn molar de xife
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nos a benceno se puede ajustar de 0.7 a 10 segdn -
sea La composicidn de La carga alimentada.

2) Las condiciones de operacién son mucho -
mas benignas que en cualquier otro proceso conven-
‘tional de hidrodealkilaciébn.

3) Las Lnvensiones y servicios son de bafo-
costo.

4) EL consumo de hidrégeno es muy bajo.

5) Los productos se obtienen escencialmente
Libres de no aromdticos.

INSTALACIONES COMERCIALES.- La primera -
pLanta comerciul se acabd de constuin enm 1971 en -

Japén con una capacidad anual de diseiio de 70,000-
toneladas métrnicas de alimentacidn fresca de tolue

no.

ECONOMIA DEL PROCESO.- 100,000 Zoneladas
metricas/aiio de alimentacibn gresca tolueno, necesd
tan una inversidn de $ 2X106 (U.S.) para <instalarla

en Japdn, s4in fomar en consideracién gastos de de-
necho y ragalias ponr ingenienia.

Lla nelacidn X/B = 1.0 con necinculacidn -

de hidrocarbunos Cqg por cada mil Kg. de tolueno -
alimentado
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ALIMENTACION. -

Tolueno - - - - - - - - 1000 Kg
Hidnégeno fresco - - - - 4 Kg

3

&
PRODUCTOS. -

Benceno - - - - - - -- - 414 Kg
XioZenosi =il R 561 Kg
G & = o ks - 10 Kg
Gasiest el s a8 - 19 Kg

SERVICIOS/TON. METRICA DE ALIMENTACION. -

Enengfa ElLectirca - - - - 73 Kw/hna
Vapon - - - -1.5 Ton.
Agua de engriamiento

(AT=10°C) - - - -12.6 Ton.
Combustible - - - 0.7X106Kcat
Mano de obra - - - - 1 hombre/cambio

Costo del catalizadorn: Aprox. $80,000/aiio (U.S.)
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Proceso Extrnaccidn con Sulfolano.- (Univensal 04X
Products Co.-
desannollado-
orniginalmente
por el grupo-
Royal Dutch/-
Shett)

APLICACION. - Extraccidn de aromdticos de
alta pureza a partin de reformados cataliticos 6 -
fracciones de Las corridas para obtenern productos-
para el mejoramiento del octanaje de combustibles-
para motor, obteniendose aromditicos de granm pureza
y Gptimo grado de nitracién 6 bien, aromdticos con
centrados con alto nimerno de octano nara ef mezela
de de gasolinas.Alternativamente y a veces .onsecu
tivamente, el proceso es empleado para La frabrica
eibn de nreginados aromiticos de baja calidad utili
zados como solventes especiales, componentes para-
combustible de Jett, y para dar altos puntos de -
humeo a Ras kernosinas.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- EL sulfolano, -
como solvente en La extraccidn de aromdticos, posee
una alta y favorable combinacién de fuenzas de s0L
vente y selectividad, todo esto hace que, unido a
sus propiedades §isicas tales como su alita densidad,
baja capacidad de calorn y alto punto de ebullicibn,

son Lo suficientemente capaces para permitir una -
simple separacidn de este pon La extraccidn.
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La alimentacién de La planta es cargada a un extrac
torn a contra-corriente con Los componentes aromdii-
cos y el sulfolano. EL so0lvente nico en aromdticos-
que sale def extractor, es cargado entonces a un se
paradorn extractivo y después es sometido a un inten
cambio de calor con el solvente ya extraido. Los -
vapores separados, son condensados y colectados en-
un separadorn, del cual son recirculados Los hidrocar
burnos al extractor para una re-recuperacibn de aro-
maticos contenidos dentrno de ellos. Los fondos de

La columna de separacidn extractiva son LLevados
entonces a una columna de recuperacidn, La cual, -
producind el extracto aromdtico Libre de solvente,-
el cual se obtiene por La pante supernion de esta -
columna y es nrecirculado al sistema. EL concentrado
aromdtico es enfriado y cargado al Lavador de hefi-
nados, en donde agua proveniente def acumulador - -
extractivo elimina cualquien residuo de so0lvente -
que vaya disuelto en el concentrado de aromdticos y
entonces, es LLevadoaalmacenamiento. La solucién de
agua con sofvente obtenida en esta etapa es canrgada
a La columna de recuperacibn.

RENDIMIENTO. - La calidad puede variar por-
un adecuado diseiio de sernvicios requernidos para el
producto.

Tipicos resultados obtenidos en una extraceidn
con sulfolano en una planta de reformado catalitico
en Texas, tendiendo una encuesta ¢ clasificacibn nor
mal de octano de 99.5 a 3 cec TEL son:
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a

% en peso Con 3 ccTEL/gak
Canga Grado de octanajfe

Investigacidn Motor

Carga de rneformado 100.00 99.5 90.0

Extracto 65.7 110.4 100.0

Refinado 34.3 75.4 76.1
INSTALACIONES COMERCTIALES .- Existen

hasta La fecha mas de 45 plantas en todo el mundo y;
otrnas bajo diseio 6 construccidn con un rango de -
capacidades que fLuctuan alrededon de Los 45,000 -
bpd de atlimentacibn

37



T U=

Proceso Extraccidén de - (Ins tituto Francés del
Anomdticos con un DMSO petroleo.)
APLICACION. - Produccién de hidrocarbunros v

aromdticos de alta pureza (bencano; tolueno, xile -
nos y aromdticos mds pesados) con’un nuevo solvente
de bajo costo RLamado dimetil sulfoxido-DMSO-efec--
tuandose completamente a temperatura ambiente; Lam-
bién puede efectuarse una desaromatizacibn de gaso-
Linas y kerosina. |

CARGA. - Regormado catalitico, vapores de
cnackings de gasolinas o directamente gasolinas 6 -
kerosinas .

PRODUCTOS. - Aromdticos panra uso petroqud

mico 6 para mezclados de combustibles de motor. EL-
benceno obtenido pon este procedimiento tiene un -
punto de s0lidificacién de 5.5°C. Los xilenos scon -
de una pureza exepcional. Los aromdticos obtenidos-
Libres de solLvente,son de ghan calidad comercial.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- EL proceso es-
ta basado en el uso de un solvente muy efectivo LLa
mado dimetil sulféxide (DMSO). EL diagrama de fLujo
del proceso es algo diferente en cualquier otro ti-

po de proceso basado en extraccdidn Liquido - LILqui-
do.

En el primen extractonr La alimentacién fres

ca de hidrocanbunos es sometida a un contfacto a --
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contracornniente DMSO conteniendo cerca del 9% de--
agua, con el gin de obfenen aromdticos de alta pu-
neza, es necesarnio también introducirn a neflujo -
una mezcla consistente de aromdiicos y parafinas,-
estas parafinas deberdn sen facilmente separadas -
‘de Los aromdticos por destilacidn, ademds de que -
sean cambiadas en un refiujo aromatico y un Lavado
de olefinas. La fase extraida de este primen reac-
torn nica en aromdticos, es obtenida pon Los fondos
de este neactorn y es tratada a contracorriente en-
un segundo reactor, donde Los aromdticos son reex-
trhaidos y ef DMSO regenerado con un Lavado a contra
corndente con un so0fvente parafinico.

La extraccibn y nreextraccidn se efectuan -
a temperatura ambiente en tonnes extractonras equiva
Lentes a 10 - 12 etapas tebrnicas. Los aromlticos -
son separados del solvente paraginico en una colum
na de destilacibn, el scvlvente es recirculado y -
Los aromdticos son enviados al fraccionador BTX.

RENDIMIENTO. - Benceno de alta pureza -
puede sen necuperado de Los diferentes tipos de -
alimentacibn mencionados anternioamente, obteniendo
se benceno con un punto de so0lidificacién un poco-
mayorn a 5.4°C. Por ejemplo, La extraccidn de aromad
ticos a partin de una carga de neformado catalitico
presenta Las siguientes propiedades :

Reformado % Conc. Extracto % Pureza
Benceno 10 99529
Tolueno 27 91,5
Xilenos 18 9530
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Modificaciones al diseiic peamifen recuperar xile -
nos con un 98% de pureza. ‘

ECONOMIA DEL PROCESO.- Dependend de La -
naturaleza de La alimentacidn, en el caso de una -

canga de neformado catalitico, comunmente su conte
nido en peso de aromdticos es:

Benceno 6 %
Tolueno 20 %
Anomaticos Cg 22 %
Anoméaticos C9+ 5 %
No aromédticos 47 %

En este tipo de alimentacibn es posible he-
cuperar el 99.5% en peso de benceno, 98% de folue-
no, 85% de aromdticos Cg y cerca del 50% de aromd-
ticos pesados con el sdgulente consumo de serviciosd
(porn tonelada métrica de aromdticos extradidos, Lin-
cluyendo ademds el graccionadon BTX):

Enengia Eléctrica - - - - - 11.3 Kw/hn
Combustible - - - - - 550 Th
Vapon - - - - = 0.83 Ton
Agua de Enfriamiento - - - 60 m3
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Y 13.-
Proceso MHC.- ( Mitsubishi Petrnochemical Co.Litd.)

APLICACION . Hidrodealkilacibfn ténmica
para La produccidn de benceno a partin de alkilaro
‘mdticos 6 bien, una mezcla de alkilaromdticos y no

aromdzticos

CARGA. - ALkikaromdticos puros Zales -
como: tdlueno, xiﬂendé, alkilaromdticos C9,6 una
mezcla de alkilaromdiicos y no aromditicos como Los
de neformados cataliticos, gasolinas de pinolisis
hidnogenadaqﬁ todas estas procedentes de fuentes-
de petnbleo, 6 bien alkilbencenos fraccionados deld
alkitndn.

PRODUCTOS .- La pureza def producto ben
ceno varfa generalmente def 99.95 al 99.99 % en pe-
20, Lo cual sobrepasa facilmente todas Lcs especd -
ficaciones para el grado de nitracién ASTM,6 el JIS

[ Japan Tndustrial Standards ) K2430-1959.

DESCRIPCION DEL PROCESO .- EL proceso
MHC es una hidrodealkilacidn térnmica desarnollada
confjuntamente por La Mitsubishi Petrnochemical y La

Chiyoda Chemical Engineening y La Construction Com
pany Ltd;, Yy se caracterndiza porn Las sigudlentes cua
Lidades
a) Porn fa facilidad que pesenta para proce
san alimentacdiones cuyo contenido esta-
sobre el 30% en pesoc de no aromfticos



Lo cual peamite La eliminacidn de-una -
etapa convencional como Lo es La extrac
cibn de aromdticos .

b) Altisima pureza del pnoductd benceno -
(99.95 at 99.99% mol), asi mismo phresen
ta una gran selectividad en el proceso-
(anniba del 97% del valor tedrico).

c) Reduce enormemente Los requernimientosd -
de hidrnégeno de complemento ya que no -
necesita fenen una alta pureza.

d) Ofrece Langos y continuos perfodos de -
operacibn sin necesidad de paro por 4re
genenracién del catalizador 6 eliminacidn
def coke.

e) Facil de operacidn y bajo costo de mante

nimiento.

La alimentacidn fresca, alkilaromdticos no
conventidos provenientes de Los fondos de La colum
na de benceno,aromdticos condensados provenientes-
de La pante superior de La columna de vacio, hidrd
geno de complementc y de recirculacddén, son preca-
Lentados a una presidn especlifica en un tren de -
cambiadores de calor con La corniente efluente del
neacton. La corniente vaporizada de hidrocarbunrnos-
hidrbégeno es calentada a La Zemperatura requerida-
en un calentador de carga para el reactor, y el -
hidrocracking de no aromdticos y La hidrodealkila-
cibn de alkilaromdticos son Zernminadas en el reac-
ton MHC. Para efectuarn La convensidn deseada se -
condidena que el diseiio del reactor viene a ser La
parnte mds importante de este procesc, ya que La -
neaceddn es altamente exotéamica, y debido a este-



neactor no es necedario (ntroducin benceno de re -
cirneulacdidn y/ o un apagado intermedio para el con-
trhot de ftemperaturas. EL calor de La efluente del
neactor es recuperado con el gin de generar modera
das connientes de vapor a presién en un reboilerxn. -

Este producto Benceno, es obtenddo pon La -
parnte supenior de La columna de benceno después de
haber pasado por un tratamiento convencional a tra
ves de un- estabilizador y un tratadon de arcillas.
EL empleo de una unidad de recuperacidn de aromdti
cos y una unidad generadora de hidrndgeno son mds -
bien un problema econdémico de La compaiiia que Lo -
desee utilizan.

La Chiyoda integrd estos servicios a La uni-
dad, para obtenen Las condics 1es Gptimas en econo
mia,debido a Las condiciones det Lugan donde se -
instald La planta.

INSTALACIONES COMERCIALES. - La primera -
planta comerncial ,se acabd de construir en 1968 con
una capacidad de 90,000 toneladas/aio de benceno -

producido, en Yokkaichi, Japén.

RENDIMIENTO. - La seleciividad def proceso
varia entre el 97 - 99 % del valor tebrnico. EIL ben
ceno producido,tiene una pureza del 99.96% en peso
a partin de cualquiern tipo de alimentacidn mencio-
nada en La siguiente tabla e muestran Los datos -
analltices de una alimentacidn tipdica para proce -

sarla en una unidad MHC.



Método de AlLimenta  AlLimenta

prueba cidn 1 cibn 2

Gravedad especifica
(15/15°C) ASTM:D-1298 0.8275 0.8330
Colon Ravado
deido APHA ASTM:D- 84§ 60 60
Acidez ASTM:D- 847 Indicios Indicios
Indice de bromo uor: 304 175 175
Valor de dienos uor: 326 0.5 0.5
Total de suffuros
en ppm G s o D = 1 ) 1
Rango de destilacibn °C ASTM:D- 850
FRRAE S R e 71.5 79.0
5 % - - - - - - 81.5 91.0
JIOME T e 84.0 92.0
50 % = = - = = 94.5 101.0
CHIL £ o e R ey I TR B L it s S M A 107.0 109.0
9/51S I 108.5 109.0
EP - - - - - - 110.0 117.5
Total de volumen
Destikado™ % - - - - - - 98.5 98.5
Composicibn por % en peso
Aromditicos 76.1 70.6
Benceno 24.0 15.4
Tolueno 43.1 55,2
Paraginas 17.3 16.7
Nagftenos 15.6 1257
0Le finas Indicios Indicios

TOTAL 100.0 100.0

Pureza de benceno$% en peso
obtenido 99.9992 99.9999
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ECONOMIA DEL PROCESO ._ Debido a que £La e-

conomia del proceso cambia por La amplia variedad -
en La composicibn de Las alimentaciones ,el hidrbge-
no suminisitrado, el costo de La alimentacibn, gases
de despendicio y materiales pesados de deshecho.
Una de Las ventajas mds significativas del pro
ces0 MHC, es La habilidad que tiene para elaborarn -
productos de muy alta calidad con gran selectividad
de alimentaciones a bajo costo, como Lo hace cuando
procesa corrientes de neformado catalitico, gasoli-
nas de pirnolisis hidrbgenadas, aceites crudos, etc;
Los cuales generafmente Zienen un costo que varia -
de 6 - 10 Cen/gal ( US ) mientras que el de benceno
producido varia entre 20- 22 cen/gal ( US ).

' 0trno factor importante seguido del costo de
La alimentacibn, es el costo de La fuente creadora
de hidnrnégeno, de La cual depende en gran parte el
exito del proceso. Resulta verdaderamente dificil
genernalizar o cuantifican su parte dentro de La e-
conomia del proceso, sin embargo, La pequeia can-
tidad de hidrégeno consumida y su bajo costo hacen
de este proceso uno de Los mas econdmicos en el mer

cado intennacional.
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PROCESO SUN OIL .- ([ Sun 042 Co. )

APLICACION. - Es un proceso de hidrodealhi-
Lacibn ténmica para La fabricacién de benceno y nag
taleno.

CARGA. - Alimentacibén de ciclos catalliti-

cos pesados de reformados y tolueno de alto grado
de nitracibn.

DESCRIPCION DEL PROCESO . - Este proceso pa
na La hidrodealkilacibn aromltica esta considerado

como dnico, ya que puede procesar cargas de ciclos
cataliticos como maternia prima para La gabricacidn
del naftaleno. Una fraccidn aromdtica altamenite pu
nificada conteniendo mono y dimetil naftaleno es con
centrada en La alimentacibn mezclada con aromédiicos
de necuperacibn . La etapa de demetilacibn def pro -
ceso es igualmente adaptable a este concentrado de
arométicos 6 a pesados de reformados 6 al tolueno.
La etapa de concentracibén de aromdiicos produce die
sel de gran calidad, el cual es obtenido como sub -
producto del proceso cuando se emplean cargas de cd
clos cataliticos en alkimentacibn. EL proceso no hre-
quiere necesariamente el uwuso de un catalizador.

La presencia de azufre, nitrogeno, olefinas y
diole finas en Los pesados de reformados y en Las

carngas de ciclos cataliticos que se emplean como

1

alimentaciones, no se consideran un gran problema.
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En La alimentacién de pesados de reformados es -

deseable que contengan un 98% en peso de aromdti

cos no exisitiendo un rango definido aprovechable
para cuando se emplean cargas de ciclos cataliti -
cos penro 4L es necesaria una alta concentracidn de
“aromdticos, Lo mds aprovechable es una alimenta -
cibn que contenga 14.5% de aromdticos diciclicos -
en peso, y/o el 49% en volumen total de insatura -
dos .

INVERSTONES Y COSTOS. - Para producin ben-
ceno a partin de tolueno ven La tabla 1:

Tabla 1: 1,000 bpd de alimentacibn:

Invensibn en millones - - - - $ 1.2 (U.S.)
Senvicdios nreguenidos

Enengla eléetrnica Kw/hnr 255

Combus tible, BTU/hnr 10106
Vapor £b/hnr 21,000
Agua de engriamiento gal/min 1,700
Productos quimicos U.S.$/mo 350

Nagtaleno 50 millones de £b/aiio
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Proceso HDA.- (Hydrocarbon Research Inc; Atlan
' tic Refining Co.)

APLICACION. - Son procesos para La hidro
deatkilacién de tolueno u otrnos alkilaromdticos, -
y/o mezela de alkilaromdticos y no aromdticos panra
producin benceno y/o naftaleno. EL proceso puede -
sen catlitico 6 téamico y utilizan hidrégeno 6 un-
gas nico en hidrnbgeno. EL benceno es producido non
mafmente a partin de tolueno 6 una mezela de Zolue
no y xilfenos. el producto benceno es de altisima -
pureza con un grado de nitracidén ASTM generalmente
de 99.95 a 99.99% en peso.

: -

DESCRIPCION DEL PROCESO.- EL proceso in
volucra La hidrodealkilacibn de alkilaromdiicos pa
na producin aromdticos sencillos y gases. Empleando

tolueno 6 metilnagtaleno como alimentaciones se° -
efectuan Las sigulentes reacciones:

cM P
QY e @ P

EL diaghama de f§Lujo mostrado en el apendi
ce es para La produceibn de benceno a partin de to
Lueno. Es sumamente sencillo y no hace distinciones
entrne un proceso catalitico y un proceso téamico.-

Hidrn6geno de complemento y de recirculacién,
después de habenr pasado por una compresora para -
LLevanlos a La presién de operacibn, son mezclados
con La mezela de alkilbencenos - tolueno gfresce y

_ de necinculacién. Esta alimentacibn que es mezcla-
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da y precalentada en unos intercambiadores con La-
efluente del reactor, es LLevada a un calentador -
para alcanzar La temperatura de reaccidn. Algunas-
neacciones que se efectuan dentro de este sistema-
requienen una Lnyeccidn de apagado para Lograr un
‘eficiente control de La temperatunra de reaccibn --
(bastante exdtermica)

La efluente del reacton es sometida a un -
interncambio de calor con La alimentacibn, siendo -
de esta manera enfriada y enviada a un separadon.-
en el estabilizadon, el hidrnbgeno que no eniro en
La neaccidn es LRevado funto con otrnos gases al -
sistema combustible de La planta.

EL producto separado, es enviado a una fo-
nne estabilizadora en donde se desechan Los gases-
y el producto es separado por una purificacibn --
exhautiva. Adicionalmente se efectua una destila -
eibn y en algunos casos se usan tratadores de arcd
LRas . Los fondos de La columna §final de destilacibn
son nrecirnculados al sistema de reaccidn para que -
se combinen con La alimentacidn gresca, estos fon-
dos consisten principalmente de tolueno en el caso
descrnito y también de difenilos. En algunos casos
existe una etapa de eliminacibn de alkitranes en -
una de Las columnas finales de destilacidn.

EL hidrndgeno puede obtenense de Los gases-
de reformados o puede sen elaborado en una planta-
de hidnbgeno separada de La unidad de hidrodealki-
Lacibn. En algunos procesos de hidrodealkilacibn -
termica, emplean el efluente caliente del nreactorn-
para producin vapor para el proceso.
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0trnos procesos de hidrodealkilacibn termi-
ca presentan La ventaja de procesan alimentaciones
que contengan aphoximadamente ef 30% en peso de no
anomdticos dinectamente, Lo cual viene a dar La -
Anovacién de eliminan una etapa convencional de ex
Zracedibn de aromdticos. 0tros procesos se caracte
nizan por el bajo nequernimiento de hidrodeno de -
complemento ya que puede ser de no muy alita pureza.
Los procesos térmicos, también se caracterizan por
Los Largos y continuos penfodos de operacidn sin -
que exista La necesidad de parar La planta para re
genenrar algln catalizador 6 para eliminar coke.

Ambos procesos, ténmico y catallitico pre -
sentan una gran demanda en el mercado Lnternacional
por su facilidad de operacién y por el bajo costo-
de mantenimiento.

En Los procesos de hidrodealkilacibn cata-
Litica, el catalizador empleado, es generalmente -
cilindrnico - nugoso y resistenite al envenenamiento.
Ocacionalmente requenrinra una regeneracibn acompana
da porn L& eliminacidn de coke, utilizando un gas -
inente precalentado conteniendo cantidades especi-
§icas y controladas de aire.

La vida def catalizador en operaciones co-
mercLales genenaﬁménie es de cuatrno anos, durante-
estos Rargos penfodos de operacidn, La actividad y
selectividad del catalizadon pueden mantenense - -
constantes con regeneraclones poco precuentes.

CONDICIONES DE OPERACION.- La condicio-
nes usuales abarcan un rango de 1,100 a 1,400 °F y
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presiones de 500 a 1,000 psig.

RENDIMIENTO. - Las operaciones comencia-
Les alcanzan un 99% del tedrico en La conversién -
de Zolueno a benceno. En RLugares donde Las alimen-
‘daciones no son muy puras, estos rendimientos se -
veran reducidos tanto,como precursores AUyos exdLs-
tan en fLa carga de alimentacidn.

EL producto benceno,tiene un colon de Lava
do deido de 17, indice de bromo menon de 1, punto-
de solidificacibn de 5.4°C y contenido de tiofeno-
Yy sulguros menon de 0.1 ppm.

ECONOMIA DEL PROCESO.- Cuando de efectua
La hidrodealkilacidn del tolueno para producir ben-

ceno, La economia puede ser aproximada debido al -
usual manejo de un mismo arranque aprovechando cos
tos y servicios convenientes de La materia paima -
Yy du conversibn.

Los costos requeridos para justificar La -
Anstalacibén de una planta Localizada en el Golfo -
de Los Estados Unidos para producin 15X106 gakones/
aiio de benceno son:
Invensibn (Limite de baternias $ 1.5 miklones (U.S.)
Invensidn porn Localizacibn de
La Planita (Generalmente 1/3 de L.B.) 0.5

Capital total $ 2.0 millones
Costos dinectos de operacién 2.3 Cfgaldn
Rentabilidad

20% dntes de impuestos
Gastos porn venta y administracién 1 C/gakén
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EL efecto def valor de tolueno sobre Los pre
cios de venta requeridos pueden nephresentarse en -
La siguiente tabla:

Costos Especifdicos Centavos |/ galén

Valorn def Tolueno 14 15 16 17 18-
Costo Matenia Prima de Benceno 17.5 18.8 20.0 21.2 22.5
Costos dinectos de operacidn 2.3 2.3 293 253 2.3
subtotal (s4in costos de recep-

cibn) 19.8 21,1 22.3 235 24.8

Depreciacidn al 10% e

(L.B. de planta) 1.0 1.0 10 1.0 1.0

Subtotal (s4in costo de paros

parciales) 20.8 22.1 23.3 24.5 125.8

Rentabilidad af 20% 2.7 2.7 2a1 27

Subtotal (sin % sobre ventas

Yy administracibn) VSR VA L3 WA o) SR Vi

Cargos ponr venta y admon. T i1 0 100 10 1.0
GRAN TOTAL 24.5 25.8. 27.0 28.2 29.5

Segﬁn se ha mostrado, el valor del hidrbgeno
es dos y medio veces mds del valor del combustible;
s4in embanrngo, algunas refinerias Lo consiguen a va-
Lon de combustible, Lo cual hace decrecen notable-
mente ef valor del benceno hasta en 0.8 c/galin.

Los precios de venta nrepresentados por el -
grndn total nepresentan Los valores nrequeridos para
justificar La instalacién de una planta de hidro -
dealkilacidn téamica ¢ catalitica.
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JE s 16.-
Proceso Formex.- (Snam Progetti - Mildn Italia)

APLICACION. - Se emplea para procesan -
‘tualquier alimentacibén - (proveniente de reforma -
dos cataliticos 6 chacking) - 54 se encuentran pre
sentes en La alimentacidn solamente benceno y xile
nos 6 dendiviados pesados 6 naftalenos; para recupe
nantos, se modifican algunos pasos def proceso For
mex.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- EL diagrama -
de fLufo muestra una unidad para La necuperacibn -

convencional de benceno, tolueno y xilenos (BTX).-
La alimentacibfn entra al extractorn Liquido-Liquido
mds 6 menos a La mitad de La columna,fa cual fun -
cliona a presibrn atmosférica y temperatura de 40°C.
La pante superior de La columna,por arniba de La -
entrada de La alimentacibn,2s La que determina La-
recuperacibn de aromdticos y La separacién de es -
tos hidrocarburos con una minima pérdida. EL nedi-
nado saturado con el extractante (s0lvente) es Lava
do con agua en el segundo extractor Liquido-LLqudi-
do para La nrecuperacién del so0lvente.

En La parnte infenion del primen extracton,
abajo de La entrada de alimentacién, La mezecla de-
s0fvente - aromdticos-~contiene una cienta cantidad
de hidrocarburos paraginicos, Los cuales son Lava-
dos a contracorniente del separador de extraccibn.
Estos fondos det Lavado son eliminados ya que con-
tienen hidrocarburos parafinicos pesados; debido, a
que con esta medida s¢ aumenta La pureza de Los -
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productos.

0tro factonrn que influye en La pureza de Los
anomdticos hecuperados es que Los componentes de -
alto punto de ebullicibn obtenidos en el extractonr
sean condensados por separado y hecirculados a La-
carnga. Lo cual, redifua una separacidn mds egectiva
de Los componentes nagténicos de alto punto de ebu
Leicibn, Los cuales son concentrados en esdta co -
nniente debido a su gran afindidad para con el s0k&-
vente.

EL producto obtenido por La parte superion-
del sepanrador por extraccidn, consiste de una mez-
cla de benceno y no aromdticos. En esta columna, -
La nelativa volatilidad de Los aromdticos y no aro
mdticos es una funcién de La temperatura y de La -
concentracibn. Los fondos del separador por extrac
cibn, son entonces LLevados hacia una columna de -
necuperacidn extractiva, en La cual, se Separan -
Los anomdticos del solvente, La carga es alimenta-
da en fLa sececidn media de esta columna y una parte
del agua condensada en el destifado se utiliza pa-
na reflujo con el fin de mantenen un nivel constan
fe de La nelacibn solvente - aromdiicos -. Los gon
dos que contienen basicamente af so0fvente son obte
nidos a una temperatura muy alta debido a Las con-
diciones del proceso, La cual se utifiza para recu
perar calor en forma de calonr sensible. La primera
recuperacibn es porn vaporizacibn del agua condensa
da en el destilado y el vapor generado es inyecta-
do dentro de Los gondos de La columna.

Ademds, La hecuperacidn se efectda con un -
intencambio de calor del extracto Liquido al sepa-
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radon porn extracceibn. Después de un enfriamiento -
previo, el solvente es recirculada a La parte supe
nion del extractor. EL agua contenida en el sofven
te, permite 2La facil separacidn de Los aromdticos-
en La columna de recuperacidn por extraceiln a pre
s46n atmos fénica y ZLemperatunra aproximadamente --
‘skgual a La del solvente.

RENPIMIENTO. - EL so0lvente utilizado es La
n-gormilmonfolina (NFM). Debido a que ef NFM da -
puntos de ebullficidn mucho mds altos que Los del -
benceno; este y el tolueno pueden sen recuperados-
en una s0la unidad de destilacidén extractiva. Con
este simple proceso, se puede recuperar tolueno -
con un 98% de pureza, que puede sexn empleado como
matenia prima para Los procesos de alkilacibén para
producin benceno con un 96-99% de pureza.

Los nesuftados de una planta en operacidn -
han s4ido sumarnizados en La tabla 1 que representa-
La nrecuperacibn de benceno y tolueno a partin de -
una fraccibén de reformado.

TABLA + 1.

Alimentaction . o v o s . s o oo 65t [hE
ComposLedibn:
Benceno 9% b.w.

N
g

Tolueno

No aromdticos 66% b.w.

Rendimientos :

Benceno 98.9%

Tolueno 93.6%

Pureza:

Benceno 99.98% en peso-
con punto de 40
LidifLcacidn de
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5.52°C y conte
nido de no aro
madticos menor-

de 150 ppm.
Tolueno . . . . . 99.97% en peso
Relacidn: Sovente / Alimentacibén . . . 3

Adicional a destilacibn extractiva 0.5
Senvicios por tonelada de aromdticos:

CALOR . . . . . 660 Mcak
ENERGIA ELECTRICA . . . . . 47 Kwatt/hn
AGUA DE ENFRIAMIENTO . . . 40 m3
SOLVENTE . . « « . . . . . 160 gx.
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Proceso Anrosat. - (The Lummus Co.)

12e e

APLICACION. - Hidrogenacidn catalitica de
‘benceno para producir ciclohexano de alta pureza.

CARGA. - Benceno y gas nico en hidrnbgeno.
DESCRIPCION DEL PROCESO. - Benceno fresco

es mezclado con ciclohexano de recinrculacibn y es -
alimentado al sistema neactor. En donde se efectda-

La convensibn esencialmente estequiométrica de ben-
ceno a ciclohexano con un minimo de producciién de
Lsomenos indeseables.

Una pequeria cantidad de calor de La heacciln
es necuperado para producir vapor de baja presidn.-
EL producto ciclohexano es estabilizado para elimd-
nar Los hidrocarburos Ligeros gaseosos disueltos --
que son introducidos al sistema junto con el hidné-
geno de complemento, entonces es enfriado y enviado

a almacenamiento.

Una punrga de gas se efectda en el sistema -
reactorn para regular La formacidn de inentes que -
también son introducidos al sistema junto con el -
hidnégeno complemento (make up).

Los parametrnos bajo Los cuales se disenia La
unidad pueden ser seleccionados de un pango muy - -
amplio con el §4in de obtenen Las ventafas madximas -
de operacibn acondicionadas a una refineria o a un

complefo petroquimico con el fin de minimizar el -
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costo de produceibn y de carga de alimentacibn para
La produccidn de ciclohexano de alta pureza.

ESPECIFICACIONES. - EL benceno utifizado -
Liene Las sigudientes caractenisticas:zIBP. 79.9°C -
punto de s0lidificacibn de 5.44°C contenido de £io-
feno menon de 1 ppm.

EL hidrbgeno de complemento: contenido de -
sulfuros menor de 1 ppm; contenidos de cloro menor -
de 1 ppm; contenido de monoxido de carbono menor de
4 ppm; contenido de bioxido de carbono menorn de § -

ppm. N

PRODUCTO. - Ciclohexano de alta pureza I1BP
80.6°C, punto de s0lidificacibn 6.34°C, contenido -
de benceno menor de 50 ppm.

ECONOMIA DEL PROCESO.- Una unidad para -
producin 2,424 b/dia nequiere una Linversidn aphoxi-
mada de (U.S.) $ 285.00/bpsd de capacidad del pro -
ducto. Lo que incluye un compresor para ed gas rico

en hidrnbgeno con pureza del 90% y 300 psia de pre -
s46n.

SERVICIOS REQUERIDOS. - Por bbl de pro -
ducto:

Vaporn a 50 psig . . . . . Lbs (158) vanriable

Agua de enfriamiento (T=25°C) ... 550 galones

Enengla ELectrica . . . . 5.4 Kw/honra

Hidnégeno ( 90% ) . . .. 4272 4¢3

Combustible . . . . . . . 1000 BTU variable
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Proceso Hydranr.- (Universal 04k Products Co.)
APLICACION. - Es un proceso para La hidro

‘genacibn catalitica de benceno para producirn ciclo-
hexano de alta pureza. También es empleado para La
conversidn de tolueno y aromdticos pesados a sus -
nespectivas cicloparafinas.

CARGA. - Benceno y gas nico en hidrbgeno.
PRODUCTO. - La pureza de ciclohexano pro-

ducido esta enlﬁunci6n de La pureza def benceno ali

mentado. Si el benceno tiene una pureza del 99.8%,-

como es el que produce una unidad UDEX de extraccibn
de benceno; el ciclohexano obtenido tendrd un punto

de solidificacién de 6.0°C Lo que indica una pureza

excepelonal.

DESCRIPCION DEL PROCESO. - Benceno de ali
mentacibn, ciclohexano de recirculacibn e hidrbgeno
fresco y de necirnculacién son LLevados a La tempera
Tura de nreaceibn y son cargados al reactor. La con-
versidn de benceno a ciclohexano es estequiométrica.
La efluente del nreactor después de haber sido some-
tida a un interncambio de calonr con La alimentacibn-
es cangada a un separador del cual se desprende un

gas que es recirculado al reacton, eliminandose una
parte de este gas.

Una pequena parte de ciclohexano obtenido -

en el separador es recirculado al reactor para facd
Litan el control de La temperatura de neaccidn. EXL
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producto ciclohexano pasa entonces a una bateria de
flasheo y despuls es estabilizado con el fin de eli
minar Los hidrocarburos Ligenos.

CONDICIONES DE OPERACION.- Son bastante-
moderadas Lo que permite el uso de equipo convencio
nal.a traves de toda La planta.

RENDIMIENTO. - Se obtiene un nrendimiento-
esencialmente estequiométrnico neto de benceno a ci-
clohexano.
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Proceso Houdry.- (Houdny Process And Chemical-
Co. divisibn of Ain Products
and Chemical Inc.)

APLICACION. - Es un proceso empleado para
La hidrogenacién catalitica de benceno para produ -
cin ciclohexano de alta pureza.

CARGA. - Beneceno y gas hidrégeno.

PRODUCTO. - La catidad def producto esta-
en funcidn de La calidad del benceno que se emplea-
como matenia prima. Cuando es procesado benceno con
un punto de s0lidif«cacibn de 5.4°C se obtiene - -
ciclohexano con punto de so0lidificacién de 6.4°C -
después de sen estabilizado el producto La pureza -
def ciclohexano es de 99.94% en peso.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- EL benceno ali
mentado es combinado con hidrnégeno de complemento y

con gases de necirculacidn siendo calentados a La -
tempenratura de La hreaccidn a traves de un Lintercam-
biador de calor con La efluente del nreactorn.

EL calon de La nreaccibn que es fuentemente-
exoténmica es controlado y parte eliminado por un -
interncambio de calor a La alimentacibn y corrnientes

de necinculacibn.
EL efluente proveniente del dlitimo reactonrn-

es enfriado por un Lntercambiador de calor incluyen
do agua 6 ainre enfriado por un condensadonr; subse -
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cuentemente La efluente total enfriada es pasada a
una batenia de fLasheo a presidén. EL exceso de - -
hidnégeno @4 necinculado af reactor con el fin de
minimizar Ros nrequenimientos para el hidrbgenc de
complemento o fresco que se utiliza. ELciclohexano
producido es aun mds purificado ya que se eliminan
Los gases Ligeros en una columna purificadora y -
después enviado a almacenamiento. EL consumo de -
hidnbgeno es esencialmente estequiométrico, ya que
por Lo general se evitan Las pérdidas de este.

RENDIMIENTO. - La trans formacién de benceno
a ciclohexano es esencialmente estequioméinica.-

ECONOMIA DEL PROCESO.- Una planta para -
producin 15 toneladas por hora de producto ciclohe

xano requiere un Linversibn de $700,000.00 U.S. 4in-
cluyendo el costo del catalizadorn. No se incluyen-
Los costos por una planta de produccidn de hidrége
no.

SERVICIOS REQUERIDOS:

Vapor b/hn . . . . . 6400
Enengla electrica khw/hn . . . 1,080
Agua de enfriamiento gpm . . 2,940
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Proceso Haines.- (Haines And Associates)
APLICACION. - Es un proceso empleado para

‘La hidrogenacibén catalftica de benceno panra produ -
cin ciclohexano de alta pureza. Variaciones en el -
proceso pueden ser introducidas con el fin de conven
Lin tolueno y aromdiicos pesados a sus respectivas-
cicloparafinas y para La separacibn de aromdticos -
def hexano y heptano.

CARGA. - Benceno de atlta pureza que puede
contenern pequeiias cantidades de compuestos sulfura-.
dos y gas nico en hidrégenoc.

PRODUCTO. - Ciclohexano de pureza esencial
mente Lgual a La pureza def benceno alimentado.

DESCRIPCION DEL PROCESO. - La primenra eta
pa en el proceso, es La eliminacibn de compuestos -
sulfurados contenidos en el benceno mediante una -
reacceidn de desulfuracidn por agotamiento de niquel

def primer reactor de hidrogenacidn.

Después que Los sulfuros han sido elimina -
dos, el benceno es hidrogenado a ciclohexano en un
neactorn de Lecho fifo. Este neactor tiene La cuali-
dad de trabajar con fases gaseosas y Liquidas a La
vez Las cuales se encuentran presentes dentro del -
proceso. EL calor de reaccidn es separado y LLevado
para calentamiento y vaporizacibén del ciclohexano -
de necirculacidn. La corndente obtenida por La pan-
te supenion del neactonr contiene ciclohexano, hidrd
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geno que no reacciond y restos de benceno. En el -
equilibrio, el contenido de benceno en el producto
es cuando mds de 0.01% en peso, y el equilibrio es
te muy prdximo a Las velocidades / espacio de reac
cifn empleadas .

Esta efluente es engriada con el fin de con-
densarn al ciclohexano, y el exceso de hidrndgeno -
necinculado al neactor. EL producto ciclohexano 4L
nalmente es transferido a almacenamiento por un 548
tema de presidn. La pureza def producto final de -
penderd unicamente de La pureza del benceno alimen
tado. Cualquier hidrocarburo saturado presente en-
La alimentacidn, no afectard en absolfuto este pro-
ceso y aparecend nuevamente en el producto.

CONDICIONES DE (QPERACION. - La desulfura -
cibn del benceno alimentado se efectda a 200°F y -

550 psig, considerando que La etapa principal de -
hidrnogenacibn se efectua a 550°F y 500 psig. Las -
velocidades/espacio vanian de 3.0 §23/hn/§23 em -
pleado en el hidrogenador de Lecho §ifo.

EL producto ciclohexano es condensado y reco
Lectado a 100°F.

RENDIMIENTO. - Es esencialmente estequiomé
thico basado en el benceno alimentado al s4isitema.
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Proceso HA - §4.- (Englehard Industrnies, Hydro
carbon Research Inc., Sin -
clain Reseanch Inc.)

APLICACION. - Es un proceso para La hidro
genacién catalitica de benceno para producin ciclo-
hexano de alta pureza.

CARGA. - Benceno y gas hidrbgeno.
PRODUCTO. - Dependiendo def benceno ali--

mentado, el proceso HA-84 puede producin ciclohexa-
no de una pureza def 99.999%, sin que exista alguna
Lsomendizacidin a metileiclopentano.

DESCRIPCION DEL PROCESO. - Benceno fresco
de alimentacién, junto con hidrbgeno §resco (make -
up) y de nrecirculacién son precalentadas a La Zempe

ratura de neaccibn por un interncambio de calonr con-
La efluente del neactor primeramente y dntes de LLe
gar al reactor son tratados con vabon. Los neactivos
fLuyen a traves de un Lecho de catalizador de metal
precioso el cual hidrogena completamente el benceno
a clclohexano. La temperatura de reaccibn es eficien
temente hegulada ya que una gran parte del calonr de
feacedibn es utifizada para generar vapor. La invern-
s46n y costos de operacibn para una corrniente de he
cineulacidn de ciclohexano no es necesaria ya que -
el control de temperatura no se efectda por este -
procedimiento. La hidrogenacién total se efectda en

un smple reactor; fa efluente del nreacton es enfria
da por el intercambio de calor con La alimentacién-
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y después es fLasheada a La presidn del sistema. EXL
Liquido obtenido por el separador es tlevado a un -
estabilizadorn para eliminarn Los hidrocarburos Lige-
nos que s¢ hayan colado en este producto ciclohe-
xano de alta pureza.

RENDIMIENTOQ. - Es vintualmente ef 100% det
tebrico ya que funciona con un reactor que no tiene
escapes de producto. EL nendimiento tebrico del ci-
clohexano es del 121.7% en volumen def benceno ali-
mentado con un consumo de hidn6geno de 4500 §23sd/
bannil de benceno cargado; ademds de que una planta
comencial que ha estado en funcionamiento continuo-
durante 4 aiios no ha mostrado evidencias de que de-
cline La actividad del catalizador en una refineria
de La Atlantic Richfield en Watson, California.
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Proceso I F P.- (Instituto Francés del Petroleo)

APLICACION. - Proceso empleado para La -
“hidrogenacidn catalitica de benceno en fase LLqui-
da para producin ciclohexano de alta pureza.

CARGA. - Benceno y gas nico en hidrbgeno.

PRODUCTO. - La pureza del ciclohexano -
depende de La puneza del benceno alimentado; s4in -
embarngo aunque no sea posible tenern el benceno de
alia purneza 44 se podria obtenen en el producto. -
Cuando se procesa benceno con punto de s0lidifica-
cidn de 5.4°C se obtiene ciclohexano del 99.8% de
pureza Libre de agentes contaminantes.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- La hidrogena-
cidn se efectda completfamente en fase Liquida en -
el neactor R} del diagrama en el cual el cataliza-

don se encuentra en suspensién por agitacién debi-
do a que se trabaja en fase Liquida y por Lo tanto
se requenind una bomba externa.

EL exceso de calor de La neaccibn es utili
zado porn el cambiador de calor E3 para producin va
por a baja presidn. Un pequeiio reactor catalitico-
Ry acciona para completar La convernsidn que no se-
ha Logrado en el reactor principal Rjsolamente cuan
do sea necesario cambiar el catalizador y La conver
546n porn Lo tanto sea a bajfo nivel.

Después de La condensacibn en Ep, fa efluen
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Ze del neacton es fLaheada en un separador By, Un-
estabilizador Cy; elimina al hidrbgeno y a otros ga
ses disueltos en el producto.

Dependiendo directamente de La composicibn-
del gas nico en hidnbgeno y de su precio, el gas -
§Lasheado en el separadon Bl puede ser recinculado
a R1 con el f4in de obtener un mayor rendimiento del
hidrn6geno alimentado.

ECONOMIA DEL PROCESO.- Los siguientes da
tos son aplicables a cualquien planta montada en -
Las costas del Golfo en Estados Unidos para produ-

cin 100,000 ton met / ado de ciclohexano.

INVERSION: (Limite de batenias incluyendo-
gas, seccibn de pretratamiento e ingenieria)
$1,350,000.00 U.S., CARGA INICIAL DE CATALIZADOR +
$33,000.00 U.S.

SERVICIOS:

Enenglfa ELectrica*, . . . . . . 110 Kw/hx
Agua suministro a calentadonres. 12 m3/hn
Agua de enfriamiento (AT=15°C). 140 m3/hn
HP nrequeridas de vapor. . . . . 2.3 ton/hn
Gas P productdo . W < . . e LIS & Eon[hx

* Sin considerar compresor para hidrbgeno-
§resco.

+ Considernando que La vida def catalizadoxr
depende principalmente def contenido de sulfuros -
def benceno.

INSTALACIONES COMERCIALES. - Cenca de 14
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unidades de este Zipo estan en operacibn con una ca
pacidad promedio de 650,000 ton/aio.
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Proceso Mitsubishi.- (Mitsubishi Chemical In-
dustrnies Ltd.)

APLICACION. - Es un proceso para La hidro
genacibén catalitica en fase LLquida de benceno para
producirn ciclohexano de alta pureza.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- Porn adoptar -
una reaccibn en fase L{quida y por seleccibn de un

catalizadon apropiado, una distribucidn estable y -
uniforme puede sen sucesivamente mantenida a tnaveb
de toda La reaccidn. Es muy Limportante en este phro-
ceso, que La operacibn sea uniforme y estable debi-
do a La simplicidad de este, La planta puede ser di
seiiada para sern muy compacta dando como resulitado -
un bajisimo costo de construceibn. EL procesoc ha s£&
do operado por pefodos Largos s4in que presente algu
na dificultad en RLapsos de 2 aiios 6 un poco mds .

EL producto ciclohexano es muy puro Loghran-
dose el méximo de convernsibén def benceno alimentado.

RENDIMIENTO. - Dependiendo de La pureza -
de La materia prima benceno, Los rendimientos se -
aproximan al 100% de pureza, de aqui que se procese
benceno de gran pureza, ocuriiendo una conversidn -
total con un minimo de reacciones indeseables; por-
Lo que no se necesita tampoco una unidad especial -
de punificacién del producto.

INSTALACIONES COMERCTIALES. - La paimenra -
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planta comercial arrancé en 1967 con una capacidad
de 70,000 ton/ano.
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Scientific Design Process.- (Scientific Design
Company Inc.,New
Yonk. )
APLICACION. - Obtencidn de ciclohexano a

partin de La hidrogenacidn de benceno.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- La alimenta -
cibn de benceno es mezclada con hidrbgeno fresco-

y de necirculacibn siendo pasados entonces a thra-
ves de un Lintercambiador de calor que contiene a-
Limentacibn producto, dentro del neactor de hidro-
genacibn. EL neactonr es enfriado con agua de vapo-
nizacibn, produciendo de esta manera bneéioneb de
vaporn intenmedias que seran empleadas en el drea-
de suministro def proceso.

EL producto def reacton comprende hidrége-
no y ciclohexano con una pequefiisima concentraciin
de benceno, puede ser contrnolado a placer.

Es enfriado parcialmente en el cambiador y
adn mds enfriada y condensado en un cambiador de
agua de enfriamiento.

EL producto §rlo pasa al primen separador,
donde La mayorn parnte del hidrndgeno es eliminado y
necinculado al reactonr.

EL producto ciclohexano Liquido es £Levado

a un segundo separador en el cual Los Lnertes son-
venteados del sistema.
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Ciclohexano de excepcional pureza es obteni
do de este segundo separador como producto prined -
pal en La planta.

Este proceso se caracterniza pon su extrema-
-simplicidad, consta de un simple neactor y no nece-
s4ta de columnas fraccionadoras; esto hace que el -
rnendimiento def ciclohexano se LLeve a niveles altos
de convensién y generando temperaturas y presiones-
moderadas. durante La operacibn.

Existiendo vanios grados comerciales de -
benceno que pueden ser aprovechados en este proceso.
En suma, este proceso es facilmente adaptable para-
cualquien tipo de alimentacién, el hidrbgeno que se
emplea es independiente def grado de pureza y concen
Tthacién.

EL proceso puede ser empleado para produ -
cin ciclohexano en cualquien aplicacibn comerncial;-
pudiendose hacer un diseiio especifico para obtener-
Lo a partin de una gran variedad de alimentaciones.

Una alimentacién de ftolueno,en La misma -
planta puede sen usada con una tecnologlfa similar-
a este diseio para producin metil-ciclohexanos y -
otnos compuestos similares.

SERVICIOS. - Debido at balance de La -
rneaccdbn Los costos de Los nrequenimientos utiliza-
dos son muy bajfos.

MANTENIMIENTO. - Estas plantas fLienen ba
jos costos de mantenimiento que van del 1 al 2% del

capital de invernsidn anual, dependiendo delf Ztamaiio-
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de La planta y de La organizacibn del mantenimiento
en La produccidn. '

CAPITAL DE INVERSION.- Dada La gran s4m
plicidad del proceso tiene bafo costo capifal para-
La obtencibn de ciclohexano de acuerdo a Lo estable

cido.

EL costo de invensidn depende actualmente-
del tamario y Lacalizacibn de La planta, pureza y -
presién del hidrbgeno de alimentacién y de La natu-
naleza de Los servicios utilizados.
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CAPITULO 11 .- FACTORES LIMITANTES



Cabe mencionar que un problema bdsico a resol
ver dentro de cada proceso, son Los factores que Lo-
Limitan en su desarnollo y LLegan a hacerfo indesea-
bLe econémicamente. Los cambios que Lo hacen mejorar
en forma nadical, siempre tendiendo a disminuir Los-
costos de produccidn se pueden Lograr mediante dos -
opelones:

a) Que 4se realizen solLamente cambios & moddif4
caciones del proceso, Lo cual conduce a un estudio -
profundo del tratamiento de Las materias primas y de
La neaccibn, ya que, mediante estas dos premisas se-
puede controlarn tanto, La cantidad de equipo, como -
La produceibn de secundarios.

b) Que se realizen modificaciones de Lngenie-
nia de La planta, es decirn detalles de diseiio y/o -
Las condiciones de operacidn, s4in cambiarn el equipo-
fundamental del proceso.

A continuacibén, se daran a conocer L£os facto-
nes Limitantes de Los procesos, que por su gran exten
s4i6n comencial vienen a sen Los mds Limportantes en -
La dftima decada.

Los procesos de hidrodealkilacidn térmica y -
catalitica, empezaron a fomar auge en 19627, cuando -
se hicienon estudios sobre dealkilacibn, hidrocra --
cking, y condensacibn. Para ese entonces, £a posibi-
Lidad de trnabajfarn con altisdimas presiones en Las -
fuentes abastecedoras de hidrbgeno puro, y obtenerfo
a costo de productos secundarios de Las entonces nre-

cien aceptadas unidades de reformado catalitico hicie
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non que se buscard otro uso para el hidrégeno, que -
no fuera ef de combustible.-De este modo, La facili-
dad de convertin alkilbencenos en sus respectivos a-
nillos por convernsidn del grupo alkilfo a metano y/o-

etano, via La hidrodealkilacién utilizando como pro-
‘ducto secundarnio al hidrbgeno, tc¢ cual hizo posible-

el nacimiento de Los procesos HDA.

Las nreacciones que ocurren durante un phroceso -

de hidrodealkilacién son Las siguientes:

Compues to
Paraginas

0Lefinas

Cicloparafinas

Alkilbencenos

Tetralinas

Decalinas

Nagtalenos

Acenaftenos

Hidrodealkilacibn térmica.
Sometidas a cracking para convertir
Las a metano y etano.

Saturadas por pre-tratamiento 6 con
un exceso de hidnrfgeno para conven-
tinkas a medtano y efano.

Sometidas a cracking para convertinr
Las a parafinas Ligeras (metano y -
etano) .

Dealkilados, para producir finalmen
Ze benceno.

Sometidas a cracking para producir-
etilbencenos y metilnagftalenos para
convertinlos gfinalmente a benceno y
nagtaleno.

Sometidas a cracking para producirn-
paraginas Ligeras (metano y etano).
Dealkilados a nagtaleno y/o recircu
Lados para producir benceno.
Dealkilados a nafgtalenos y alkilben
cenos produciendo finalmente bence-
no y naftaleno.
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EL proceso HDA (obtencidn de benceno a partirn -
de tolueno), capitaliza el hecho de que se formen di
fenilos en Las reacciones de equifibrio. Los aromditi
cos pesados, en gran parte difenilos, se recirculan-
para establecer una concentracién de equilibrio dina
mico previniendo de esta manera, La formacibn de di-
fenilos y gacilitando La conversibn de tolueno a ben
ceno, alcanzandose un rendimiento def 98.1% del ted-
nico en Los procesosd térmicos.

Este alto nendimiento, se obtiene con una baja-
nelacibén de hidnb6geno - aromditicos y por Lo Zanto a
invensibn peamanente relativamente baja. Este Lipo -
de procesos, Limita La pérdida de benceno unicamente,
a La nuptura de anilflos que se puede efectuar duran-
te La neaccibn. SL se hecirculan Los difenilos, a ba
fa nelacién de hidrnbgeno - aromdticos, se aumenta el
nendimiento, disminuyendo La Linvernsibn y el tiempo -
de nepago, de aquf que el proceso menos aconsejfable,
es el que opera a una relacidn alta de hidrbgenc - -
aromdiicos .

A bajas nrelaciones de hidrégeno, el rendimiento
de benceno senfa def 93 al 94% mol, a medida que La-
nelacidn hidnbgeno - aromdticos aumenta, La gformacién
de anomdticos pesados disminuye y el rendimiento del
benceno aumenta a 96 6 97% mol. Las unidades HDA de-
hidrnodealkilacibn de tolueno no requieren de Linte -
nrupeiones en La operacidn, ecepto para fLa rutino de
mantenimiento 6 cambios en Las fuentes de abastecd--
miento, tales como el hidrnbgeno de reformer catalliti
co,en Los procesos téamicos,no hay caidas de Ziempo-
asociadas con Los cambios del catalizador y Zrabajan
con La mdxima eficiencia durante 350 dias del ano.
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Una nueva técnica desarrollada para el proceso-
HDA que tiene como fin modificar La operacidn utili-
zando como materia prima Las gasolinas de PALRORAS LS -
en Las cuakles se puede efectuar una hidrodealkilacibn
dinecta, s4in La necesidad de efectuar previamente -

‘una extraceibn selectiva, presenta Las siguientes -

cardctenisticas:

1.- Egectua una hidrogenacibn selectiva, con el
gin de reducirn La concentracibn de diolefinas.

2.- Efectua una hidroestabilizacibn de Las gaso

Linas .
3.- Efectua una hidrodealkilacibn directa.

Comparada con La hidrodeakifacién del tolueno, -
este método, es mucho mds complefo debido a Los va -
nlos componentes que Linfegran Las gasolinas de piné-
Lisis, Zendiendose por consiguiente, un amplic rango-
en Las velocidades de reaccidn. Por efjemlo, La velo-
cidad del hidrocracking del heptano es 30 veces ma -
yor que La hidrodealkilacidn del tolueno. De esta ma
nera, se Liberan grandes cantidades de calor Lo cual
hacen que sean mds dificil el control del proceso. -
EL cracking de Las parafinas, esta restringido en el
neacton HDA por La disminucibn en La temperatura a -
La salida del horno. En el reactorn HDA, el control -
completo de La reaccibn se Logra con una adecuada Lo
calizacidn de zonas de apagado.

Debido a Las condiciones de openracibn, Los nreac

tornes opernan esencialmente a La misma presién. Todas
estaspequenias variables han sido reveladas por La -
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Hydrocarbon Research, ecepfo, el decin que este nuevo
método opera a condiciones similares a'aunZKOA en -
Los cuales, se efectua La hidrodelakilacion Zéamica -
del tolueno (600 psig y 1250 - 1300°F).

En el programa experimental, La Hydrocarbon Re -
seanch, utiliz6 una computadora para La programacidn-
de fLas condiciones de operacidn, debido a Los diferen
tes tipos de alimentacidn que se utilizan. Esto es -
una necesdidad , debido, a que 54 se quiere producin -
benceno de alta pureza, a partirn de estas alimentacio
nes que tienen un gran contenido de aromdticos, Los -
cuales se deberan sometern a un hidrocracking que no -
intenfiena en Lo absoluto en ef rango de ebullicidn -
def benceno.

Existen dos tipos de hidrodealhilacibn: La téaml
ca y La catalitica Los procesos que utilizan esta téc
nica, aportan Las sdigudientes ventajas:

PROCESOS TERMICOS:
- No nequienen gastos por catalizador, carga 6 regene
rhacidn de- estos.
- Bajos tiempos de contacto, debidos a La no existen-
cia de catalizador.
- Reacciones Limpias.
- Gran selectividad.
- Simplicidad de operacidn.
- Uso de amplias variedades en La alimentacién.
PROCESOS CATALITICOS:
- Gran effciencia en Las hreacclones.
- Bajfo consumo de hidrbgeno.
- Altas convensiones.
- Bafas temperaturas de operaciln.
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- ALto nrendimiento de operacidn.

- Ablernto a Las innovaciones en catalisis.
- Operaciones Limpias.

- Gran selectividad.

Proceso Udex.- Este proceso, se aplica en Las--
corndientes de reformer para La recuperacibn de concen
trados de aromdticos con alto Lndice de octano. Este-
proceso, se basa en una extraccidn selectiva Liquido-
Liquido y puede procesar gran varidad de alimentacio-
nes.

Antes del advendimiento def proceso Udex, no exis
tla una téenica que se pudiera utilizanr para La sepa-
racifn econémica de una mezcla de aromdticos, ya que-
Los procesos anteriores tenian sus operaciones resinin
gidas a un fraccionamiento Limitado a £a concentra -
cibn de cada hidrocarburo y al rango de sus puntos de
ebullicidn.

EL proceso, se basa en La s0lubifidad y diferen-
cia de selectividades de Los varnios hidrocarbunros, -
utilizando un glicol como solvente. EL uso de estos -
s0fventes, peamite una separacién Limpia y econbémica-
de mezelas de hidrocarburos anomdticos y no aromdti -
cos. 0 sea, que el factor Limitante mds Lmportante en
este tipo de procesos, es La selectividad del solven-
te utilizado.

Estudios nealizaduvs en planta pilcto del proceso
Udex en 1969, demostraron que el mejor solvente era -
el tetrnaetilenglicol (tetra), ya que operando en rela
ciones tan bajas (4/1) daban como resultado un alto -
indice de nrecuperacién y ghran pureza de Los productos,
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con bajos costos de operacidn. Con esta innovacibn,--
Las plantas podafan, gacilmente incrementar sAu capacs
dad del 50 al 100%. La instalacibn de La primera uni-
dad Udex a escala industrial se reakizf en 1952. En -
esta unidad el solvente utilizado era el dietinelgli-
col, y representd una Limportante efapa en La recupenra
cién de aromdticos debido a La neduccibn de costos. -
Desde ese entonces el proceso Udex ha venido utilizan
do una amplia variedad y rangos de alimentacibn Yy con
diciones de operacidn.

En afios necientes, Las refinenias han encontrado
deseable el incrementarn su capacidad y reducin Los -
costos de operacidén, Lo cual Lo han Logrado con La -
adicién de dipropilenglicol (DPG) al dietilenglicol -
(DEG) 6 pon un cambio a Zrietilenglicol (TEG) 6 tetra
etilenglicol (tetna). Sin embanrgo, informacibn sobre-
Las diferencias entre Los glicoles, no han s4ido pro -
piamente definidas por algunas nefinenias, que Los -
han dejado para utilizar otro 2ipo de solventes. Un -
estudio sobre Los glicoles (DPG, DEG, TEG, y Tetna) -
mostrn6 Los siguientes nesulitados:

Una nelacién de reflujo [R/F) a La alimentacibn-
de 0.85/1 en voldmen, fue utilizada en La mayoria de-
Los expenimentos, y Zambién en La mayorifa de Las - -
exthacciones, 4e utilizd una temperatura de 1256 i
composicibn y La alimentacidn empleada fue La sigulen
Ze:

ALTMENTACION % EN VOLUMEN % EN VOLUMEN
DE AROMATICOS DE NO AROMATICOS
Cs 45 - 60 5. - 15
Cy &5 - 20 gl = Y
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Cg 55 =110 B )

C9+ 0 0 =

a) DIETILENGLICOL.- (DEG), con una proporcibn -
de un 12% del peso total de agua, Logrdé que en Los -
‘fondos del separador, se mantuviera un rango de ftem-
peratunas de 135-140°C. En el rango solvente/alimen-
tacibn (5/4) estudiado,escencialmente todo el bence-
no y tolueno fueron recuperados. Sin embargo, altas-
necuperaciones de aromdticos Cg fue muy pobre a nela
ciones C/F de & a 1 6 menonres.

En todos Los casos, La pureza de Los aromdticos
obtenidos con DEG fueron muy altas (con menos del -
0.05% en voldmen de no aromdticos en La fraccibn BTX.

b) DIPROPILENGLICOL/DIETILENGLICOL. - (25/75% en
voldmen sobnre base seca). Aqui, otra vez Los rangos-
de tempenatura de Los fondos del separador fueron --
mantenidas entre 135 - 140°C, siendo asi{ el contendi-
do de agua menor (8% en peso). La temperatura de Los
gdondos del separador, es controlada para manfener -
cons tante el contenido de agua en el seno del solven
te. Excelentes necuperaciones, se Lograron a refacio
nes S/F de 4.5/1 y 6/1 obteniendo muy altas recupehra
ciones de benceno y tofueno. Pero abajo de esta rela
cibn La necuperacidn de aromdticos Cg venfa othra vez
a hacer muy inferion a La deseada. En el nrango S/F -
estudiado, La pureza de Los aromdticos fue simpre -
muy alta. Sin embargo industrialmente se LLeva a ca-
bo La formacién de espumas que ocurre a duo con Las-
pequeiias cantidades restantes de supenficies activas
de cientos componentes contenidos en La alimentacibn.
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c) TETRAETILENGLICOL.- (Conteniendo 5% en peso -
de agua).- Mostrné excelentes necupenacibneA manteniendo -
La tempenratunra de RLos fondos del separador en el rango de
135 - 140°C a relaciones S/F de 4/1. Muy buenas recupehra-
ciones se obtenian a medida que se aumentaba La relacibn-
de 3/1 en S/F. Abajo de La nrelacidn 3/1 La recuperacibn -
de arnomdticos decafa notablemente. Muy diversas e intere-
santes concluciones fueron obtenidas a partin de estos -
expenimentos. Primero, que La relacion S/F nequenida para
una alta recuperacidn de aromdticos, es mucho mds bafa -
cuando se utiliza el tetra que cuando se uiilizan otros -
glicoles, 6 combinaciones de estos, casi Zres veces mds -
DEG son necesarias comparadas con La cantidad de tetra -
utilizada, obteniendose Los mismos resultados, cerca del-
60% 6 mds del DPG/DEG es necesario en comparacibn del Ze-
trha.

Ademds de que el tetra es el mejor solvente =
empleado, debido a La alta capacidad de extraccibn, es al
mismo tiempo el que da Los bajos costos de operacibn. Poxr
sustitucién del tetrna al DPG/DEG 6 TEG, La capacidad de -
La alimentacién en el equipo es Lincrementada de un 50 a
un 100%.

En el diseiio de una nueva planta s4 se utdllizard
el tetna, el tamajio del equipo por barnil de alimentacién,
send mucho mds pequeiio a aquel que se edpecdfique con o0 -
tro tipo de glicol, ademds de que el cosio de Lnversibn -
total, es disminuido significativamente.0tro resultado de
intenés, es que a medida que se Lincrementa La relacibn -
S/F, La pureza delf destilado BTX también se Lncrementa. -
Es bien conocido, que un proceso de extraccidn, por Lo ge .
neral un incremento en La relacién S/F disminuye La pure-
za de Los productos en el extractor. Sin embargo, debido-
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a La gran pureza def producto BTX, que es obfenido a par_
tin del separador, una pequena cantidad, se queda para -

La purnificacibn que se efectua en el separador. Una rela

cibn S/F de 4/1 con fetra da resultados muy satisfacto--

nios para obtenen aromdticos de alta pureza.

Proceso DMSO.- Lo mds nelevante de esie proceso
es que ofrece una extraccedibn de aromdiicos muy econdémica
a temperatura ambiente y con un mindimo de corrocidn al -
aceno al carnbono delf cual esta hecho el equipo, ademds -
de una gran facilidad de separacién del solvente del pro
ducto final.

Debido a que Las corrnientes de neformados cata-
Liticos y de gasolinas de pindlisis nepresentan uliimamen
te una fuente imporntante para La produccidn de aromdiicos,
surge La necesidad de elaboran técnicas tales como La -
extraceibn con un solvente, 6 destilacidn extractiva. Ya
que estas mezclas contienen otros hidrocarburos, cuyo -
punto de ebullicibn, esta dentro def mismo rango desde -
Los aromdticos, estos no se pueden recuperar por una des
tilacibén convencional.

Genernalmente en La industria petrbquimica Los -
aromdticos son recuperados por extraceldn LLquido - RL -
quido utilizando un so0Lvente polar selectivo, Los aromd-
ticos y sokvente, son entonces separados por destilacibn.
En el proceso def IFP, el solvente es dimetilsulgoxido -
(DMS0) conteniendo pequenas cantidades de agua. Los aro-
mdticos, son separados del solvente en una segunda efapa
de extraccibn, cualquienr hidrocarburo no aromdtico que -
sea sepanrado facilmente de Los aromdiicos por destilacdiidn,
senvind como segundo solvente. En general un hidrocarbu-
no de parafinas Ligenras, es gratamente aprovechable en -
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Las nefinenias, con el fin de sen utilizados como solven
te. '

Ademds, este proceso de extraccibn es LLevado a
cabo a temperatura ambiente, en donde fLas propiedades -
del solvente son especialmente atractivas en cuanto a -
estabilidad y selectividad. Una alimentacibn que conten-
ga un gran porcentaje de olefinas puede ser procesado -

sin ninguna dificultad.

EL DMSO como so0lvente selectivo presenta Las -
siguientes propiedades:

- La extraccibén a temperatura ambienite, esta practicamen
te tigada a La baja viscosidad def DMSO.

- EL so0kvente, tak como es usado, conteniendo una peque-
fia cantidad de agua, tiene un punto solidificacidn bastan
te bajo, Lo cual Lo hace manejable.

- EL DMSO, es quimica y ténmicamente estable a Las condi
ciones delf proceso.

- EL DMSO no es téxico.

- EL DMSO es comerciafmente barato.

En Las diferentes etapas del proceso, es Limpohr-
tante sefialar que en el primen extractor, fa alimentacidn
fresca, es sometida a contacto con DMS0 a contracorrien-
te, el cual contendra ef 9% de agua. Con el f4in, de obte
nen aromdticos de alta pureza, es necesario tambiln Lin -
troducin a neflujo, una mezela consistente de aromdticos
y paraginas, Las cuales deberdn ser facilmente separadas
porn destilacibn, ademds de sean combinados Ros efectos -
de un neflujo de aromdiicos y un Lavado de oleginas. La-
proporcidn del solvenite y el contenido de agua, La pro -
porelén de rneflujo y composicidn se seleccionan dependdien
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do de La alkimentacibn asi como de La pureza y recuperacidn
de aromdticos deseada.

En el segundo extractor, Los aromdticos son rheex-
traidos y el DMSO regenernado con un Lavado a contracorrien
Ze con un solvente parafinico. Estas parafinas, deberan -
sen preferentemente Las mismas que Las utilizadas en el rne
§lujo. Es posible, escoger otra paragina mds Ligera 6 mds-
pesada, La seleccibn resultard de un estudio econdmico, pe
no siempre tomando en cuenta que para aromdticos pesados,-
send necesario utilizan una parafina Ligera. Ademds, el -
punto de ebullicibn del solvente no es un gactor Limitanie
y es posible procesan cualquier alimentacién sin imporfar-
Los nangos de punto de ebuflicidn.

La extraceibn y reextraccibn son ambas LLevadas a
cabo, a temperatura ambiente en un interrumpotor automati-
co convencional equivalente a 10-12 etapas tebricas.

Los aromditicos son separados del solvente parafi-
nico en una colfumna de destilacién, La parafina es recircu
Lada y Los aromditicos enviados al separador.

EL contenido de aromdticos en el reflujo, puede -
sen 54 se desea recuperado con el nrefinado por destilacidn.

_Una pequeiia fraccién de DMSO (cerca del 1%) se -
disuelve en La fase de hidrocarburos y es recuperado por -
Lavado con el agua. EL DMSO, es separado delf agua por una-
destilacién al vacio, La cual se efectuard en una torre de
acerno inoxidable y esta agua puede sen necinrculada para £a
vado. La no degradacién del solvente, puede ser observada-
cuando se procesan alimentaciones con gran contenido de -
olefinas y cantidades apreciables de diolefinas. Entonces,
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es més dificil obtener una gran pureza en Los produc
tos, por Lo que es necesario eliminan Los nestos de-
hidrocanburos no saturados de Los aromdaticos, por -
una operacién ginal tal como el tratamiento con arcd
LLas .

Proceso Houdry Detol.- Es un proceso de -
hidrodealkilacibn catalitica muy simple, de gran fle
xibitidad y selectividad. Porn Lo general, se necedi-
tan Los servicios de una unidad de purificacién de -
hidnb6geno debido a que se necesita en gran cantidad-
y pureza. En este proceso, hidn6geno y ftolueno reac-
cionan en cantidades equimolares para producir bence
no y metano. No ocurnen cambios de volumen y La hreac
cibn es exoténmica, La reaccibn, es Limpuesta primera
mente a un equilibrio controlado y el grado de con -
vernsibn, esta sufeto a La actividad catalitica, cam-
bios de temperatura y tiempos de contacto. Cuando -
aromdticos mds pesados sustituyen al tolLueno, también
son dealkilados y se RLevan a cabo reacciones conse-
cutivas, en el caso de xifeno, primeramente es elimi
nado un grupo metilo para formar tolueno, el cual es
hidredealkilado a benceno. Los requenimientos de - -
hidnégeno para La demetilacién de xilenos, son dobles
a Los que se nrequieren para La demetilacdién de tolue
no. Thimetil benceno y aromdticos mds pesados Asiguen
La misma auta de demetilacién, eliminacibén de un gru
po metil en cada paso.

La constante de velocidad de deafquilacibn
viene a imncrementarse con el aumento de peso molecu-
Lan de grupos metilo en el benceno, y solamente se -
requiere un pequeiio aumento en volumen del nreacton,-
para alojan La reaccionesd consecutivas. La reacedbn-
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de hidrnodealkilacién, invariablemente, toma Lugar -
en enlace alifdtico - aromdtico, en el caso que £03
sustituyentes sean grupos etil, propil 6 butil, ek
benceno tamb.ién se producirnd en una sola etapa.

Hidrocracking.- La funcién del catalizador-
en esta etapa, es La de eliminan impurezas parafind
cas que pon destilacidn no se pudieran eliminar. EL
benceno que contenga mds del 1.0% de aligfdticos, no
encontrard el punto de congelacidn requerido en Las
especst ficaciones (5.4°C). EL hidrocracking de esas-
impurezas, de alto a bajo peso molecular en el - -
thanscunso del proceso Detol, asegurard una pureza-
consistente en el benceno (99.95% mol). La preferen
te produccién de etano y propano por hidrocracking-
catalitico, permite una reduccdln significativa en
Los nequernimientos del hidrnbégeno sobre cualquier -
proceso de hidrberacking téamico, en Los cuakles, 80
Lamente se produce metano. La pequeiia cantidad de -
convensién de tolueno a otrhos productos a parte - -
def benceno, que ocunren durante ek proceso, se --
atrnibuyen particularmente al hidrocracking de nu -
cleos aromditicos .

En un proceso téamico, La tendencia a que se
forme metano, es preferida a que se forme etano y -
propano. Cabe hacen notan, que se pueden Lograr - -
ahornos econémicos en La produccidén de hidrdgeno,

54 se produferd en vez de metano, el etano y propa-
no que se producen por La reaccibn de hidrocracking.

Hidrnogenacién.- Dos tipos de neacciones de

hidrogenacibn pueden efectuarse por presencia del -

catalizadonr.
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La primenra,para eliminar impurezas y que Zie
ne una velocidad controlada. La segunda, es La hi -
drogenacibn de nucleos aromdticos, que es de equilLl
brio controlable y facil de evitarn por una seleccdiibn
apropiada de Las temperaturas de operacibn. EL ben-
ceno producido, contiene de 0.3 a 0.2 ppm. de tiofe
no, ya que fLas alimentaciones contienen metil tioge
nos y tiofeno. Este asombroso efecto del cataliza -
don, penmite el uso de alimentaciones Lindispuestas-
para otros procesos similarnes, tomando en cuenta, -
que Las temperaturas aqui son mds elevadas, debido-
a que se ha de eliminar al Ziofeno, para mantenern -
un equilibnrio constante entre H,S e hidrocanbunos .

Condensacibn.- Durante el proceso, ocurre -
una reaccién de condensacidn de benceno, en La cual
se forman difenilos. Debido, a Las condiciones de -
operaciones del proceso Detol (1000 - 1200°F) esta-
reaccibn ocurne en un pequeiio rango (0.1 al 1.0% de
La carga de Zolueno).

EL principal origen de La no selectividad en
el hidrocracking, no solamente es La formacidn de -
difenilos y trifenilos, sino también, La formacidn-
de pequeiias cantidades de dibencilos, compuestos -
§luonados y antracenos. Residuos pesados formados -
en el proceso se pueden minimizan debido al bajo ni
vel de temperaturas de este proceso catalitico.

Coking.- Panra el 4inicio del proceso, fue -
una Lincognita La formacién de coke en el cataliza -
don, el cual nequenia grandes pernfodos de actividad

efectiva, ya que se contarla con poco Liempo para -
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su negeneracidn. EL paso mds efectivo para supriminr
La fonrmacibn de coke en el catalizadon, fue el uso-
de cantidades controladas de hidrbégeno de purifica-
cibn en RLos neactores, independientemente de aquel-
hidn6geno que se necesite para La reaccidn de hidro
‘dealkilacibn. La inovacidn expenimental utilizada -
en este proceso, y que Lo carndeterniza de Los demds,
es que, teniendo Las bases fundamentales de Las =
neacciones de coking, se programa el equilibrlo y -
La velocidad de La nelacibén de cambio con una compu
tadora 1.B.M. 650.

Porn el uso de esta computadora, Las condicio
nes de operacidn mds econdmicas pueden sen selecedo
nadas de tal manera que permitan penfodos de mds de
un aifio de continua operacién a capacidad totfal. Por
Lo genenal, para que el proceso sea aplficable en u-
na hefinenia, esta deberd disponer de una corriente
de hidrnbgeno de no menos def 50% de pureza y una -
conniente de hidrocarburos que contenga cantidades-
apropiadas de ellLos para procesarfos. La cantidad -
de hidrnégeno aprovechada, en nelacién con La canti-
dad de hidrocarbunos procesados, determinard La -
existencia de una unidad de punificacién de hidrége
no. Las impurezas en La alimentacién de no aromdtd-
cos, no afectan La calidad del producto, pero 8L -
marcaran un Lncremento en el consumo de hidrbgeno.-
La produccibn de benceno, se verd disminuida a medi
da que se¢ desee mantener constante el consumo de -

hidrnégeno.

Proceso Houdry Litof.- Durante 1950, La de-
manda de benceno en el mercado requerfa una atfia pu
neza y un bafo contenido en sulfuros, en respuesta-
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a esta necesidad, La Bethelehem Stell Co. evaluld se-
veramente Los procesos existentes para La refinacidn
de Los aceites Ligeros obtenidos porn La carboniza -
cibn de coke, y Lanzé al mercado su proceso el cual-
presenta Las siguientes propiedades:

1.- Hidrogenacién seguida porn una extraccddn-
con un solvente eépeczﬁico. Este tipo de procesos -
fueron probados comerncialmente, pero Lasd garaniias -
dadas pon Las patentes no erndn Lo sugicientemente -
prometedonas para producir el benceno requerido en -
Las especificaciones, ademds de que resuliaban muy -
costosos para recuperar tolueno y xilenos requirien-
do para ello de paraginas de bajo valor de refinado.

2.- Cnistalizacibn de benceno y Lavado con -
ofeum. EL entonces inapropiado proceso de cristaliza
cibn aumentaba el punto de sokidificacidn del bence-
no, peno cuando La etapa de cristalizacibn era segul
da por un Lavado con olLeum, el contenido de tiofeno-
disminuia hasta 1.0 ppm. Sin embargo, en cantidades-
ilimitadas de prueba estas combinaciones de procesos
daban como resultados un rendimiento pobre de bence-
no, nelegandose al tolueno y xLLfenos a tener un va -
de aceites combustiblfes y no se Lograba eliminar el-
problema de Zenen fondos deidos. En La salida, Los -
aceites Ligenos que no 4e recuperaban por La gasifi-
cacidn en Los hornos de coke, se¢ desechaban como ga-
ses inutilizables. Fuera de La comercialidad del re-
§inado de aceites Ligehos su venta como materia pri-
ma se cotizaba a valores muy reducidos Lo cual trala
el senio problema de La pérdida en La Linversién.

Desarnollando un nuevo proceso, especlfica -
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mente diseiiado para refinar aceites Ligenos obteni-

dos por La carbonizacion del coke para producir ben

ceno que satisfaciend Las especificaciones existen-

tes 6 futuras, independientemente de Las fLuctuacio
nes en operaciones del acero, darfa como resultado-

‘una gran ganancdia Yy un nuevo mercado en La Lndusitria
de Los aromdticos a partin del carbon de piedra. EL

objetivo era pués, desarrollar un proceso que en -

una so0la etapa extrajera parafinas, naftenos, olefi

nas, tiofenos y otras impurezas contenidas en Los -

aceites Ligenros y de esta manerna obtenen benceno de

alta pureza. Este proceso, pretendenia La elimina -

cién en una so0la etapa de condensar y vaporizar La-

alimentacibn para cada catalizador diferente, asi -

fue entonces, cuando sungio el proceso Litol que es

un proceso catalitico, por medio delf cual Los aced-

tes Ligeros obtenidos de Los honnos de carbonizacién
del coke, son nefinados y dealkilados para producin

benceno de gran pureza.

Tradicionalmente Los acedltes Ligernos aromdtdl
cos, necuperados como un coproducto def canbon de -
piedra cuando es refinado a altas temperaturas, han
s4ido procesados por variaciones de un Lavado deido-
con Las sigulentes caracternisticas:

- 'Son tratados como una graccién cruda cuyo-
contenido principal es benceno, tolueno y aromdti -

cos con 66°Be de dcido sulfurnico.

- Los fondos deidos formados son drenados y

eliminados .

- Los acedltes nemanentes son neutralizados -

92



con so0luciones causticas.

EL proceso de Lavado deido con una previa y -
subsecuente etapa de destilacibn, en Las cuales se -
eliminan impunezas, tales como disulfuro de canrbono,
diolefinas, estineno, fenol y piridina y son neducd-
das Las cantidades de fiogeno, dan¥’como nesultado wn
benceno de baja calidad, pues no se Logran eliminar-
Las panrafinas ni Los nagtenos.

EL benceno, producido a partin de Los hornos--
de carbonizacién del carbén de piedra, tiene un pun
to de solidificacibn que varia entre 4.9 y 5.3°C - -
connespondientes a una pureza del 99.0 a 99.6% nes -
pectivamente. EL contenido de tlofeno en esie bence-
no es de 200 - 400 ppm. Aunque bien, este contendido-
podrnia sen neducido por incremenito de La concentra -
cibn ylo La cantidad de deido empleado, pero esto da
nia como resultado una gran perdida porn sulfonaciin.
EL punto de solidificacidn es independiente de Los -
parametros de Lavado dcdido y es basicamente una fun-
cién de La velocidad de carbonizacién en Los hornos.
Benceno, stolueno y xilenos, son Lo pnodhctob de fLa-
neacceién a Lo Larngo de toda La pared caliente y La -
zona radiante Libre. Lo alto de estas temperaturas -
(8§50 - 1200°C) efectua el mds completo hidrocracking
de parafinas y naftenos a hidrocarburos Cy - C, 6 rne
§onmados aromdticos. Recdiprocramente, La operacibn-
de Los hornos de carbonizacién a bajas temperaturas,
producen menon hidrocracking ténmico nesultando un -
alto contenido de parafinas y naftenos en Los acel -
tes fLigenos. Ademds otras desventajas del Lavado dci
do, son La gran perdida de aromdiicos por sulfonacidn
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y La obtencién de fondos dcidos. AsL pues, con todas
Las Limitaciones anterionres en 1967, se tomaron va -
nias medidas de renovacién en el proceso dando como-
nesultado Las siguientes innovaciones en Las diferen
tes etapas del proceso:

Hidrocracking.- EL proceso catalitico Litol-
facilmente, elimina parafinas y nagtenos contenidos-
en acedites Ligernos por medio del hidrocracking trans
§ormandolos en fracciones de bajo peso molLecularn. -
Los nendimientos de conversibn se ven Lincrementados-
al aumentar La temperatura, aunque ef rango de estas
sea infernior al rango de temperatura de operacibn re
comendable para una hidrodesulfuracién (599 a 632°C)
Adn mds, un Lincrhemento en La Zemperatura podria pro-
vocar un hidrocracking térmico imnecesario el cual -
afectarnia el funcionamiento del reacton.

Hidrodesulfuracibn.- La funcibén del cataliza
don en esta etapa, fue uno de Los puntos criticos a
rnesolven. EL equilibrio de La nreaccidn de hidrogena-
cibn del tiofeno, se ve favorecida a altas presiones
y tempenratuhras, siendo el factor mds importante panra
el control de contenido de tiofeno La presidn parcial
de hidrbgeno.

Hidrodealkilacidn.- Durante el estudio del -
efecto de La presidn, sobre Las reacciones del proce
50 se descubnid que el catalizador era un factor muy
importanite en esta etapa, ya que esfe proceso era -
capaz de refinar Los aceites Ligernos y converntin to-
Lueno xilenos a benceno en una s0fa etapa. De esta -
manera, porn simple recirculacidén de fondos de La - -
columna de benceno a La alimentacién, se podrian pro
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ducin grandes cantidades de benceno. Lo intenso de -
La hidrnodealkilacibn, se puede variarn porn ajuste de-
La intennelacién tiempo - temperatunra.

Reacciones no selectivas.- La necuperacién -
de BTX en el proceso Litol, es def 98 al 100% mok de
BTX cangado. EL BTX, puede sen producido en el siste
ma por hidrogenacién, deshidrogenacidn e hidrnodealki
Lacién de componenpgtes no BTX de Los acedites Ligenros
secundarios. La hidrogenacidén de aniflos aromdticos,
se efectua en pequeiia proporcibn LLevandose a cabo -
perdidas debido al hidrocracking def nafteno. EL - -
equilibrio, se Logna por el controk de temperaturas-
de neaccibn, siendo evidente que el benceno contenga
de 0.01 a 0.03% mol de ciclohexano.

La principal fuente de no selectividad, es La
condensacibén de anillos aromdticos para producir di-
fenil y compuestos andlogos (digenif metano, metil -
difenilos, bibencilos y fgLuonreno). '

Proceso Shetlf Bextol.- A medida que sunrgie-
non Los pxocesos de hidrodealkilacibn ténmica, apare-
cio este proceso catalitico el cual venia a satisfa-
cen Las sigudientes condiciones:

- EfL catalizadon, es Lo suficientemente actdi-
vo como para efectuar una reaccidn a temperaturas -

considenablemente bajas para un proceso ténmico.

- EL catalizadon tiene una vida promedio muy-
extensa y gran facilidad de recuperaciin.

- La selectividad de La reaccibn catalitica,-

95



es comparable a La de un proceso térmico, Lo que --
quiere decin que se requdierne de cantidades minimas-
de hidrbgeno.

Condiciones del reactorn.- EL abatimiento de
‘presibn en el neactor, esta deteaminado por La baja
presién parcial del hidrbgeno a La cual se efectua-
La nreaccibén, que es muy rdpida pero que no afecta -
a La estabifidad del catalizador. Es posible, encon
trhan el aumento de presibn parcial def hidrbgeno -
que varfa de 15 a 29 atémogéenaé absolutas y a una-
tempenatura de 580°C peamitiendo un Lncremento de -
2.5 veces en espacio veloceidad a una conversibn cons
tante de 50% y con una selectividad en La reaccibn-
def 97% del tebrico. La presién parcial de hidrbge-
no, también- tiene una gran influencia sobre La es-
tabitidad del catalizador. La actividad del catali-
zadon a 29 atsmdsferas absolutas pewmace virntualmen
Ze s4n cambio alguno durante 2000 horas de trabajo-
continuo y se puede recuperar totalmente regenehran-
do por oxidacidn.

En contrasite con Los procesos tenmicos, no cau
sa dificultades porn bLoqueos temporales en el reac-
torn 6 en La nreaccibn de rnecuperacibn donde es posi-
ble tenen problemas. La formacidén de coke, fambién-
esta prevenida por retencién de La temperatura de -
neacelbn abafo de 640°C y s4in presentarnse costos -
adicionales porn mateniales de construcelbn.

Reteniendo condiciones adiabdficas en ef - -
rneacton, se asegura una uniformidad de carga y aciti
vacibn del catalizadorn, ademds de que para una tem-
peratura mdxima de operacidn, puede aumentarse 6 -
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disminuinse este rango para compensar La deactivacidn
del catalizadonr. o

Sistema intencambiadorn.- Una gran cantidad -
def calonr, producida en el neactor es utilizada para-
calentan La alimentacibn principal después de La sali
da def neacton y controlar Las temperaturas para evi-
tan La formacidn de coke.

Factones que afectan al consumo de hidrnébgeno. -
En vista de Lay disponibilidad timitada def hidrbgeno
por reformen catalitico muchas nefinenias y por el al
to costo de un proceso para sintetizarlo,se deben de-
Logran cientas condiciones para su consumo 6 elabora-
cibn. La condicibn principal para comsumin hidrégeno-
de baja pureza, es de que La reacciln ocurra selecti-
vamente. Para convensibn de tolueno a benceno y meta-
no, se nequierne una mof de hidrbgeno, mientras que 4e
consumen de 4 a 10 mokes de hidrégeno en La desitruc -
cibn de anillos aromdticos y fonmacién de parafinas.-
La presibn parcial de hidrbgeno deseada, puede Lograr
se por el uso de presiones totales alias, por altas -
velocidades del gas de recinculacidn y de extorsibn -
(efiminacibén de metano formado en La reaceibn y el -
que esta contenido dentro def gas de alimentacidn) 6
por punificacibn del gas necireulado.

En el proceso Bextol, parte def metano confeni
do en La cornniente que emana del reactor, e disuelta
en el condensador por el primen separador, el segundo
separadon, que trabaja a bajas presiones obtiene $4 -
nalmente un gas nico en metano y elimina La mayor par
te de este con una mimina perdida de hidrégeno.
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Proceso Hydeal.- Consiste en un proceso de-
hidrodealkilacibn catalitica de alkilnagtalencs y -
alkilbencenos, utilizando como catalizador 6xido de
cnomo. Los gactores mds importantes porn Los cuales-
se ve Limitado el proceso son Los siguientes:

Punificacidn de hidnégeno.- Se soluciona -
gacilmente por medio de una absorcibn con aceites -
obteniendose una gran f{Lexibifidad en el hidrbgeno-
de gran puneza.

Diseiio del neactor.- La reaccibn, debe con-
trnolanse a temperaturas muy elevadas de trabajo - -
(1200 - 1300°F) por Lo que deben buscanse materiales
que soponten Las condiciones de La reaccibn en ats-
mos geras de hidrnégeno. EL calentador debe sen diseiia
do para emplear ese calorn exotermico de La reaccibn
y asi alcanzar La capacidad deseada en La temperatu
na de La neaccidn. De ahl que, se elimine La existen
cia de un horno seguido por un sistema de apagado -
ylo recinculacibn.

Separacién de La efluente def reactor.- La-
sepanacibn vaporn - Liquido a 100°F, es necesaria pa
na minimizan el contenido de impunrezas en el bence-
no gran parte del cual, es recirculado al separadorn
de contrnol automdiico y mantener esta efluente Liqui
da.

Ademds, este proceso esta abiento a Las inno
vaciones en catalisis, y poden producin benceno y -
naftaleno conjuntamente y en cualquier proporcibn -
dependiendo de La vaniacidn de Los alkilprecurnsornes
en La alimentacibn.
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Proceso Pyrotol.- EL ndpido crecimiento de -
La industrnia del etileno en Europa y el Lefjano Ornien
te, han venido a dar como resultado a Los productores
de denivados petroquimicos el problLema de La obten -
cibn de grandes cantidades de gasolinas de pirolisis
obtenidas como subproductos en Las plantas de etile-
no. Este problLema no debe preocupar mucho a paises -
que cuentan con alimentaciones Ligeras para obtenenr-
este tipo de productos como es el caso U.S.A. En don
de fa tendencia ha construir plantas de etileno aumen
ta en un 10% anual.

Un camino por medio def cuaf, muchos produc -
tones han solucionado este problema es La aplicacidn
de una téenica necientemente desarnolflada por La - -
Houdny Process and Chemical Inc. aplicada en el pro-
ceso Pgrotol, el cual aplica un camino directo panra-
La punificacién y dealkilacibn del concentrado BTX -
obtenido de Las gasolinas de pinrnolisis y finalmente-
obtenen benceno de alta pureza.

Hidrnocracking, Hidrogenacidn de no aromdticos,
desulfuracién y dealkilacibn, son Las reacciones que
entran en el proceso para producir benceno de una pu
neza del 99.96%. Las principales cardeternisticas de-
este proceso son:

EmpLeo de un pretratador para La hidrogenacibn
de olefinas, estinreno y otfros materiales gormados -
por coking Los cuales envenenan al catalizador.

Los aromdticos necirculados de una de Las - -

Ltimas etapas del proceso (fondos provenientes de -
La torne de benceno) son adicionadas a La efluente -
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def pretratador y La mezcla fLuye a un calentador
en donde se aumenta La temperatura y se efectua el
hidrocraching e hidrodealkilacién . Esta corniente
caliente, es LLevada a traves del Lecho catalitico
cdel nreactor pyrotof, en donde Los aromdticos son pu
nificados debido a La conversidén de componentes sul
furudos ‘a HyS y ak hidrnocracking de no aromdticos.

EL efecto neto de todas Las reaccio
nes, es La Liberacibn de una gran cantidad de enex-
gia en forma de calor, y por Lo tanto sera necesario
contan con apagados intermedios entre Las zonas de
catalisis . Con el fin de optimizarn La recupehracién
de calor, La efluente delf neactor es interncambiada
con La alimentacién y emplLeada también para abaste-
cen otros hequerimientos de calorn ( generacibn de -
vapor ). La unidad de purificacibén de hidrbgeno, es
opcional segun sea La necesdidad de eliminar Los hi-
drocarburos Ligeros formados en el reactor pyrotol.
Vardiaciones muy pequenas pueden hacerse en el esque
ma del proceso, dependiendo principalmente de La in
saturacibn y contenido de no aromdticos en Las gaso
Linas de pirnolisis.

En genenral, Lo mas Limportante para
La mayoria de Los procesos comenrnciales es La obten
cidn de un catalizador que modifique La selectivi-
dad del proceso en un producto determinado y resul
ta sen el gactorn Limifante en esta rama de La <indus
thia petroquimica , Evidentemente, La neaccibn cata
Lizada presentara mayores vaklores de conversidn nres
pecto al sistema no catalizado y para tilempos Linfe-
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niones a Los necesarios para alcanzar el equilibrio
termodindmico. EL aumento de La velocidad de un pro
ceso quimico mediante ef aumento de La temperatura
de operacién, puede dar Lugar a descomposdiciones par
ciales de Ros productos y/o una disminucibn de La
convernsibn neal de equifibrio

Podemos afirmar que La seleccidn a
decuada de La especie activa de un catalizador,es
el fundamento comun de un diseio correcto del mis-
mo. Tanto La actividad como La selectividad, y en-
parnte La vida media def catalizadorn dependeran di-
nectamente de La fase activa utilizada.

Existen dos Zipos de catalizadonres, Los ho-
mogenos y hetereogenos EL empleo de catalizadonres-
heterneogenos es superiorn hasta en 70% sobre Los ho-
mogeneos. EL empleo de Los catalizadores se hace -
tomando en cuenta Las siguientes cardctenisiticas:

a) Catalizadores empleados en La hidrogena-
cién de hidroearbunos.- tanto Los catalizadores -
utilizados, como Las condiciones de operacién de -
estos procesos, dependen basicamente de La estruc-
tura del compuesto a hidrogenar, Las caractenisti-
cas esenciales de estas reacciones son Las siguien

Zes:
- A temperatunras de reaccdbn Lngernionres a -
200°C, ta hidrogenacién de olefinas e hidrocarburos

aromdticos, esta favorecida teamodinamicamente.

- Presiones de operacibn de hasta 200 atmos
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fernas, permiten subirn La Zemperaturna de reaccidn a -
valonres préximos de 500°C. Es decin, en estos siste-
mas, ef aumento de temperatura suele estar asociado-
con el de La presidn de frabajo para equilibrarn favo
nablemente La nreaccibn. Sin embargo, La mayoria de -
~Las neacciones no requieren presiones superniores a -
Las 100 atmodferas ni temperaturas por encima de - -
200°cC.

- Cuando La neaccidn tiene Lugar a tempenratu-
rhas infeniores a 100°C, esta suele sen inrrevensible-
Yy fuentemente exotérmica.

En general, Los catalizadores metdlicos son -
mucho mds activos para este tipo de reacciones que -
Los oxidos metalicos semiconductonres. Estos suelen -
utilizanse en hidrogenaciones selectivas de cientos-
compuestos y requiernen mayores temperaturas y phresdio
nes de operacibn. Sin embarngo, La notable nesisten -
cia de estos oxidos metdlicos al envenenamiento por-
elementos extraios, Les confierne imporntantes posibi-
Lidades industriales.

La gran importancia del envenenamiento de Los
catalizadores en La hidrogenacidn, merece algunas -
cons idernaciones sobre ese punto.

EL proceso de envenenamiento, se LLeva a cabo
mediante La absonrcidn, generalmente inrevernsible de-
cientos compuestos con Los centros activos del cata-
Lizadon, impidiendoles de esta manera que sigan Ln -

tenviniendo en La Zransformacién quimica.

En cientos casos, relacionando La configura -
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cibn electrénica de deteaminadas substancias con su
capacidad para adsorvense, es posible predecin que-
tipos de compuestos pueden inhibin La actividad de-
un catalizadorn. Compuestos metdlicos, donde Los on-
bitales d del metal contengan un electrdén 6 un par-
de electrones disponibles para forman un enlace, 6-
compuestos organicos capaces de ceder electrones -
(como La pirnidina) Los cuales competiran con Los -
neactantes y productos de La hidrogenacibn por Los-
centrnos de adsorcibén disponibles en La supernficie -
del catalizadon. Aunque algunos metales (Hg, Fe, Sn,
Pb, Bi, In, etc.), sus 6xidos y sales sueklen envene
narn Ros catalizadornes preparados con metales nobles.
Los venenos mds importantes son sin duda, Los ele -
mentos de Los grupos Vb (N, P, As, Sb,) y VIb (S, -
Se, Te,) y sus compuestos. Es notable en este sents
do, La accién negativa del azugre fanto en forma -
orgdanica como LnOAthLca. Indudablemente, La facili
dad de envenenamiento de Ros catalizadores metdli -
cos es un problema de digflcil solucién. Sin embanrgo,
este inconveniente es aprovechado con habilidad en
cientas ocasiones, para LLevar a cabo hidrogenacio-
nes selectivas intermeddias.

La hidrogenacién de benceno a ciclohexano, -
es uno de Los procesos mds importantes de hidrogena
cibn de hidrocarbunos aromdticos. La hidrogenacién-
catalica de benceno en fase vapor, se puede £LLevar-
a cabo en reactores de Lecho fifo con temperatura -
de 200 a 250°C, presiones de 10 atmosferas y cataldl
zadores de niquek.

Los rendimientos en ciclohexano se aphoximan
al 100% dek tebrico. Cuando La cantidad de azufre -



en La alimentacibn es pequeiia, puede utilizarse un -
catalizadon en platino 6 rodio sopontado. La reacedlbn
es altamente exotéamica (54 Kcal/mof de benceno hidro
genado a 250°C) porn Lo que el catalizadon empleado,
no debe sen extremadamente activo, sobre todo 84 La -
-alimentacibén es muy nrica en benceno. Segidn otro proce
dimiento, La hidrogenacién de benceno se realiza en -
reactones con agitacidn mecdnica y niquel raney como-
catalizadon. Catalizadones de Rutenio son especialmen
te dtifes en fLas hidrogenaciones de hidrocarburos aro
méticos en Los cuales se debe evitarn La hidrogendlfi -
AL .

b) Catalizadornes empleados en La deshidrogena-
cién de hidrocarburos.- Contraniamente a Lo que suce-
de en Los procesos de hidrogenacién (bajas presiones-
y altas temperaturas Los favorecen) tenemos que Las -
neacciones de deshidrogenacidn son muy endoténmicas,-
y por esta causa, generalmente se ELevan a cabo en -
rneactores de Lecho §ijo anchos y cortos, con objeto -
de suavizan el gradiente negativo de Zemperafunras que-
se establecen a Lo Rargo del neactorn. EL calonr que -
es necesario aportar al sistema, se suele suminisirar
por calentamiento previo de La alimeniacibn, a dife -
nencia de Los procesos de hidrogenacidn. Aqul predomi
na el uso de 6xidos metalicos sobre Los metales.

EL catalizadon genernalmente utilizado para La-
hidrnodealkilacién de tolueno a benceno, es el 6xido -
de cromo sopontado sobre alumdina.

EL mayor problema en el empleo del 6xido de -

cnomo sobnre alumina, radica, que en presencia del va-
porn de agua su actividad se reduce sensiblemente Lo -
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cual obliga a un secado cuidadoso de Los reactantes
del proceso. d

Finalmente, podemos decin que dos de Los fgac
tones mds importantes para ef uso de un catalizador
son su actividad y selectividad.

La actividad, La definiremos como La cantidad
de neactante que se transforma (en determinadas con
diciones de operacidén) al entrar en contacto con el
catalizadon. Evidentemente un catalizador que presen
ta una actividad elevada permitirnd LLevar a cabo La
rneaceidn a temperaturas bajas, presidn convendente-
y bajos tiempos de contacto, dando como nesultado -
minimas degradaciones ténmicas, disminuye el aporte
de enengia y ornigina el que pueda reducirse el tama
o del reacton.

En cuanto a rendimientos, es necesanio hefe-
ninlos a Las condiciones de operacibn de cada proce
s0. Genenalmente, se tienen en cuenta dos aspectos-
entre 54 complementanios:

1) EL consumo de catalizador por towrelada de
producto fabricado.

2) Las toneladas del producto obtenido pon -
horna y kilogramo de catalizador.

La selectividad def catalizadon adn determi-
nado producto, send La cantidad del mismo obtenido-

en nelacibn al totat de reactante transformado.

Sin duda, La selectividad es uno de Los fac-
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tones de mayon importancia en La consideracibn de -
un catalizador comercial.

Valonres bajos de selectividad suponen pérdi
das de matenia prima, problemas de eliminacibn de -
<£0s productos Lndeseables, y en genernal un mayor -
costo de operacibn.
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CAPITULO I1I .- INNOVACIONES TECNOLOGICAS



La tecnologia def benceno y ciclohexano, se ha
desarnollado a grandes pasos, estos cambios & modifica
ciones a Los procesos tienden a mejorarnlos en forma -
nadical disminuyendo a su vez Los costos de produc -
cibn. Asi, tenemos que en Los ainos 40's el benceno -
‘ena obtendido principalmente por un proceso que ConsLs
tia en La destilfacidn en seco del carbbn de piedra, -
en donde Los coproductos son LLevados a La fuente do-
minante de Los hornos de coke. En ese entonces £a pro
duceibn del benceno estaba bajo ef yugo de La produc-
cién de acero el cual era bdsico para Los equipos de-
procesamiento de Los derivados aromdticos.

EL benceno no fue producido comercialmente a -
partin del petrnbleo sino hasta 1950, desde entonces,-
La industria petroquimica ha venido produciendo gran-
voldmen de aromdticos principalmente de operaciones -
de reformado catalitico y cracking catalitico, pero -
este dLtimo camino adn no ha s{do explotado completa-
mente, debido, af alto contenido de olefinas pero pro
metiendo para el futuro sern el camino mds adecuado pa
na La produccibn de aromdticos .

Divensos procesos son utilizados para ser sepa
nados Los aromdticos del petnsleo, ya sea a partin de
un neformen 6 cualquier otro tipo de operaciones - -
lextraceibn Udex, extracceibn DMSO y destilacibn azeo-
trhépica, que son efemplos tipicos de esta funcidn),
para 1961 La ruta Udex desarrnollada por La Universal-
04L Products And Dow Chemical es La mds utilizada al '’
igual que el proceso Coke Oven de La steel And Jones.
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EL afio de 1961, fue de un ano de transicibn-
para La industria de aromditicos en cuanto a La tec-
nologia y produccibn. :

Para 1965, el benceno es el aromdtico que 5se
produce en mayor volumen a partin de fuentes del pe
tnéleo y carbbn de piedra, es manufacturado en La -
mayonia de Los palses del mundo como maternia prima-
para La fabricacién de gibras sintéticas, pldsticos,
eﬂaAtohenOA, nylon, etc. En ese entonces, Los Lipos
de procesos existentes para La elaboracibn de bence

no ehran:
1.- Recupenacjbn de reformados 68%
2.- Dealkilacibn delf tolueno 22%
3.- Honnos de coke 13%
4.- Plantas de etileno 5%
5.- Alquitranes 2%
100%

De Los procesos existentes hay dos que deben-
sen discutidos, aquel con el cual se obtiene el ben-
ceno a partin de neformados cataliticos, y en el que
se empled La hidrodealkilacién def tolueno, ya que-
el benceno obtenido por Las plantas de etileno, se-
necupera basicamente por Los mismos procedimientos -
con Los cuales se obtiene de Los neformados.

BENCENO A PARTIR DE REFORMADOS.-

Existen cinco etapas principales en La manu-
factura del benceno Las cuales son mositradas en La-
figura 1. En La primera etapa, una graccién de Las-
gasolinas (100-390°F), es alimentada a una unidad -

108



pretratadora con hidrnégeno, con el gin de eliminar -
Los compuestos sulfurados presentes, La necesdidad de
este tratamiento, varia segdn sea el cardctern sulfu-
roso del crudo.

En La segunda etapa, Las gasolinas so0n separa
das en una seccibén de destilacidn en tres diferentes-
connientes:

1.- Pentanos y aceites Ligenos, que Lncluyen-
a Las gasolinas.
2.- La graccibn que contiene Cz, Cq, Cg» (150-
300°F ASTM).
3.- Los Cq y pesados entre Los que también va-
gasolina.
Esta etapa es utifizada cuando se tiene como -
§in obtenen el mdximo en La produccidn de aromdticos,
s4in embango, s4 este no es el caso, entonces se - - -
efectda una destilfacién mds complefa y severa, fLa =
cual debernd separan C,, C; .y Cg en fracciones LndLvi-
duales para alimentar una 6 mds fraccliones y opiimizan
La produccibn de aromdticos de un determinado ndmero-
de carbonos. Usualmente Los C,, C; y Cg, s0n neforma-
dos cuando se empieza a producirn el benceno, s4in em -
bargo, cuando no se produce benceno, La unidad no de-
bend sen diseiiada para reformar Los C,, a8l como Los-
C4 aromdticos que no Zienen un afto grado de octanaje
y no fustifican su reformado.

En La tercera etapa, Los naftenos son convertd -
dos a aromdticos, uiilizando un catalizadorn de plati-
no. Las condiciones de La reaccalbn variardn segin sea
el proceso, pero Lo mds normal es que el reactor tha-
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bajen dentro de un rango de temperaturas de 850 a -
900°F, y presdiones de 200 a 8§00 psig., -esta etapa,-
también onigina neacciones Laterales indeseables co
mo Lo es La Lsomeracibn y de hidrociclizacibn Las -
cuales afectan notablLemente el valor def octanaje -
de Las gasolinas.

Estas trnes etapas, son empleadas en £a mayo-
nia de Las nefinentas con el §4in de Lincrementar el
valorn de Las gasolfinas s4in precindirn, de La Lmpor -
tancia que ftenga La fabricacidn de benceno. Sin - -
embango, Las dos etapas siguientes, son utilizadas-
unicamente cuando se van a producir grandes volfume-
nes de benceno de alta punreza. g

La cuanta etapa, consiste en La separacidn -
de Los aromdticos de Los nrestos de paraginas y naf-
tenos, porn extraccdbn con un Aoﬁventeiongdnico [pro
ceso Udex, Formex, DMSO, efc.)

La quinta y dltima etapa, es el gracclonamien
to final y La purnificacibn def benceno.

BENCENO POR DEALKILACION DE TOLUENO.-

Supuestamente, resulta mds econdmico dealki -
Lan tolueno que xifenos, debido a que se requiere -
menor cantidad de hidrnégeno, y Zambién a que el to-
Lueno tiene un costo mds nreducido que ef de Los xA-
Lenos .

En £os procesos de dealkilacidn, el hidrdge-
no es mezclado con el tolueno y esta alimentacibn -
es LLevada a La Zemperatura de nreaceddn para cargar
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Los al neactorn. La efluente de ah{ emanada, es enfria
da y estabilizada con el fin de eliminar al hidrbgeno
que no entrb en La reaccibn. Posterniormente, esta ali
mentacibn es LLevada a 0tro estabilizadon para sepa -
nan a Los hidrnocarnburos Ligernos que e encuentran - -
disueltos en el benceno. EL producto benceno, de opti
mo grado de nitracibn, se necupera por La parte supe-
nion de La columna §inal. Los rendimientos, varfan -
del 96 a 98% def tebrico, de tal manera que se obitie-
nen 80 galones de benceno por cada 100 galones de Zo-
Lueno alimentado.

Siguiendo con Los avances de La Zecnologla, -
tenemos que para 1972, el benceno es el aromdtico que
se produce en mayor volkimen a pantin def petrdleo y -
carbén de piedra, permaneciendo esta dLtima como abas
tecimiento de neserva en La mayorifa de Los palses pro
ductores.

EL benceno, se sigue obteniendo a parntin de -
Los sedimentos de carbén de piedra,como un subproducto
proveniente de Los aceites Ligernos de La carbonizacidn
en hornnos de altas temperaturas para La produccibn de
coke metalurgico y/o de La fabricacidn del gas de alum
brado. EL nendimiento de estos métodos es obtenern - -
dos galones de benceno por cada tonelada de carbén de
piedra, Los aceites Ligernos obtenidos del carbén de -
piedra, son procesados no sofamente por La destile -
nfas de alquitnan, sino también por Ras destilentas -
petroquimicas. Del cldsico pretratamiento a Los aced-
tes Ligenos del canbbn de piedra, Lavado con deido -
sulfdrnico, neutralizacibn con sosa cdustica, destila-
cibn, purnificacibn, etc. se mencionan con detalle en-



el proceso Houdry Litol.

En nesumen, nuevas técnicas de produccdibn
de acero, el aumento en Los costos de Los combusti
bles, inflacibn,ete. Han dado como nesultado un e-
‘fecto negativo en La disponibilidad def carbén de-
piedra como maternial. Sin embargo, se puede preveer
que habxd una escacez de combustibles £Lquidos en-
el futuno, Lo cual dejard La primacia a La Licue-
faccién del carbon de piedra para La produccidn de
benceno y sus derivados

Podemos asegurar, que el contenido de ben
ceno en fracciones aromdticas varla de acuerdo a £a
fuente abastecedora y a Las condiciones de operacibn
def proceso. En general, Los aromdticos obtenidos-
de Los aceites Ligernos delf coke, son hicos en ben-
ceno y pobres en xilenos (un analisdis tipico, mues
trha que contienen 77% de benceno, 17% de tolueno y
6% de xilenos). La graccibn de aromdticos obtenida
a partin de neformados es usualmente rica en xile
nos, pero pobre en benceno (un andlisis tipico, -
muestra que contienen el 10% de benceno, 50% de fto
Lueno y 40% de xilenos).

Las gasolinas de pinb6lisis, como materia-
prima representan un camino muy convendiente para -
La necuperacibn de benceno, sin embargo, todo de -
pende del tipo de alimentacibn utilizada como carga
a Las unidades de etileno.

Como un dato interesante podemos mencionar

que La principal fuente productora de benceno en -
U.S.A. para 1971 gue, La de reformados cataliticos.
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Cenca def 70% de La produccibn en este aio, fue a-
partin de Los neformados, otro 10% se obtuvo de -
Las gasolinas de pLrGLLSLS.

Las gasolinas de pin6lisis, un subproduc-
to en La produccibn de olefinas, a partin de ali -
mentaciones pesadas, segln se ha pronosticado tien
de a sen una de Las mayores fuentes de produccdlbn-
de aromdticos panra Los aios 70's, Para 1975, estas
alimentaciones pesadas daran del 27 al 34% de fLa -
produceibn de aromdticos en U.S.A.

La deathkilacibn def tolueno ha cambiado -
a grandes pasos debido a gran demanda de benceno y
a La infima diferencia de precios entnre tolueno Yy
benceno. Asf, tenemos dos tipos de procesos de - -
hidrodealkilacién, La témmica y catallitica.

Las principales fuentes para obtenern ben-
ceno en Europa Oniental, es a partin de neformados
(33% de La produccidén total), (gasolinas de pinfli-
548 43% de La produccibn total) y el resto a par -
tin de Las destilenias de alquitran. Se Lincluye en
el total de neformados el total de neformados y ga
solinas de pinolisis algunos procesos de dealkifa-
cibn. Debido, a que no sokamente se dealkifa ef %o
fueno sino también, se hace La dealkilacibn de fo-
Lueno-xilenos para obtener benceno de alta pureza.
La fuente mds impontante hasta ahora en Europe det
Este, es La de Ras gasolinas de pinGLisds. Debido,
a que fLa produccibn de etileno lLa cual se basa en-
La nafta, crecerd al doble durante Los sigudentes-
5 aifios, se deduce que La produccibn de benceno a -
parntin de esta fuente, también aumentand.
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La 4inovacibn técnokogica mds reciente para
obtenen el benceno es producinfo, a partin de Las-
plantas de etilfeno. De estas plantas, se obfienen-
Las gasolinas de pin6lisis como un subproducto que
nonmalmente contienen def 40 al §0% de aromdticos,
.generalmente son inestables y deben sen sometidos-
a una hidrogenacidn apropiada, puede sen LLevada a
cabo para obtenen aditivos para gasolinas, 6 bien,
pueden servin cono una excelente fuente para La -
produccibn de aromdticos. Estos procesos de hidrd-
genacifn a bafas temperatunras, peamifen que estas-
gasolinas de pirndlisis, se procesen con el g4in de-
obtenen cualquiera de Los trnes nesultados sdigudlen-
tes:

1.- Produccién de gasolinas de alto grado-

de octanaje, en una hidrogenacibn selec
Ztiva de una etapa.

2.- Produccibn de aromdticos, hidrogena -
cibn en dos etapas seguidas de una ex-
trhaceibn de aromdticos.

3.- Produccibn de benceno.- Una integracibn
directa a La hidrogenacibn en dos eta-
pas de una unidad de hidrodealkilacibn.

EL proceso de hidrogenacidn en dos etapas-
fue desarnnollado y dado a conocexr por La Bayern. DL
vensos procesos de hidrogenacidn en dos etapas, pa
rna el tratamiento de gasolinas de pin6Lisis han 84
do desannollados por Las sigulentes compaiidas: UOP,
Baithis Petroleum Kellog, Huodry Gulf, IFP y La -
Bayen Lurngi, para Los casos de obtenern uno y/o dos.
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En estos procesos de dos etapas, La primenra
consiste,en hidrogenar a Las diolefinad. Las olefi -
nas y compuestos sulfurados, son completamente hidro
genados en La segunda etapa. Debido, a que La hidnro-
genacidn de fLas gasolinas de pin6Lisis es relativa -
mente simple, ya que se requieren temperaturas y phre
s4iones moderadas, este Zipo de procesos nresultan muy
econbmicos.

Debido a La gran rapidez con La que s¢ -
envicia o envenena el catalizador en La primera eta-
pa, el problema comin en este Lipo de procesos es -
encontrarn un catalizador que Ztenga una vida media -
Larga para justificar La instalacibn de esta unidad.

Para 1970, se desarrolla un proceso, en el-
cual, se obtiene benceno directamente, a partin de -
Las gasolinas de pindlisis, porn La Mitsubishi, La -
cual combina ef proceso de hidrogenacibn en dos eta-
pas (Fase Riquida a baja temperatura y La hidrogena-
cibn convencional en fase vapor), con su proceso de-
hidrnodealkilacién (MHC). Para producin beneceno con -
una invernsibn minima y rendimiento Gptimo.

Las ventajas de este proceso desarrollado -
por La Mitsubishi Petrochemical Co.- Chiyoda Chemical
Engineening and Construction Co. son:

T.- Extensos Ziempos de cornidas de La prime
ra etapa, evitando el agotamiento de hidrnbgeno por -
polimenizacibn 6 decoking de cornientes de aire-vapor.
Esto sdgndifica una ghan importancia en La primera eta
pa, ya que no se pLernde tan facilmente el catalizadoxr,
haciendo que fas condiciones de operacidn sean mds -
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genenosas en esdta primera etapa que se efectda en-
fase Liquida.

Z.- No es necesaria una recirculacibn par
cial def producto hidrogenado, 6 La adicibn de --
aceites estables de Ldvado a La primera etapa del-
‘neactorn, debido al alto valor de dienos en La ali-
mentacibn (25-30%).

3.- La combinacién directa de este proce-
50, con el MHC(hidrocracking e hidredealkilaciébn);
debido a Las ventajas expuestas en 1 y 2, hacen po
s4ible esta fusidn, en La cual, La corniente gaseosa
tamb.ién obtenida de La segunda etapa del nreactor -
pueda sen cargada directamente a una unidad de - -
hidrodealkilacibn.

PESCRIPCION DEL PROCESO. - Esta combing
cibn, es La mds simple para convertin gasolinas de
pAinélisis a benceno en una s0fa etapa.

La efluente proveniente delf neacton de La
segunda etapa de hidrogenacibn, es cargada directa
mente a un horno, y de ahi al neactor MHC de hidro
dealkilacibn a La temperatura deseada.

En el neactor, Los alquilaromdticos son -
hidrnodealkilados para producir benceno, y Los hidrno

carburos no aromdticos, son procesados principalmen
te a metano y etano. Sulfure de hidrogeno y amonio,
4e producen en el neactor de hidrogenacibn Los cua
Les no afectan a La reaccibén de hidrodealkilacién.
Econémicamente, 4se obtienen ventajas ya -
que se Logra La eliminacién de un horno entre La -
primera y segunda etfapa de hidrogenacibn, un siste
ma de gas recirculante, estabilizador y tanques -
inteamedios de alimentacidn para hidrodealkilacibn.
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También el consumo de servicios, puede sexr
minindzado poavla reduceidn del vapor consumido en-
el estabilizador, fuerza electrica para La compreso
ha de necirculacidn de hidrnogeno y combustible para
el horno intermedio del proceso de hidrogenacién.

Como se indicd anterniormente esta combina-
cibn patentizada ya en URSS, USA, Italia y Francia-
es posible debido a Las siguientes cardctenisticas:

L.- Es 4dnnecesarnia una recirculacibn del -
producto hidrogenado al primen reacton.

AL.- Se evita La eliminacibn intermedia de
mateniales pesados polimernizados en el catalizadon-
6 de coking del catalizadon en el primern neactor.

iii.- La coexistencia de HyS, NH3z e hidrocar
buros no aromdticos, no afecta de ninguna manera La
trayectoria de hidrodealkilacibn NHC.

INVERSION Y SERVICIOS.- La Lnvernsidn -
para una planta de hidrégeno para tratar 182000 ton
métricas/ano de gasolinas de pin6lisis se muestra -

en La tabla 1, Ra cual incluye también el consumo -
de servicios. )

TABLA 1: DATOS ECONOMICOS.-

BASES: 180,000 Zon. méinicas/aiiode gasolinas de pi-
noRisis, 330 dias Laborables al aio.

ALIMENTACION: Cg - Cg
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INVERSION: § USA 0.69 x 106

SERVICIOS: (por barnif de gasolinas de pinblisdis.

FUERZA ELECTRICA:  KWH 117
VAPOR SATURADO: (60 psig) £b 0.003
COMBUSTIBLE BTU x 106 a

AGUA DE ENFRIAMIENTO (T = 18°F) USA GAL 259
* CONSUMO DE HIDROGENO scd/bbe 300

* EL consumo de hidrdgeno depende directa
mente del contenido de olefinas, diolefinas, azufre
y nitrogeno contenidos en Las gasolinas de pLrndli -
s44. Sin embango, el azufre y nitrogeno son compuesd
tos que generalmente esta en un porcentaje mejor de
1, Lo cual quiere decirn que el control del consumo-
de hidnbgeno, esta basado en Las olefinas y diolefd
nas. EL consumo estequimétrico de hidrnbégeno, puede-
sen facilmente obtenido para varios valores de ndme
no de bromo en La alimentacdidn.

0tra inovacién que resulta Linteresante, -
es La def proceso HDA, es decin obtener comercial -
mente el benceno no por La ruta antigua tolueno- -
benceno, s4ino por La nueva ruta nagfta-etifeno, que-
viene a hepresentar una nueva fuente para producis=
benceno. Es un método que conviernte benceno a partin
de fLas gasolinas de pinélisis, el cual ha tenido -
un gran €xito a partin de su debut comerncial en 1969.
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Debido a su gran capacidad para procesar alimenta-

ciones en un amplio rango de composicibn, resulta-

verdaderamente importante este proceso, debido a -

que se ha incrementado notablemente La construccibn
de plantas de etileno utilizando alimentaciones -

‘nagténicas, para La produccibn de olefinas, asf co

mo de aceites Rigenos; otras propiedades impontan-

Zes que presenta el proceso son:

EL valor intrinseco de Los arombiticos, -
como componentes de gasolinas y La gran utilidad -
que tienen como maternia prima para productos de £in
tenés vital.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- En el arran
que, La alimentacién previamente hidrogenada, e -
hidroestabilizada, es mezclada con hidrbgeno preca
Lentado con La efluente del reactorn HDA, y es can-
gada al desulgurador catalitico, en donde Las olefi
nas son completamente hidrogenadas, pero Los anillos

aromdticos nemanentes no son afectados, debido a -
que catalizador empleado esta sufeto a suabizan -
Las condiciones de operacin.

La efluente caliente del desulfurador, -
es mezclada con hidrndgeno adicional y con una corrien
te de vapor de nrecinrculacidn que contiene tolueno-
no convetido y aromdticos pesados.

La mezcla es precalentada con La efluente

def neactorn HDA y después calentada en un horno -
antes de sen alimentada al reactor HDA.
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Esta unidad, es una camara abiernta excenta de cafa
Lizadon, en su interior, Los alkilarombticos son -
conventidos a benceno, mientras Los no aromdticos-
son converntidos por hidrnocracking a hidrocarburos-
Ligenos. Debe existin un control en La temperatura
de La neaccién exotérmica por La Localizacién de -
zonas de apagado en Luganres extrategicos.

EL vaponr que sale del reactor, es apaga-
do porn La efluente proveniente de La baternia de -
flasheo, y enfriada antes de sern separada en fase-
Liquida y vapor. Parnte def vapor que sale por La -
parte superion de esta columna es enviada a La yn£
dad de concetracién de hidrbgeno, La cual separa a
Los hidrnocarnburos Ligernos del hidrndgeno y el resito
de£ vapor es utifizado como hidrfgeno de recircula
cibn y apagado para el reactor HDA.

EL Riquido obtenido por La batenfa de -
§Lasheo, en compaiia con Los aromdticos condensa -
dos en fLa unidad de concentracibn de hidnégeno,l -
son enviados a un estabilizadon el cual desecha a
Los hidrocarnburos Ligeros por La parte supenior, -
para sehn émpﬂeadoA como combusitibles.

Los fondos de este estabilizador, son -
enviados a una torre de arcillas, en donde el resto
de insaturnados son eliminados con el fin de obtener
aprobatonias Las pruebas de color en el Ldvado - -
deido def producto.

COSTOS E INVERSION.- Los costos de -
manufacturacidn para dos tipos de alimentaciones -

son presentados en La Ztabla sigudlente:
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Mano de obra.- $60,000.00/aiic dotlar, 2 hombres /cam
bio. Supervisién, asesorias y mantenimiento son del
150% s0bre costos de mano de obra 6 sea de - - - -
$90,000.00/aiio dollax.

La inversién estimada para una planta con
una capacidad de 3,000 bbl/dia de gasolinas de pAné

RLs48 es:
CASO 1.- Alimentacidn $2.6 x 106 dollanx.
CASO 2.- Alimentacién $2.8 x 106 dotlan.
TABLA A.- COSTOS DE PRODUCCION DE BENCENO
(cents/galén dollan)
SERVICIOS CASO 1 CASO 2

90% de aromdticos 70% de aromdticos

ENERGIA ELECTRICA

($ 0.009/kwh) 0.33 a.46

VAPOR

($ 0.50/1000 £b) 0.03 N T L
AGUA DE ENFRIAMIENTO

($ 0.015/1000 gat.) 0.01 0.02

COMBUSTIBLE

($ 0.20/MM BTU) 0.12 0.17

SUBTOTAL 0.49 0.65

CATALIZADOR Y OTROS SERVICIOS

CAT. PARA DESULFURAR 0.01 0.01
ARCILLAS 0.02 0.02
TAMIZ MOLECULAR 0.01 0.01

SUBTOTAL 0.04 0.04



TABLA A.- Continua.-

MANO DE 0BRA, ASESORI
Y SUPERVISION
MANTENIMIENTO, SEGURO
£ TMPUESTOS

INTERESES
DEPRECIACION
SUBTOTAL

TOTAL

AS

S

122

.44

.40

1.04
1.96

.49

<57

.64

<39
.60

<29
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En cuanto al ciclohexano, que el un produc
to petroquimico con un prometedor futuno debido a -
que ha oniginado una gran expansi6n en su mercado -
inteanacional, prometiendo cada vez mds el descubri-
miento de prospectos favorables de uso.

Propiamente LLamado "benceno def futuro",-
el ciclohexano se consume con un Lncremento def 13%
anual para el pernfodo comprendido entre 1975 y 1970.
De aqui, nresulta que La demanda para el aiio de 1970
en USA fuera de 460 millones de galones contra 250
rnequenidos en 1965

EL ciclohexano, es obtenido a partin de
dos fuentes principales

1.- Hidrnogenacidn def benceno 85%

2.- Fraccionamiento de cornientes
del petrdleo 15%

La Phitlips es La dnica compaiiia que obtie
ne el ciclohexano por fraccionamiento de Las cornien
tes del petnbleo, aunque anteriormente othras compa-
iias como La Humble 04iL, Shell y Richfield utiliza
non este procedimiento

Oniginalmente, estas compaiias producian
ciclohexano con una pureza del 85%, pero debido a
Los hequerimientos, se Lnchemento La pureza a un -
95% pon medio de La hidrogenacidn del bencenc debi-
do a que en este tipo de procesos se egectua una -
isomenizacién de ciclopentano a ciclohexano
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La phitlips produce en La actualidad un ciclohexano
de pureza comparabfe con el que producen Los proce-
504 de hidrogenacién de benceno. Se piensa que esta
compaiia, se ha extentido con el fin de trabafar -
con una gran varidad de alimentaciones para La necu
‘peracidn de ciclohexano en La planta Localizada en-
Sweeny Lncluyendoseuna unidad e hidrogenacién de -
benceno. De cualquien manera, se duda que cualquiehr
otra compaiiia tenga el suficiente maternial nagténi-
co para recuperar ciclohexano comercialmente por me
dio de este proceso, y por Lo tanto, todo gdtura --
expansidn serd bajo La ruta de hidrogenacidn de ben
ceno. Asi tenemos, que para 1970 esta ruta produ -
cfa el 85% delf ciclohexano consumido en USA.

Los detalles del graccionamiento de La -
Phillips no han sido publicados. La mayonia de Los-
productores de ciclohexano en USA, excepto La - -
Du pont, emplLean La fase Liquida en el proceso de -
hidrogenacién. La Du pont, utiliza un proceso en fa
se vapon obteniendose Los mismos resultados que - -
obtienen Las demds compaiias.

En general, La conversién de benceno a -
ciclohexano, es estequiométrica. En La mayoria de -
Los procesos, el benceno es sometido a una hidroge-
nacién bajo una gran variedad de catalizadores Los
cuales no deben peamitin nreacciones Laternales origi
nadas por Las altas temperaturas que se necesitan-
para procesar al benceno (660°F) s4in que ocurran -
chackings 6 nearnheglos en Los anillos.

EL benceno, debe sen conventido a ciclohe
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xano phreferentemente con platino, paladio o catald
zadones semejantes y por Lo general es utifizado -
un s0fvente deido. Se requienren altas temperaturas,
debido a La reduccidn de mateniales Ztales como el-
niquel, cobre, cobalto, etc. Sin embargo, otros me
tales son mds efectivos para estos menestenes, pe-
no debido a su alto costo, son admitidas Las acti-
vidades de estos, ocasionando pérdidas tales como-
La nreduccibn del niquel.

La hidrogenacidn, es relativamente facil.
Sin embango, el neactor catalitico debe ser disefia
do de tal manera, que se elimine el calor ocasiona
do por La naturaleza exotérmica de La reacedlbn:

[iiﬁ-+ Hp — E:::]

AH (77°F) = - 88,650 BTU/Lb mok.

Fase vapoxr

EL cambio de enerngfa Ribre, para La hi--
drogenacibén de benceno a ciclohexano en fase vapor,
puede sen nepresentada como AF = - 94,700 + 94.6 T
BTU/2Lb mol.

En donde T = °R; 44 F = 0, entonces --
T = 1,000°R (540°F), existiendo una pequeiia diferen
cia en el cambio de enerngifa Libre cuando el proceso
se efectda en fase Liquida.

En una hidrogenacibn comercial, con condd
ciones de presién de 300 a 500 psig y femperatuhras-
de 300 a 500°F, puede mantenense un equilibrio dind
mico, conteniendo en el producto 0.01% de benceno.
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Cineticamente, La hidrogenacién del bence
no, es una reacclén de primen orden con'neépecto a-
La presidn def hidrbgeno y de orden 0 con respecto-
a La concentracibn def benceno. Sin embhargo, cabe -
hacen notan, que con catalizador de niquef, el orden
-de fLa nreaccidn con respecto a La precién del hidrd-
geno cambia de orden 0 (abajo de 230°F) a ornden pri
mero (axniba de 390°F). Conforme se aumenta La Zem-
peratura este cambio en el orden indica una eviden-
cia probable de que La molécula de benceno es mds -
vigonrosamente absorbida que ef hidrégeno a bajas -
tempenaturnas (300 a 360°F), pero esta nrelacibn, ne-
sulta invensa al aumentar La Zemperatura.

A principios de s4iglo Los investigadores-
estaban seguros que esta hidrogenacibn, solamente -
podria efectuarse en fase vapor utilizando un cata-
Lizador. Pero esta tebria fue rechazada en 1906 pox
el Ipatieff Chemist de Rusia. Ahora, gracias a esa~
Lnnovacibn Las unidades comerciales son diseiadas -
para Laborar en fase Liquida y una mezcla de fases-
en La nreaccibn.

Existen dos posibles mecanismos para La -
hidrogenacién de benceno. De acuerdo a un mecanismo
conocido como el de interacceibén adyacente, dos molé
culas son adsorbidas en s.itios adyacentes mediante-
una quemiabsonrcidn de monocapa, después de La inte-
raceibn en La monocapa es desabsorvido el producto.

La segunda posibilidad, es que una de Las
especies reactivas es quemiadsorvida en La superfi-
cie del catalizador Las moléculas de otras especies
de reactivos van a La fase gaseosa por Las fuerzas-
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de Van den Walls (este mecanismo, ha sido LLamado-
de interaccibn - quemiadsorcibn porn fuérzas de Van
den Walls].

Comenrcialmente, Los mecanismos de reac -
cibn no tienen una ghran diferencia, el eApacio—.ug
Locidad en el neactor es siempre ajustado para ob-
tenen el equilibrio de convernsidn Gpiima estequio-
métrica. Una de Las consideraciones mds importantes
en esta industnfa, es el evitar el envenenamiento-
del catalizador con Los compuesdtos sulfurados, -
cuando es utilizado el niquel. Estudios en el Labo
rnatonio, indican que 0.0002 £b de tiofeno por cada
Libra de niquel onriginan un decremento hasta de un
50% en La velocidad de hidrogenacién. Aparentemen-
te, ef tamajio de Los cristales de niquel determina
el contenido de sulfuros (dependé directamente del
namerno de centros activos), pero La inactividad -
completa,-ocurnind, cuando La contaminacién de sul
furos LLegue a un nivel de 0.0005 a 0.0030 Lb/Lb -
de niquel. Adn mds, altos niveles de contaminacio-
nes de sulfuros (0.033 £b de tiofeno/Lb de niquel),
causan La netencibn permanente de sulfuros en el-
catalizador adn despues de neactivarlo.

EL 0.01% de tiofeno en el benceno, es -
suficiente para envenenar al catalizador durante-
La hidrogenacibn en fase vapor a 350°F. Subsecuen
temente, el tratamiento con hidrbgeno no restaura
nia su actividad.

EL catalizador comercial para hidrogena

cibn es utilizado con Las siguientes consideracio

nes:
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- Contenen so0bre el 33% en peso de niquel, s0-
bre un soporte oxido-refractanio.

- Los nreactones preferentemente deben de sen -
de Lecho §4ifo.

Basicamente, existen dos tipos de proceso
que se dlﬂenencian unicamente por La forma de efLimi
nar el calon de La nreaccibn def neacton, algunos -
emplean agua de enfriamiento para generar vapor co-=
mo el Scientific Design, oftrnos utilizan directamen-
te un vaporizador para La alimentacién benceno y re
circulacibn como el UOP'S Hydran.

Cuando se emplea una mezcla de fases, La -
unica diferencia viene a ser el catalizador que en-
este caso send de platino.

La Chemetron Co., ha pubficado datos sobre
La hidrogenacidn en jase vapor, en este método se -
obtiene ciclohexano con una pureza del 99.5% en vo-
Lamen, utilizando un catalizador de niquek y un ran
go de temperaturas de 300-400°F y presidn atmosfeni
ca con un espacio-velocidad de 1000 para el hidrbdge
no, y un espacio-velocidad para el benceno Liquido-
de 0.4 y una relacidén molar de 9.0-9.5 de hidrbgeno
a benceno.

Los nesultados obtenidos en una planta pi-
Lote en un reactor Lsoiéramico con presdiones que - -
variavan de 1 a 35 atm., indicaron que el espacio--
velocidad es critico a 300°F con un espacio-veloci-
dad de benceno Liquido de 0.4 a 0.9.

128



Incrhementando La presidn de 1 a 3.5 atm=-
no mejoraba La conversibén a 300°F. Pend'ZL, permd~
tia el uso de altas temperaturas, Las cualesd, no -
son convenientes a Los rendimientos de espacio-tiem
po . La hidrogenacién de mezcla de fases estudia-
da por La Chemetron Co. Lndica, que el proceso es
similan, Lo dnico que varfa viene a sexn el catali-
zadon y el uso de una poreibn LLquida del producto
como recirculacibn para Loghar una mayor efectivi-
dad en el control de temperaturas del phroceso.

EL calorn de Ra reaccidn, es eliminado por
La vaporizacién de La fase Liquida, defando una por
cibn apreciable del producto en La fase vapor a La
salida def neactor. Un enfriador a La salida, para
separan el producto L{quido def gaseoso, puede sen
diseiiado de una manera muy Simple y junto con La re
cinculacién, eliminarn a Los cambiadores de calor ,
chaquetas de engriamiento por agua, engriadornes y
equipos de precalentamiento y/o vaporizacién

Pruebas en un reactor adiabdtico a 500 p
s54ig y temperaturas de 515 - 550 °F, produferon ci-
clohexano con una pureza def 99.8 % en volumen
Con una alimentacién mezelada de benceno-ciclohexa
no | 17.5% 2n volumen de benceno ), fue tratada a
un espacio-velocidad de hidrnbgeno de 5800 y un es-
pacio-velocidad de benceno Liquido de 2.0

Recientemente, el Instituto Frances del
Petrdleo desarnollfo un proceso de hidrogenacién -
en fase Liquida, el cual ha sido detaflado en el-
capitulo.I
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Proceso Extraceidén con P.A. .- ([ G. Nettes -
heim Pulheim,
Western Geamany )

APLICACION . Este proceso desarrno_
Llado en AlLemania def Este, se utifiza para La ob-
tencibn de ciclohexano de alta pureza ( 99.9% ) a
partin de fracciones obtenidas en Las gasolinas de
pirolisis con un rendimiento def 97% . EL phroceso,
se efectua mediante una destilacidn extractiva con
un so0lvente LLamado P.A. ( fenoxietanol ) el cual
Ziene Las siguientes propiedades

Vokatilidad nelativa de 2 : 1 ,( 2,
4 dimetif pentano/ ciclohexano |

Viscosidad de 2.3 cp a 80 °C

Solucidn enengica, con alto gra-
do de 4iso0octano, 13 a 80 %.

Magnigica estabifidad ténmica y qui
mica, algo miscible en agua y buen pro
ducto técnico.

A En La aplicacién de este nuevo solven
te, el ciclohexano, es aislado del contenido nafté
nico de Las gasolinas por una apropiada destilacibn
y trhatamiento téamico. Este ciclohexano que se obitie
ne de Las gasolinas de pirnolisis, es muy adecuado
para La fabricacién de poliamidas
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INSTALACIONES ECONOMICAS . Para una
planta de etileno basada en nafta que produce 100,

000 ton [aiio nesulta Lo suficientemente capaz para
producin cenca de 25,000 ton/aiio de ciclohexano ,
Lo cual es una magnifica justificacibn econdmica -
para su instalacién . La hidrogenacidn de una frac
cién de benceno, seguida por una extraceilbn y puri
ficacién necesita menos hidrbgeno que una extrac -
cibn cualquiera de benceno e hidrogenacibn, 6 que-
una hidrnogenacidén integra de gasolinas de pirnold -
s45

DESCRIPCION DEL PROCESO . - Cuando se
produce ciclohexano, utilizando como s0kvente al fe

noxietanol ( P.A. ) se requieren Las sigulentes e-
Lapas

i.- Separacién o aislamiento de La frac
cibn de benceno por destilacién.

ii.- Hidrnogenacibén completa para esta
fraceidn.

iii.- Separacién o aislamiento del ci
clohexano por una destifacidn extraciti

va y purificacidn

Debido, a que La fraccibn de benceno
ya contiene algo de ciclohexano ( def 3 al 5 % en
volumen ), es muy factible producirn ciclohexano,
utilizando menos hidrbgeno que en cualquier proce-
s0 de hidrogenacién selectiva .

EL benceno obtenido por Las gasolinas



de pinolisdis, es completamente hidrogenada en un
reactor con catalizador de niquel o metal precio-
40, el producto, es entonces extraido con P.A. ek
cual es alimentado por La parte supernior de La to
nre a contracorriente . Los productos Ligeros, son
eliminados y parte condensados para efectuar un re
fLujo y favorecer asi La extraceibn . Vapor y/o pro
ducto del separador son RLevados a La parte inferior
de La columna de extraccibn, y asi facilitar el con
Ztrnol de temperaturas en ef fondo.

Ciclohexano, componentes de alito punto
de ebullicién y agua, son extraidos por el P.A. y
Los demas hidrocarburos son alimentados . Despues
de una deshidratacién del P.A. en una seccidén de
vacio, es netornado a La destilfacidn extractiva.

EL P.A., demostro sern muy estable, ya
que opero en una planta piloto durante varios meses
sin que fuera necesario cambiarfo

Los hidrocarburos obtenidos del separa
don, son LLevados a La columna de purificacidn con
el ciclohexano puro ( 99.9% ) y extraidos por La -
parte supernior, y Los productos mds pesados descarn
gados con Los gondos . La columna de destilacibn -
extractiva opera a una aimosfera de presidn

RENDIMIENTOS . - EL£ nrendimiento
del ciclohexano es def 97% con una pureza def 99.9%
Bajo Las condiciones descritas anterniormente, La -
concentracibn del ciclohexano en Los productos L£i-
genos, es cenca del 15%, perno puede sen reducida -
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aun mas, aumentando el ndmeno de platoﬂ .

En La parte supernior de La columna
de destilacibn extractiva en La cual existe una con
centracidn hasta del 40% de metileiclopentanos, ha-
ce que sea posible incrementarn el nrendimiento de ci
clohexano por extraccibn de este concentrade , el
cual puede Lisomernizanse y sern necirculado a La cox
Lumna de extraccdibn.

La cantidad de P.A. nequenidas en
el sistema de extraccidn, dependerd dinrectamente de
La concentracibn de ciclohexano y metileiclopentano
en La alimentacibn .
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CAPITULO IV . - ESTUDIO DE LA CAPACIDAD 1NSTALADA



Puede decinse que La Ztecnolfogfa comenzdé a --
cobran una significacién apreciablfe en el desarrollo
Aindustrial y por Lo tanto en La estructunra de La ma-
yonia de Los paises desde fines del s4iglo pasado, pe
no propiamente no fué hasta el presente s4iglo, cuan-
.do La técnologia en forma vertiginosa se constituye-
en el factorn mds Lmpontante y desicdvo en configurar
La fisonomfa de La civilizacibn contemporanea.

En Los s4glos XVIIT y XIX, Las tres principa
Le Zecnologias del hombre eran La Agricultura. Las -
Antes Mecdnicas, antecesoras de Las actuales Lngenie
nias y La Medicina. Estas tecnologias estaban mds -
adelantadas que Las ciencias y eran casi independien
tes de ellas, ya que en gran parte estaban basadas -
en conocdimientos puramente empinicos baste citarn co-
mo un ejemplo muy LLustrativo de esta situacdln que-
La mdquina de vapor Linventada por James Watt operd -
por mds de 70 anos antes de que se formulard La ex -
plicacibn cientifica de su comportamiento termodind-
mica debida a CLausius y Kelvin.

Estos antecedentes desmienten en cienta fon-
ma La idea que a veces se suele tenen de consideran-
a La tecnologia como hifa de La ciencia, ya que en -
buena parte Las innovaciones tecnofdégicas han prece-
dido a La ciencia transformando en unasd cuantas deca
das La vida def hombre y dando al mundo una civiliza
cibn singulan: La "Civilizacibn tecnolbégica", que -

actualmente padecemos.

EL establecimiento de fronteras o Lineas di-
visonrdas precisas entre Lnvestigacidn cientifica pu-
ra, bdsica o fundamental, Linvestigacidn cientifica -
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aplicada e Lnvestigacibn tecnolbdgica, no resulita en -

todos RLos casos factible nd quizas conveniente. EL des
cubrimiento de nuevos fendmenos o nuevas Leyesd natura

Les abre siempre estos campos de aplicacidn prdetica-

y cualquien nuevo resultado clentifico, es generalmen

te estudiado pon especialistas en "ciencia aplicada-

para encontranfe aplicaciones tecnolbgicas.

Las Innovaciones Tecnoldgicas deben estarn en-
g§ocadas hacia La accibn, aportando Las herramientas -
materiales que el hombre necesita para controlan y -
utilizan Ras fuernzas y recursos de La naturaleza, pa-
ra su propio beneficio. ;

Las Innovaciones Tecnoldgicas por su parte, -
han alcanzado un alto grado de especializacidn y a La
vez de integracibn, perno quizas el fendmenc mds carac
tenistico que ha expernimentado es que el Aigld XX La
tecnologia se ha ido institucionalizando, es decirn el
trhabafo que orniginalmente hacian individuos aisfados,
muchos de eflLos autodidactas, en La actualidad se £Le
va a cabo en su totalidad en forma sistemdtica y orga
nizada en Universidades, Institutos y Escuelas Tecno-
Logicas. '

La tecnologia actual esta practicamente en su
totalidad basada en La Ciencia y La metfodologia y - -
Zéonicas empleadas en La investigacibn de ambos campos
tienen muchos puntos de similitud y coincidencia y, -
por Lo menos en algunos casos Zienen una Anfluencia -
decisiva en el Exito o fracoso resultante en cualquien
pais.

Pon Lo tanto en nelacidn a Los denivados del-
petnbéleo, tiene sentido hablan de ftecnologia de un -
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pais deteaminado, mds que en La medida que en dicho-
pails haya asimilado el acervo de conocimientos y -
experiencias requendidos para resofvern con sus pro --
pLos recunsos humanos y materniales Los problLemas tec
nolbgicos que tenga que afrontarn. Esto naturalmente-
_no excluye La necesidad de una continua comunicaciln
‘kntaacambéo Yy uso de conocimientos, recursos Yy expe-
niencias tomados del medio exterion en La medida que
se nequiera ya que en maternia de tecnologia £La com -
pleta autosuficiencia y el aislamiento absoluto no -
s0n ndi posibles ni convendientes, adn para Los paises
mds avanzados y poderosos del onbe.

Considernamos que Las etapas que e han de -
necornen conducentes a Lograrn Las condiciones necesa
nias para podern realizarn con €xito desarnollos tecno
L6gicos aplicables a nuestra indusitrfa petroquimica-
son Las sdgudlentes:

.- La planeacidn y cheacibn del organismo -
adecuado a desempeiar £Las funciones de -
Ampulsarn el desarnollo tecnolbgico de La
Industrnia Petrolera Nacional.

2.- La construcedidn y puesta en marcha de -
AinstalacLones, equipos, Laboratornios Y
facilidades nequenidas.

3.- Integracibn y organdizacidn de Los cuadrnos
de indbajo y selecciln, capacitacibn e
Ansdtruceidn de pernsonal responsable de -
Las divernsas funciones en especial de -
Anvestigadores en Los divensos campos de
especializacidn.

4.- Conocimiento a fondo de La industria pe-
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trolena y familiarnidad con sus operacdo-
nes y problemas. }

5.- Asimilacidn y adapiacifn a Eas circuns -
tancias propias de La tecnofogfa petro -
quimica existente, inﬁonmacédubal dia de
sus avances y dominio de La metodofogla-
de La investigacibn, para estar en condi
ciones de desarnollarn tecnologias pro -
pias, que sean aplicables a La nesofuciibn
de problLemas Locales y que permifan susd-
tituin La téenica importada.

Las necesidades de productos petroquimicos han
cnecido en Los GRZimos afios con una de Las tasas mas ele-
vadas; Las invensiones realizadas y programadas por el -
secton privado son cuantiosas y requienen def respaldo -
de La produccibén de Petroleos Mexicamos para no depender
del Auminiétho-exthanjeko (61 ).

En México La capacidad instalada en el drea pe-
thoquimica durante 1975 crnecidé en 191,000 toneladas anuales
al subin de 4,059 x 10% a 4,250 x 10% ton. Lo que signifi-
ca un 4% de aumento . La produccidn de productos petrnoqui-
micos meforné en 22% con respecto al aiio de 1974. La capaci-
dad instalada crecid en 70% en RLos cinco Uliimos anos, en-
que se produjeron 13,678 x 706 toneladas con valor comercial
de $ 16,861,00 x 10°

A continuacibn se presentan una senie de tablas
y graficas obtenidas de fuentes de Linformacibén de bastan-
te confiabilidad en Las cuales se especifican claramente
Las tendencias a aumentar La capacidad instalada en La pro.
duccibn de benceno y ciclohexano.
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TABLA 1.- Produccibén mundial de benceno 1000ton./aiio

1965 1970

Norteamernica 255972 4,003
Lagta 51 140
Europa del Este 1,068 2,760
Europa Occidental 1,783 3,500
Asia-0ceania 422 1,660
0tros 90 102

TOTAL 6,386 12,165

TABLA 2.- Demanda def benceno en USA

MM Gatlones
1975 1980*

Consumo doméstico
Estineno 709 1,153
Fenot 292 499
Ciclohexano 195 239
Anilina 62 §4

4
Anhidnido maleico 68 104
0tros 95 133
Exporntacién (principalmente
denivados ) 126 89

TOTAL 1,545 2,301

¥Cifras estimadas.

138



TABLA 3.- Usos del benceno en USA en MM gat/aiio

DEMANDA 1967 1968 1969 1970 1971 1972
Estineno 364 403 510 477 486 630
Fenol 162 194 218 227 201 200
Ciclohexano 156 202 220 181 167 226
Detengentes
ALkRilAicos 49 57 40 42 39 34
Anilina 3Q 37 41 49 41 48
Anidrnido
matledco 31 34 37 40 42 46
Misc y fLuc fnv. 107 15 &9 121 91. 72
Exportacidn 98 83 92 70 43 26
TOTAL 996 1,020 1,246 1,186 1110 15,1282
Abas tecimientos
Producedibn 969 1,000 1,185 1,134 1,022 1,156
Imporntaciones 2.7, 20 61 52 7t 126
996 1,020 1,246 1,186 1,110 1.282

TOTAL
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TABLA 4.- Productores de ciclohexano en USA hasta 1966

COMPANTIA LOCALTIZACION PROCESO CICLOHEXANO
galones [aiio

Ashtand Catlettsbung, Ny. Hidrogenacibn fase Liq. 20 x 106

Continental Ponca City Okla Hidrnogenacibn fase Liq. 40 x 106

Dupont Belle W. Va. Hidrogenacibn fase vap. 15 x 106

Orange, Tex. Hidrogenacibn fase vap. 15 x 106

Gulg Pornt Anthun, Tex. Hidrogenacibn fase L4iq. 30 x 106

Phillips Borgen, Tex. Fraceionamiento de petrol 30 x 106

Sweeny, Tex. Fraceionamiento de petrnok 45 x 106

Pontiac Corpus Chnisti, Tex. Hidrogenacidn fase Liq. 12 x 106

Richgield Watson, Calif. Hidrogenacibn fase Liq. 10 x 106

Signal Hous Zon, Tex. Hidrnogenacibn fase Liq. 12 x 106

South Hampton Silsbee, Tex. Hidrogenacibn fase Liq. 3 x 108

Union 042 Smiths BLuff, Tex. Hidrogenacibn fase Liq. 30 x 106

TOTAL .

287 x 106
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...... TABLA 4.- Continua. - CAPACIDAD ADICIONADA PARA EL ANO DE 7&67

COMPANTA LOCALIZACION PROCESO CICLOHEXANO
galones/aio

Cosden Big Spring, Tex. Hidrogenacibn fase Liq. 8 x 106

Enjay Baytown, Tex. Hidrogenacibn fase £iq. 18 x 106

Eas tman Long View, Tex. Hidrogenacibn gase Liq. 3 x 10%

Texaco Port Anthun, Tex. Hidrogenacibn fase Lig. 30 x 103

TOTAL 59 x 106

GRAN TOTAL PARA 1967 . . . . .

346 x 106
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TABLA 5. - PRODUCTORES DE BENCENO EN U.S.A. A PARTIR DEL PETROLEO

COMPANTA LOCALIZACION TIPO DE PROCESO CAPACIDAD
. galones/ano (197

Amoco Chemicals Texas, City. Reformados 105 x 106

Ashtand 04k Catlettsbung, Ky Reformados 14 x 106

Deatkitacibn | HDA ) 20 x 10°

Alkitnhanes ([ * ) 36 x 106

Hanniet, N. V. Reformados 12 x 106

ALkitranes ( * ) 14 x 106

Atlas Processing Seveport. La. Reformados 11 x 106

Atlantic Richgd. Houston, Tex. Reformado y Transalk. 42 x 106

Watson, Calif. Reformados 18 x 106

Bathis Petnoleum Pont Anthun, Tex. Deakkilacién ( HDA ) 18 x 108

Chante Intern'l 04£ Houston, Tex. . Reformados 6 x 106

Cities Senvice Lake Chankes, La. Re formados 25 x 108

Constal States Cornpus Chrnisti, Tex. Dealkilacidn [ HDA ) 57 x 106

Refonmados § x 106

Continental 04L Lake Chanktes,. La. Reformados 7 x 108

Ponca City, Okla. Reformados 7 x 106

Cosden Big Spring, Tex. Dealkifacidn [ HDA ) 20 x 106

Reformados 10 x 108



Erl

..... TABLA 5.- Continua.-

COMPANTA LOCALTZACION TIPO DE REACCION CAPACIDAD
Crown Centnral Pasadena, Tex. Deatkilacién ( HDA 17 x 106
Re formados 5 x 106
Dow Chemical Bay City, Mich. Dealkilacién ( HDA 20 x 106
Alkitnanes ( * ) 10 x 106
Freepont, Tex. Dealkilacibn | HDA 30 x 106
EL Paso Natunral G. Odessa, Tex. Regormados 10 x 106
Guld 04t Port Anthur, Tex. Reformados 40 x 106
Philadelphia, Pa. Dealkilacibn | HDA 12 x 106
Bellachase, La. Dealkilacibn ( HDA 45 x 106
Reformados 23 x 106
Enjay Chemical Baytown, Tex. Dealkilacibn ( HDA 50 x 106
Re formados 25°x 106
Baton Rouge, La. Reformados, gasolinas 60 x 106

de pinb6lisis
Deatkilacibn ( HDA 50 x 108
Kyso (Std 04L& Ken) Pascagoula, Miss . ReﬂokmadoA 14 x 106
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...... TABLA 5.- Continua.

COMPANTA LOCALTZACION TIPO DE PROCESO CAPACIDAD
Leonand Mt. PLeasant, Mich. Reformados 14 x 106
Marazthon Texas City Tex. " Regormados 6 x 10°

Detroit, Mich. Re formados 6 x 106

Mobit Beaumont, Tex. Reformados 58 x 106

Monsanto Avin, Tex. Dealkilacién [ HDA 25 x 106

Gasolinas de pinGlisis 45 x 106

PhilRips Sweeny, Tex. Reformados 22 x 106

PonZtiac (Unidn Pac) Cornpus Chrnisti, Tex. Reformados 10 x 108

Shell 04£ Co. Hous ton, Tex. Reformados Gasolinas 65 x 10°
de pin6lisis

Odessa, Tex. Dealkilacién ( HDA 15 x 106

Wimington, Cal. Reformados 3 x 106

Reformados 15 x 106

Wood Riven, TLL. Alkitranes ( * ) 4 x 106

Reformados 35 x 106

Alkitnanes ( * ) 2 x 106

Sketly 04i& Co. EL Dorado, Tex. Reformados 10 x 106
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..... TABLA 5.- Continua
COMPANTA LOCALIZACION TIPO DE REACCION CAPACIDAD
South Hampzon Sifsbee, Tex. Dealkilacidn | ) 6 x 106
Southwes tern Conpus Chrnisti, Tex. Reformados 6 x 106
Std of Calif. EL Segundo Calif. Reformados 25 x 105
Richmond, Calif. Reformados 15 x 106
Sun 04k, Co. Marcus Hook, Pa. Reformados 16 x 106
Tulsa, Okla Dealkilacibn | ) 14 x 106
Reformados 11 x 10°
Conpus Chnistie, Tex. Dealkilacibn ( HDA ) 18 x 106
Reformados 10 x 106
Tenneco Chatmette, La. Reformados 10 x 106
Texaco Pont Anthun, Tex. Reformados 50 x 106
Westuille, N.J. Reformados 30 x 106
Union Canbide Taft, La. Gasolinas de pin6lisis 100 x 106
Union Gas AlLlied Winnie, Tex. Re formados 24 x 106
Union 042 (Amsco) Lemont, 1RL. Reformados 24 x 106
Alkitranes [ * 18 x 106
Vernsicol Marnshatl, TRL. Reformados 3 x 106
GRAN TOTAL . 1552 x 106

( * ) Procesamiento de aceites Ligeros del alkitran.
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TABLA 6.- PRODUCTORES DE BENCENO A PARTIR DEL ALKITRAN EN U.S.A.

COMPANTA

CAPACIDAD

LOCALIZACION

Anmeo, Stell MiddLetown, Ohio 3 x 106
Houston, Tex. 1 x 106

Bethelehem Steel Sparrows Point, Md. 13 x 106
Bethelfehem, Pa. 4 x 106

Cotorado Fisel Ad Inon Pueblo Cols 2 x 106
Diamond ALkali Painesville Ohio 0.6 x 106
Intenlake Tnon Toledo Ohio 1 x 106
Jones And Laughlin Aliquippa, Pa. 4 x 106
Pittsburg, Pa. 5 x 106

Lone Star Steel Dalingenfield, Tex. 1 x 106
Republic Steel Gadsden, Ala. 2 x 106
Thomas, Ala. 0.3 x 106

CLeveland Ohio 5 x 106

Yougstown, Ohio 4 x 106

Warren, Ohio 1 x 106

u.s. Steet CLainton, Pa. 41 x 106
Geneva, Uthah 3 x 106

Woodwanrd, Iron Woodwand, Ala. 2 x 106
ALton Park, Tenn 0.7 x 106

TOTAL . 104 x 106



CAPITULO V . - ESTUDIO DE MERCADO



En meses necdientes el seiion Directorn de Petroleos
Mexicanos anuncibé que Las reservas probadas de hidrocar -
buros de nuestro pais ascienden a 14,000 millones de ba -
nniles, que al nitmo actual de consumo son suficientes pa
na 33 anos. Con estos datos se pone de manifiesto La dind

-mica de La industria petrolera que hoy en dia continua -
siendo La principal indusiria del pais; sus programas de-
expansibn La ubican ya a La altura de Las principales - -
industrnias petrolenas—dek muuda. Para el aiio de 1982 La -
industria petrolera ha anunciado que La produceibn-de cru
do y £iquidos extraidos del gas natural se duplicarf -=--
alcanzado un volumen de 2.2 millones de barrifes diarios-
Contemplando La exportacibn en ese aino, de un volumen - -
aproximado de 1 millon de barniles diarnios, basicamente -
de crudo y algunos destilados excedentes,fa produccibn de
gas natural también se duplicard al pasar a 3,600 millones
de pies cdbicos diarios y La produccibn de prdoductos petro
quimicos bdsicos se trniplicard al alcanzan un volumen de-
15 miLlones de toneladas anuales. Estas cincunstancias -
colocan af pais en una situacibn de verdadero privilegio,
en una epoca en que duminidtro oportuno y suficiente ener
gila es y send oneroso, para Las naciones que carecen de-
hidrocanburo.

En La actual encrucijada, La industria petrolenra-
desempeiia un papel vital en el destino de México, ya que-
hoy por hoy es La unica industria capaz de captar divisas
en gorma sustancial para aliviar La diflcil situacibn -
econfmica en que nos encontramos, ya que P05 recursos f4-
nancienosd externosd se estan volviendo mds costosos y difd
ciles de consdeguin, pese al prestigio aleanzado en el men
cado internacional de capitales.



Estamos en una epoca importantisima para La industria
petrolera ya que en 1976 se Logho al fin La autosugdciencdia -
en Ra capacidad de nefinacibn; La produccibn de petroquimicos
baficos fue de casi 4 millones de Zoneladas métnicas. En La -
actualidad se encuentra en construcceibn 10 plLantas petroquimi
cas, 36 en ingendienia y 18 en proyecto. También estan er fase
avanzada de £ngenieria y condtruccibn 6 terminales de almace-
namiento de productos petroquimicos y 3 ductos.

Podemos afirman que af tenen mds reservas probadas, -
se puede y se debe producir mds. Se puede y se debe exportan-
mds y de esta manera aprovechar de manera nacional nuesdtros -
recunsos naturales. EL programa sexenal de Pemex 1976 - 1982-
incluye La duplicacibn en La produccdibn de crudo y La capaci-
dad de nefinacibn del pais, asi como triplican La capacidad -
del sistema productivo de petroquimicos basicos. EL proghrama-
de petrnoquimica bdsdica, proyecta aumentarn La capacidad produc
tiva de 5.2 millones de toneladas al afio a 18.6 millones de -
toneladas en 1982. EL ndmeno de plantas en funcionamiento se-
elevand de 60 a 115. Este programa, es uno de Los mayores que
efectua empresa alguna, Lincluyendo Lo grandes consorsiosd Ln-
dustniales.De acuendo con Los planes y programas de efecucdbn,
20s volumenes de crudo y gas a obtener habran de sen consdide-
rablemente mayoneb que Las necesidades intennas, permitiran -
incrementarn La exportacibn de crudo y disponen de gas para -
substituin cantidades equivalentes de combustoleo, def cual -
se neducind ef nendimiento al minimo posibLe a cambio de - -
aumentar el de Los productos mds valiosos, como gasolina y -
destilados mediante La aplicacibn de procesos de refinacibn -
adecuados. A f4in de hacer posibLe La exportacibn de productos
de nefinacibn de alto valor (gasolinas y destilados) La capa-
cidad de nefinacibn se incrementard de modo que pueda hacense
el procesamiento de cantidades de crudo adicionales al reque-
nimiento de La demanda nacional.
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EL incremento esiimado en La capacidad de nrefinacibn,
de 865,000 banniles diarnios en 1977 a un 1,670,000 barniles dia
nios en 1982 que representa el 93% de Lncremento, 4e ha planea
do #omando en cuenta La deteaminacibn de disponen de excedentes
para exportacidn, para Lo cual en 1982, se nrequerira una ocup@s-
cibn de Los equipos de mds del 13%. La demanda nacional requeri
rna del 72% de La capacidad de refinacibn y quedard un margen pa
rna: a) absorven fLas desviacdones que puedan tenen Los pronosdti-
cos de La demanda. b) hacen frente a emergencdLas ghavesd Yy c) ba
sicamente, operan Las Lnstalacfones en un rango de mayorn eficien
cia, y pon tanto, abatin Los costos de produccibn.

Ante el finme proposito de Petroleos Mexicanos de es-
tan permanentemente en el mercado internacional de crudo, destd
Lados y productos petroquimicos basicos, se ha formulado un piro
grama de expansién que en el caso de nefinacibn cubre tres aspec
tos prnincipales: a) teaminarn Las obras iniciadas b) Liniciarn - -
obras que teaminaran durante el sexentio Y c) indiclarn obras que-
teaminanan después de 1982,

A §in de que Ra petroquimica basica cumpla su verdade
rha ﬂancién; La petroquimica dendivada tiene que crecehr al mLsmo-
paso que aquefla, para que, entre Ras dos, se abastezca ef men-
cado vigonozo de un pais crecdente y se exporten productos con-
el mayor valon agregado que sed posible, AL utilizan Las naftas
de La gran produccién de gas natural que acompaiaran al progra-
ma petroleno de Pemex para 1976 - 1982, se incrementand en can-
tidades impontdnteé La produccibn de aromaticos. EL aumento se-
ra considerable: de 310,000 toneladas que se producen hoy de -~
arnométicos sumados, se efevard La capacidad, a fin de sexendio -
a 2 millones y cuarnto de toneladas. La produccibn de paraxifeno
subina 10 veces La actual La produccién de benceno a 6 veces -
La actual} La de ontoxileno y ciclohexano en forma parecida, -
ademds de que se iniciuna La produccibn de cumeno, Se tendrd -
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benceno en cantidades prdcticamente LLimitadas para el condumo

mexicano., Dos grandes complefos maestros de aromaticos se end-

jinan en el sexenio. Todo Lo anternior apoyard crecimientos sa-

nos y de gran aliento para La petroquimica. La produceidn de -

benceno y ciclohexano para el sexenio 1976 - 1982 se estable -

cend Je La siguiente manera:

BENCENO
LOCALTIZACION PLANTAS EXISTENTES
Minatitldn, Venr. 1
Minatitldn, Venr. 2
PROCESO LOCALTZACION PLANTAS NUEVAS
Sulfolano La Cangrejenra, 3
Vern. (1979)
Hidrodealk{ La Cangrejenra, 5
Lacibn Vern., (1979)
Xilenos - La Cangrejera, 4
pLus Ver. (1979)
Extrnaccidn No Localizada 6
CICLOHEXANO
LOCALTIZACION PLANTAS EXISTENTES
Minatitldn, Ven 1

CAP. TON/ANO

47,600
71,000

" CAP. TON/ANO

168 000
§2,000 - 299,000
49,000

75,000

CAP. TON/ANO

§5,000

Los productos petrhoquimicos derivados def benceno y

ciclohexanc se presentan a continuacibn en fLa tabla No. 7.
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TABLA 7 PRINOCIPALES USO8 DEL .BENCENO Y CICLOHEXANO

PLASTICOS DUROS DE POLIESTIRENO
PLASTICOS MOLDEABLES DE POLIESTIRENO

ESTIRENO COPOLIMEROS PLASTICOS ESTIRENO—BUTADIENO
—}\ ETILBENCENO PLASTICOS DE ACRILONITRILO/ BUTADIEND
ACETOFENONA— »«}ALCONOL - *a} ESTIRENO - *—*} PLASTICOS DE ACRILONITRILO/ESTIRENO
FENILETILICO PLASTICOS DE ESTIRENO/ACRILONITRILO

CAUCHO 8BR Y SAN
CUBIERTAS POLIESTIRENICAS
Als TES

CICLOMEXANOL

——%CICLOM!KAHO ACIDO ADIPICO ——&ADIFOIITIILO —A}‘NC!A“TIIJN DIAMINA — FIBRAS DE NYLON 66

CICLONE XANONA PLASTICIDAS ADIPICOS
ESPUMAS DE POLIEST IRENO
OXIMA CICLOMEXAMONA'

FENOL \j—} CAPROLACTAMA ——f, FIBRAS DE NYLOS 6
= ﬁpcuuuo
ACETONA | } BISFENOLES
ALKIFENOLES

»-}u:mo BENCENSULFONICO — ——} FENOL

CAUCHOS SINTETICOS
TINTES

DROGAS

PRO TOS FOTOGRAFICOS
ESPUMAS DE ISOCIANATO

‘—+ AGENTES DE SUPERFICIE ACTIVA

PRODUCTOS QUIMICOS PARA LA AGRICULTURA
— ——?\ANNIDRIDO MALEICO L Y | ANHIDRIDO TETRAHIDRO F— TALICO

\
& —J cLomosEncENo —

3
7

= *‘V NITROBENCENO — =

3 |
= = '—}7 DODECILBENCENO ———YACIDO DODECILBENCENSULFONICO

RES|I NAS ALXIL
ACIDO FUMARICO RESINAS POLIESTER

\ 1 INSECTICIDAS, COLORANTES
- — % .
CLOROBERORNOS V2 DK WA R HERBICIDAS MEDIOS DE TRANSFERENGIA DE CALOR




A.- CICLOHEXANO .- Las plantas de hidrégena
cibn de benceno informan que un 87 % def ciclohexano
de Los Estados Unidos de Norntedmenica se produce por
este método y ofrecerd un aumento porcentual al ano-
mds grande que ef de cualquiern otro aromdtico derdva
‘do def petnéleo , el consumo de este aromdtico aumen
ta 13 % af afo . Las ventas de exportacibn represen-
tan La puerta de un gran mercado asi como también La
produccibn de nylon 66 el cual se prevee aumentard -
més que ef mercado de expontacibén , otro mercado Am-
portante para el ciclLohexano es La produccibn del ny
Lon 6 y otros denivados de gran importancia . EL pre
cio del ciclohexano en L0s préximos afios , debernd -
permanecen igual 6 un poco mds alto al del benceno,
es decin en un rango de 25 - 28 ¢/ gakén . Los pre-
cios del benceno y def hidrb6geno son Los dos facto-
rnes principales que detenminan el costo de La pro -
duccibn del ciclohexano . Asi tenemos, que el hi -
drnégenoc mds costeable es el proveniente de Las ne-
finenias ya que el ciclohexano obtendido con este -
hidnégeno, send de mds valorn sobre el precio de ben
ceno / gakén . ER vaton total del ciclohexano pro -
ducido en USA en 1965 fue de $ 65 x 108 y en 1970 -
supend La marca de Los $ 100 x 104 . un facton im -
porntante para La elaboracibn de ciclohexano, es La
obtencién delf hidrnbgeno a valor combustible el cual
se puede obtenen en Las operaciones de reformado -
catalitico de naftenos en ta produccibn de gasoli-
nas . Aforntunadamente este hidrbgeno , es aprove -
chado para La fabricacién del ceclohexano Llevando
Lo a una pureza y presdidn satisgactorsa para este
§4n . Sin embarngo, entre 1960 y 1965 La cantidad -
de hidrn6geno quemado como piloto fue aproximada -
mente el 50% del aprovechable y otro 25 % ocupado
en Los procesos de hidrotatramientos e hidrocrackings. En
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el futuro, el desarnollo def hidrocracking causard -
una falta genernal de hidrnégeno en Las refinernias, Lo
cual se podrnd solucionar porn La gran cantidad de pro
ces0s para- producinfo ya sea a parntin def gas natural,
de nafta u otrno tipo de alimentaciones.

Otrna fuente para producirn hidrnégeno es La -
de Las connientes de gases de deshecho de refinerias
y plantas quimicas, asi como de un proceso chiogeni-
co 6 un proceso de purificacibn tipo difusién pala -
dio que se utiliza para recuperar el hidnégeno de -
Los gases de deshecho de Las refinentas.

Los mencados para el ciclohexano tienen -
una gran proyeccibn y un crecimiento cerncano al 14%
anual durante Los ultimos cinco aiios, prueba de es-
to es que en 1965 se produjeron 256 x 108 galones -
en U.SA y en 1970 se LLegb a La cifra de 460 x 706-
gafones. La tabla A muestra Los mercados para el -
ciclohexano en USA para el perniodo comprendido en -
trne 1965 y 1970.

Este crecdmiento y proyeccdibn del menrcado-
del ciclohexano esta nelacionado directamente con -
La habilidad de Los productores para continuar expohr
tando grandes cantidades de este dernivado petroquimd
co, dependiendo también de Las rutas seguidas para -
gabricar nylon 6 y 66.

EL ciclohexano es utilizado basicamente pa-
na La produceibn de dcido adipdico, el cual es un An-
tenmedianio para La fabricacibén de nylon 66 y para -
La produccibn de caprolactama que es un Lntermedia -
nio para La elaboracidn del nylon 6.
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TABLA A

MILLONES DE GALONES

1965 1970
EXPORTACION 112 198
NYLON 66 103 19§
CAPROLACTAMA 18 36
US0S VARIOS 14 23
ACIDO ADIPICO 3 5
TOTAL 250 460
SUBTOTALES
USADO PARA NYLON 121 234
0TROS USO0S 17 28

a) Mercados del nylon.- Entrhe 1954-1964 el
mencado del nylon ha crecido con una velocidad prome
dio anual del 35% y disminuyd hasta un 18% anual espe
randose que para Los proximos aios siga creciendo a -
un rnitmo del 10-15% anual. La produccidn total de ny-
Lon en USA para 1975 fue de 880 x 106 Lb, de Las cua-
Les 780 x 10° se utilizaron para La fabricacidn de -
hilazas, 55 x 108 para fibras sintéticas y 45 x 108 -
para resinas de moldeo.EL nylon 66 se produce en ma-
yorn cantidad que el nylon 6, de La produccibn total
def nylon el 80 % es w. aylon 66 . En 1970 La preduc
cibn de nylon en USA, fue de 1500 x 10° b. Entre -
Los productores de nylon 66, Las compaindias mas so0bre
salientes ha sido La Dupont y Monsanto que ahora con
juntamente con Las industrias. de fibras (62.5 % con
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Celanese y 37.5% con La IST y Beaunit ) que son nuevas
compaiiias con gran agresividad en el mesicado y que ord
ginaron una baja exn el precio def nylon debido al incre
mento def consumo y produccibn . Aunque no existe una
ghan nelacibn entre el ndmero de productores y el Lncre
mento anual de produccién , esto se ve acompaiiado con
una baja de r0s precios cuando consideramos un perfodo
nazonable de tiempo . Los precios def nylLon han tendi-
do a disminuin en Los aiios hecientes, en funio de 1964
porn efjemplo, el precio en volumen de hilaza de nylon -
por var para algombrados bajo de $ 1.53 a 1.34 dblar-

6 sea un 21% de disminucién.En funio de 1965 disminu-
y6 otno 11 % y asi se espera que todos Los productos
nelacionados con el nylon disminuyan su precio a medi
da que se incrementa fLa demanda- produccibn.

NyLon 66 contra nylon 6.- EL nylon 66 acapard
el §0% det mencado de §ibras de nyLon en USA, por otro
Lado el nylon 6 es La fibra dominante en Europa. EL -
nylon 66, es mds nesistente , mds moldeable, de gran-
 nesdistencdia a La oxdidacibn y un punto de fusibn mds -
elevado que el nylon 6,estas propiedades Le dan al -
nylon 66 una meforn oportunidad para una gran vardiedad
de usos . EL nyLon 6 ha sido muy popular en Europa de
bido a que ahi se produjo indicialmente y se ha investl
gado mds a fondo su utilidad.

Merncado de xporntacidén. - Las ventas de exporn
tacibn contabifizadas son aproximadamente de 112 x 10¢
galones para 1965 6 sea un 45% de La produccidn total
de ciclohexano en USA. EL ciclohexano que expord USA
04 utilizado principalmente para La efaboracibn de -
caprolactano que es un producto Anterpediario para el
nylon 6. Europa representa un gran mercado para este-

155



producto, se espera que el mercado de exportacidn del
ciclohexano s4iga aumentando a razdn del 13% anual.

Mercado para el deido Adipico y otros intexn-
medianios para el nylon.- Se estima que en 1965, 110 -
X 106 galones de ciclohexano, fueron utilizados para -
producin deido adipico Lo cual representa un 42% de -
La produccibn de ciclohexano en USA para 1965. EL 97%
de dcido adipico obtenido def ciclohexano, es utiliza
do para La fabricacibén del nylon 66, y el resto que -
es obtenido a traves def fenol es utilizado para La -
fabricacidon de pldsticidas, espumas de uretano, elds-
tomenos y en La industria alimenticia.

Mercado de La caprolactama.- La caprolactama
producida en USA durante 1965 consumid solamente 18 x
108 de ciclohexano, Lo que representa un 7% de La pro-
duccibn toal de ciclohexano en USA. Esta porcién del
mercado del ciclohexano es pequeilsima, s4in embargo, -
en 1970 fue 36 x 108 galones del ciclohexano, Lo cual
viene a dar esperanzas de un aumento futuro en este -
mencado. La caprolactama puede elaborarse a partin del
ciclohexano por cuatrno procesos diferentes(proceso -
Lventa A.C., el proceso de La Dupont, el proceso de -
La Toyo Rayén y el proceso de La Unidn Canbide).

Mercado del ciclohexano (No nylon).- Se es-
tima que de 14 x 10° galones de ciclohexanc se utildl-
zarnon en ef mencado que no se Linteresa en fa elabora-
cibn del nylon durantc 1965, esto equivate a un 6% de
La produccibn total de ciclohexano en USA en este ano
Este merncado para 1970 crecdd hasta 23 x 108 galones.
En Los mencados def no nylon, el ciclohexano, utiliza
dv como un solvente para La elaboracidn del polietile



no de alta densidad asi como maternia prima panra el
ciclohexano y ciclohexanona, siendo posible que en
el fututo aumente a grandes pasos este mercado, debi
do a Ra posible elaboracién de fenol a partin del ci
clohexano

La Tabla B nepresenta Los datos basados en
Los neprotes de La U.S. Tarniff Comission en el pernio
do de 1953 a 1970. Estos datos, muestran un Lncremen
to gradual en La produccibn total en USA durante el
peniodo 1953 - 1958 y un ndpido aumento entre 1959 -
1970 . EL ciclohexano producido, ya sea a parntin del
benceno o pon fraccionamiento de Las corrnientes. del
petnéleo se ha Lincrementado dltimamente en sus volu-
menes de produccibn y se piensa que todo gututo Lncre
mento sea por La ruta de hidrogenacibn de benceno.

EL precio de venta promedio, ha cafdo nota-
blLemenete y ha sido paralelo a La caida del precio del
benceno, ya que el costo del ciclohexano depende dinrec
tamente del costo del benceno . EL precio del ciclo -
hexano necientemente se ha estabifizado en comparacibn
con el incremento def precio del benceno.
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Produceidn 106
galones /ano

No. de pro| Total Por hidroge | Ponr fracciona Ventas 106 c/galébn pnomg" Valon total
ductones nacibn del- |miento de co gakones/aio | dio def vglon| de La produc
benceno nnientes del de venta cibn en milLlo
ano } petréleo nes de dolane
1953 5 43 7S 18 18 37 17
1954 5 24 30 4 37 13
11955 3 37 30 7 36 13
1956 4 41 <) 10 36 15
18957 5 71 37 34 35 25
1958 o 51 37 14 35 18
1959 4 60 317 83 34 20
1960 5 87 50 37 34 30
1961 5 108 68 40 68 33 36
1962 5 13 3 80 53 108 29 59
1963 6 166 98 68 127 26 43
1964 8 210 140 70 25 53
1965 10 250 175 75 26 65
970 18 460 385 75 25 130




ECONOMIA.- La economia de La operacidn
Phillips, en La cual es necuperado el ééctahexano
de Las connientes del petrnbleo es dificif de de -
tenminan debido a que §racciona varios consititu -
yentes de La mezcla de estas corrnientes, parnte de
ese costo de fraccionamiento es canrgado al ciclo-
hexano, y parte a Los oitnos productos hidrocarnbo-
nados. Bajo estas condiciones, La Phillips es ca-
paz de encontrar el precio base que tiene cualquien
otrno producton de ciclLohexano. Todo el demas ciclo
hexano, es producido por La hidrogenacién def ben-
ceno La economia de este tipo de procesos es fa -
cilmente generalizada. EL siguiente caso fue cak-
culado por datos publicados por el Instituto Fran
ces delf Petnéleo.

BASE : 20 x 706 gal de ciclohexano/ aiio

LOCALTZACION : Costa del Golfo en USA

CAPITAL ( £ de b ) : $ 660,600.00 6 3.3.c/gak
de capacidad anual

CAPITAL AUXILIAR a 33% de £-b : $220,000

CAPITAL TOTAL: $ §80,000.00 6 4.4 Cent./Gak

COSTO DIRECTOS DE OPERACION : $0.007 /gak
(menos vapor y gas combustible )

RENTABILIDAD : 20% antes de impuestos

CARGOS POR VENTA V ADMON : $ -.071/ gak
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La sigudiente tabla muestra el precio de
venta def ciclohexano tomando como base dos casos:

- uno con benceno a $ 0.25 / gakén
- 0tno para benceno a $ 0.28/galkén

Estos dos precios incluyen Los pardmetros
dentrno de Los cuales se ha vendido el benceno en
Los Estados Unidos durante Los dREtimos cinco 1i0s
también en Europa y Puerto Rico. En esta tabla -
al hidnbégeno se Le ha dado un valorn combustible.

PRECIO DEL BENCENO cent/gal 25 28
COSTO DE MAT PRIMA(benceno) 20057 5823,
HIDROGENO A VALOR COMBUSTIBLE 0.6 0.
COSTO DIRECTO DE OPERACION 0.7 0.
SUB TOTAL (costo manginales) 22.0 24.
DEPRECIACION A 10 % PLB 0.3 0.
SUBTOTAL (costo s P Equdi.) 22.3 24.
RENTABILIDAD ( 20% def captotal) .9 0.

SUBTOTAL ( s4n ventas ni admon)23.2 25.

CARGOS POR VENTA V ADMON 1.0 i

GRAN TOTAL (Cabo Uaée) 24 .7 26
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CARGO AL CASO BASE POR HZ

OBTEN.POR REC. CRIOGENICA 0.9 0.9
GRAN TOTAL 25,7 2706
ADICION POR CARGO DE RECUPERACION

DE H, por DIF.CON PALADIO 1S40NT 54
GRAN TOTAL 25 .6 78.1

CARGO AL CASO BASE POR HZ
0BT DEL GAS NATURAL 2.0 2.0

GRAN TOTAL o dh - ST

Estos datos estan graficados en La figurna 1,
Los cuales muestran La importancia del benceno y el-
hidrn6geno en La detemminacibn del’ precio de venta -
del ciclohexano. Como puede apreciarse, el tamaiio de
La planta tiene poco efecto. Los costos de hidrdgeno
utilizado en La tabla anternion 5uenon‘obtenido de -
datos publicados porn La U.S. Tarnifg Commission.

Estos costos fueron calculados para casos -
tipicos neales, para Los phrocesos de recuperacibn -
Los costos pueden varian considerablemente con excep-
cibn del caso base con hidrbgeno a valor combustible,
el costo de hidnbgeno invluye un 20% del netorno - -
s0bre La invensidn antes de Aimpuestos, Por otrno Lado,
consideramos que un productor que elabora hidrbégeno-
reformado gas natural, debe de vendern el galon de -
ciclohexano a 1.2 c/galon sobre el precio del bence-
no con el obfeto de fustificar La construccibn de La
undidad. Es Lnteresante observan que casi todos Los -
productos de benceno Lo son también de ciclohexano
Y que estos pueden ajustar La produccidn de este -
altimo para satisfacen Las necesidades de venta de-
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Los productos benceno y ciclohexano.

Existen trnes dreas principales de incenti-
dumbre en el fdturo delf ciclohexano, Las cuales

sdon:

3 1)

Precio del benceno y disponibilfidad.

el precio del ciclohexano seguird Ligado al del
benceno, ya que se necesitan 0.83 galones de bence-
no para producir un gaton de c&clohexana. Sin - - -
embargo el precio del benceno en el {dturo, esta

en Ancentidumbre debido principalmente a La cons

thucedibn de plantas en paises en via de desarro -
LLo, Los cuales afectard notablemente al comercio
extenion de La produccidn de benceno de Los paises
productornes de estos derivados, y mds adn por La
produccibn de estos dernivados a partin de nafta

de bajo costo.

2) Menrcado de exportacibn.- el mercado de

exportacibn consume hasta el 45% de La produccidn
total de ciclohexano obtenido en U.S.A., Lo cual

demuestra que es un mdgnifico mercado para Los

paises que Lo puedan elaborar. Pero surngen ALas

sigudlentes dudas: ; cuanto del merncado de expon
tacibn actual puede sen netenido ? y ;cuanto del -

mercado actual de exporntacién puede ser ampliado?
Todo esto dependernd unica y exclusivamente del

crecimiento de Los mercados extranjernos para el

nylon y La napidez con La cual se construyan plan-

Las para obtenen ciclohexano en paises subdesarno-
LLadcs. Pon Lo pronto, se espera que este mercado
s4ga creciendo a razén delf 13% anual.

3)

Valor de hidrdgeno.- no representa.
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un gran problema debido a que el valforn del hidrnégeno
continuarné basicamente siendo el del vafor combusti-
ble. La capacidad en Las plantas de hidrocracking -
ina en aumento rapidamente y este fipo de procesos -
consume grandes cantidades de hidrnbgeno por Lo cual-
se deduce que La mayoria de Las plantas consfruyan -
una unidad para La elaboracibn de hidrégeno, debido-
principalmente a que el hidrbgeno proveniente de ne-
fonmados cataliticos no es suficiente para Las cantd
dades requenidas para el hidrnocracking. Antiguamente
una nrefinernia estaba forzada a construir una planta-
de hidnégeno debido a Lo cual, se Le daba al hidrége
no el valon de combustible, aunque su sistema confa-
ble negistrarnd diferentes costos de hidrégeno depen-
diendo de La fuente de que proviniernd. Se anticipo -
entonces para Los siguientes aiios aumentaria ek ndme
no de nefinenias Las cuales obtendnian el hidrégeno-
por neformado catalitico a valor de combusitible o=
bien podian recuperar ese hidrbgeno de Los gases de
deshecho y asi Lograr que ef ciclohexano se mantuvie
nd al mismo precio base del benceno, especialmente -
54 se conocia que el benceno tenia perdidas 6 caidas
en su precio base. Sin embargo después de 1970, el
valon def hidn6geno ha tomado tanta fuerza que a Lo-
grado vendernse como maternia prima para La fabricacibén
de ciclohexano. De aqui, que se vea Logico concluir-
que para Los préximos aios el ciclohexano se venderd
al mismo precio que el benceno, es decir en un rango
de 25 - 28 c/gaklon.
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B.- BENCENO.- E4& el aromltico que se produce
en mayor volumen a partin def petnéleo y carbon de -
piedra, es producido en La mayornia de Los paises, del
mundo como matenia prima para La elaboracibn de g4 -
bras sintéticas, pllsticos, elastblmenos y gran diver-
sidad de derivados. Casi un 40% de La produccibn mun-
.dial se utiliza en fa fabricacibn de etilbenceno - -
estineno, Lo cual incluye poliestineno pldsticidas y
sus copolimenos, elastbmenros de estineno - butadieno,
ete. 0tno 20% de La produccibn mundial se utiliza pa-
na La elaboracién de ciclohexano y cumeno - fenol pro
ductos de Los cuales se denivan fibras de nylon, hrecd
nas fenblicas, etc. La tabla sigudente muestra el uso
que se Le da af benceno en Las diferentes partes del-

mundo.
TABLA 2.- USOS DEL BENCENO EN 1970
(como % def total utilizado)
UsA EUROPA DEL JAPON RESTO DEL

ESTE MUNDO
CUMENO/FENOL 20 20+ 1:3 18
ETILBENCENO 42 41 49 42
CICLOHEXANO 16 17 26 24
DETERGENTES 3 6 4 4
ALKILICOS
ANHIDRIDO 4 4 2 3
MALEICO

0TROS 15 12 6 9
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TABLA 3

.- US0S DEL BENCENO EN ESTADOS UNIDOS

MM / GALONES / ARO

DEMANDA 1967 1968 1969 1970 1971 1972
ESTIRENO 364 403 510 477 416 630
FENOL 162 194 218 227 207 2008 %
CICLOHEXANO 156 202 220 181 167 226
DET. ALKILADOS 49 57 40 42 39 34
ANTLINA 30 32 41 49 41 48
ANHIDRIDO MALEICO 31 34 37 40 42 46
usS0S DIVERSOS * 107 15 89 121 91 72
EXPORTACION 98 83 92 70 43 26
TOTAL 996 1020 1246 1186 1110 1282
ABASTECIMIENTOS

PRODUCCTION 969 1000 1185 1134 1030 1156
IMPORTACION 7.2 20 61 52 77 126
TOTAL 996 1020 1246 1186 1110 1281

* incluyendo etilbenceno, cumeno exportados, DOT.-
clorobenceno exfenol, solventes y o0tros.

** oxcluyendo importacibén de cumeno para La produccibn

de fenol.
TABLA 4.- USOS DEL BENCENO EN JAPON
1000 toneladas/aio
1970 1971 1972 1976 *
PRODUCCTION 1585.7 1961 1823 =
DEMANDA DOMEST. 1473.9 1546 1615 2109
EXPORTACTIONES 251 146 268 150
Uus0S DOMESTICOS
ESTIRENO 7202 741 8§13 1146
CICLOHEXANO 379.8 399 403 453
CUMENO/FENOL 1870 248 253 342
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ALKILBENCENO + 51.0 57 56 56
ANHIDRIDO MALEICO 36.8 41 27 35
OTROS 199.1 60 63 77
MERCADOS DEL BENCENO.- EL mercado para el ben-
ceno en USA esta proyectado a crecer en un 8% anuakl --
para Los prbximos anos. Los thes principales consumdi-
‘dores de benceno son ef monbmero estineno, ciclohexa-
no y fenol, para el penfodo 1975 - 1980 el maf Limponr-
tante send el del ciclohexano.

a) Mencado delf estireno .- Los expentos han -
predicho que ef consumo def mondmero de estineno de -
fand de cnecen debido a La caida del consumo def es -
tineno en La fabricacién de SBR (goma de estireno - -
butadieno) s4in embargo, se piensa que esto sucederd -
para un plazo de 10 a 15 anos, mientras se sLigue con-
sumiendo el 38% de La produccidn total de benceno - -
en La elaboracibn de estirneno. EL 65% del estinrneno -
producido se utilfizan para La elaboracibn de recinas
cuyo mencado esta dedicado a La fabricacidn de polies
tineno (43%), poliestireno para Aimpactos (39%) y ABS
(acnilonitnilo - butadieno - estineno) y SAN [esti-
rneno - acnilontrnilo) Los cuales consumen el 18% de
Las necinas de estineno producidas.

b) Ciclohexano.- EL cual fue ya discutido amplia
mente.

c) Fenol.- EL consumo de fenof en USA ha mos-
trhado un sran checimientc y se espera siga crecilendo-
en el peniode 1975 - 1980 a hrazén det 5 % anual.-
Sin embargo, en ténminos del consumo def benceno el-
fenol solamenite consumird el 19% de La produccibn -
total de benceno.
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Resinas fenclicas.- Abarcan el 54% del fenol
producido y se utifizan en aplicaciones de mokldeo, .-
adehsivos, Laminacibn con hesinas, mateniales nesis-
tentes a La frniccibn, aislantes térmicas y otras. -
aplicaciones .

Bisfenokl.A.- Otra importante salida del fenol
es La produccibn de este matenial del cual se espera
que consuma el 18% de La produccién total de fenol, -
el principal uso de este dernivado es La elaboracibn
de nesinas epoxi y policarbonatos.

ALkilfenoles.- 0frno uso del fenol es La ela-
boracibn de alkilfenoles, especificamente nonilfenol
idodesilfenol, mateniales que contabilizan ef 8% del
§enol producido y son utilizados en La fabricacibn -
de agentes de superficie activa Lénica y no Lbnica,
aceites aditivos, pldsticos y caucho. La porcién -
de detengentes en este mencado es pequeiia debido a
La nueva elaboracibn de Los deterngentes biodegrada-
bles. :

0trnos .- Otras salida imporntante para el fenol
es La elaboracién de La caprolactama, sin embargo -
en este caso tiene que competin contra el ciclohexa
no como matenia prima y el mefor merncado y futuro -
méds amplio Lo presenta en este caso ef ciclohexano,
porn Lo tanto el porcentaje de fenol utilizado para-
La fabricacidn de caprolactama disminuird a menos -
del 5% del fenol total fabricado para el perfodo -
1975 - 1980. Las otrnas salidas del genol son panra-
La elaboracibn de dcido ddipLco refinacidn del pe-
théleo, pldsticidas, deidos 2,4,D.- Salicilatos. -
pentaclonrofenol, exportacién y algdn otrno uso oca-
sional, cada uno de estos mercados consumdil aproxi-
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madamente ef 5% del fenol producido en USA en 1970.
Los otrnos mencados para el benceno son:

- Detengentes alkilados Lo cual send una ver-
dadera novedad en ef mencado para el perfodo de 1975
= 1980,

- Anilina La cual ampliard su mercado debido
al uso de Las espumas nigidas de anilina.- Lisociana-
to base.

- Anhidnido maleico cuya mayor salida es La
produceidn de resinas poliesten.c

- DDT el cual ira decayendo en ef mercado ca
da vez mds.

- Exporntacibn de La cual se espera que LLe-
gue a sern ceno para 1978 en USA. Esta pérdida del -
merncado de exporntacidn sernd causada principalmente-
por La construccidn de grandes unidades de cracking
de naftas en Europa, Las cuales se utilizaron como-
matenia prima fundamental alimentaciones de bajo cos
Zo.

PRECIOS DEL BENCENO.- Los precios def bence
no en USA se ha visto siempre afectados por ef duo-
abastecimiento en demanda y por otho factores Los
cuales son mostrados en La figura ?2 y en La tabla nd
mero 5.
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LA No. 5.- PRODUCCION DE BENCENO EN ESTADOS UNIDOS.

NTES DE PRODUCCION 1960 1965 1967 1968 1969 1970 1971 1972

NOS DE ALKITRAN 1481 N2 195 11309 9:2: 360 1101157 93055 72.1 &0

ROLEO " 309.2 705.0 §78.7 907.5 1083.7 1040 961.11064

AL 457.3 826.9 969.4 1000.1 1185.4 1133.5 1033.5 1144
NDIDO 377.4 510.8 563.9 614.0 675.2 654.0 N/A N/A
’TENIDO % 17 38 42 39 43 42 N/A NA
LOR C/GALON 31.1 24.1 24.0 215 2i1539 29 2 +21

Debido al incremento de La demanda y al efec-
to que esto ha tenido en Los precios, a surngido La-
necesidad de aumentar La capacidad al mdximo” en Las-
unidades de hidrodelakilacién, estos son Los motivos
por Los cuales el precio disminuyé tanto en 1971. -
Sin embango, La LLegada de una supremacia aun baja -
de La gasolinas de pinblisis para obtenenlfo a duo -
con el aumento del precio del crudo, tenderan a fon-
zan un nuevo aumento en el precio def benceno y de -
esta manena, fustificar mds aun La aperntura de nue -
vas undidades para su elaboracibn. Se ha predicho -
que el valor en el precio del tolueno se vernd Lincre-
mentado hasta en cinco centavos / galén, y el bence-
no 2 - 3 c/gakén segin se aumente el valor de Las ga
s0linas .

EL precio def benceno send afectado pon va-
nios factornes como son: el incfemento en Los costos-
def crudo, Cos costos de produccibn, el alto costo -
de senvicios requenidos y mano de obra, costos de -
consdthucceibn, La disminucibn en La supremacia de Las
gasolinas como materia prima, La produccibn en pai-
ses que no Lo elfaboran y el duo abastecimiento - de
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manda Local y extranjera.

ECONOMIA.- Solamente La economia para produ-
cin benceno a partin de operaciones de reformado y a
partin de La dealkilacibn del tolueno sendn discuti-
sdas a continuacibn, ya que son Los mds imponrtantes -
y arrnojan el 87% de La produccién mundial de benceno.

BENCENO A PARTIR DE REFORMADOS.- Resulta ma-
terndialmente imposible determinan La economia de una-
rnefinenia en parnticular, para producin benceno a no-
dern, que se tuviera una Lnformacibn mds completa acern
ca de La calidad de sus gasolinas comparada con Los -
requenimientos, La calidad y precio del crudo, equi-
po disponible para procesarlo y otras variables. De-
bido a que cada nefinenfa tiene un manejo difefente-
en el control de estas varniables, solamente es posi-
ble generalizar La economia de Los procesos en cuan-
Lo se nefiene a La operacidn.

La principal vaniable es el valon de Los pre
cunsonres de benceno en Las gasolfinas de una nefine -
nia, Los cuales deben de poseen un Gptimo grado de -
octanafe para de esta manera efectuar el neformado, -
asi como fLa extraccién con solvente y La separacibn-
ginal, resultando ordinariamente un valon def benceno
comprendido entre 23 y 26 c/galén requeridos para -
una nentabilidad aceptable. EL costo del reformenr,-
puede variar ampliamente dependiendo de La composi-
cibn de La alimentacibn, 6 sea que el valor del ben
ceno, va a depender exclusivamente de Lacalidad de
dus precursones. Sin embargo, en La mayoria de Las-
nefinenias tas cuales Laboran con un efevado porcen
taje de su capacidad instalada, el tipo de corndientes
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de afimentacién para elaborar el benceno y en gene-

nal a Los aromdticos nrephesentan el papel mds Lmpor

tante para La G6ptima economia de este producto.

BENCENO A PARTIR DE LA DEALKILACION DEL TO-
LUENO.- En este caso, La economia puede aproximanrse

a sen semejante en La mayoria de este Lipo de proce

504, ya que La principal variable en tLa economia de

estos procesos es el precio del tolueno como matenia

prima, Lo cual se puede aprecian claramente en el -

capitulo conrnespondiente a La descrnipeibn de Los

procesos existentes. En La tabla siguiente se mues-

tra el gran efecto que tiene el valon de tolueno pa

ra el precio de venta requenido en el benceno.

centavos/gakon

VALOR DEL TOLUENO 14
+Costo de matendias primas

para elaborarn benceno a7
COSTOS s4in operacidn 7
Subtotal 19.

Depreciacdbn a 10% de su

Limite de bat de una plantal.

Subtotal 2.0,
RENTABILIDAD

20% anual a de p. 2
Subtotal 25,

Cangos por venta y Admon. 1.

15

18.

2l

16

20

22.

157

Al

235

18

22.

24.

GRAN TOTAL 24.
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En estos datos, considera el Sn. Stobaughl,—
al hidrnégeno con un valor de 2.5 veces mayor que ek
valon de combustible, aunque algunas nrefinenias ob -
tengan el hidrbgeno a valor combustible, pero debido
@ Las grandes cantidades que de este se estan emplean
do para el hidrocracking en Las refinendias, resulta-
que el valon del hidrnégeno fenderd a subirn de ese -
valor combustible en el cual hasta ahora se ha mante
nido. EL hidrnbgeno tomado como vafor combustible, po-
dnia causar una caida en el precio def benceno hasta
de 0.8 c/galon. En esta tabla, el ghan total represen
ta Los valonres de venta requenidos para justigicarn -
La instalacién de una planta de dealkilfacidn de to -
Lueno.

EL tolueno, es elaborado principalmente por -
operaciones BTX, de qui que puede ser absorvido en-
el mencado de Los aromdticos, solventes 6 matendias -
primas para otros productos quimicos, el exceso de-
tolueno es utilizado para mejorar el octanaje de Las
gasolinas de aqui se deduce que el valfor del tolueno
continue relativamente cercano al precdio de Las gaso
Linas. Recientemente se ha nepontado que su precdo-
de venta varfa entre 14.5 y 17.0 c/galon, de Lo cual
se concluye que el precio de venta def benceno debe-
nd permanecen en el rango de 25 - 28 c/galon.
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Los aromdiicos se han obtenido principalmente
de petnéleo y del alkitndn antes de La Segunda Guerra
Mundiaf, fa dnica fuente para producir aromdticos fué
La del alkitrndn, de aqui que el empleo sobre el alki-
trhdn fuera disminuyendo progresivamente.

Después de La Segunda Guerra Mundial, La huel
ga def acero y La fLLegada de nuevos productos quimi -
cos, La produceibn de benceno se incrementé a 30 X 106

galones en 1939 a diferencia de Los 178 X 106 galones
que se producian cinco afios atnds.

Entonces el gran mercado de este producto - -
estaba ya exigiendo una mayor capacidad en Las plantas
ya que utilizaba en gran cantidad como solvente, adi
tivo de gasolinas, desnaturalizador y como materia -
prima para La produccdién de derivados entre Los cua -
Les sobresalian: anilina, nitrobenceno, nylon, fenol-
Yy estireno, que eran encontrados en cada una de Las -
fases gundamentales de La Lindustria quimica, medica -
mentos, tintes, Linsecticddas, textiles, detergentes,-

explosivos, etc.

En 1941 La demanda fue mucho mayor a La pro -
duceibn existiendo un déficit aproximado de 30 x 108-
galones Lo cual era orniginado por dos problemas LLama
dos estineno y cumeno, el primero continua siendo de
ghan AmpontancLa, el segundo no tanto, ya que, entonces
era utilizado temporalmente para La fabricacibn de -
aditivos para gasolinas de 100 octano, hasta que La -
Industria Gasolinera completara su proghama de produc
cibn, para 1943 se emplearon 70 x 10% gal de benceno-
para este uso. Los contratiempos ocurridos y el cume-
no hiciernon que al transcurnin el tiempo se LLeganra -
unicamente a obtenen el 75% def benceno requerido.
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Mientras tanto, el ciclohexano empezaba a -
mosthan su gran importancia para La obtencifn de
deido adipico y nylon, ademds de que fa industria-
militar con el empleo def DDT, aunandose a este -
una docena de productos quimicos de menor importan
cia, que abren una nueva efapa en"La produccibn y
capacidad de plantas de ciclohexano.

AL ténmino de fas hostifidades sigull un An
tenvalo de expansibn y convernsibn en La capacidad-
de fa Industria Quimica. Las capacidades para fa -
baican ciclohexano, 4enol y anhidrido maleico se-
dupticaba, mientras que £a produccibn de nylon se-
triplicaba, La produccibn de anilfina se Lncrementa
ba un 20% y el estineno continuaba con una gran -
demanda. En suma, se aumenté al 50% La capacidad -
para el p-diclorobenceno, el hexaclorobenceno - --
viene a sexn de gran importancia y se consumen 10 Xx
10°
cantidad parecida para La fabricacién de nuevos -

galones de benceno/aio para producinfo, y una-

detengentes, este aumento alarmante en La capacd -
dad y produccién del benceno principalmente fueron
tomados como asuntos criticos muy alarmantes. Y se
pensd qué Los abastecimientos para benceno no se -
nian Lo suficientemente capaces para satispacen La
demanda que tendfa a ser muy exagerada para un fu-
tuno inmediato. Sin embango, unos meses despuesd,

La demanda decfinaba a un nivel pavoroso, pero - -
esta tendencia mas tande senifa todo Lo contrario.

EL afio de 1961 gue de transicién para La --
industnia de Los aromdticos en U.S.A. debido a una
fase de expansidén volednica, La cual se habia Lni-
ciado a fines de 1960 y continuaria creciendo du -

nante ghan tiempo dentro de este rango, Lo cual -
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venia a transformar complLetamente Los ciclos de -
produccibn de Las plantas de aromdticos. La caida-
antenion de La demanda, habla sido originada por -
Lo neducido de Los abastecimientos de benceno y -
nagtaleno Lo cual produjo grandes pérdidas, exi -
.giendo el desarnollo de nuevas tecnologias para -
‘producin benceno, tolueno y xilenos. A finales de-
1962 se instalaron Ras suficientes plantas para ob
tenen una nueva capacidad instalada de aromdticos-
y Rogranse un balance satisfactornio durante este -
penfodo. 7

La expansidn de Las plantas de aromdticos -
establecida para 1962 a partin de Las fuentes del-
petréleo, se efectul bafo Las siguientes premisas:

- Incremento de un 60% en La capacidad ins-

talada para producirn benceno.
- Incrnemento de el potencial de tolueno en-
un 27%.

- Incremento en el potencial de xilenos en-
un 35%.

- Incnemento en La capacidad instalada de -
naftaleno en un 75%.

Cuando teamind este expansibn en 1962 Los -
productores de benceno eran 75 compaiias con una -
capacidad instalada total de aproximadamente - - -
916x10°
obtenida porn fuentes del petrdleo.

galones/aino, y un 70% de esta produccibn -

Estos niveles de capacidad, aparecen mucho-
ma4 amplios para 1965 debido a que La demanda se -
Lncrementd en un 56%.

Ya que entrne 1961 y 1965 el antiguo y redu-
cido mencado para Los aromdticos se habfa incremen
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tado exageradamente, Las presiones que existian 50

bre Los precios hiciernon que disminuyeran rapidamen
te. La justificacibn de La tendencia de aumentar -

La produccién y capacidad <instalada de aromdticos-

se encontraban bdsicamente en fLa reduccibn del cos

to de produccibn y capital invertido pon unidad de

producto.

Por otna pante, a fines de Los 50's el fu-
tuno de Los aromdticos como componente de Las gaso
Linas, fue notablemente mal considenado. EL menca-
do podia preveer que se Lncrementaria La produccdén
de benceno en un 2.5% anual a comparacibn de Los -
afos anteniones que habia sido de un 6 al 7% anual.
Pero el efecto neto de esta disminucibn en La de -
manda de Las gasolinas, hizo que se aprovechard La
capacidad de Los aromdticos en otras ramas de La -
industria quimica, de aqui, que Las fgirmas comer -
ciales se viernan econémicamente equilfibradas por -
el sungdimiento de otrnos productos de gran Limportan
cia como el ciclohexano, que abairnia mds Las puer-
tas a La ndpida expansién en La capacidad y merca-
do para Los arnomdticos, onigindndose una gran de -
manda de benceno para La produccidn de grandes - -
volumenes de estineno y fenol Lo cual Lba a rnemon-
tarnse mds alld de Lo imaginable en ef mercado Ln--
tennacional, sobre todo por La gran demanda de re-
sinas fenolicas y pldsticos. La produceidn de ben-
ceno en U.S.A. para 1961 fue de 533x10%
380x10%gat.

gal., con-

EL benceno obtenido a pantin del petrnéleo-
para 1965 §ué de 617x10% gat. y de 160x10% gat. a
partin de Las otrhas fuentes. 0 sea, que en 1965 el
§7% de benceno obtenido fue a través de procesos -
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Petrnoquimicos, y para 1970 senfa ya del 91%. Los -
mencados para Los dernivados dek petrbleo tendian -
entonces, a aumentar en un rango def §% anual, - -
siendo sus principales sakidas La produccidn del -
§ibras sintéticas y pldsticos.

Parna 1968, el benceno obtenido en U S-A. -
fue de 947x106 gak. y se obtuvo a partir de Las -
siguientes guentes:

Reformados de refinenia..... 58%
Dealkilacibn dek tolueno.... 22%
Acefte RAGOROS . vu oo cnnnnnns 13%
Plantas de efileno.......... 5%
Destilenias de alquitran.... 2%

100%

EL benceno obtenido a pantin de Las plan -
tas de etileno, se recuperaba bdsicamente por Losis
" mismos procedimientos con Lo cuales se obtenia de
Los neformados. Los usos domesticos de benceno. --
enan principalmente, para La fabricacidn de ciclo-
hexano, estirneno, fenol, deterngente, anilinas , -
anhidnido maleico, DDT y para exportacidn.

En 1970 el benceno viene a sen el aromdti--
co que se produce en mayor voldmen a parntin de fuen
tes de petrnéleo.

Es producido en La mayoria de Ros pailses -
def mundo, como una materia prima para £a fabrica-
cibn de gibras sintéticas, plasticos Y elastbémenos .
En 1970, segun estimacibn de Sun 042, Co., se pro-
dujenon 3,588MM gal. (TZMM ton.) de benceno en ef-
mundo.

Para 1971 La principal fuente de produccLibn
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de benceno de U.S.A., es La de reformados cataliti
cos (70% de La produccidn total); otrno .10% a par -
tin de RLas gasolinas de pAinG6RLsLS.

Para 1975, estas alimentaciones pesadas -
segln se ha pronosticado sendn def 27 af 34% de La
produccibn total, y para 1980 sendn mds del 50% de
La produccion. La produceibn de benceno basada en
Los neformados, se vernd también incrementada en un
38% para 1977 y La produccibn basada en Las desti-
Lenias de alquitran decaend en un 14% para 1977.

De Lo expuesto antenlormente, podemos con-
cluin, que La baja en el produccidn/demanda quehée
efectud en 1969 ha sido plLenamente superada, y ha-
venido a consolidanse nuevamente el benceno como -
"ol ney" en el mencado de Los aromdticos, La deman
da para Los aiios 70's ha sido estudiada por Mr. -
Clain de La Enjay, el cual proyecta que el benceno
Ancnementarnd su demanda en un 8% anual. Y un aumen
to del 10% anual de sus principales derivados pdna
consumo doméstico, Lo cual hard que disminuyan gra
dualmente Las exportaciones de Europa.

La demanda proyectada para 1975 se aumen -
tand a 1545 MM gal., y 2301 MM gaf. para 1980 en -
U.S.A. En Las figurnas 1 y 2, claramente se nota -
una proyeccidn de Los abastecimientos y demandas -
disponibles en U.S.A. Estas figuras, muestran Los-
extremos que dominarndn durante el penfodo de Los -
70's.Uno asume La predominacibén de Las gasolinas, -
el otrno, su parcial disminucdibn para 1975, y una -
eliminacibn total para 1980.
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Bajo estas circunstancias en el dltimo ca-
40 se efectuard una disminucibn en La capacidad de
Los procesos de dealkilacibn de tolueno 6 bien, -
una disminucién en Las importaciones de benceno. -
Sin embarngo, se piensa que el caso heal, se manten
.dnd entre Los dos extrnemos, el caso de una alta -
supremacia de gasolinas a inicios de Los 70's y -
una baja supremacfa para principios de Los §0'5.

La rnazén porn La cual se preveé esta baja---
en primacia de Las gasolinas para indicio de Los -
80's se debe a una disminucién en La demanda para-
el etileno, La cual afectard dinectamente La pro -
duccibn y mercado de exportacién del benceno para-
Los paises que como Japbn, es de Los principales -
exporntadornes de aromdticos.

La produccién de benceno en Europa del =
este, La cual fue Ligeramente superior a Las 3 MM-
ton. en 1971 se Ancrementd a 6 MM ton. para 1975.
Para mediados y finales de Los 70's, un ndmero in-
determinado de circunstancias especiales afectandn
notaolemente La visibn actual del benceno; debido-
principalmente a La produceibn de aromdticos en -
aquellos paises que tienen petrnéleo y actualmente-
no Lo producen y también por La elaboracibn de pro
ductos intermedios del benceno a parntin de maternias
primas que hasta ahora son utilizdas con otnos §4-
nes.

Gran pante de La preduccdidén de benceno se -
emplea para hidrogenarlo a caclohexano, el cual -
en 1961 herd producido sofamente porn dos compaiias
y solamente se exportaba de U.S.A. a tres paises.
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A medida que transcurnnié el tiempo, Limperd
La necesdidad de aumentarn af mdximo La capacidad -
de estas unidades de produccidn y La aperntura de -
nuevas unidades oniginadas principalmente por La -
expansibn ael mercado del nylén y con prosprectos-
mds favorables de uso.

Propiamente LLamado "benceno def futuro" -
por una publicacidn industrial, debido a que su de
manda se ha Ldo creciendo en un rango def 13% anual.
En 1965 se produjferon 250x10% gal. a diferencia de
108x10° gal. que se produjernon en 1960.

Para 1970, se inform6, que Las plantas de
hidrogenacibn de benceno obkuuienon el §4% del - -
ciclohexano total producido en U.S.A. y el 16% nes
tante a parntin de fraccionamiento del conniente. -
def petrnéleo. La produccidn total del ciclohexano-

en este aio fue de 460x10°

gal.

La amplitud y diversificacibén de datos - -
cubientos implica que La presentacdbn de este tra-
bajo se Limite a tratarn unicamente y en forma su -
cinta algunos de Los aspectos mas destacados de -
este tema.
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