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I.- IHTRODUCCIOH 

Fue A. Cahours el descubridor de los xilenos a 

mediados del siolo XIX. En este tiempo la principal fuente 

de xilenos l_a constituyeron los subproductos químicos de la 

carbonización de la hulla, y aunque este proceso está a~n v1 

9 ente su aportación a la producción mundial de xilenos es mi 

ntma. Fue al inicio de los años 40's cuando la comisión ara~ 

celaría de Estados Unidos reportó por primera ven la produc­

ción de xilenos a partir de petróleo mediante un proceso de 

reformado usado en la producción de tolueno para los requer1 

mientos de la segunda guerra mundial. 

La pos-guerra trajo const.go ·un extenso desarrollo de los pr2_ 

cesos de reformado dando como resultado la amplia adopción -

de los procesos industriales para la fabricación de Benceno­
Tolueno-Xilenos,(BTX),inicialmente para la producción de oa­

solina de alto octanaje. Pos¿ertormente el avance de la pe-­

troqu{mtca permitió el uso de los xilenos mezclados o como -

isómeros puros,como solvcntes,como intermediarios importan-­
tes o como materia prima para elaborar productos importantes 

de la vida moderna. 

El objetivo de esta monograf{a es mostrar y discutir el ava~ 

ce tecnolóotco en los procesos de obtención y purificación -

de los xilenos. Para desarrollar este trabajo fue necesario 
hechar mano de datos históricos y combinarlos con los de ti­

po tecnológico para establecer as{ la sec1Lencia de aparición 

de los procesos y el alcance que cada uno de ellos ha tenido. 
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Ho se pretende establecer una rigurosa secuencia histórica 

pero sí las ventajas de las innovaciones tecnolóo.icas que 

con el paso del tiempo cada nuevo proceso trajo consigo. 

Es comprensible que no esten a la mano muchos de los datos -

importantes de los procesos que aquí se presentan debido a -

que involucran reacciones de tipo catalítico que difícilmen­
te son dadas a conocer por sus licenciadores, pero cabe aclg 

rar que los datos recolectados son suficientes para los pro­

pósitos del trabajo; que son: primer~acer la descripción de 

los procesos de obtención y purificación; posteriormente es­

tablecer los factores ltmttantes o cuellos de botella y fi-­
nalmente hacer las conclusiones pertinentes sobre la impor-­

tancia y alcance de los procesos en función de sus caracte-­

rlst teas. 

La producción de xilenos actualmente puede hechar mano de un 

ndmero de procesos entre los cuales es el Reformado Oatalít1 
co el de mayor importancia industrial. El Reformado O a tal ít1 

co mismo presenta una gran variedad de procesos que,basados 

en una misma teoría, permiten la obtención de los xilenos y 

otros arom&ttcos importantes. En este trabajo se presentan -

I2 procesos de reformado catalÍtico sin decir que sean todos 
los que existen, y cabe mencionar que sobre ellos se centró 

la atención tratando de no descuidar el resto. 

Porotro lado, la purificación de los xilenos puede efectuar~ 
se también por diferentes métodos, y sus rendimientos como -

en los procesos de reformado, dependen del orinen de las ma­

terias primas, condiciones de operación y otros factores. 

Se separaron los procesos de obtención y purificqción debido 
a la extensión de cada parte y para permitirnos un mejor or­
den en el tratamiento y explicación de cada una de ellaso 
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En los cap{tulos III y IV se hace, respectivamente, la pre-­

sentación y el análisis sobre factores limitantes de los pro , -
cesos de obtención. En el cap{tulo V se trata lo relativo a 

los procesos de purificación,aclarándose que la información 

sobre estos es menos detallada que para los procesos de ob-­

tención. 



II.- GENERALIDADES 

La variedad de procesos aqu{ presentados permite más de una 

alternativa en el enfoque que podr{a darse a este trabajo, -

por esa razón en esta parte se busca ubicar en forma precisa 

la secuencia y la tendencia del tema. 

En primer plano situaremos a los procesos de reformado cata­

l{tico en cuanto a su importancia industrial valiéndonos de 

datos estad{sticos de los Estados Unidos. Sabemos que la reg 

lidad mexicana es diferente a lo que puedan expresar los da­

tos que enseguida se anotan, pero se consideró necesario te­

ner algfl.n punto de referencia y se incluyeron las tablas 2.I 

y 2.2. 

TABLA 2.I 

DATOS DE LAS OPERACIONES DE REFINADO EH ESTADOS UNIDOS DE 

I940 A I966 EN MILES DE BARRILES POR DIJ.. 

e A T A L I T I C O HIDRO POLI ME ALQUILA ISO J./E 

Ait'O CRACK. REFORH. TRAT.c/H2 CRACK. RIZACll. CION RIZA CH. 

I940 ISI 63 

I945 977 84 6I 

I9SO I707 69 83 II7 

I955 328I S69 II7 I26 236 

I958 4246 I533 I343 I47 3IO 

I960 4799 I9I3 I94I I48 407 SI 

I96I 49SO I963 2204 I ISO 425 SI 

I962 SI47 2022 23S8 3 I43 464 6I 

I963 5444 T987 2537 I8 I35 489 6I 

I964 S609 2047 2749 72 I3S S04 6I 
I96S 556I 2064 2930 I06 I29 S30 69 

I966 5493 E08I 3096 20I I20 550 8I 
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TABLA 2.2 
ESTUDiú APROXIMADO DE LOS PROCESOS Y CAPACIDADES EMPLEADAS 
EH ESTADOS UNIDOS AL I DE EHERO DE I966. 

PROCESO 

Destilaci6n de crudo 

" al vacfo 
Operaciones tdrmicas 

%DE LA C.AP. 

Craqueo catal{tico(Alimentación fresca) 
alimentación total(Incluyendo reciclado) 

craqueo catal {tico fluidi.zado 
craqueo catal{tico TERMOFOR (TCC) 

houdriflow(Houdry Proc&Chem Co) 
REFORMADO CATALITICO 

Platforming 
lll trajo rm tng 
SBK 
Houdriforming 

Mobil 
Powerforming 
e a tj'o rm ing 
Hidroforming Fluido 

Otros 
TRATAMIENTO CON HIDROGEHO 

llnifining(UOP & llnion) 
Shell 
Mobil 

lJltra/intng(Std. Indiana) 
Hidroftning(ESSO) 

Hidrobon 
Sinclair 

Gulf 
Houdry 

Kellogg 

Texaco 
Otros 

DE DESTILH. DE CRUDO 

44.0 
7.5 

I.9 

I0.7 
I.9 
2.2 
I.I 
I;S 

I.2 
o.s 
0.2 
I.I 

7.4 
4.2 
2. 4 

2.3 
3.6 

0.6 
I.7 

2.0 
0.2 
0.2 

I.O 
4.6 

IOO.O 
35.7 
I6.5 
38.7 

53.4 

20.4 

30.2 



•••••• tabla 2.2 

ALQUILA.CIOH 

&ctdo sulfÚrico 

ácido hidrofluórtco 
POLIMERIZJJCIOH 

ACEITES LUBRICJJH1'ES 
' .A. S FALTO 

5.4 

4.'0 

I.4 

I.2 

2.0 

5.2 

Las dos tablas anteriores ponen de manifiesto la importancia 

del reformado catalítico, la cual ha ido aumentando ,con el -

paso del tiempo. 

Los xilenos pueden producirse por carboni.11ación de la hulla, 

reformado catalítico, transal quil ación de aromáticos ( aiqui]-) 

y por desproporcionación de tolueno, además de la isomeri.l!la­

ctón, pero es el reformado catalÍtico el de mayor importan-­

cia industrial. Inicialmente el reformado catalítico se em-­

pleó casi exclusivamente para mejorar el número de octanos -

las gasolinas,para lo cual hay que incrementar, entre otros 

compuestos, el contenido de aromáticos. Con el enorme desa-­
rrollo de la petroquímtca los xilenos y otros aromáticos co­

braron importancia ya no como simples componentes de alto o~ 

tano sino como compuestos puros de uso.s diversos. 

Las figuras 2.I y 2.2 nos dan una idea clara de la localiza­

ción del reformado catalítico dentro de las operaciones básl 

cas de una refinería para producir combustibles. Actualmente 

un elevado porcentaje del efluente de la sección de reforma­
do catalltico pasa a una seccLon de recuperación de aromáti­

cos puros (ver fig. 2.2, incisos 7,8 y 9). 
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PIG. 2.I LOGALIZACION DEL REFOHiJil.DO Cil.TALITICO EN LAS OPE/ 
RACIONES Bil.SIGAS DE REFINERIA. 

Necesariamente al ser importantes como productos puros los 

xilenos,benceno y tolueno (BTX), hubo que separarlos del pr~ 

dueto del reformado, ast nacieron una gran variedad de pro~ 

cesos de purificaci6n de los que los más importantes se des­
criben en el capítulo V. 

En el diagrama de bloques de la figura 2.3 se muestra una s~ 

cuencia general de operaciones comerciales suceptible de va­
riar, para obtener los is6meros xilénicos puros. 
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La especial atención sobre los procesos de reformado catal{­

tico dió como resultado la separación de la prese.ntación y -

la discusión sobre factores limitantes en cap{tulos diferen­

tes. En el cap{tulo III se hace la presentación de los proc~ 

sos de obtención ordenándolos de acuerdo a la secuencia de -

aparición. En el Qap{tulo IV los factores limitantes se estQ 

blecen mediante un estudio comparativo que primeramente agr! 

pa los procesos en base a sus afinidades mostradas en la ta­

bla 3.I. En el cap{tulo V se incluye todo lo relativo a los 

procesos de purificación comerciales, semicomerciales o de -

laboratorio considerados como sobresalientes. 

En el apartado del reformado catal{ttco del capítulo III se 

dan los principios teóricos generalizados de mayor importan~ 

cia as{ como algunos conceptos que explican muchos de los f~ 

nómenos que se, repiten en todos los procesos de reformado y 

que no se abordan de manera profunda al estudiar un proceso 

espec{fico. 

Definitivamente,· este no es un trabajo de tipo calculista, .. 

es más bien del tipo descriptivo analítico pues después de -

la recopilación de la información, SIL estudio y clasifica--­

ción se hizo un análisis cuya tendencia fue buscar la forma 

en que se afectan el rendimiento y 1 a calidad. de los produc­

tos al variar factores tales como la alimentación,las condi­

ciones de operación, y al pasar de un proceso a otro, es de­

cir, ai entrar en juego diferentes innovaciones tecnológicas. 

El objetivo &ltimo fue llegar a poder seleccionar un proceso 

en base al efecto que sobre su econom{a tiene la tecnolog{a 

que emplea. 
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III.- PROCESOS DE OBTEHCIOH 

Los xilenos pueden obtenerse mediante los procesos de: 

I) Carbonización de la hulla ó Coquizactón 

del carbón de piedra. 

2) Reformado Catalltico. 

3) Transalquilación de Alquilaromáticos. 
4) Desproporcionación de Tolueno y 

5) Isomeriaactón. 

Actualmente el reformado ca tal {tico es el de mayor importan­

cia industrial, aunque es conveniente decir que la transal-­

quilación de alquilaromáticos y la despróporcionación de to­

lueno como procesos secundarios pueden, en un moment~ dado,­
ser muy importantes en la fabricación de estos compuestos. 
Por otro lado, la isomeriaactón como fuente de p-xileno es -
el proceso de mayor importancia en la actualidad. 

I) CARBOHIZACIOH DE LA HULLA O CÓQUIZACIOH DEL CARBOH DE 
PIEDRA. 

La carbonización de la hulla comenzó a .fines del si9ld XVI­

en Inglaterra. En I6I9 Dudley descubrió que ciertas hullas -
que no se pueden emplear directamente como combustible de a¿ 

tos hornos para la reducción de menas de hierro, daban por -

carbonización un combustible superior al carbón vef}etal.All{ 
se inició el uso del coque. { por combustión parcial de 
Primeramente el coque se obten a 
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hulla bituminosa en montones cónicos que se cubrían con pol­

vo de coque o con tterrao El uso de paredes permanentes de -

mampostería y barro dió origen al horno de colmena~ que du-­

rante la revolución norteamericana permitió la recuperación 

de subproductos al recoger los aceites y alquitranes para -­

usos marítimos, lo que originó el desarrollo de la industria 

de los subproductoso La aparición de hornos de diseño espe­

cial aumentó la importancia de los subproductos obtenidos 

pues estos presentaban de acuerdo con el diseño y la hulla 

empleada, propiedades químicas y fÍsicas diferen.tes. 

La carbonización de la hulla produce, adem6s de coque, muchos 

otros subproductos; como se muestra en la siguiente relación: 

PRUDUC'l'OS DE L.A CARBONIZACIOH DE LA HULLA: 

I.- Coque: De altos hornos; para fundiciones; de gas; domés­

tico; para otras industrias. 

2.- Gas. 

3o- Alquitr6n: Aceite de creosota;aceite de creosota en solu 

ción de alquitrán; aceite 6cido de alquitrán;--­
brea blanda; brea dura. 

4.- Aceite crudo ligero: Benzol para motores; benzol para -­

otros usos; toluol; xilol; nafta disolvente;otros 

derivados. 

5o- Naftaleno. 

6.- ?iridina. 

7o- Fenolato de sodio. 

8.- Sulfato amónico o equivalentes. 

PROCESOS DE CARBOHIZACIOH 

Hasta principios del siglo XX los métodos se dividían en dos 

clases;(I) Garbonisación simple y (2) Carbonización con se-­

paración de subproductoso Actualmente la clasificación se hg 



ce, de acuerdo a la temperatura de carbontnación, en tres -­
clases: (I) Oarbon tnación a alta temperatura; d.e I.500 a 2000 
grados F; (cuando la carbonización es total, la temperatura 
promedio de conversión de coque es de 1900 urad. F). (a)car 
boninactón a baja temperatura; con temperatura promedio de 
IOOO grad. F. (3) Varbonisación a mediana temperatura; d.e 
Iaoo a I300 orad. F. 

CARBONIZACION DE LA HULLA A ALTA TEMPERATURA: Los procedí-.,.;. 

mientos para la carbonización de la hulla a temperaturas al­
tas son: el de colmena; el de producción de gas en retorta y 
el de conversión en coque con formación de subproductos.Aqu{ 
describiremos lo más importente de este z1.ltimo.,"' 

La carbon in ación moderna a altas temperat"uras requiere una -
planta para la preparación de la hulla,una o más bater{as de 
hornos modernos para subproductos y el equipo auxiliar nece­
sario para separar y-purificar,al menos parcialmente, los 

subproductos que resultan de la conversión de la hulla en ce 
que;(ver jig. 3.1). 
El horno propiamente dicho consta de cuatro partes principa­

les: La cámara de carbonización donde la hulla se convierte 

en coque. Los tubos de llamas en las paredes del horno donde 
se quema el gas combustible para suministrar el calor neces~ 
río para la carboninación. Los regeneradores o cámaras lle-­
nas de ladrillos donde se calientan previamente el aire y -­

los gases combustibles de pocas calarlas con el calor produ­
cido por los gases de combustión. La columna o tubo vertical 
para transportar el gas y los subproductos de los hornos al 

tubo colector. 

Se construyen bater{as de dien a cien hornos en los que se -

alternan las cámaras de conversión en coque con las series -
de tubos de llamas de calefacción. La cámara de converst6n -
es de aproximadamente Ia metros de largo y 43 cm de ancho -­
con disminución conttn~a de 7.5 cm, esto es, la anchura del 

horno aumenta 7.5 cm desde el lado de la máquina empujadora 

t2. 



de coque hasta el lado en que se descarga el coque acabado. 

Esta disminución cónica permite empujar el coque .acabado sin 

dañar las paredes del horno que tiene una altura aproximada 

de 4.0 m y una capacidad de 15.6 toneladas por carga. Cada -

carga es carbonizada en alrededor de 17 horas, lo que da una 

capacidad media d~ 22 toneladas de hulla por cada 24 horas. 

DepOsito de 
fvr.o\olo,;.o"dtcO 

Ton-e de ~tnfriomienlo 
del aguo de noc:rculoción 

F1G. 3.1 UNIDAD DE CARBONIZACION DE HULLA PARA PRODUCIR 
COQUE Y SUBPRODUCTOS. 

Para obtener máxima eficiencia se debe aplicar el calor a la 

pared del horno con t~l velocidad que la carbonización de cg 

da carga se efectúe totalmente en todo el horno al mismo --­

tiempo.Esto significa que la calefacción debe ser suministrg 

da a los tubos de llamas de la extremidad angosta, a fin de 

carbonizar la mayor cantidad de hulla de la porción ancha en 

el mismo pertodo. Las velocidades de combustión del combus-­

tible gaseoso deben ser uniformes de abajo hacia arriba de -

cada tubo de llamas, a efecto de que la pared del horno sea 
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calentada con velocidad uniforme de abajo hacia arriba para 

evitar ast el sobrecalentamiento local. Cada fila de tubos 

de llamas separa dos hornos adyacentes y calienta dos paredes. 

Ordinariamente la mezcla de gas y aire se quema hacia arriba 

en cada fila de tubos en unos treinta minutos, y los produc­

tos de la combustión pasan a la parte superior de la fila de 

tubos en el otro lado de uno de los hornos, y hacia abajo en 

el regenerador, de donde salen por la chimenea de la baterta. 

Luego se vuelve al revés la dirección de la corriente del -~ 

gas combustible y del aire,y estos pasan hacia arriba al fo~ 

do de la fila de tubos de llamas que acaba de descargar pro~ 

duetos de combustión en el regenerador. El gas se inflama y 

arde hacia arriba en esta fila de tubos durante unos 30 min~ 

tos calentando las dos -paredes adyacentes de hornos y pasan­

do hacia abajo por los tubos opuestos en que se efectuó an--
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tes la combustión, después de lo cual pasa por otro regener~ 
dor y de ah[ a la chimenea de la baterla. 

SEPARACIOH DE SUBPRODUCTOS:Una vez que se mezclan las dife-­

rentes clases de hullas que darán la mezcla apropiada para -

producir el tipo d~seado de coque y subproductos, se carga -
al horno para proceder a carbonizarla. Terminada la carboni­

zación se procede a·· separar cada uno de los subproductos, 
(ver fio. 3.I). 

Extracción de-Alquitrán.- La materia volátil expulsada de la 

hulla durante el proceso de coqutzaci6n representa el 25-30% 
de la hulla original. Todo este material sale del horno en.:.· 

forma de gases y vapores por los tubos de ascenctón hasta el 

tubo colector, en los cuales se roclan los gases y vapores -

calientes con solución de lavado, que consta principalmente 
de solución débil de amon{aco, y se enfr{an hasta IB0-200 

grad. F. Aproximadamente el 85% del alquitrán se condensa en 
el tubo colector con el agua que hay en exceso respecto a la 

que se requiere para saturar el gas a la temperatura existe~ 

te. El alquitrán condensado y la solución fluyen desde el -
tubo colector por un tubo vertical hasta un decantador donde 

por su propio peso se asienta el alquitrán y de ah{ fluye 

contLnuamente a un tanque separador o deshidratador donde se 
Blimina la humedad por calentamiento con serpentines de va-­

por.Después se bombea a un tanque de almacenamiento. La sol~ 

ci6n de lavado que se separa del alquitrán va al tanque de -
solución de lavado, de donde es bombeada según se va necesi­
tando para la aspersión en los tubos colectores, esto repre­
senta de IODO a 2000 gal/hora-horno. El exceso de solución -

va a almacenamiento. Los vapores procedentes del deshidra-­

tador de alquitrán pueden ser condensados y enviados a alma­

cenamiento. 



El gas de horno de coque, que contiene diversos subproductos 

va del tubo colector al de succión y de ah{ a lo~ refrigera­

dores primarios, donde se reduce la temperatura de 62 orad. 

a hasta 30-33 orad. a y se condensa IO% más de alquitrán y -

un volúmen considerable de solución de amoniaco. El alqui--­

trán y la solución~ condensados regresan al decantador y se -
mezclan con los procedentes del tubo colector. 

Del refrigerador primario pasa el gas por el aspirador, que 

suele ser un compresor centr{fuoo movido con turbina de va-­

ppr. Las turbinas funcionan de manera automática para mante­
ner presión negativa constante en el tubo de succión. Gene-~ 

ralmente la diferencia de presión va de -25 cm de agua en la 

succión a +I75 o +245 g/cm2 por el lado de la descarga. El -
aspirador bombea el gas a través del extractor de alquitrán 

o precipi tador, del recalen tador, del saturador, del refrige­

rador final, de los lavadores de aceite ligero,de los puri-­
ficadores de gas hasta el gasómetro. 

Las &ltimas part{culas de alquitrán o "neblina de alquÚrán" 
y polvo,en las plantas modernas se eliminan haciendo pasar­

el gas que sale de los aspiradores por un precipitador eléc­
trico, donde se somete a una descarga de corona eléctrica de 

75000 voltios en une direcc·tón. El alquttrán y el polvo des­

cienden en el precipitador y son devueltos por bombeo al de­

cantador. 

Separación de Amon{aco.- Los rendimientos en amon{aco var{an 

de IO a I3 Kg de su equivalente en sulfato por tonelada mé-­
trica de hulla carbonizada. El "amon{aco libre" en el l{qut­

do consiste principalmente de carbonatos y sulfuros. Todos -
estos se descomponen con el calor y el amon{aco se recupera 

por destilación con vapor de agua. Las "sales fijas de amo,..4 

n Íaco" tienen que descomponerse por 1 a acción de una base 

como la cal. 

El amon{aco que queda-en el gas se recupera por lavado con­

agua en una torre o bien por lavado con una solución diluida 



de ácido sulfúrico en un saturador revestido por dentro con 

plomo. ~ctualmente la mayor parte del amon!aco r~cuperado de 

la carbonizaci&n de la hulla se fija convirtiéndolo en sul-­

fato. El amon(aco Jibre y las soluciones acuosas del comer-­

cio se preparan en forma más conveniente y con alta pureza­

mediante el proceso para amon{aco sintqtico. 

Recuperact&n de Jcettes Ligeros.- Si se ha obtenido el amo~­

n taco en forma de sulfato am&n ico, el gas pr9ceden te del sa­

turador pasa por un refrioerador final, que es una columna -
de relleno, donde se lava a contracorriente con agua fr{a 

para reducir su -temperatura a IS-26 orad. C, según sea la 

temperatura del agua disponible. En este refrigerador se co~ 

densa aloo de naftaleno que desciende junto con el aoua re-­

frigerante a un pozo donde se separan los cristales de naf-­

taleno que se recogen y se env!an a yn tanque de almacena--­

miento.El aoua sin naftaleno pasa por un refrigerador de as­

persión y vuelve a circular por el refrigerador final. 

El gas procedente del refrioerador final pasa luego por un -

lavador de aceite ligero con relleno, donde se lava a contr!! 

corriente con gasóleo de densidad no mayor de o.ae. Del ace! 

te lavador saturado se recupera el aceite ligero ( que con-­

tiene BTX) por destilación y se utiliza para preparar frac-­

ciones de benzol,toluol y xilol; (ver figs. 3.4 y 3.~). 

Purificación del Gas.- El gas que sale de los lavadores de ~ 

ceite ligero se trata { en torres de absorción ) para recup! 

rar el ácido sulfh{drico y el ácido ·cianhídrico. 

CA.RBOliiZ.A.CIOH DE HULLA. A. BAJA TEMPERA'I'URA.- Este proceso en 

cuanto a la producción de subproductos( y principalmente -­
aceites ligeros ), differe completamente del proceso a alta 

temperatura pues solo produce alquitrán como subproducto. 
Se usa principalmente en Europa en la fabricación de coque -r 
para uso domdstico dado que este no produce humo, es fácil -

de encender y de fácil combustión. Esre coque se forma a 700 
17 



grad. C y a esta temperatura los productos obtenidos difie-­

ren radicalmente de los fabricados a alta tempera.tura.En ge­
neral rinde poco gas pero este es de mayor poder calor{fico. 

Produce mayor cantidad de alquitrán pero este es de natural! 

za más paraf{nica, con muy bajo contenido de aromáttcos.El -
rendimiento de amofllaco es menor y no produce aceites ligeros. 

CARBONIZACION DE HULLA A TEMPERATURA MEDIA.- El proceso a 

temperatura media es muy parecido al de alta temperatura. -

Se emplea mayormente en Europa y de las operaciones europeas 

a temperatura media se deduce que un proceso similar ejecu-­

tado en maquinaria casi id~ntica a la de las operaciones a -
alta temperatura puede producir coque compacto, muy reactivo 

y sin humo con hullas que no son forzosamente adecuadas para 
la producci6n de buen coque metalúrgico, todo ello con inve~ 

si6n algo menor que la requerida para instalaciones ordina-­

rias de alta temperatura, sobretodo cuando los únicos sub--­
productos han de ser alquitrán y aceites ligeros. 

Puesto que la carbonizaci6n de la hulla es un m~todo que ac­

tualmente tiene una importancia muy secundaria en cuanto a -
la cantidad de xilenos producidos en el mundo,solo se menci2 

nan algunos aspectos básicos. Como podrá notarse , no se ha­
ce la comparact6n de procesos en busca de las innovaciones -

aportadas por cada uno de los procesos; tampoco se hace un -
análisis econ6mico; más bien se procura solamente mostrar el 

antiguo m~todo de obtenci6n de xilenos. 

1& 
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2) REFORN~DO CAT~LITICO. 

GEUER~LID~DES: El ~eformado es un proceso típico de deshidrQ 
genación. Convierte naftas y gasolinas de bajo octano en com ·. -
ponentes de alto octano para su uso como combustible o para 
una posterior recúperación de aromáticos. 

El término "reformado" también ha sido aplicado al craqueo -
de hidrocarburos'>c~n o sin vapor, sin em.bargo su uso moderno 

.en refinerías se refiere al principio !J.el rearreglo de hidrQ 
carburos en presencia de hidrógeno para mejorar así el núme­

ro de octanos. Actualmente se usan los reformados térmico y 

catal{tico, .y este último, con mucho,es el de mayor interés 

Jndustri al.i 
El desarrollo fenomenal del reformado está 1 igado al desarrg_ 
llo igualmente fenomenal de los octanos. A mediados de los -

años 50's fueron los aditivos·especiales los que dominaron­

el mercado, pero fueron desplazados rápidamente por los octg 
nos aumentados por reformado. En I947 muchos de los compone~ 
tes de alto octano usados previamente para gasolinas de la­

aviación militar fuerQlJ. usados para gasolina "civil". El di­
seño de ingenierta de motores de alta compresión favoreció­
enormemente el desarrollo de los octanos. 

\El reformado ca tal {tico puede trabajar con naftas 1 igeras o 

pesadas como materia prtma, inclusive, dada su considerable 

versatilidad puede emplear algunas porciones de las gasoli-­

nas pesadas de la gasolina natural y hasta gas condªnsado. 
Actualmente ninguna operación aparte del destilado de crudos 
es tan practicada como el reformado!/ el auge de este proceso 

Puede observar en las tablas 2.I y 2.2. .· 1 : . 
En el capítulo II al ubicar nuestro trabajo,.podemos observar 
que los aromáticos prQductdos(principqlmente BTX) son los --



componentes de alto octano que pueden e1nplearse como tales..­

para formar parte de uasolinas de alta calidad, o· pueden re~ 

cuperarse si hay necesidad de estos compuestos puros. Normal 

mente los anillos de tipo nafténico son deshtdrogenados a a­
romáticos durante el reformado, de ahí la selección de ali-­

mentaciones ricas en naftenos para producir reformados de 35 

a 60% de BTX y además un gas rico en hidrógeno de muy alto -
costo que ha dado tremendo impulso a los procesos de htdro-­

desulfurtzactón y otros de hidrogenotratamiento. 

El reformado catalítico fue la primera aplicación segura a­

oran escala de catalizadores en la industria de refinact9n;­
por ejemplo: En el craqueo catalÍtico el catalizador necesi­

ta reuenerarse después de IO - 20 minutos de exposición; o -

después de que de 3 a I4 ualones de aceite por libra de ca-­

talizador han sido procesados.En operaciones de reformado e~ 

talítico del tipo no regenerattvo (como el Platformino) se -

llegan a procesar 250 barriles de aceite por libra de catal! 

zador antes de que se requiera cambiarlo. 

SOBRE LA MATERIA PRIMA.- La lista de productos de un produc­

tor de BTX puede variar ampliamente. En olgunas operaciones 

la producción de oasolinas puede ser lo mé.s tmportante, en Q 

tras los aromáticos.En el Último caso puede ser ~ue se re--­
quiera producir más de alouno de los compuestosL.' 
La severidad de la operación de reformado depende del tipo -

de alimentación disponible y de la línea de productos a pro~ 

ducir;(las etapas de purificación pueden ser afectadas en-­
forma similar);así, habrá que hacer consideraciones como las 
que enseoutda se anotan: Material que ebulle abajo de I80---

200 grad. F contiene pocos hidrocarburos que puedan sufrir -

reacciones, y los hidrocarburos. que hiervan arriba de 380---
400 orad. F requieren más de las reacciones tipo craqueo,las 

cuales tienden aproducir coque. 
La alimentación y exis_t.encias usuales hierven dentro del ra[! 

00 de 200-380 orad. F; sin embargo,si el proceso es operado 
para pr~ducir benceno o tolueno, los rangos de ebullición 
~;:~-e _.:e::::~-·::.~:;; 
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preferidos son. res,pecttvamente, I40-I85 y I85-225 grad. F. 

El proceso de-scomp,me los compuestos de a;¡ufre pero 1 a vida 
y actividad del ca.tali;¡ador se deterioran y el ácido sulfht­

drico contamina el producto gaseoso, de ahí que en todas las 

plantas de re¡ormado existan procesos con características 

que minimicen estos efectos. En muchas de las plantas se tte 

ne una sección de pretratamtento donde la carga se hidrode-­

sulfurt;¡a empleando catalt;¡adores de platino, molibdeno,co-­

balto y otros. Los cataliRadores de molibdeno y cobalto so-~ 

portados sobre A1 2o3 usados en el tratamiento con hidrógeno, 

son también efectivos en la remoción de tra;¡as de arsénico, 

plomo y otras impure;¡as qu~ envenenarían al caro cataliRador 
de platino que en I970 tenía un costo de #I4/lb, (precio ac-­

tuali;¡ado mediante Índice inflacionario de Sept. de I977: --

825.06); mientras que el cataliRador agotado valía de 83/lb 

a #4/lb. (precios actuali;¡ados: ·#5.37/lb a #7.I6/lb). 

BREVE ANALISIS ECONOMICO.- La inversión total varta sustan-­
cialmente con la l[nea de productos deseada y el nivel de -­
producción deseado. A bajos niveles de producción el costo -
de los aromáticos es sensible a la escala de operaciones. El 
aumento de capacidad de la planta minimi;¡a este efecto. 

La interacción de estos factores ha sido estudiada por An--­

drews y Conser. Ellos consideran esquemas convencionales pa­

ra produciP aromáticos(ver fig. 3.6) y comparar costos. El -

costo de los aromáticos como una función del tamaño de plan­

ta se muestra en la ftg. 3.7; asimismo en la fig. 3.8 apare­

ce relacionada la inversión total con la producción de aromg 

ticos mediante los esquemas A y B de la fig. 3.G. En la fig. 

3 •• se da la relación entre el cambio del costo de la altme~ 

tación y de los subproductos y el cambio del costo de los -­

aromáticos. 

tl 
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Es muy importante aclarar que los c&lculos de Andrews y Con­
ser fueron hechos sobre las siguientes bases: 

a) La tnstal ación del proceso de reformado se hace en una -­

reftnerla que ya existe,con disponibilidad de los servicios 
ya instalados. 

b) El enfriamient¿ con aire tiene la posibilidad de adaptar­

se al enfriamiento con agua. 

e) Aplicación del método de la linea recta para depreciación 
a diez años; sin valor de rescate. 

d) Créditos(capttal prestado) a una tasa de interés del 6%­

sobr.e el balance sin pagar, con reembolsos a plazos iguales 
sobre diez años. 

e) La nafta alimentada, el refinado(subproducto) de la unt-­

dad de extracción y los aromáticos c9+ fueron valuados a 

620/ton. 

f) Se desea el I5% anual de retorno sobre la inversión(rentg 
bilidad), con una vida de proyecto de diez áños. 
g) El estudio fue hecho en I965 4 por lo tanto,las detLrmina 
ciones a partir de estas grá¡icas están sujetas a la actua­

lización de costos. 

REACCIONES TIPICAS.- Todos los procesos de reformado catalí­

tico involucran básicamente el mismo tipo de reacciones, y -
predominar6 una u otra dependiendo del.tipo de alimentación, 

caracterlsticas del catalizador y condiciones de operación. 

Las más comunes son: 

(I} DESHIDROGEHACIOH DE HAFTEHOS. 

/ 
CH2 , /CH 

H2C CH2 H .. c ' CH 

1 1 -------~ 1 1 + 3 H2 
H2C '-.. __, CH2 nr·c CH 

'-. CH 
/ 

CH2 

Ciclohexano (97) Benceno (II2) 
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Dimettlciclopentano Netilciclohe~ano Tolueno 

(3) DESHIDROCICLIZACION DE PARAFINAS. 

CH3-cn2-cn2-cn2-cH2-cH3 ---------> 
n-He~ano (65) 

(4) ISOUERIZACIOH DE PARAFINAS. 

BENCENO + 
(II2) 

CH -CH -CH -CH -CH -CH ------)-3 2 2 2 2 3 

fH3 
CH

3
-CH-CH

2
-CH

2
-CH

3 

n-He~ano (65) 2- Metil pentano(93) 

{5) CRAQUEO E HIDROGEHACIOH DE PARAFINAS. 

n- Decano n- Pentano 

(6) HIDROGEHACION DE OLEFINAS. 

fH3 
CH3-CH-CH2-cH3 

i- Pentano 

2- Pen ten o n- Pentano 

(7) HIDRODESULFURIZA.CION DE COA/PUESTOS DE AZUFRE. 

/S 
HC 'en fH3 

1 1 --------~ H2S + CH3-CH2-cn2-CH3 + CH3-CH-CH3 HC- CH 
Tiofeno A.c. Sulfh{d. n-Butano t- Butano 



Los números entre paréntesis indican el número de octanos de 
un compuesto. 

La deshidrogenactón de naftenos ocurre muy rápidamente, y la 

tsomertzación ~e naftenos y parafinas es también bastante r~ 

pida; por tanto, estas reacciones predominan mientras que 

las reaciones de c~cltzación lenta e hidrocracking empiezan 

a ser significativas a condiciones severas de baJo espacio -
velocidad, alta presión y alta temperatura. Estas condiciones 

son mantenidas cuando los materialeo alimentados son altameE 

te paraf{nicos. El hidrocracking, tan contrario a las reac-­
ciones de deshidrogenación e isomerización es generalmente -
no deseable debido a que aumenta considerablemente la forma­
ción de coque, disminuye la producción de hidrógeno y da ba­

jos rendimientos. ~s{, según el Dr. Vladlmir Haensel, inven­

tor del Platforming, la operación a 900 psi provoca dos ve-­

ces más hidrocracking que la operación a 500 psi. 

El hecho de que la hidrogenación y la deshidrog~nactón ocu-­

rran al mismo tiempo es notable. El resultado neto es la --­
producción de hidrógeno y una reacción global endotérmica. 

Existen catalizadores que presentan muy buena selectividad -
para algunas reacciones específicas, esto los hace mucho más 
efectivos pues elevan el nivel de octanos del reformado al -

incrementar el contenido de aromáticos, olefinas,parafinas -

ramificadas, etc., mediante reacciones como las escritas lí­

neas arriba. runa alimentación para un proceso de reformado 
normalmente es nafténica, paraf{nica o una combinación de -­
ambas,de ah{ que las reacciones paraf{nicas tengan una tmpo~ 

tancta que si bien no es mayor que la que ttene la deshtdro­

genación de naftenos, s( es de mucha consideración./_ 

Hay catalizadores que además presentan buena selectividad p~ 
ra las reacciones de hídrodesulfurización y esto los hace 

ser más apreciados. r'~ _. 
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CJTALISIS HETEROGEHEA.- L(neas antes se ezplicó que el refo~ 
•ado es una d.eshid.rogen·aci.ón neta resultante de lin ndmero d.~ 
reacciones. algunas de las cuales son d.e naturaleMa totalae~ 
te opuesta. Pue8 bten. las reacciones tn~olucradas en el re­
toraado catalCttco eran. hasta hace unas aleadas. tnd.ustrtal . -
•ente antteconóatcas por la t•postbtltdad de realt•arlas en 
gran es cal a. 
Dados los obJettuos de este trabajo. podeaos restrtngtr la -
teor(a del refor•ado cataltttco a ezpltcar bre~e•ente el pa­
pel del catalt•ador ~ las generalt~ades de la ctnlttca tnuo­
lucrada. 
Es necesorto aclarar que en todos los procesos de reforaado 
catalCttco presentados se da un precalenta•tento a la nafta 
cargada al sistema de reactores. que la gastftca. de a1d que 
las reacctones que se presentan sean del ttpo sólido-gas (cg 
taltzador-nafta). lo que hace que la ezpltcactón prometida­
sea espec(fica sobre catálisis heterogénea sólido-gas. 

En la catálisis homogJnea el cataliaador forma parte inte--­
grante d.el compleJo acti~ado que reacctona .ráptdamente para 
formar productos dando como resultado neto la no participa-­

FIG. 3.10 RELACION GRAFICA 
~E LAS ENERGIAS ~E ACTIVA-­
CION PARA REACCIONES CATAL[ 
TICJS Y HO CATALI'i'ICJlS. 

ción del cataltzador en la -
reacción ~ertftcada.Algo st­
mtlar ocurre en la catálisis 
heterogénea con la uartante 
d.e que el fenómeno importan­
te es la quemisorctón sobre 
la super/tete catal(tica.•i! 
•a que»acttua» a los reacciQ 
nantes para formar productos. 
ll1t. ambos casos el efecto del 
cataltMador es dtaatnutr la 
energ(a de acttuactón.stendo 
esta la raMÓn prtnotpal del 
auaento de la velocidad. de -
reacción. En la /tg. 3.IO 
puede observarse una rela---



ción gráfica de las energlas de activación para reacciones 
catallttcas homogéneas y heterogéneas respecto a las reacci2 

nes no catalinadas. La diferencia en las energtas de activa­
ción se debe a los niveles de energla necesarios para que se 
efectúen, respectivamente,una combinación qutmica y una que~ 
mtsorción; la prim~ra requiere una colisión directa con alta 
probabilidad de reacción que eleva considerablemente los re­
querimientos de energ{a, mientras que la adsorción qulmica,­
concebida de acuerdo a los postulados de Langmutr involucra 
niveles de energla mucho menores para efectuarse. 
Aumento de la velocidad de reacción.- Una ecuación generali­
nada de la velocidad de reacción es 

~=k e~~······ e~ 

donde Ces concentración; A,B, ••••• H son los reactivos pre­
sentes; n,m, ••••• a son los Órdenes parciales de reacción; y 

k = .J. ezp(-E/RT) 

es la constante de velocidad de reacción donde A es un fac-­
tor de frecuencia de colisión; R es 1 a constan te geperal del 
estado gaseoso; T es la temperatura en grados K y E es la -­
energla de activación; as{ 

r =A ezp(-E/RT) e~ e~ •••..•. e~ 

De la forma de esta ecuación puede verse la dependencia de -
la velocidad de reacción respecto a la energ{a de activación; 
la velocidad de reacción aumentará al disminuir la energla -
de activación involucrada. 

DEL CATALIZADOR.- El catalinador seleccionado para un proce­
so deberá tener una composición Óptima de materiales para a­

segurar altos niveles de conversión, y su naturaleza será-­
taJ que deberá presentar una elevada y constante actividad -
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aún a las condiciones más severas de operación y una alta 
selectividad que permita obtener altos rendimientos de los -
compuestos deseados. 
La selección de· un cataliaador es un compromiso de ttpo téc­
nico económico entre las tres propiedades mencionadas; as( ~ 

4 
_la composición Óptima del ca tal iaador habrfz de estudiarse s,! 
multáneamente con su activtctad teniendo en cuenta que esta,­
deftntda como la cantidad de producto obtenida por unidad de 
tiempo por unidad de masa del cataliaador, ha de ser afecta­
da por la magnitud de su área superficial por unidad de masa, 
por el tamaño de poro y por la distribución de dichos poros 
en el cuerpo del cataltaador;esto determinará el porcentaje 
de cen_tros activos que realmente están funcionando y con e--_. 
llo el nivel de actividad que se tiene(de acuerdo con los 
postulados de Langmuir). 
Todavta hay que incluir a la selectividad en este estudio s,! 
mul táneo y para eso hay que tflner en cuenta 1 a enorme impor­
tancia que esta propiedad tiene en sistemas complejos de --­
reacción. Los sistemas de reacción presentes en los procesos 
de reformado son mucho muy complicados pues involucran dema~ 
siadas reacciones cola_terales además de las reacciones t(pi­
cas listadas con anteriorid"ad. Esto hace que la importancia 
de la selectividad sea aún mayor;s.zhona;santantas las varia-­
bles que en un momento dado entran en juego, que solo es po­
sible establecer parámetros experimentales o modelos teóri-­
cos corregidos para poder predecir con eficiencia el coftpor­
tamtento de un sistema complejo de reacción, en este sentido 
la selectividad representa un parámetro clave de predicción 
del .comportamiento de este tipo de sistemas. 
En un sistema complejo de reacción el factor de mayor impor­
tancia es la velocidad de producción del producto deseado y 
su pureaa en los productos de reacción; la cantidad de reac­
tivo que reacciona no es tan importante. Para explicar esto 
hay que introducir do~·conceptos: el rendimiento y la ya men 
cionada selectividad. El rendtmtento de un producto espec(f! 



co está definido como l·a fracción de reactivo convertido en 

ese producto. La selectividad (global o integrada) es la re­

lación de la cántidad producida de un producto a la cantidad 
producida de otro producto. 

' Para un sistema del tipo 

ki 
.4 .:-:------~ B 

-.. 
k2 .. .,¡e 

en el que pueden caer, por ejemplo, dos reacciones de isome­

riaactón de una parafina; la selectividad global puede expr~ 
sarse como una relación de rendimientos si consideramos la 

relación de proporcionalidad directa que existe entre la ca~ 

tidad producida de un producto y su rendimiento, as!, para 

el sistema de reacción escrito: 

d-{.4] 1 dt 

d[B]/dt = 
d[e]/dt = 

ki[.A]- k2[.4l = -(ki+k2)[.4] 

ki[.A] y 

k2[.A] ; as! entonces 

d[B]!d!A] = -ki/(ki+k2) 

d[f']/d(.A] = -k2/(ki+k2) 

y d[p] =( -ki/(ki+k2) )d[A] 

y d[ej =( -k2/(ki+k2) )d[..4] 

Integrando las dos ~ltimas ecuaciones bajo la condición de que 

a t = O [Aj = [.4
0

] y [B] = ~e1 = O entonces 

[B} = ( ki/(ki+k2) }( [A
0
]- [..4]) ; entonces 

X B = [Bj / ! .A o 1 = ( 

Ie =[e] 1 )A 0 j = ( 
ki/(ki+k2) )( I- [A] 1 [..4

0
1 ); análogamente 

ka/ (ki+k2) ) ( I - [A 1 1 r- .4 -· ) ; por lo tanto 
·• L oj 

So = ki/k2 

ZB 



Para el caso analizado la selectividad global es constante--a 

través del tiempo, pero es muy común que varíe can el tiempo 

en sistemas complejos de reacctc5n tales como los de re-ac-cio­
nes consecutivas del tipo 

dentro del cual cae la reaccic5n de desh-idroisomeri;:acic5n de 

naftenos con cadenas laterales: 

eH en eH 
1 

3 
ISOAfERI- 1 

3 t0 /CH CH 
_ :·n li 'e¡ n-en 3 eéfl.l.Q!!,. na{ \¡u /l}§J!.!.E!lQ§§.!!J.fl.!.Qj O + 

o3e-ne- CH2 n3e-H \. ):n2 ~Mt 
CH

2 
Dimetilci.clopentano 1,3-dimetilciclohexano m-xileno 

La selectividad de B respecto a e se obtiene así: 

d[A.] 1 dt ::: -kl tAJ ; 
d[C] /dt ::: k3[B] ; 

d[J{J/dt ::: kl[".(J - k3[ifl ; 
d[J2} /dt ::: k3fBJ ; entonces 

d[if! /d[_A] = (kl [11]-- k3 [B]JJ(-kl[A]J ·::: -1- + k3[B] /kl{;1) 

Esta ecuacic5n tiene la forma de una ecuacic5n diferencial li­

neal de primer orden cuya solución analítica existe, y expr~ 
' sada en términos de rendimiento de B es 

XB =[B]![A.i) = ( kl/(kl-k2) )(({.4j![AC!_7)kE/kl -/)J!&i]_) EeU.AeiOH 1 

Por otro lado 
d[e]/d[.A]::: -k3/)]/kl{.4] y si de la ecuación 1 despejamos [B) 
y lo sustituimos en la ecuactc5n anterior obtenemos 

Xc= [c]/[.Ai]::: ( kl/(k1-k2) )( 1-{!.]!/Ji}Jk2 /kl) -(k2/(kl-k2}) 

.(1-{j ]1 {)o7) 

.Así, la selectividad de B respecto a e es 



= 

(kl/ (kl-ka.J J r 1- ( DJ! :AQJ ;kE/kl J- (k2/ (kl-k2J J r 1-~'A]! /A.o7 J 

y simplificando 

[AJ!úa_] 
= 

1 - .f[A]/ LAQ] )kE/kl - k2/kl (1-[A]! {)olJ 

La variaci6n de So con el tiempo puede observarse en su depe~ 

dencia de la relaci6n ~A]/~~ . 
Hormalmen te los ca tal iaadpres usados en el reformado ca tal {tJ: 

co presentan muy buenas selectividades para las reacciones de 

formaci6n de aromáticos y demás compuestos que elevan el nú-­

mero de octanos de las gasolinas. 
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PROCESOS DE REFORMADO C.4TALITICO-

La secuencia de aparición y otros datos importantes de algu­

nos procesos de re'lormado ca tal {r-ico pueden verse en la ta-­
bla 3.1. 

Enseguida se describen los procesos considerados como repre­

sentativos. recalcando que la mayo·r parte de ellos nacieron 
bajo el objetivo primario de producir gasolinas de alto oc-­

tano, teniendo la caracter{stica comdn de que son perfecta-­

mente ajustables para producir aromáticos (BTX); ast. la de~ 
cripción fin este cap{tulo engloba todas las apl icactones del 

proceso. o sea. sin circunscribirnos a~n al tema espec{fico 

de producción, de xtlenos. 

La presentación y descripción de los procesos se hace aten-­
diendo, primeramente. el tipo de lecho catal{tico que emple~ 

an y posteriormente al orden cronolÓgico de aparición. 

PROCESOS QUE EMPLEAN LECHO FIJO 

GIGLOVEHSION 

( PBILLIPS PETROLEUM Go.) 

AF~IGACION.- La Cicloversión es usada (1) para desulfurizar 

gasolinas craqueadas y de destilación directa, fracciones de 

nafta y kerosinas;(E) para reformar gasolinas de destilación 

directa y naftas;(3) para craquear catal{ticamente gasóleo­

para producir gasolinas de alto octano. La desulfurizactón -
es particularmente aplicable en la preparación de la alimen­

tación a operaciones de reformado catal{tico. 

GA.RGA..- Bajo condicion_e.s de desulfurización la carga puede -
estar en el rango de ebullición de las gasolinas o fraccio-­

nes de naftas. Varias mezclas de cargas craqueadas o de des­
tilación directa pueden ser procesadas en una operación ---
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combinada. Las condiciones de reformado son similares a las 

de desulfurización. La carga para craqueado de g~sóleo puede 

procesarse satisfactoriamente si tiene un rango de ebulli--­
ción de 400 a 800 grad. F. 

PRODUCTO.- La desulfurización catalítica de la gasolina de -
carga, natural o d'e destilación di,recta. no produce un cam,;.o;; 
bio apreciable en' la composición del producto tratado --aparte 

de la disminución del contenido de azufre.Con gasolina cra-­

queada el mejoramiento de octanos se debe a la desulfuriaa-­

ción y a algo de isom~riaación. La ausencia de reacciones lE 
terales indeseables es indicada por el hecho de que no hay -
cambio apreciable en las propiedades fÍsicas tales como pre­

sión de vapor, características de gravedad o de destilación. 

Los beneficios del reformado catalítico incluyen aquellos-­

obtenidos de la desulfuriaación catalítica junto con un a--­
preciable incremento en los grados de claridad y octanaje. 

El craqueo catalítico del gasóleo produce gases altamente 

olef!nícos, combustibles para motor de alto octanaje, reci-­
clados de bajo punto de fluidez y fondos. 
DESCRIPCIOH.- El diagrama de flujo de la fig. 3.11 muestra -

el equipo básico para una unidad de Cicloversión. El calen-­

tador y los cambiadores de calor son de diseño convencional 

y sirven para calentar la alimentación hasta la temperatura 
deseada con un mínimo de descomposición t6rmica. Se tienen -

dos reactores para operación contínua, ·así, mientras uno es~ 
tá en operación el otro está regenerándose. Los equipos de • 
destilación y estabilización son también de diseño convenciQ 
nal. El sobrecalentador de vapor y el compresor de aire son 

equipos para regeneración, los cuales son usados para reac-­

tivar el ca tal tzador "in si tu". Una instalación de estfi tipo 

puede ser usada para cualesquiera de Jas aplicaciones de la 

Cicloversión; con la aclaración de que los equipos de desti­

lación y estabilización no son requeridos para desulfuriza-­
ción directa. También _algunas unidades construidas para de-­

sulfuriaación tienen solo un reactor simple y no incluyen 



equipo de regeneraci6n. Estas instal acione.s desechan el catQ 

lizador cuando este se h.a agotado y recargan el reactor con 

catalizador nutiwo. 

Todo el equipo del diagrama dB flujo es requerido para operE 
ciones de craqueo y reformado. La alta deposici6n de carb6n 

sobre el catalizadhr en una y otra de las operaciones tmpos! 
bilita el uso de la unidad no regenerativa. 

Los ciclos de proceso varlan de 3 a 12 horas cuando se pro-­

cesa gas61eo y de 12 a 72 horas cuando es reformado. El va-~ 

por es añadido con la carga de gas6leo para suprtmir la depf!. 
sici6n de carb6n sobre el catalizador pero generalmente no 

es usado en las operaciones de desulfurizaci6n o de reforma­
do,' 

Tun lavado cáustico está generalmente previsto para remover -
el HaS formado cuando los compuestos de azufre son descom---

1 
puestos. Usualmente no es necesario un tratamiento adicionaL., 

ALGO ~OBRE ZL CATALIZADOR.- Se emplea el mismo catalizador -
para todas las operaciones mencionadas; es "ciclocel grado -
bauxita" y se encuentra en forma natura~: Tiene una vida de 

5000 a 20000 barriles por tonelada cuando se usa en unidades 

de desulfurizaci6n no regenerattvas y de 50000 a 100000 ba-­

rriles por tonelada cuando se usa en unidades regenerativas. 
CONDICIOHES DE OPERACIOU.- Las principales variables de ope­

raci6n son: temperatura, presi6n y esp~cto velocidad.: Las aJ. 
tas temperaturas incrementan el grado de conversi6n, en cam­

bio, incrementando el espacio velocidad a presi6n y tempera­
tura constantes disminuye el grado de converst6n. Las bajas 

presiones incrementan la olefinidad d~ la gasolina obtenida 

a partir del gas6leo craqueado, lo que incrementa el nivel ... 

de octanos del producto.\ 

REHDINIEHTOS.- En operaciones de desulfurtzaci6nflos rendt-­
mtent~s son de 98 a 99.5'/o del vol&.men de llquido de la carga •. · 

...-., 

Los rendimientos del reformado dependen de la severidad de -
la operact6n. Esto es _t.ambtén cierto para el craqueado del 

gas6leo, aunque en esta operaci6n un 50~ de conversi6n se -­

considera normal• Los datos t{picos para los tres tipos de -
operaciones pueden ser interpretados en las tablas 3.2,3.3 y 

3.4. 
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PLA.TFORJ!ING 
( UNIVERSAL OIL PROflUCTS Co. ) 

APLICA.CIOH.- Tiene tres principales aplicaciones:(l) mejorar 

la. calidad de las ~aftas de bajo octano para produc_ir com--­
bustibles para motores;(2) dar altos rendimientos de hidro-­
carburos aromáticos a partir de los cortes de nafta selecci2 
nada;(3) producir componentes de alta calidad para gasolinas 
de aviación. 

CARGA..- Var!a con la operación que se realice;así:(l) para­

producir combustibles para motor se necesita una carga de -­
nafta craqueada o de destilación directa que ebulla en el -­
rango de 150 a 400 grad. F; (2) para producir aromáticos la -
carga será una nafta seleccionada de destilación directa. 
PROflUCTOS.- (1) ne la operación para combustibles para motor: 

el producto típico es estable, no requiere redestilado y pu~ 

de ser producido en la calidad deseada ajustándose a los re­
querimientos del mercado. (2) De la operació-n para aromáticos: 
el producto contiene BTX y otros aromáticos. El rango de el!,!! 
llición de la carga y las condiciones de operación de la u-­
nidad son ajustables para maximizar la producción del aromá­
tico individual deseado. 

La separación de los aromáticos del platformado se realiza -
mediante el proceso UDEX de extracción 'con solvente seguida 
de la recuperación de los aromáticos individuales por desti­

laci-Ón. 
DESCRIPCIOH.- La fig. 3._12.a describe una unidad t!pica de -
Platforming. Esta puede dividirse en tres secciones: \La sec­
ción reactor-calentador en la que la carga (más el gas rect~ 
clado) es calentada y pasada sobre el catalizador. La sección 

de separación y compresión donde el efluente del reactor es 
separado en dos corrientes, una liquida y otra gaseosa; el -
gas es comprimido y re_c.iclado. La sección de estabilización, 
donqe el l(quid.o sep,ar_ado es estabilizado a la presión de-­

vapor deseada. 
/ 

35 



a:: 
o 
~¡....-~a 
z 
o 

:42SO 
ALIMiN FONDO 
lACIO N 

-CALE N T ADORES 

REACTORES 

Fl 

a:: g 
<{ 
N _. 

DF 



PLATFORMADO 
PENTANIZADO 

REFINADO FA 

AGUA 

EXTRACTO < 3TX > 
A FRACCTO. 



T A. f, Lh.. 5-2. 
C\c.l.6\lE2SiO'N (CI!.A&uso) nE 

1\LliAEUTll.c.\ON ~ 
~11J11t/a/~ ,1Rff 
1()% { (4e,;) 
JO~ {1/ae~) • 
A".¿,~ /J",f,iJA., ()F 
~~ 4."/V,áa,., Cs·-~~~F 
qmp~t!c,~ 1/l'.r o 

k.t9A ~ ti 'Y'" ,&;ti •" 1' 111. 
t/t,. aé ~e/oHS_~4$T# 
+ 9 ~e . TéLfo'..p¿ 
.d.~ tJc/f!Ms .lítv~~f 
.f 3 f!4 reL.#IIL. 

tEUOU.\\fUlOS, % !E lll O.U.A ~ 
q't~S~JJiJd 14U,Ifea1 ,___. ~ % ibt. 
iaaJ~a rJ IIIL=IO /J / Jfr/st 
Jk~,,feM / % 116/. 

~;¿ ).IJtP.j/ % lid/. 

!ktil"rb tal. 4M~;+ " ,,/. 
~/IM, ~ 1esc· 

C.t!JAl\JeQ.!,itra P#t~ Sh·\PLE. tD 'lDÍ; 

~t.t 
~~4 
7~1. 
111 

fR.Uff>A l 
~~.J. 

6.0 
11·4 
!4.5 
94-3 
97.1 

J.l.~ 
~7.4 
4./ 
4.tt 

5'j./ 
/.5 

4~.9 

Tfl8L A 3el 
ClCll>'J 
De\&~ he u.. ~,.u 

Pn.dt.~ ~~~·- -···--- -----......¡.....¡~~ 
Col)oti~N.es. ae O P~. : 

F.s/c~cio veJ,e;ol~ V' /v/H.~. 
JMI'.ti UJkJ. al/ue¿,., "F 
,44$1;;, 111 ¿ 1 /"1170¿, f"'{J . 

~tl.tl\lo\\6)10 10\t\\ .. ~ . 

~¡k,. itp': ~~Jul. J 16 w/. J ~11-
0 CTI\tM>~ !.1\\\le'::.i\áktcs. : 

L /m¡Jio s ( 4/¡¡ TEl.) 

+ .lo 4~ mAr"t 
.,. 

M!'O·COf.JTINéNT 

l'R.Uf.&h 2. 
§4.'/ 
~.6 

IJ-1 
14.7 
14! 
'JI.O 

.5,5.~ 

42.'1 
IJ.i 
.):' 

50.7 
J,8 

49.2 

Uftnf\ ~fl.Mt\tlh 

Cle60T~\Zfa.DA 

J.Q .I.D 
17~ 974 
50 .:5() 

1~6 !!.7 

.5t.2. 68.0 
~f./~ ]~,, 



~t·· Ul\l1 \ l\\1 b. 1 ~~V.. 3 ·.3 

+ :3.0 e e. Tt:L~/. 59.4 
~mvafttcl a_ ~¡e, HI 0 4¡. q 
~~¿ ~5 

/ÜvfA!_ .~*'~ ~ ~dó- (}.1!4 
De$TlLAC.\OJl -~51V\, df ! 

1 

fJLltTFlJf!J. 1 IPL~T.f".lí). 2.. 
! 

79.9 1 4,.s · 
¡,¡ 
(),()// 

1-J./DJU/).. .:;~'iow 1.11 111 11. r 
- /()%- ,_ ~ 5L~- ~17~--- __ 1.~1-
~ ~ -~-~~4~ ~~o --~,'1 
.[O% - - __ 5~3_:__ --'-- ~il~-
7t?% -~46 ,43 - 344 
7t? "% :j~5 - _,70_~ - !J!l 

jlp"J, ftAif/ 4/C, 4~1 44Z 
~==========~==~==~===-~ 

TABL~34- . -
C\CtfhlE~~\Of.l ( \:)E/~ULf't)'Í\u.~\~,, - ---- -- ·- -- - : 

__ _ __ 616tlLlllh f)e' ~r_~. J.) io.ec:m _ 

~Ol.)J:ú e imles tf C>frt ~ 
E~e.il - ve!Juql¡¡tl / v/v fi', 
Ji~'* 01/mJ tt! hYJC"'~ d,z'" -
fiq,ilfz ~e/ "ac/t,r_, ;P~i:J-

()crfiAies .1"1JI!EsTi611flJJ : 
1 L;,,o~d.S {;;.¡ TE,4) 
¡ + l. o ce. T~~ / ¿¡,( 

1 
.¡. J.() ce. Tlft /6al. 

&:v/JrJireAJlO 74mL. : l J,~~of;,¡UJI;, ~ "8L JJ 14!1"­
~NJala. I'QY, ,/~./" • 
/J. V.~. 
l/211¡/t *"4 %/«Se· 
ILPj/e J ilu61f'PwiJ.·slf~~~I$/J 

1 !fuela. J. &c/ÓI' 
~~ TLLI\c\ot.) 1\~TM , e>f ~ 
l /t.-,~~ 50~ AJ/1/; /PJql 
1 j(J~ 70~ 

$t1'/D IJO% 

c. Á 2. ~A . Ptio tHl C'tO 

--
- - ----
14~ 
7/.5 
}1./ --

l¿f.~ 
11~1 
1),/~ 

l.o4'1 1 -

f/NH40 1 

Lo 
1()3 
50 
-

~~.~ 
](,.{, 

fi.! 

'1'/.' 
,~.'/ 

/d.] 

.. 

o,«J4 
(J. «JJ 

./)tl¿_cE 

37 



'.Dependiendo de las caracter!sticas de la altmentacicSn puede 

ser de~eable añadir un sistema de lavado del gas reciclado -
para eliminar el H:f . ..___'El proceso Uni/ining es un medio muy­

eficaz para producir alimentaciones adecuadas para reformado . 
a partir de materiales de baja calidad. 

·Las principales reacciones químicas involucradas en el Plat­
forming son:(l) .Deshidrogenación de naftenos a aromáticos; -
(2) deshidrociclizacicSn de parafinas; (3) hidrocracking de­
parafinas de alto peso molecular a parafinas de bajo peso -­
molecular;(4) isomerización de parafinas y na/tenas y (5)de­

sulfurización con formación de H2s~ 
CONDICIONES .DE OPERACION.- Las cuatro principales variables 
de operación son: temperatura, presión, __ espacio velocidad y 

la velocidad de reciclado de hidróoeno.iLa temperatura del -
reactor está normalmente entre 850 y 980 grad. F cuando se -
opera a presiones de 200 a 800 psig. · 

...---~ 

RENDIMIENTOS.- Los platformados producidos a partir de una -
nafta "mid-continent" a tres diferentes condiciones de ope-­
ración se muestran en la tabla 3.5. 

T A.BLA. 3. 5 

PLA'l'FORIJIHG SOBRE UNA. ifA.F'TA. IJI.D-CONTIHENT 
PL.A.TF'ORNA..DOS 

REH.D. DE PLA.TFDO. DE PVR=lO lbs 
(% VOL. DE LA. CARGA.) 

Ri!.'NDif,fiEH'l'O DE C4 PARA. PVR=lO 1 bs· 
(% VOL. DE LA CARGA) 

PVR ------------------------------NIVELES DE OCTANOS: 
F-1, 3IH TEL ------------------­
F-1. + 3,0 ce TEL/gal ---------­

% DE AZUFRE ---------------------­
PESU MOLECULAR ------------------­
FACTOR DE CARACTERZN. "K"; (U. O.P.)-
GASOLINA DEBUTA.HIZ.A.DA: 

C.A.RG.A. 

0.2' 

32.4 
56.4 
0.04 

128.oo 
11.93 

DENSIDAD, grad API ------------- 52,6 
DES'l'ILACIOH, grad. F: 

IBP ~~--------------------------230 
10~ ----------------------------255 
50% ---------7------------------308 
90% --------~-------------------372 
95% ----------------------------382 
EBP ----------------------------397 

3B 

1 a 3 
101.0 96.8 89.3 

8.2 6.2 1.8 
10.0 10.0 10,0 

85.0 90.0 95.0 
95.5 98.5 iso+O,l2 

48.0 46.8 44.8 

144 140 132 
200 191 173 
285 281 272 
366 366 365 
384 386 385 
410 412 413 



C.A.TFORIJIKG 

•( THE .A.TLAKTIC REFIKIHG CO. ) 

.A.PLIC.A.CIOK.- Es un proceso selectivo de reformado catal{tico 
~ 

para la conversión de naftas de bajo octano en gasolinas te~ 

minadas de alto octano y para la producción de aromáticos -­
para petroquímtcos y gasolinas de aviación. El catalizador­
que emplea promueve las siguientes reacciones:Isomerización 

de parafinas y naftenos; ciclizactón de parafinas;conversión 

de naftenos a aromáticos; hidrocrackinu de parafinas de alto 

peso mole~ular y desulfurización con formación de H~o 
C.A.RG.A..- La alimentación puede ser:{l) Naftas de destilación 

directa de amplio rango de ebullición (arriba de 400 grad. F) 

con alto contenido de azufre. (2) Naftas craqueadas hidroge­

nadas y {3) cortes seleccionados especialmente para produc-­

ción de aromáticos. 
PRODUC'l'O.- Durante la operación para producir gasolina para 
motor el efluente del reactor requiere solo una estabiliza-­
ción antes de incluirlo en la gasolina terminada. No requie­
re redestilación, endulzamiento nt otro tratamiento de termi 

Tlado. ,,-'-
DESCRIPCIOH.-1 La nafta es usualmente cargada en ila sección -
de reacción stn preparación alguna (ver fig. 3.13). Solo pa­

ra operaciones muy severas se recomienda el pretratamiento -

con h t drógeno-r--
La alimentación es juntada con la corriente de gas reciclado 
y son precalentados en un cambiador de calor con el efluente 

de los reactores. La mezcla es entonces calentada hasta la -
temperatura de Peacctón en un horno, y pasada a través de 
tres reactores de lecho fijo en serie.Zos recalentadores en-

-1 

tre reactores son usados como en el Platforming, para compe~ 

sar el calor endotérmico de la deshidrogenactón~'in efluente 

del reactor final, de~pués de intercambiar calor con la ali­
mentación, es condensado y separado del hidrógeno (para re-­

ciclado y combustible) en un tambor de flasheo de alta pre--



stón. El hidrógeno reciclado es comprimido y retornado a los 

reactores mientras que la producción neta de hid~óueno es -­
sacada de la unidad bajo control de presión. El htdróueno de 

90 a 95% de pureza es usado en muchos otros procesos de refl 
nerla. El l{quid~ del tambor de flasheo fluye hacia un esta­

bilizador convencional._ ---
Para cargas de alto contenido de azufre sl se justifica el -
equipo de desulfurizactón. El Catformtnu es usualmente acom­
pafiado de un absorbedor de amina convencional para el gas -~ 
reciclado. 

Puesto que ni el nitrógeno ni el agua envenenan el ca tal iza~ 

dor no se requiere el lavado del agua ni la depuración del -
gltcol después del absorbedor~Para operaciones muy severas -
la hidrodesu]furizaci&n antes del Catforming se hace econó-­
mica. 

Durante la operación normal se deposita carbón sobre el catg 
lizador.Despuls de una larga corrida este debe ser restaura­
do hasta su actividad inicial retirando,por combustión, el -
carbón depositado con una mezcla diluida de aire y vapor.La 

habilidad para regenerar rápidamente también salva al cata-­
lizador si por un trastorno se deposita una cantidad de car­
bón mucho mayor de la normal. 
CONDICIONES DE OPER.A.CION.- Para presiones de 300 a 700 pstg 

la temperatura va de 850 a 950 grad. ~.A.qul, como en los de­
más procesos, la severidad de la operación influye de manera 

importante sobre el rendimiento y la calidad del pro·ducto. 
RENDIMIENTOS.- Las cargas,rendimientos e inspecciones t{pi-­

cas se m¡,estrcm en las tablas 3.6 y 3.7. La columna de la-­

nafta de Kuwait da datos sobre un nuevo catalizador que perk 
mite una operación a 95-100 octanos sin TEL en catformadores 

convencionales de tres reactores.jEl cataliRador comán es -­
una combinación de platino y sllica-alúmina stntétic~;el uso 
d.e esta ~ltima se debe a la necesidad de promotores p'ara el 

craqueo y da al catalizador una completa tolerancia para co~ 
puestos como agua y nitrógeno en la alimentación o corrien-­

tes recicladas. 
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HOfJDRI FOR!JI HG 

• ( HOfJDRY PROCESS CORP.) 

APLICACION.- Es ~n proceso de reformado catalltico que usa -

un catalizador de platino para reformar naftas de destila--­

ción directa o craqueadas para producir gasolinas de a~to -­

octano para motores, aviación y aromdticos. 

C'ARGA.- El proceso carga una amplia variedad de alimentacio.., 

nes muy diferentes entre sl en composición qulmi.ca y puntos 

de ebullición hasta ·arriba de 400 grad. F. 

PRODUCTOS.- Producirá aromáticos, stoclis combinados para ga­

solina de aviación y gasolinas para motor en un rango de 80 

a 100 octanos (sin 'l'EL), dependiendo del tipo de alimenta--­

ción y la severidad de operación. 

'DE.SCRIPCIOi'l.- El catalizador contiene platino(su nombre co-­

mercial es "HOfJDRY TIPO 3") y tiene las especificaciones --­

exactas para la actividad, selectividad y resistencia desea­

das.Está bi6n balanceado para realizar las reacciones de des 

hid~ogenación,aromatización,isomerización,hidrocracking y -

desulfurización. 

El pretratamiento de cargas con alto contenido de azufre es 

dado mediante una cámara catal!tica con su propio precalen-­

tador construida como una etapa integral de la operación de 

Houdriforming.! 

A severidades moderadas el HoudriJorming puede ser operado -

para producir gasolina para motor de alto octano, o aromáti­

cos, en forma realmente contlnua sin regeneración del cata-­

lizador.TLa operación suministra hidrógeno de muy. alta pure­

za. La regeneración del catalizador es requerida solo para 

operaciones a alta. severidad, y en es te caso, el Houdrifor-­

ming se presta por sl mismo para una rápida regeneración "in 

situ".j tfuchas unidades, sin embargo, son operadas bajo condi­

cion~ moderadas dando gran economla y eficiencia. 

lJESCRIPCION.- El Houdr..iforming procesa eficten temen te naftas 

de muy diferente composición qulmica y rango de ebullición; 
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eleva el bajo octano de naftas de destilación directa de 40 

a 70 octanoA con muy alto recuperación de volúmen· de l{quido; 

la cámara catalltica de pretratamiento efectúa una completa 

desulfurización efe la caroa;el reformado estabilizado puede 

usarse directamente como oasolina; da rendimientos arriba de 

lUO~ de los valore~ ce6ricos en la producci6n de aromáticos 

a partir de naftas de ~estilaci6n directa debido a que la -­
aromatización de parafinas procede en una medida sionifica-­

tiva,además de la deshidrooenación de naftenos;produce hidrQ 

oeno de alta pureza: de 95% en la producción de aromáticos y 

de 85 a 90fo en la producci6n de oasolinas para motor. 

El Houdriformino utiliza dos o más reactores de lecho fijo -

en serie, con recalentadores internos~-~" 
Cuando el pretratamiento ;s integrado a la operaci6n;como se 

muestra en la fio. 3.14, '1a nafta carnada es bombeada a tra­
vés de un cambiador de calor junto con el hidrpoeno recicla~ 

do desde el tambor de flasheo, esta corriente combinada es -

entonces alimentada al precalentador de la secci6n de pre--­

tratamiento y después al reactor de desulfurizaci6n.Después 
de un cambiador de calor el efluente del pretratamiento va a 

una torre separadora que recibe otra porci6n de hidróoeno r~ 

ciclado desde el tambor de /lasheo.El u2s es venteado del s!!_ 

parador.El efluente desulfurizado sufre de nuevo un calenta­
miento después de ser bombeado al precalentador de la secci6n 

de Houdriforming, donde se le mezcla con el hidr6oeno reci-­

clado desde la secci6n de estabilización del reformado. En 

cada unu de 1:.-s rea~tores se logran diferen t·es :;rados de CO!:! 

versión y puesto que la corriente de hidrocarburos sufre una 

caída de temperatura después de cada reactor,esta es recale~ 

tada antes de entrar al siouiente reactor. 

El efluente del último reactor intercambia calor con la ali­

mentación,después es enfriado y recolectado en el tambor de 

flasheo de alta presión donde se separa en dos corrientes,-­

una es el hidrógeno que se recicla después de comprimirse y 

la otra es el liquido que va a estabilizació~~~ 
Cuando el proceso es operado para gasolinas para motor,el 
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reformado estabilizado es el producto terminado; pero si se 

opera ,ara producir aromáticos, el reformado ·estabilizado se 

alimenta a un proceso de extracci6n de BTX como el UDEX ya 

mencionado ~n el Platformino y que se detalla en el capltulo 

V. La separaci6n posterior es tema de otros capltulos. 

En las tablas 3.8 y 3.9 se hace una evaluaci6n de car[Jas a 

partir de un número de crudos de diferente proce.dencia re--­

presentativos de las propiedades f[sicas y gulmicas extremas 

que pueden ser encontradas.Se incluyen tambien datos de ren­
dimiento y calidad de los productos. 

CONDICIONES DE OPERACIOH.- Las principales variables de ope­

raci6n son: temperatura,presi6n, espacio velocidad y la relg 

ci6n H2 reciclado-carga.Para un control apropiado de las va­

riables,la severidad del proceso de reformado puede ser am-­

pliame!lte variada dependiendo de los productos finales de--­
seados~Las condiciones de operaci6n t[picas están en los ra~ 
{}Os: Temperatura 875-950 [Jrad.F. Presi6n 350-600 psig_.Espa-­

cio velocidad 1.5-5.0 V/V/Hr.Relaci6n H2 reciclado-carga 4-10. 
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ULJ.'RAFOllki HG 

( STANDARD OIL CO. - IHDIAHA ) 
• 

~PLICACIOH.~ Es un proceso de lecho fijo, regenerativo,usado 

para convertir naftas de bajo octano a gasolinas de alto oc­

tano aprovechando fos altos rendimientos y el número de oc-­

tanos ofrecidos por la operación a bajas presiones. 

Es usado particularmente_ donde se requieren altos rendimien­

tos de reformado y máxima producción de octanos para satis­

facer la demanda presente y futura de octanos de refinería. 

El proceso favorece la conversión d~ parafinas a .aromáticos 

dando elevados rendimientos de estos y de hidrÓgeno. 

C~RGA.- Naftas craqueadas y/o de destilación directa. Como -
el proceso tiene servicio de regeneración, el rango de ebu-­

llición de la carga no es crítico. El Ultraforming puede me­

jorar cargas altamente nafténicas y/o altamente parafÍnicas. 

La Óptima operación para aromáticos se realiaa con fraccio-­

nes seleccioRadas de naftas de destilación directa. 

PRODUCTO.- Las operaciones comerciales típicas dan reforma-­

dos de 95 a 100 octanos sin TEL. Ver tabla 10. 
'! 

DESCRIPCIOH.--:El Ultraforming difiere de otros procesos en -

que emplea un catalizador de pl.ati1w que, aparte de favore-­

cer la conversión de parafinas a aromáticos a bajas presio-­
nes, emplea una técnica ~n tea de regeneración! 

La reacción a baja presión da al tos rendimientos de reformado 

la regeneración del catalizador lo mantiene fresco y a acti-!­

vidad constante cuando son usadas condiciones severas de op~ 

ración. 

El cataltaador mejorado es estable para repetidas regenera-­

ciones, la técnica de regeneración y el diseño del proceso -

que involucra un reactor de balance o de relevo son algunas 

de las caracterlsticas importantes del Ultraforming. En al-­

gunas situaciones puede eliminarse el reactor de relevo y -­
emplear otro arreglo para efectuar la regeneración requerida 

en el proceso. 



En la figura 3.15, (el ca tal iaador en el reactor de relevo e§. 

tá siendo r6generado mientras la nafta es procesada en los 

otros tres:-_ La nafta cargada y el gas reciclado rico en hi-­

drógeno son pasados a través de un horno donde son calenta-­

dos hasta la temperatura de entrada al reactor, entonces son 

pasados a través de tres reactores en serie. Las reacciones 

predominantes son endotérmicas y causan una caída de tempe--

ratura en el reactor. Los hornos son instalados entre los ~-
'·--reactores para recalentar la meacla. !El efluente del reac--

tor final es condensado y separado en una corriente líquida 
Y en gas rico en hidr6geno.El lÍquido es estabiliaado a la­

presión de vapor deseada y retirado como rej'ormado terminado~. 

Parte del gas es reciclado y el resto puede uttliaarse como 

fuente de hidrógeno para otros procesos o como combustible. 

Cuando la actividad del cataliaador en el reactor declina,el 

reactor es temporalmente retira~o del proceso y es reempla-­

;¡ado por el reactor de balance.¡ El procesado de la nafta co!! 

tin~a mientras el cataJ.iaador es regenerado con aire y gas -
inerte. Terminada la regeneración, el reactor aislado vuelve 

al proceso y el reactor de balance queda disponible para --­
cuando otro reactor necesite regeneració~ 

En una unidad comercial de a1000 b/d la cual ha acumulado 18 

meses de vida del catalizador de Ultraforming (fabricado por 

la ~merican Cyanamid Co.),este ha sido regenerado alrededor 

de lOO veces. Normalmente el producto de esta unidad tiene -

lOO octanos, sin tetraetilo de plomo. 

La operación a baja presión, la cual es posible mediante una 

regeneración cíclica, tiene algunas ventajas sobre la opera­
ción convencional del cataltaador de platino:iltos rendtmie!! 

tos de gasolina; tope máximo de n~mero de octanos;alta efec­

tividad y actividad del catalizador y gran flexibilidad. En 

suma, es más conveniente la baja presión porque además da al 

tos rendimientos de hidrÓgeno como subproducto. Por otro la­

dO la técnica de reven~ración Ultraforming permite un amplio 

rango de condiciones de operación, recuperación de trastor-­

nos operativos y el uso de cargas o alimentaciones variables. 
La formación excesiva de carbón p¡¿ede anularse mediante el 

4.9 



sistema de regeneración normalizando completamente la opera-

ción. • 
CONDICIONES DE OPERACION.-iEl Ultra/orming es llevado a cabo 

usualmente, a un~ temperatura de reactor de 900 a 950 grad.F 
y a una presión de EOO a 300 psi. El espacio velocidad y la 

velocidad de recicJ.ado son ajustados a las caracter!sticas -

parttcular·es de la carga y del producto deseado. 

RENDIMIENTOS.- Se muestran en la tabla 3.10 a partir de naf­

tas de diferentes caracter{sticas. 
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REFORitfADO CA1'ALITICO SIHCLAIR - B.AKiJ.'R 

( SBK ) 

( THE H. W. KELLOGG COMPAHY ) 

KELLOGG 

APLICACIOH.- El catalizador para reformado catalltico RD-150 • 
de Stnlatr-Baker está diseñado para elevar económicamente --

los octanos de naftas craqu~adas o de destilación directa -­
hasta combustibles para motor de alto octano, combustibles -

para aviación y/o aromáticos mediante su alta actividad y s~ 

lecttvidad para la ciclización de parafinas, deshidrogena--­

ción de naftenos e isomerizactón selectiva; su baja activi-­
dad de htdrocracking y su resistencia a los efectos permane~ 

tes de envenenamiento por las concentraciones normales de -­

azufre, metales y agua en las naftas v{rgenes. Además, puede 

ser regenerado rápidamente, tanto, que las actividades pue-­

den ser mantenidas altas aún cuando la degrada~tón se debe a 

serios trastornos operacionales. 

CARGA.- Pueden cargarsQ naj·tas 1 igeras, pesadas y de cual--­
quier rango de ebullición, incluyendo aquellas de crudos de 

alto contenido de azufre que han sido reformadas sucestvamen 

te. 

PRODUCTO.- Como podrá verse en las tablas 3.11 a 3.15, los -
productos van de 85 a lOO octanos o más, sin TEL, dependien­

do de las condiciones de operación y d~l tipo de alimentación. 

DESCRIPCIOH.- La fig. 3.16 ilustra un diseño comercial t{pi~ 

co. La naftaebargada a través de un absorbedor de alta pre-­

sión junto con el hidrógeno producido en la unidad para re-­

mover los nocivos compuestos metálicos, arsénico y nitrógeno, 

para desulfuri.zación y saturación de compuestos olef{nicos. 

El efluente del desulfurizador pasa através de un separador 

junto con el gas rico en hid'rÓgeno y sufren un precalenta--­

miento hasta la temperatura de reformado antes de entrar al 
primer reactor. Después del primer reactor los vapores son -

recalentados de nuevo y pasados a través de los reactores 

tercero y cuarto. El efluente del reactor final es pasado a 



trav~s de equipo de intercambio de calor hasta el separador 

de alta prelión, donde se separa en fracciones lf.quida y ga­
seosao El gas es comprimido y reciclado hasta menclarlo con 

la nafta alimentqda al sistema. La fracción líquida es ali-­

mentada a una columna para su estabilinactón, produciéndose 

as{ el producto reYormado debutaninado. 

El cataltnador es regenerado "in situ".Los reactores tercero 

Y cuarto del arreglo de la fig. 3.16 hacen las veces de rea~ 

tor de balance. La regeneración es una operación bloqueada a 

presión atmósfértca. La remoción del HgS del gas reciclado -
mediante una unidad absorbedora es opcional. 

CONDICIONES DE OPERACIOH.- Los rangos comunes de temperatura, 

presión y velocidad de gas reciclado son, respectivamente: 

8?5-950 grad. F; 300-500 psig y 5000-8000 SCF/BARRIL ALIMEHT. 

Sin emba,·oo, la habilidad reoenerativa del HD-150 permite una 

amplia variación de las condiciones de operación, y la uni-­

dad puede ser ajustada para procesar cualquier tipo de al t-­
mentación.Así, las condiciones de operación pueden ser cam-­
biadas en los rangos: Presión, 200-?50 pstg; temperatura,B50 

-970 grad. F (entrada al reactor); espacio velocidad, 1-5 

lb/lb/Hr y de 3 a 10 de relación molal de gas reciclado-ali­

mentación. La longitud del ciclo de proceso resultante y los 

costos de ca.tali.eador dependen de la nafta cargada, las con­

diciones de proceso y de las caractertsticas deseadas del 

producto. 

La operación de alta presión (500 psig), con alimentación de 

alto contenido de naftenos, y a bajos niveles de severidad 

en el rango de 85 octanos sin TEL,· permite largos ciclos de 

proceso,reueneraciones menos frecuentes,diseños de altos es­
pacios velocidades y bajos costos de ca tal inador;¡• En contra§. 

te, las operaciones a baja presión (200 psig) con alimenta-­
ciones de alto contenido parafínico y a altos niveles de se­

veridad en el ranuo de 95 octanos sin 1EL, causa ciclos cor­

tos de proceso, reuenll_r.aciones más frecuentes, bajos diseños 

de espacio velocidad y al~os costos de catalizador, Datos tí 



picos de lo anterior, aplicado a un tipo especÍfico de nafta 

pueden verse en la tabla 3.15. Las características de esta . . . 
nafta se dan en la tabla 3.13. 
RENDIMIENTOS.- En tablas 3.11,3.12,3.14 y 3.15 se dan rendi­

mientos para najlas diferentes. 
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POFIERFORKI HG 

(«ESSO RESEARCH & EHGIHEERING CO. ) 

APLICACION.-Proc~so de lecho fijo y catalizador de platino. 

Se usa para producir gasolina de alto octano.El gas final -­
rico en H2 es emplbado para remover azufre de la alimentación 

al powerformador. 

CARGA.- Las alimentaciones consisten en naftas v{rgenes de -
bajo octano o combinaciones de naftas craqueadas y v{rgenes. 

Han sido obtenidos excelentes resultados con combinados que 

contienen nafta con coque fluido. E.l tratamiento con hidró-­

geno no es absolutamente necesario, pero se prefiere realt-­

aarlo. En la tabla 3.17 pueden verse las caracter{sticas de 

las posibles alimentaciones. 

PRODUCTO.- Materiales con 95-100 octanos pueden ser produci"" 

dos a partir de una amplia variedad de alimentaciones.Tabla 

3.17. 

DESCRIPCION.- El Powerformino usa 4,5 ó 6 reactores con uno 
de ellos en reoeneración. El ciclo de cualesquiera de los -­
reactores varla de 5 a 15 d{as. La regeneración permite al • 
catalizador retener su alta actividad inicial durante largos 

pertódos de operación. 

La alimentación para este proceso pasa primero a refinarse­

mediante tratamiento con hidróoeno. Este paso se omite si se 

usa una nafta dulce, saturada y/o de d¿stilación directa;pe­

ro es necesario con naftas combustibles craqueadas o combi-­

naciones que contenoan aaufre y otras impureaas. 
El e¡luente del hidrorefinador pasa a un absorbedor separa-­

dor, y los fondos de este van al primero de los reactores de 

Powerforming. La alimentación al Powerformino pasa a través 

de todos los reactores en proceso después de un precalenta-­
mten to •. In efluente del 111 timo reactor es enfriado y enviado 

a un separador donde se divide en liquido y oas.El nas rico 

en H
2 

es separado a su.vez, en dos corrientes.Una va al ab-­

sorbedor separador y la otra es usada como reciclado para la 

sección de reacción. 
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REHDIJJIENTOS.- Estos estan dados en la tabla 3.17 para cua-­

tro diferentes t~os de alimentación. 
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REXFORJIIHG 

(UNIVERSAL OIL PRODUCTS COMPAHY) 

APLICACIOH.- El ~exforming produce económicamente un produc­

to que tiene un rango de 98 a 100 octanos sin TEL cuando se 

carga una gasolind normal de rango de ebullición completo. 

PRODUCTO.- El producto rextormado consiste en 58% o más de -
aromáticos, aproximadamente 5% de na/tenos, pequeñas canti-­

dades de olefinas y el resto es de para/inas de punto de e-­
bullición relativamente bajo y de alto octano. 

DESCRIPCIOH.- El Rexforming es un proceso combinado; como se 

indica en la /ig. 3.18,emplea elementos r.J.el Pflat/orming en­

conjunción con algunas etapas del proceso UDEX de extracción 
para 1 a recuperación de aromáticos. 

Cuando se carga una gasolina de rango de ebullición completo 

se usa un pretraccionador para preparar un corte de punto de 

ebullición inicial de 180 a 200 grad. P y de 400 {Jrad. F de 

punto de ebullición /inal, como una corriente lateral que 

constituye la alimentación a la sección catal{tica. Esta se~ 

ción emplea el mismo catalizador de platino que el Plat/or-­

ming y el /lujo a través de ella es similar en ambos proce-­

sos. El etluente del reactor es /lasheado para recuperar el 

n2 producido en el proceso y darle los usos convenientes. El 

l{guido restante es estabilizado a la presión de vapor y pu~ 
to de ebullición inicial deseados. El etluente del reactor 

ya estabiliaado es entonces puesto en contacto con una solu­

ción acuosa de glicol en una columna extractora diseñada con 

/1 ujo a con tracorrtente. Los productos de domo de esta col U?! 

na contienen esencialmente t'odas las para/inas de alto punto 

de ebullición y bajo octano.Esta corriente es reciclada a la 

sección de reacción vta alimentación al pretraccionador, de 
donde pasa al corte lateral antes mencionado.Los tondos o e= 

tracto de la columna de extracción son se~arados de los hi-­

drocarburos disueltos ~diante una Última columna regeneradQ 

ra de disolvente. Los productos de domo del separador son el 

rex/ormado.El producto de tondos es un solvente con la com--



posici6n deseada para efectuar la recuperaci6n del rexjorma­

do y es reciclado al extractor • • Son necesarias severas condiciones de reformado para asegurar 

un "supercombustible" desde el punto de vista de los octanos. 

Esto alarga la vida del catalizador, da altos rendimientos y 

reduce los costos fte mantenimiento del equipo en comparación 

con otro tipo de reformado catal{tico del mismo nivel de oc­

tanos. 

Las condiciones de la columna extractora son puestas para ~~ 

con troiar la calidad del rexjormado, más bien que 1 as condi­

ciones del reactor COIILO en el Pl atjorm¡J¡ng. Las condiciones -

del reactor son puestas para la conversi6n óptima de los hi­

drocarburos de la carga al reactor a compuestos de alto oc-­

tano. Puesto que la corriente de productos del domo del ex-­

tractor es un reciclado(antes de un producto final), en el -

Rexforming no hay pérdidas de materiales de alto octano como 

corriente de baja calidad.Esto permite una importante simpli 

ficación y operación económica del equipo porque la separa-­

ción los domos y los ¡·ondos del extractor no necesita ser -­
extremadamente precisa. 

RENDIMIENTOS.- La calidad superlativa del rexformado se mue~ 

tra en la tabla 3.18. Un buen número de unidades de Platfor­

ming incluyen previsiones para su ¡·utura conversión al Rex-­

torming dada la poca inversión necesaria para lograr aumen-­

tos con:~iderables en flexibilidad, cali·dad y rendimientos. 
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ISO-PLUS HOUDRIFORMIHG 

( HOUDRY PROCESS CORPORATIOH ) 

A.PLICACIOH.- El ~so-plus Houdriformin¡¡ suministra refinados 

con un método de apoplamiento de aromáticos, de separación -

de aromáticos o con reformado térmico con Houdriforming ca-­
tal!tico para dar altos rendimientos de gasolina de 100 oc-­

tanos sin :r.EL o más a partir de naftas de bajo octano. As{ -
pues. hay tres rutas diferentes de Iso-plus Houdriformin¡¡ 
para producir reformados. 

CARGA.- La misma que en el Houdriformin¡¡ normal. 

PRODUCTO.- Las variaciones en la extracción Iso-plus de aro_ 

máticos rindieron más del 90~ de la nafta cargada como gaso­

lina de 100 octanos sin TEL.Una de las alternativas aromáti~ 

cas, con ligeras modificaciones operacionales, rinde 82~ de 

la carga como una gasolina de 108 octanos sin TEL. 

Di1SCRIPCIOH.- Las condiciones de operación para el Iso-plus 

Houdriforming son moderadas en sus tres rutas, y el pretra-­

tamiento mediante el reactor catalttico Houdry permite car-­

gar alimentaciones de contenido relativamente alto de aRufre. 

En la ruta # 1 ( ver ji¡¡. 3.19 ) en que se emplea la separa~ 

ctón de aromáticos, se flashea un· houdri.formado de 87 octanos 

sin 'iEL y es entonces estabilizado, con butanos y pentanos -

yendo al producto. 
21 ejl uen te depen tan izado es car·gado para una extracción y 

el producto separado es un concentrado de 90% de aromáticos. 

Un 81'1> del refinado para¡ínico (fondos del extractor de aro­

máticos) es llevado a una segunda etapa de Houdriforming da~ 

do un houdrijormado de 81 octanos sin 'l'EI. por flasheado y -­

depentanizado. 
La gasolina final combinada de 100 octanos sin TEL, en este 
caso consiste del concentrado de aromáticos, de los butanos 

y pentanos de la primera etapa de lfoudri/ormin¡¡ y del houdri 

¡armado estabiliz
0

do de la segunda etapa. 



Reciclando el houdriformado de la segunda etapa para extrac­

ción de aro¡áticos convirtiendo as{ la corriente .paraf{nica 

en un concentrado de 90~ de aromáticos, pentanos y ligeros, 

es posible en es~e esquema recuperar más del 80% de la nafta 
cargada como una gasol tna de 108 octanos sin 'i'EL de 10 1 i--­

bras de presión de• vapor reíd. 

La ruta # 2 ; de separación de aromáticos, emplea solamente 

una etapa de Houdri.forming. El efluente depen tan i.aado es un 

houdriformado de 83 octanos sin TEL con más butanos, y parte 
del re.formado debutan izado va al producto .final. El resto -­
del houdriformado sufre una extracción, con el concentraao ~ 

yendo al producto y el refinado paraf{nico(fondos de la co-­

lumna de extracción de aromáticos) es reciclado a la corrien 

te principal de alimentación al houdriformador. 

La ruta #3;con tratamiento térmico; pretrata,separa y refor­

ma la carga hasta un houdriformado de 87 octanos sin TEL,De~ 

pués del depropan ieado y depen tan ieado, con el propano yendo 

a combustibles de refinerla y los butanos y pentanos yendo -
al combinado, el efluente depentanieado es térmicamente re-­

.formado, fl asheado y debutan izado .El corte C3/C4 va a poli-­

meri.aación catalttica. La gasoljna polimérica resultante va 

a mezclarse con el reformado debutanieado, con los butanos y 

los pen tanos. 

REHDINIEHTOS.- La ruta #3 rinde de 80 a 90% de gasolina refo! 

mada dependiendo del nivel de octanos deseado para el produc­

to final. Esta ruta es particularmente atractiva para refine­

rlas con unidades disponibles de reformado térmico. 
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PROCESOS QUE EJ!PLEJ.N LECHO FLUIJJO 

HIJJROFORJ/IHG FLUIJJO 

( THE N. W. KELLOGG COMP.A.HY ) 

.A.PLIC.A.CIOH.- Este es un proceso flexible y completamente co~ 

tínuo que usa la t6cnica de s6ltdos fluidizados(con un cata­

lisador de molibdeno-aldmtna) para convertir naftas vtroenes 

y/o craqueadas a gasolinas de alto octano. 

C.A.RG.A..- llna ·gran variedad de alimentaciones han stdo refor-­

madas a productos de 90· a 100 octanos limpios. Ei ranoo de -

ebullict6n típico es de 200 a 400 orad.F aunque no hay ltmi­
taci6n en el puntdl final de destilaci6n, pues para todos los 

rangos se obtienen excelentes rendimientos sin pretratamien­

to alouno.Los rendimientos del Hidroformino fluido dependen 

de la calidad de la alimentaci6n. Usando naftas altamente­

nafténicas o'-aromáticas se obtiene una ventaja inherente en 
el rendimiento, pero también pueden obtenerse productos de -

octanos ~uy altos a partir de naftas paraflnicas y olef{nicas. 

PROJJUCTO.- El hidroformado fluido tiene alto octanaje y alto 

contenido de aromáticos. Puede asimismo ser usado mezclado -
como agente de alto aciano para oasolinas para motor o avia­
ci6n, o como fuente dfl petroquímicos aromáticos. Los niv.eles 

de octanos sin 'l'EL van de 85 a 98. 

JJESCRIPCIOH.- Ver jig. 3.20. La nafta cargada es precalentada 

en un serpentín en un horno combinado y el nas reciclado es 

calentado en un serpentín separado.La reacci6n del Hidro/or­

mino ocurre al contactarse la caroa de nafta vaporizada, el 

gas reciclado y el catalizador fluidizado. 

El carb6n depositado sobre el catalizador por la reacci6n es 

retirado por combusti6n con aire en una cámara de reoenera~~ 

ci6n. Mucho del calor oenerado por la combusti6n se utiliza 

para producir vapor en hervidores tubulares dentro del reoe­

nerador. Las camas aa-catalizador en cada uno de estos reci­

pientes(reactor y regenerador) son mantenidas en un estado -



fluido para .q·ue el vapor de nafta y el nas .·r.e.ciclado, en el -

reactor; y •1 a'tre de combustión en el reoenerador, pasen en 
sentido ascendente. 

J.lgo de catalizac{or es arrastrado de las camas fluidas por­

el vapor ascendente.Este polvo se asienta en un "espacio se­

parado" y cae, reo>·esandv a la cama. La recuperación adic io­

~al de catalizador e~ efectuada con ciclones separadores,que 

no aparecen en la ftg. 3.20, en la parte superior del reac-­

tor y del reoenerador. El gas de chimenea que sale del rege­

nerador va a la atmósfera. El flujo de vapores y gas, prodUfl 
to de los ciclones, va a un sistema de recuperación. 

El catalizador es contínuamente recirculado entre los dos re 

cipientes. El catalizador aootado es llevado a través de un 

tubo interno ascendente desde el fondo del reactor hasta su 

parte superior donde se localiza un separador de tolvas. Una 

corriente de gas reciclado actúa como medio de transporte. 

Desde el separador de tolvas el polvo fluye por gravedad ha§. 
ta el regenerador; el flujo por gravedad del catalizador re­

generado completa el circuito. 

Este sistema de circulación hace posible un estrecho control 

de las propiedades del catalizador todo el tiempo. Puede ser 

adicionado catalizador fresco cuando sea requerido, y el ca­
talizador que se desechará puede ser retirado mientras la u­
nidad ~tgue en operación conttnua. 

El catalizador es barato, resistente y no suceptible de en-­

venenamiento con azufre y agua; además de que conserva su -­
alta selectividad a pesar de su uso conttnuo. 

Los producto3 reformados dejan el lecho fluido de cataliza-­

dor y pasan a trav4s de separadores donde el catalizador a-­

rrastrado es removido y retornado al lecho.Los productos de 

la corriente que sale por la parte superior del reactor in-­
tercambian calor,se enfrÍan y son separado3 en dos corrten-­

tes:líquido y gas. El líquido, después de su estabilización, 
es removido como gasol_ina de alto octano. Una parte del o as -
es comprimida, calentada y reciclada al reactor como sumini§. 

tro adicional de calor. 



COHDICIOHES DE OPERACIOH.- Pueden variar en los rangos: 
RE'AC'l'OR.- Pre~ión, 200-500 psi. J'emperatura, 900-950p F. 

REGEnERADOR.- Presión,210-510 psi.Temperatura,lOOO-ll00°F. 

Velocidad de rectcl~do de gas: 4000-8000 SCF/B. 
Espacio velocidad: 0.30-0.80 lb/lb/Hr. 

Relación CatalizadoriHajta cargada: 0.25-1.0 lb/lb. 

HIDROFORIJIHG FLUIDO - JIOIJELO II 

La diferencia básica entre los modelos I y II del hidroform~ 
dor fluido es que en el modelo II hay un material inerte,más 

denso que el catalizador y que circula junto con este entre 
el reactor y el reyenerádor.Esto trae consigo algunas venta­
jas que se consideran en la tabla comparativa 3.19 
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MODELO 1 

GAS DE PRODUCTOS 
CHIMENEA 

COMP DE CATALZDR 
AIRE 

VAPOR 
CARGA 

HORNO 

MODELO 11 

GAS DECHIM. 

REGENERADOR 

SHOT Y 
CATALZOR. 

PRODUCTOS 

NAFTA Y 
GAS RECICL. 

HORNO 



PROCESOS QUE EUPLE~H LECHO MOVIL 

REFORMADO CAT~LITICO TERJIOFOR - ( TCR ) 
( SOCOHY JIOB¡L OIL COMPAHY IHCORPOBJTIOH ) 

JPLICJCIOH.- Es .usado para producir gasolinas de bajo cont~­
ntdo de aaufre y de alto octano para motores de aviaci6n. 

CARGA.- Las cargas a las unidades TCB generalmente consisten 

en hidrocarburos de bako octano que ebullen en el rango de -
las gasolinas. Pueden ser procesados stocks de alto conteni­
do de azufre sin pretratamiento. 

PRODUCTO.- Se producen gasolinas de bajo contenido de azufre 
con un nivel de 100 octanos sin TEL. 

DESCRIPCIOH.- El proceso TCR emplea un lecho de cataliaador 
sintético de cromo-al~mtna que circula me<iiante un sistema­
de lecho m6vil que incluye un reactor y un horno;as! se pre~ 

veé una reacci6n continua con reoeneract6n del cataltaador. 
Como implica el término "termofor", el diseño de este siste­

ma incorpora muchos de los principios aplicades en el proce­
so de cracking catalítico termofor (TCC). 
R~firiéndonos al diagrama de la fig. 3.21, la carga de nafta 
fluye hacia abajo a través de un absorbedor para lograr la ~ 
recuperación dgseada de hidrocarburos ~tgeros.La altment.a--­
ci6n es entonces pasada por un cambiador de calor a contra-­

corriente con el efluente del reactor y calentada hasta a--­
proximadamente hasta 900 grad.F y cargada al reactor junto -
con el gas reciclado calentado. 
El reactor de TCB contiene un lecho de catalizador compacto 
que se mueve descendentemente y en el centro del cual se a-­

limenta la mezcla calentada de nafta y gas reciclado.Los --­
productos de las partes superior e inferior del reactor son 

combtnados(ver la parte:Reactor, lineas abajo),enfriados y­
finalmente condensados(en un cambiador de calor con agua) y 

fl asheados. 

El gas flasheado es comprimido y puesto de nuevo en contacto 



con el condensado primario a alta presión, después ·de lo --­

C!Lal es enf'¡iado y reflasheado.Este gas secundari.o de salida 

forma la corriente de reciclado mientras que el flujo restan 

te va al absorbedor para recuperar los hidrocarburos ligeros. 
El gas de saltda.del absorbedor es enviado al sistema de co~ 
bustibles o usado ~n otros procesos.El gas reciclado puede -

ser secado y calentado en el sistema de cambiadores de calor 

antes de s~r recalentado y alimentado al reactor. 

Debtdo a que una pequeña cantidadtlde polímero de alto punto 

de ebullición se forma en la reacción, el reformado es rede~ 
tilado. Es conveniente separar el pequeño rendimiento de po­

límero en un sistema de dos torres de redestilado para pro-­

ducir reformados ligeros y pesados. 

Además del reactor,la sección catalítica de la unidad TCR -­
consta del horno, del sistema de elevación del ca tal i.eador, 

de un sistema de chapa de presión que alimenta el cataliza-­

dor al reactor y de depósitos de almacenamiento.El horno es 

similar a los del tipo cangilón usado en TCC y contiene sec­
ciones alternadas de quemado y enfriamiento operando a una 

presión casi atmosférica.Los sistemas de elevado pueden ser 

de cualquier tipo puesto que las velocidades de circulación 

del catalizador son bajas( menores a 75 tons/h para unidades 

de 20 000 b/d) .Las unidades come;J!.'ciales usan elevadores tipo 

cangilón. 
Puesto que el horno es operado a presión casi atmosférica y 

el reactor a aproximadamente 175 pstg, se usa un sistema de 

presión para introducir el catalizador al reactor, y un ra-­

mal depresurtaado para sacarlo de él. El catalizador de cr~ 

mo-alúmina es -similar en apariencia al catalü:ador de cra ... -­

cking de Socony usado en las unidades TCC. 
1!.'1 95'), o más del azufre de la alimentación es convertido en 

o2s y puede ser recuperado del gas reciclado y del de salida. 

REACTOR.-El reactor para una unidad de 'l'CR de 15 000 b/d es 

de aproximadamente 11.0. tt de diámetro y opera a una presión 
de 175 psig. La najta y el gas reciclado alimentados entran 

en el centro del reactor y fluyen hacia arribe y abajo, hacia 

(ó9 



las secciones apropiadas de separado de vapor. Las dos co--­
rrientes dt·· ·vapor que dejan el reactor son combin'adas ·antes 

de entrar al sistema de cambiadores de calor. 

El catalizador f~uye en el reactor mediante un sistema de 

chapa de prestón.Las operaciones de llenado, presurizado,va­

ciado y depresurizado son controladas por un tomador de tte~ 

po cíclico, el cual opera en un ciclo de diez minutos. 

El catalizador anotado es purgado en ~1 fondo del reactor, y 

después es transferido hasta el elevador de cangilones media~ 

te el ramal de presurizado. 

Euesto que el contenido de calo.r del efluente del reactor es 

grande, es esencial un eficiente sistema de caabiadores de -
calor para el funcionamiento económico del proceso. AfortunE 
damente el eJluente del reactor es muy estable y puede inteE 

cambiar calor directamente, sin previo apagado; esto asegura 

la máxima disponibilidad de calor al grado de que el 60~ del 

calor total removido del efluente del reactor sirve para pr~ 

calentar los materiales de entrada al reactor, y un lO% se -
emplea para ganerar vapor. 

Para evitar el craqueo térmico en el calentador de nafta, la 
temperatura de salida es limitada a 900 grad.F como máximo, 

y el horno es diseñado para una alta velocidad de consumo de 

calor en los tubos próximos a la salida para reducir los e-­

fectos de la temperatura. 

FLUJO DE CA'l'ALIZADUR.- .1!.'1 catalizador es una gel de Cr¿p3-Al¿p3 
que fluye hacia abajo a travps del reactor en un lecho co~­

pacto móvil. Puesto que el flujo de catalizador es compara-­

tivamente pequeño, (varía en un rango de 5 a 50 tons/h.por -­
unidad, lo cual da rendimientos de más de 20 000 b/d), puede 

ser transportado de 1 a base del reactor hasta 1 a parte supe­

rior del regenerador con elevadores de cangilones o con otro 

tipo adecuado de elevador. El regenerador es un horno conve!! 

cional tipo multizona termofor,similar en los principios de 
operación a los de TCO;Este tipo de horno es muy apropiado 

para los requerimientos de baja circulación de catalizador -

l(J 



del proceso TGR, y no incorpora ninguna nueva caracterfstica 
de diseño • 

.i!.'l horno de TCR opera a presión sustancialmente atmosf6rica. 

Un horno para una unidad de TCR de 15 000 b/d normalmente se 

diseña para quem~r unas 2 000 lb/h de coque;con una circula­

ción de catalizad~r de alrededor de 25 tons/h.La regenera--­

ción está acompañada en las etapas severas de quemado, de -­
enfriamiento interetapas. Puesto que el catalizador del TCR 

quema rápidamente, la temperatura promedio de regeneración -

se mantiene en el rango 800-1000 grad.F, que es aproximada-­
mente 200 grad.F menor que la de los ho·rnos TCG. 

GOHDICIOHES DE OPERACIOH.- Las variables de proceso son:Pre­

sión, temperatura de reacctón,espacio velocidad y la relación 

catalizador-nafta cargada. El efecto de estas variables se -
discute enseguida; (1) PRESIOH.-Las presiones de reacción -­
han sido estudiadas en un rango desde la presión atmosférica 

hasta 500 psig. Cuando el reformado procede para dar un nu-­

mero de octanos,resulta que ·a bajas presiones el rendimien­

to es más satisfactorio para gasolinas de 10 lb de PVR, hi-­

drógeno y producción de coque.Los datos indican que el ra~go 

deseable esta entre 200 y 100 psig.El nivel de presión den-­

tro de este rango depende de la alimentación y de la fase de 

rej"ormado. (2) RELACIOH DE GAu. RECICLADO.- Las relaciones de 

y as rectcl ado mayores de 12 moles de gas por mol de nafta 

han sido exploradas. A medida que la relación aumenta el co­

que producido disminuye apreciablemente y el rendimiento de 

gasolina se incrementa ligeramente,mientras que el contenido 

de n2 en el gas reciclado permanece constante. En una opera­

ción adtabática,el gas reciclado también ayuda en el sumini~ 
tro de calor de reacción.Las relaciones prácticas de reciclg 

do-natta parecen estar entre 3.0 y 9.0. (3) 'rEftf?.J.ülATYRA.-De§. 
pués de que otras condiciones de proceso son fijadas, la te! 

peratura del reactor es la variable principal para controlar 

la severidad del refor~ado y el número de octanos del prodUQ 

to.La severidaa de la temperatura requerida depende de la --
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altmentaci6n y puede variar desde 950 grad.F para stocks fa­

cilmente re§ormables hasta 1000 grad.F para un st~ck del ti­

po re¡·ractivo para el re/ormado hasta un nivel de 100 octa-­

nos con 3.0 c.c •• de TEL/gal. (4) ESPACIO VELOCIDAD.- Como un 

medio de control de la severidad, el espacio velocidad es -­
intercambiable con' la temperatura en un rango regularmente -
amplio;por ejemplo:Pueden ser usadas bajas temperaturas con 
bajos espacios velocidades para producir el mismo rendimien­

to en námero de octanos. Un espacio velocidad de aproximada­

mente 0.70 volúmenes de nafta por unidad de volúmen de reac­

tor por hora, es satisfactorio para el rango de temperaturas 

in.dicado previamente. (5) RELACION O.ATALIZADOR-NAFTA CARGADA­

Puede ser variada en un amplio rango con efectos no marcados 

sobre los rendimientos de producto y su calidad; la concen-­

tración de coque sobre el catalizador no es e.xcesiva.Debido 

a que la deposici6n de coque con este catalizador es relati­
vamente baja, es posible operar con muy bajas velocidades de 

circulación de catalizador comparadas con las usadas enTCC. 
RENDIMIENTOS.- Operaciones t{picas con naftas de destilación 

directa de 200 a 400 grad.F de rango de ebullición, rinden -

90% de gasolina de 10 lb de PVR mientras que los octanos se 

elevan,con TEL, de 63.2 a 96.7. 

La tabla 3.20 de la siguiente hoja muestra los datos de ren­

dimientos y producción de azufre cuando se carga una nafta -

craqueada térmicamente al 50%. 

OPERACION DEL ABSORBEDOR.-Opera a una presi6n de 200 psig y 

está disenado para recuperar todos los pentanos y componen-­

tes más pesados y alrededor del 90~ de los butanos del gas -

de salida. Aunque este arreglo de recuperación necesita el -
reciclado de una pequeña cantidad de 0 4+ a través del siste­

ma de reacci6n, se na establecido que este diseño es más ecg· 

nómico que un sistema independiente de absorción y separado. 
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HIPERFORHING 

( U.O.P• OF CALIFORNIA ) 

APLICAC~OH.- Se aplica para mejorar gasolinas de destilación 

dtrecte o combinaciones de estas con gasolinas craqueadas p~ 

radar productos que sean estables, libres de nitrógeno y-­

azufre, con elevado número de octanos y un punto de ebulli-­

ción promedio reducido. Da altos rendimientos de l(quidos -­
totales. 

CARGA.- La incorporación de equipo para la regeneración del 

catalizador permite una gran flexibilidad respecto a las fluf?. 

tuaciones de calidad de alimentación y el nivel de octanos -
deseado;así,pueden ser cargadas gasolinas con rango de ebull1 
ción de 150 a 400 gradF. 

DESCRIPCION.- Ver fig.3.23. El proceso de Hiperforming es 

continuo y regenerativo, y utiliza la técnica HIPERFLOW para 

manejo de sóltdos.El catalizador es circulado a muy baja De­

loctdad y Di.rtualmente no hay impactos gracias alprimctpto -
de elevado hiperflow, que da pérdidas mtnimas por desgaste. 
El reactor utiliza un lecho moDible de tipo especial de mo-­

ltbdato de cobalto y se emplea una corriente reciclada de n2 
para ayudar a realizar las reacciones catal{ticas.El reactor 
incorpora caracter(sticas de manejo de sólidos que dan un P2 
sitiDo control de moción del catalizador en todos los pu11tos. 

El catalizador se mueve hacia abajo a través del reactor por 

flujo por graDedad, y el retornado a su parte superior me--­

diante un transportador de masa. Simultáneamente con esta -­
elevación de catalizador se efectúa la regeneración en la-­

l{nea de elevado.En unidades de gran capacidad ~e requier~n 

altas seDeridades y puede ser usado un recipiente separado -
para realizar la regeneración del catalizador. 

La nafta cargada es calentada con el efluente del reactor y 

entonces introducida en la parte baja del reactor.La carga -

de nafta vaporizada m8z·cl ada con el gas reciclado fluye ha-­
cia arriba a contracorriente con el catalizador.Hidrógeno --
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caliente adicional es introducido al reactor en algunos pun­

tos de intercalentamiento.La nafta procesada deja la parte -

superior del reactor como un producto refinado y pasa a tra­

vés de cambiadores de calor para enfriarse. La separación -­
del gas reciclado y el producto l{quido a estabilizarse es -
entonces ejectuadd. 

Una combinación de gasolina de destilación directa y un stock 

craqueado pueden ser refinados simultáneamente por Hiperfor­

ming.En el curso del mejoramiento,el hidrógeno liberado por 

la deshidrogenación de naftenos es usado para eliminar gra~ 

des cantidades de azufre, nitrógeno y ox{geno presentes en 

stocks de baja calidad, y las olefinas son bi~n saturadas 

sin adición de H2 • Este intercambio de H2 entre la gasolina 

~e destilación directa y el stock de baja calidad permite el 

reJinado de gasolina sin producción externa de H2 • 

Otras reacciones que ocurren en el Hiperforming aparte de las 

mencionadas son:La deshtdrooicltaación de paraJ·inas, que es 

la reacción principal cuando se procesan alimentaciones par!J. 
f{nicas.Una cantidad sustancial de hidrocracking de los hi--. 

drocarburos de alto peso molecular ocurre junto con la isom~ 

rtaactón de parafinas y naftenos. 

La volatilidad mejorada del producto es una caracter{stica 

de la operación, lo que incrementa el volúmen potencial de 

carga a la planta de reformad9 con un ~orrespondiente incre­

mento de producción de gasolina para una refiner{a dada. 

CQHDICIUHES DE OPERACIOH.- El Hiperforming es realiaadp a -­
niveles de presión del orden de 400 psig y una temperatura ~ 

de reactor de 800 a 900 grad.F'.Se recicla H2 y el espacio v~ 

locidad se ajusta a las caracter{sticas particulares de la 

alimentación que se procesará. 

REUDIMIEHTOS.- Procesando gasolina de destilación directa 

del crudo de la cuenca de Los Angeles más una pequeña canti­

dad de fragmentos destilados a presión, se obtiene un pro--­

ducto dulce (con 0.003% de azufre comparado con el 0.20-0.30 

'f, de azufre en la alimentación) y de 96 octanos (con 'l'EL). 
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3) TR~HS~LQUIL~CIOH DE ~LQUILAROUATICOS Y 

4) DESPROPORCIOHACIOH DE TOLUEHO. 

Con el paso del tiempo los productores de aromáticos, y par­

ticularmente aquellos que producen xilenos,han confrontado 

el dilema a que conducen las variaciones de la oferta y la 

demanda de estos petroquímicos. 

Normalmente se tiene abundancia de tolueno para satisfacer 

los requerimientos presentes y futuros para la producción de 

benceno y gasolinas, pero no se tienen suficientes xilenos 

para satisfacer los incrementos explosivos en la producción 
de orto- y para-xileno. 

·Por supuesto que el problema puede ser resuelto aumentando -

la capacidad de los reformador.es y las existencias de nafta. 

Stn embargo el aumento de capaqida4 en los reformadores pue­

de también exigir un incremento en la capacidad de extrac--­

ción de aromáticos y de tsomeriRación de xilenos. El resul-­

tado final serta un costo de capital muy expandido, aunque así 
el tolueno sería producido en gran abundancia. 

En algunas situaciones los productores pueden comprar xilenos 

meaclados de otros proveedores para satisfacer temporalmente 

sus requerimientos y recuperar de los resíduos xillin icos el .. 
orto- y el para-xileno. 
Un enfoque más económico al problema de aumentar la produc-­

ción de xilenos sería convertir lo más'abundante(tolueno y 

aromáticos c9 o más pesados) a xilenos por desproporciona--­

ci6n o transalquilación. El proceso Xilenes Plus de la----­

Atlantic Rtchfield, ofrece la flexibilidad para operar a --­
contracorriente o separadamente. Ahora,en operación completQ 

mente comercial, el proceso suministra una ruta de bajo cos­

to para incrementar 1 a producción de xil en os median te 1 a con 
versión de tolueno y aromáticos c 9• 

DESPROPORCIOHACIOH Y TRAHSALQUILACIOH 

LLa desproporcionación del tolueno es definida como la conve~ 
si6n de dos moles de tolueno a cantidades aproximadamente -­

equimoleculares de benceno y xtlenos. / 



La transalquilación de tolueno está definida como la reac--­

ción de tolueno con aromáticos C9+ para producir.mayores --­
cantidades de xilenos que las producidas solo por despropor­

cionación de tolueno. 

TeÓricamente, dos moles de tolueno pueden ser desproporcio-­

nados para produci•r una mol de benceno y una mol de xilenos, 

(jig. 3.24). La reacción se puede considerar como uta trans­

ferencia de un orupo metil de una a otra molécula de tolueno. 

La reacción de desproporcionación de tolueno difiere de la -

hidrodealquilación de tolueno en que hay pequeñas pérdidas -
de producto l{quido debido a la demetanación. Lóoicamente -~ 

que si el tolueno puede ser desproporcionado a benceno y -­
xilenos como ya se ilustró,entonces podría también ser posi­
ble producir orandes cantidades de xilenos reaccionando to-­

lueno con aromáticos c9 o más pesados-ricos en 

el trimetilbenceno mostrado en la fin. 3.24. 

Cl/3 

2 ~eH• + 

aH3 e!~ 

metilos, como 

Clh 

o + /ht -Q lRIINSBlúJUILIICÍo# Q ~ f!Ñ$ 
C/I!J . 

TIG. 3·24 iXJJ ICEIICC!ONfJ Plllll1 O!JTéA/tll. X!Létf/O.s 

<un proceso con ~a flexibtl idad para desproporcionar o trans­

alquilar tolueno o¡·recería numerosas ventajas para los pro-­

ductores de aromáticos puros~or ejemplo,cuando hay demanda 
de benceno y los preci_o.s de este son altos,la operación de -

desproporcionación de tolueno serta realizada para obtener -
más benceno que xilenos.Por otro lado,cuando los precios del 
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benceno son bajos y la demanda de orto- y para-xileno es al­

ta, el productor conducirla la reacción de transalquilación 

de tolueno para favorecer la producción de xilenos sobre c
6
n

6
• 

EL PHOCESO.-La Atlantic Htchfield realiza el reformado, la ~ 

extracción de aromáticos y las operaciones de tsomerización 
de xtlenos para la•producción de etilbenceno, orto-xileno y 
para-xtleno de manera tal que elevó su producción económica­

mente para satisfacer plenamente los requerimientos de ven-­

tas futuras. 

Puesto que el tolueno estuvo en abundante oferta, el mejora­

miento del tolueno v{a desproporcionactón o transalquilación 

fué una selección lÓgica.La Atlantic Hichfield arrancó el -­
proceso en 1968 cuya ~aracter{stica más atractiva es su fle­

~i~i~ id_5Z_~ __ EQ.f'.a .C?.o.ndi,Lc!_r.__} 4.d.e_~PJ~Q.P.QE..C...i..Sll1.a.t;.!ón o 1 a tra!_l_sal-­
gutlaci61l .. LrJ.o s.e req~J<iflr~ ¡¡2 fl11. .. ?li.l1U.l!..7i.a _ _p..fll'tf!. __ de.l.Jrror::__~o ya 
sea arranque,operación continua o regeneración catalftica. 
As! los costos de purificación y compresión del n

2
,los cua-­

les son necesarios para la hidrodealquilación de tolueno,son 

eliminados. Otra ventaja del proceso "xilenes plus" es que ~ 

pT()_d¡¡,~_e_ de __ 96 (l 9?% .. e11. vo!~¡¡¡e_'!, __ ~e rendimiEttfL~.2 -­
J_f!l~.t~()~_en contraste con la htdrodealquilación donde el ren­
dimiento se limita al 82% en volúmen debido a la pérdida de 

un grupo metil del tolueno. 

El proceso "xt~:~e~_pl~~~ usa un cataliRador de meta~~-Er~ 
cioso. muy estable y de bajo costo.Otra caracter{stica del -
pro-;;~·;¡;-;;-~~-;;·;T-Tolueñ;;-p-;&~·t·i.;;·~mente no es convertido a 

etilbenceno durante la reacción. 

T{p icamen te, los aromátt cos . .C8 prgd,Y,flid.9§ . .!f...~l. .. J_9.,JJ!·}f'.r!:.P.. vt a.....§.) 
proceso »xilenes plus" tiene la siguiente distribución de --

'[I~~:-·¡;;;.xiieno -~ :~6_f,_i __ 'i_~~.{J'~~i~~;_·:~i~J;"·;_;~~i}fi~·9_~~~"K9%. 
La alta concentraci6n de orto- y para-xileno en los xilenos 
mex~lado--;·-ay~d~- a-~~- -jdcú"J¡' e-~~-~6~t~~ sep~~~~i6~~"" ...... · , 

El esquema bást"co de procesamiento involucrado en el comple­

jo de la Atlantic Hichfield se muestra en la fig. 3.25,. don­

de puede verse a la unidad de "xilenes plus".Esta puede ope­

rarse conjuntamente con la unidad de isomertaarión de xile--
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nos, permitiendo que-los aromáticos c9 o más pesados usados 

como alimentación para el transalquilado de tolueno durante 

los periódos en que se desee incrementar la producción de Xi 
lenos. Por otro lddo, cuar.do se d.esea la máxima producción -

de benceno, los aromáticos c9 o más pesados pueden ser apar­

tados para gasolina y usar .solamente el desproporcionado de 

tolueno para benceno y xilenos. 

IAVE.tlSiúN REDUCID~.- La fig. 3.26 y la tabla 3.21 resumen el 

capital inicial invertido y muestran el producto de una pla~ 

ta de reformado típico y recuperación de aromáticos que pro­

cesa 20 500 b/d de nafta _para producir 1090 b/d de benceno, 

3330 .b/d de tolueno, 26BO b/d de xilenos. 1400 b/d de a;;má-
L • • --- , ~ • • ! 

ticos (}9 y otros productos relacionados.~ 

El capital inicial invertido "en sitio" para esta operación, 

como muestra J.a tabla 3.21 en la column.a A,es de 9 8100 000 

(fJ teniendo en cuenta la suposición de que las proyecciones 

ae ventas requieren que la producción de xilenos pueda ser -

~as• ~vu¿a~~ y ~u u~ u~hceno pu~~u ser lncrem~nLada en apro­

ximadamente 200 b/d. 

Para satisfacer· l. os requerimientos de 1 a expansión de aromá­

ticos arriba señalada,el proceso "xilenes plus" fue instala­

do como muestra la fig. 3.27, de modo que 1280 b/d de tolueno 

(j}Las cantidades de la tabla 3.21 son de 1968./io se ha hecho 

nin91.ma corrección mediante Índi.ce injJ.acionario. V¿r fll ta.bfA. 
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y 1400 bid de c9 aromáticos serían alimentados al reactor 

"iiTer<es pTÜs;-;¡el rendimiento, por Último es de 4920 b/d de 

xilenos mezclados y 1330 b/d de benceno. 

La tabla 3.21 columna B muestr~ que el incremento de los co~ 

tos para esta expansión en la producción de xilenos y bence­

no serta de 8 1 900 000. As{, la inv~rsión total para la ---
'· 

planta modificada co~o muestra la fig. 3.27 sería de -----­
$lO 000 000. Los #1.9 millones de inversión adicional in-­

cluyen el costo para una unidad "xilenes plus" y la capaci--.. 
dad requerida de fraccionamiento para su integración con las 

operaciones existentes en la planta de aromáticos. 

Si el incremento en la capacidad de xilenos y benceno fuera 

satisfecho mediante el aumento de capacidad del reformador y 

de aromáticos, j.unto con los aumentos necesarios en la capa­

cidad de destilación,el incremento de la inversión sería de 

$ 7.1 millones y la inversión total de la planta serta de -­

$ 15.2 millones como muestra la columna G de la tabla 3.21. 

En esta situación particular la instalación del proceso "xi­

lenes plus" parece satisfacer los ,..equerimientos expandidos 

de aromáticos reduciendo considerablemente .el capital inver­

tido. 
1..-'0.:>TOS TIPIGOS.- Puesto que el proceso "xtlenes plus" tiene 

mucha flexibilidad,las operaciones pueden ser veriadas dÍa a 

dÍa para ajustarse a los cambios en la alimentación y a las 

variaciones de la demanda en el mercado para benceno y xile­

nos. Los casos 1,2 y 3 (tabla 3.22) muestran los costos t{­

picos de operación e inversión para instalaciones construi-­

das uecientemente diseñadas para producir benceno y xilenos 

en varias relaciones de volúmen. 

CASO 1 DESPROPORCIONACION 

iJ'ste es un ejemplo típico del tipo de operación que la ----­

Atlantic Hichjield realiza cuando solo el tolueno es despro­

porcionado a benceno y·xilenos(aqu{ los dramáticos c9 no son 

alimentados al reactor "xilenes plus").Esta operación es re-



sumida en la fig. 3.28 y en la tabla 3.22. 

El capital incluye el costo del reactor,estabili~ador,torres 

de benceno y tolueno, as{ como los costos de instalación,tu­
berta, instrumentación, etc., y permiso para diseño,ingenie­

rta y honorarios de contratistas. La inversión fuera de si-­

tio, tal como tanqwerta,servicios de regeneración,etc., no-­

están incluidos. 

CASOS 2 Y 3: 'l'RAHSALQUILACION COK ARO!dATICOS c9 

Los casos 2 y 3 resumidos en la tabla 3.22 y la fig. 3.29, -
muestran cómo e1l proceso ":rilenes plus" de la .4tlantic Rich­

field opera cuando son usados los aromáticos c9 (ricos en -­
trimetilbenceno pro~ucidos como subproducto de una operación 

de :rtlenos) como alimentación para sustituir el tolueno por 

:rtlenos y benceno. 

En el caso 2 la unidad es operada para convertir 2000 b/d de 

tolueno y 1000 b/d de aromáticos c9 a 2505 b/d de :rilenos y 

375 b/d de benceno. En el c.aso 3 son procesados iguales can­

tidades de tolueno y aromáticos c9 para pro·ducir 3490 b/d de 

:rilenos y 345 b/d de benceno. 

Los costos de inversión para los casos 2 y 3 son para todo -

el equipo necesario en sitio,que incluye reactor,estabiliaa­

dor y las torres de benceno,tolueno y :rilenos.Tambi~n están 

incluidos los costos de instalación, t~ber{a,instrumenta---­

ción, etc., y los permisos para diseño,ingenierta y honora-­

rios de contratistas. No se incluye la inversión fuera de -­
sitio (tanquer{a,servicios de regeneración, etc.). 

El proceso "xilenes plus" ofrece más flexibilidad en el di-­

seño y operación que lo que puede captarse en el estudio de 

los dos casos anteriores. De hecho, 1 a reacción de despropot: 
cionactón de tolueno puede realizarse bajo condiciones seve­
ras, (tales condiciones promueven más la dealquilación t~rmi­

ca del tolueno increm~~tándose grandemente la relación benc! 

no/xilenos en el producto final. 

Por otra parte, pueden usarse mayores relaciones de Arqmáti-



cos 091-/ tolueno en Ja alimentación que las ilustradas en -­
los casos ante .. dtchos, de modo que el producto final contiene 
una relación xilenos/benceno de 20/1 o mayor. 

También s_e mencionó que una variedad de aromáticos a 9 o más 

pesados puede ser usada para conducir las reacciones de ---­
transalqu.tlación db tolueno. Los aromáticos 09+ producidos 
como subproducto durante la operación de isomeriaaci6n de -­

xilenos son los que se prefieren puesto que son ricos en aro 

máticos metilsu.stituidos. Igualmente, los aromáticos a9+ pr2 
ducidos por reformado son también ~tiles. 

Si los aromáticos a9+ están altamente sustituidos con grupos 
etil, entonces se formará algo de etilbenceno además de orto, 

meta- y para-xtleno. La cantidad de etilbenceno producida es 
una función de la concentración de aromáticos etilsustituidos 

en la alimentación de a9+ ·• 

Cuando la alimentación de a9+ está enteramente compuesta de 
trimetilbencenos y tetrametilbencenos, entonces los xilenos 

producidos estarán libres de etilbenceno. 
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fifAS SOBllE LA 'l'RANSALQUIL.ACIOH 

( 'POYO RAYON COmPANY, LTD.) 

Ah.JCACION.- Es un proceso para la transalquilación de al--­

quilaromáticos -- típicamente tolueno y/o aromáticos c9. 
particularmente trimetilbencenos -- para producir benceno y 

xilenos. :Las reacciones típicas son: 
< 

2. o + 
i3r ¡·­
....----;- ---

LLt!t: J:'O lp· ~itl'.:_.:-'/ A/,'!,_ rr -~{/[1-"1{·!(-:J 

TfLt i"\ ¡;-, ·r\ l.\")\'; l·) e·~- pe)'. 

T/6 . .J-.30 DéiJCCJtJA/t5 TIP!Ct1S lJE Tl!M/Sfll..óJIJILIICIOAI 
DESCRIPCION.- El diagrama de flujo para la transalquilación 

se mLLestra en .la Jig. 3.31. El reactor tiene un lecho de ca­

talizador fijo, sencillo y adiabático.Este sistema de cata-­

lizador permite una alta conversión p·or paso, tiene activi-­

ú.aJ. tJstable, t!S totaJ.m<>n te revenerable y su vida es de aproxJ:. 

madamente 18 meses de duración. Con una operación optimizada 

la selectividad global es del 9?% de la teórica y es fácil-­

mente alcanzable con un consLLmo de hidrógeno menor a l~s ---

4 Kg/1000 Kg de alimentación fresca, (230 .JCF/B de alimentacn) 
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Las características del proceso son: (1) La relación molar -

del producto de xileno a benceno es ajustable desde 0.70 ha~ 
ta más de 10.0 mediante la variación de la compos.ición de la 

alimentación.(2) Las condiciones de operación son mucho más 

ligeras que en un proceso de hidr0dealquilaci6n convencional. 
La inversión y los servicios requeridos son moderados.(3) El 

. :~onsumo de hidrógeno es muy bajo. (4) Los productos están 

prácticamente libres de no aromáticos. 

EGONOIJIA.- Ver tabla 3.23 que está calcUlada en base a: 

lOO 000 tons. métricas/año de tolueno alimentado;un pago de 

# 2 000 000 por localizar la planta en Japón menos ingenier{a 

y derechos por regalías;una relación de producción de xile-­
nos/benceno = 1.0 (con reciclado de (f9•s) por cada 1000 Kg -

de tolueno alimentado. 

All~\tt.JTJ~~C.i.DtJ ~ 
¡;, fu,~to 

¡¿ ~ ÚJ1!1¡Jdl/.s.tZCi'i1h 

PfOI.lúcWs: 

b¡nano 
.Xl/.e!J(J-3 

Tll13L 11 3·23 

e~ .¡. ( IJuF4/IIJJ .¡. P.e.&:rai6J) 
6a.s d.(. .sa/.·J:... 

SEiluicios/ToÑ. t..\etll.\CA fle: IILitJ.~:tJn.óoú : 
flo/,!1otil. E/o~ ~;4!(;. 
tft,fl6T 

1/:¡!.14 ~ f'n¡:iamien ¡{, (AT= lb"c) 

C,m lt~sli tle 

/0()0 ~~~ 
4 ¡¿J 

411 ¡¿, 
.561 Kj 

10 ~3 
l!J !<._, 

7 3 K.WJI 
1.~ TtJJfJS 

2...'- /"lt/S. 

(). 7 X 108 kO\L • 
J /kJIISM hull.No T!lRMJ6 {,tt¡UJ() ~E cJ.MA-) •• ··-··· 

ce~ ro.> lJei Ot-mú 2.1/JtJ/2 • · •• -- - ~- IY~X. /80Q:Jt1 ~Ño (.Jff) 
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5) ISONERIZACIOH 

Dentro de los procesos de obtención de xilenos 1~ isomeriza­

ción ocupa un lugar preponderante en cuanto a la producción 

del isómero para-.Hormalmente el proceso de isomerizactón e~ 

tá conectado con el de cristalización pues aquel se alimenta 

con el filtrado pr~cedente de la separación de cristales de 
para-xileno. Primeramente el meta-xtleno y el orto-xileno -­

son isomerizados para dar una mezcla de los tres isómeros -­

esencialmente en equilibrio. En algunos casos el orto-xileno 

puede ser el principal producto junto con el para-xileno, si 
es as{, el orto-isómero se recupera por destilación y el me~ 

ta-xileno constituye el componente principal de la alimenta­

ción al proceso de isomerización. 

-i"'Los procesos de isomerización son operaciones en fase vapor 
'.'~ 

a temperaturas de 700 a 950 grad.F bajo presión arriba de la 

atmosférica y son realizadas en presencia de u2 • Estas pueden 

ser clasificadas asf:(l)Proceso catalítico con metal noble y 
(2) proceso catalítico con metal no noble.Por otro lado pue­

de hacerse una clasificación de tipo comercial que incluye -

al ISOFORidiHG y al OCJ.'A.FIHING.JI.lgunas características de es­

tos procesos son: 

ISOFOR#IHG.-Ver fig. 3.32.Como para cualquier caso de proce­

sos catal{ticos las características principales del proceso 

se derivan de las del catalizador que emplea,as{, empezare-­

mos por decir que el catalizador es un metal no noble,barato, 
que da altos rendimientos de para-xileno á partir de alimen­

taciones ricas en orLo-isómero que es el más dif{cil de con­
vertir, que no convierte el etilbenceno pero tampoco se en-­

venena con él, es muy activo y se regenera después de un año 

de operación, la regeneración se realiza bajo condiciones -­
suaves. En la fig. 3.33 se muestra una oráfica comparativa 

del mantenimiento de la actividad de los catalizadores de -­
metal de Isoforming(no noble) y noble para una alimentación 

de 85~ de o-xileno y 15~ de etilbenceno. Véase que el valor 

de Kx+ se mantuvo en aproxiTt.adamet!te 23;;,. En el equilibrio 
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se tiene alrededor de 24% de p-xileno. 
Por otro lado, produce muy pocos hidrocarburos no aromáticos 

y muy poco gas, (ver fig. 3.34). 

Las condiciones de operació~ preferidas para el isoforming -

son: 700-850 grad.F;B00-500 psig; 0.50-3.0 V/h/V y de 3/1 a 

8/1 de relación molar de n2/alimentación. 

En la fig. 3.32 puede verse al tsojorming conectado al isofl 

ning, que no es otra cosa que el proceso de cristalieación a 

co~tracorriente por etapas para la separación y purificación 

de p-xileno a partir de una meecla de isómeros.) .' 
~: .1 . 

OCTAFIHIHG.- Emple·a un catalieador de metal noble.General--­

mente los catalieadores de este tipo tienen un buen poten--­

cial de hidrogenación/deshidrogeneción, y como consecuencia 

1 a temperatura de reacción puede ser manten ida a al rededor -

de 800-950 grad.F' para evitar la hidrogenación excesiva de -

aromáticos. La isomerieación de etilbenceno a xtlenos ha si­

do postulada como dependiente de los intermediarios hidroge-



nados. En la tabla 3.24 se dan datos para el proceso de octg 

finado en los que se observa un alto orado de.isomeriaación 

de etilbenceno a xilenos. Esto puede ser relacionado con lo 

postulado sobre la formación de intermedtart·os hidrooenados 
para la isomeriaactón de etilbenceno. 

En la fin. 3.35 se muestra el diaorama de flujo de proceso -

Fi~ . .3:34 CaN,OAfAci~ÁJ lJéL leiJIJJMteA!TtJ IJE 6115 '{ 
AJO /JR.OIJATims fJIJ12A Clf7Al.Í WJO!lfS JJ€ JfETIJL AJOtf!.E 
Y /11{) Alt).!JLE {AlÍAI_éAITACÍ~ÍJ U B~% JJE tJ- X/Le/JO Y 15.% 
IJE f11UeAJceAJtJ J . 
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IV.- F~CTOBES LIMIT~HTES nE LOS PROCESOS 

Un factor limitante para un proceso dado es una característi 
ca cualesquiera cuyo efecto sobre la eficiencia,estabilidad, 

flexibilidad de operación y demás aspectos tecnolÓgicos y e­

conómicos sea negativo. También le llamaremos "cuello de bo­

tella". 

Cada uno de los factores limitantes se localizó en base a la 

comparación hecha en el capítulo III, dejándose para el fi­

nal lo relativo a la economía de los procesos (de obtención). 

Inicialmente se hará un análisis comparativo de las caracte~ 

rísticas de los procesos de lecho fijo respecto a los proce­

sos de lecho flutdiaado(Hidroforming fluido) y a los de le-­
cho móvil descendente(TCR e Hiperforming).Posteri"ormente se 

hace un análisis similar de proceso a proceso teniendo en -­
cuenta que sean del mismo t-ipo de lecho. 

ES'l'UDIU CO!JP,¡J[lA:J.'IVO DE LAS VENTAJAS Y DE LOs FiJ.CTOt?ES LIMI-­

TANTES DE LOS PROCESOS: 

DE LECHO FIJO 

CABGA.-(1) Precisa de un pretratamiento.para evitar el enve­

nenamiento del catalizador pór los altos niveles de. azufre -

presentes.(2) Su naturaleza ha de ser nafténica en la mayo-­

ría U.e los casos, lo que hace necesario eJ. pre[raccionamien­

to. Los procesos que caen dentro de estas especificaciones -
son :Ci el overs i ón, Pl a tfo rming, Catformi n[J, Houdriformin{), Power­

formin[J,Rexforming e Iso-plus Houdriformin[J.Solo el Ultra--­

forming y en menor grado el SBK presentan características e§_ 

pectales que les hace diferentes tales como una re9eneración 

cíclica que permite niveles más altos de azufre y un catali­

zador cuya actividad y selectividad son altas tanto para la 



deshidrogenación de naftenos como para la deshidrocicliza--­

ctón de parafinas. 

Un caso que por representativo cabe mencionar es el de los -

procesos Platforming y Rexforming; ambos procesos son de la 

U.O,P. Co. y aunque emplean exactamente el mis'mo catalizador 

el Rexforming obtiene rendimientos de aromáticos mucho más ~ 

levados que el Platjorming a partir de naftas netamente pa-­

raj"{ni.cas. 

SECCIOU DE REACCIOH.- (1) Debido a que se requieren altos n! 

veles de conversión se usan por lo general dos o más r-eacto­

res en serie con hornos de calentamiento antes de cada reac.!. 

tor.(2) El uso de varios reactores hace que sea necesario-­

contar con mayores espacios.{3) Se requieren condiciones de 

operación que normalmente varlan de moderadas a severas. 
SECCIOU DE REGENERACIOU._(l) Esta puede no existir en un pr2 

ceso, lo que ocasiona el paro forzoso durante el cambio de -
catalizador. (2) Si existe, sucede que independientemente del 

tipo que sea (c{clica u ocasional),se retira un reactor para 

su regenerado mientras los restantes trabajan. (3) Su conti­

nuidad puede verse afectada cuando hay que calitbiar el catali:. 

zador. 

CATALIZADOR.- (1) Puesto que está en lecho fijo, el carbón -
depositado, aunque no lo envenena s{ lo obstruye, disminuye~ 

do su actividad y por ende su efectividad. Contiene platino -
por lo tanto es caro. 

NOTA.- Véase que no se analizaron la sección de tratamiento 
del reformado ni lo referente a producto y rendimientos 

por·que en todos los tipos de procesos son muy similares. Por 

otro lado, para hacer un análisis de estos temas,habr{a que 

considerar su dependencia de la naturaleza de la carga y las 

condiciones de operación. Para no incluir estos tres temas -
se partió de la base de la similitud de las secciones de trQ 

tamiento del reformado en todos los procesos y de la comparQ 
bilidaá de los productos y rendimientos obtenidos a partir­

de un número dado de ti·pos de caroa. 



DE LECHO FLUIDIZADO 

(HIDROFORiJING FLUIDO) 

CARGA.- (1) No precisa de pretratamiento pues aunque los ni­

veles de a.eufre sean altos el paso de catalizador a través -
del reactor puede regularse para evitar su envenenamiento o 

una considerable disminución de su efectividad. (2) La natu-­

raleza de la carga puede ir de parafínica a nafténica, lo ~~ 

que elimina la necesidad de prefraccionamiento. 

SECCIOH DE REACCIOH.- (1) Con un solo reactor se pueden lo-­

grar los altos niveles de conversión aicunzados con los reaf 
tares de lecho fijo en serie. (2) Se eliminan los hornos que 

calientan la nafta antes de ~ntrar a los reactores excepto -
el localizado antes del primer reactor, de forma tal que el 

calor necesario para contrarrestar el efecto endotérmico de 

la reacción de reformado se suministra mediante las diferen­

tes corrientes que 11 egan al reactor. (3;' El uso de un solo -

reactor disminuye e.l espa·cio requerido para la sección de -­
reacción.(4) Las condiciones de operación van de bajas amo­

deradas. 

:$ECCIOH DE REGEJiERACIOH.- {1) El sistema de regeneración cae 
dentro del tipo SEj-ARADO, lo que indica que la operación de 

reformado no se interrumpe ni disminuye al estar regenerando. 

(2) Su continuidad es total pues no se llega al paro forzoso 

cuando haya que retirar el catalizador aetertorado. 

CA'l'ALIZADUR.-(1) Por estar en movimiento debe reunir carac-­

terísticas de alta resistencia al ·desgaste o deterioro por­

fricción o impacto, lo que aumenta su precio; no obstante es 

es más barato que el que contiene platino. 

DE LECHO MOVIL DESCENDENTE 

( TCR E HI PERFORAII NG ----) 

C'ARGA.- (l)Hormalmente no se requiere pretratamiento pues la 
circulación del cataliaador a trav~s del reactor es regula-­

ble, lo que permite cargas con cualquier nivel de azufre u 



otros contaminantes.(a) La naturaleza de la carga st es im-­

portante pues aunque los catalizadores empleados --------­
cr2o3/Al2o3 y Co 2 (Moo4J3 si promuevan principalme~te la for­

mación de aromáticos, el ~vol. de estos va de 33 a 45 para­

caroas dtversas.Para elevar estos porcentajes sí se requie-­

ren caroas nafténtcas. Por otro lado, la calidad de la carga 

o contenido de contaminantes puede fluctuar ampliamente,cua­

lesquiera que sea su naturaleza. 

SECCIOH DJJ RE.A.CCION.- ( 1) Se obtienen muy buenos resultados 

con un solo reactor de caracter!sticas especiales para una -
ampl{sima variedad de caruas.(a) El uso de un· solo reactor­

elimina los hornos recalentadores y el calor se suministra -

mediante precalentamiento de la carga,la corriente de cata-­

lizador regenerado y el H2 reciclado.Cada proceso ]o hace -­
empleando técnicas espec{ficas.Además se requiere menos es-­

pacio.(3) Las condiciones de operación van de bajas a mode-­

radas.Solo cuando se manejan altas capacidades estas son se­

veras, además de que la reueneración ocuparla una sección -­
aparte. 

SJJGCIOH DE REGEHERACIOH.- (l)Para capacidades que no sean •­

muy elevadas el sistema de regeneración funciona separada--­

mente del reactor, es decir~no hay que parar la operación pg 
ra reuenerar el catalizador.Las técnicas de reueneración y -
elevación del catalizador son particulares de cada proceso. 

(a) La continuidad del proceso estará en función de sú flexi 

bilidad para retirar el catalizador d~teriorado. 

CATALIZADOR.- (1) El catalizador del proceso TCR ha de ser -
de caracter{sticas tales que permitan el descenso por urave­

dad y/o mediante un sistema de chapa de presión(son pequeñas 

esfera~) y que a la ves presenten resistencia al desoaste 

por fricción o impacto. 
El catalizador del Hiperforming var{a en la forma y el la-­
composición respecto al del TCR, pero por circular en forma 

similar(aunque con técnica diferente) debe presentar caract~ 

r{sticas físicas•·stmilri~es de manejo, aunque bien podr{a no 

necesitarlas dada la mejor técnica de manejo de sólidos que 

emplea. 
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FACTORES LINITANTES nE LOS PROCESOS REPRESENTATIVOS. 

Enseguida se enlistarán los factores limitantes o cuellos de 

botella considerados como más importantes, de cada uno de 

los proc.esos agrupados por el tipo de lecho que emplean. 

Para 1 a bd.squeda de dichos factores 1 imt tan tes se ·tomó en 

cuenta: {I) Tipo de. carga. (II) Pretratain.tento. (III)Secctón de 

reacción. (IV) Catalizador. (V) SecCión de regeneración. (VI) -
Tratamiento del reformado o estabtlización.(VII) Producto:Cg 

ltdad y rendimiento y (VIII) Variables y condiciones de ope­

ración. 

(I) PROCESOS DE REFORMADO CATALITICO DE LECHO FIJO: 

Solo se hace la presentación de los cuellos de botella de -­
los procesos considerados como representativos en el refor-­

mado catalítico; los que no caigan dentro de esta denomina-­

ción se agrupan alrededor del proceso eleoido para dar la -­
explicación. 

CICLOVERSION 

Por ser el primer proceso comercial de reformado catalítico 

se dan, aparte de los factores limitantes encontrados,alou-­

nas explicaciones adicionales. 

TIPO DE CAilGA.-Para producir xilenos, (B'J'X), ha de ser de ti­

po nafténica. 
PRETRATAMIEHTO.- st lo requiere para eliminar azufre y otros 

contaminantes. 
SECCIOH nE REACCIOH.- Se trabaja con un solo reactor y el e­
fecto endotérmico se contrarresta solo con el precalentamie'.!:. 

to antes de la entrada al reactor en operación,lo que afecta 

directamente la capacidad y la calidad de la producción. 

CATALIZADOR.- Es alúmina natural y requiere poca preparación 

lo que baja su costoo Esto puede ser una ventaja mal entend,!. 

da si se toma en cuenta·que produce reformados ya estabili-­

zados de solo 52.2 a 68 octanos sin TEL, que aumentan a 73.3 



y 83.3 octanos con 3.0 c.c. de TEL/gal.Además es suceptible 

de envenenamiento por la presencia de azufre y otrqs conta-­

minantes, esto es lo que hace necesario el pretratamiento.Su 

duraci&n es de 50 000 a 100000 barriles por tonelada. 

SECCIOH DE REGEHERACIOH.- Uno de los dos reactores del proc~ 

so de Cicloversi&n se regenera mientras que el otro estd en 

operación. La reoeneración de efectúa inyectándole vapor so­

brecalentado mezclado con aire que quema el carbón deposita­

do sobre el cataltzador.El equipo necesario puede apreciarse 

en la ftg. 3.11. 

ES'l'ABILIZACIOH.- La estabilización del reformado se logra r~ 

moviendo una fracción ligera,otra pesada o ambas.Consta de -

dos columnas, una fracctonadora que elimina los fondos y otra 
estabtlizadora.Hormalmente,el equipo de esta sección es de -
disefio convenctonal, es decir, se disefia de acuerdo a las ne 

cesidades espec!ficas del proceso que se trate.Hótese que no 

hay tanque separador l!quido-gas. 
PRODUCTO.- En la tabla 3.3 se advierte que para una variación 
de 99 grad. F en 1 a temperatura de entrada al reactor, (a esp!l 
cio velocidad constante e igual a 1.0 y presión constante i­

gual a sqo psig), se obtienen rendimientos de reformado deb~ 

tanizado respecto a la carga, de 95.6~ en volúmen a 875 grad. 

F y de 88.7% en volúmen a 974 grad.F.En la misma tabla se -­
dan las caracter{sticas de calidaú de ambos productos obte-­

nidos. 
VARIABLES Y GOHDICIOHES DE OPERACIOH.- Las principales va--­

riables de proceso son: Temperatura, presión y espacio velo­

cidad. Las altas temperaturas incrementan el grado de conver 

sión.Las bajas presiones incrementan la olefinidad de la ga­
solina obtenida, lo que eleva el nivel de ocyanos del produE 

to. Incrementando el espacio velocvdad a presión y tempera-­

tura constantes disminuye el grado de conversión. 



ÚtTMr:6 

En la figura 4.1 se muestra 

gráficamente y de forma uen~ 
ralizada la relación de las 

variables de proc~so mencio~ 

nadas líneas arriba. 

T/6 4-1 
fJA •. , U~ lO~ ,f~P-\l.e:L. 

l-!c06 JJt L1J$ rJI1PJIJJ3Ll:S JJt oPAi . .::::ft./ 
Ul COJlJt/[íl.stOAJ V FL 001/!.}AJf. 

PLATFORliiNG 

Este proceso marcó el inicio del avance tecnol6uico en los -

procesos de reformado catalítico de lecho fijo pues aunque -
involucra aluunas limitaciones, es notable la eliminación de 

otras muy importantes que hicieron del Elatforminu el proce­

so a seuuir. Veamos sus limitaciones y algo de información a­
dicional. 

'11Pu DE CARGA.- Para producir :rilenos,(BTX), ha de ser de 

naturaleza naft~nica. 
PRE'IRATANIENJO.- Sí lo requiere. Normalmente este se da me-­

diante el proceso de Unifining, que se acopla perfectamente 

o.l diseño del Platjormin[]. 

SECCIOif J)E REACCION.- Se trabaja con tres o más reactores en 

serie y el efecto endot~rmico del reformado se contrarresta 
con calentamiento previo a la entrada de cada reactor.Esto -

eleva la capacidad y la calidad de la producción. 

CA'JALIZADOR.- Es Pt/AJ2o3 y su costo(en 1952) se estimó en 

10 centavos ddlar por barril alimentado~ Su duración varía -
de 12.9 a 50.3 barriles por libra de catalizador. Su selectf 

vidad es marcadamente alta para la deshidreuenación de naf-­

tenos y la deshtdrócicliaactón de parafinas. 

SECCION DE REGENERACION.- Ho tiene. 

E'S'NdJILIZACIOH.- En esta sección se incluye un separador lí­

quido-nas y es de aquí de donde nace una nueva variable de -
proceso: La Velocidad de Reciclado de Gas 9 2 .Además del sepg 

radar está la columna estabilizadora,un compresor para reci­

clar el 92 y un estabili.zador para el 9 2 • 

h?ODUC'l'O.-En la tabla 3.5 pueden verse los datos de rendimie!! 
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to y calidad de productos para una misma carga a condiciones 

de operación leves(platformado l),moderad~s(platformado 2) y 

severas(platformado 3).Vea como al aumentar la severidad au­

mellta también el octanaje( o contenido de aromáticos) de los 

productos obtenidos disminuyendo el rendimiento. 

VARIABLES Y CONDICIONES DE OPERAGION.- Las variables son:Te~ 
peratura,presián, espacio velocidad y velocidad de reciclado 

de H2 • En las tablas ·.de la 4.1 a la 4.4 se puede ver el efeg 
to de las variables sobre rendimiento y calidad .Los efectos 

de presión y temperatura se estudiaron sobre una nafta de -­
destilación directa con IBP=350 grad.F extraída de una mezcla 

de crudos paraf{nico y najténico.Los efectos del espacio vel~ 

cidad sobre- una mid-continent con rango de 230 a 395 grad.F. 

TA~LR / 4•1/- eFECTO .t1E LA TfM J)E/2/J TO.ftJ 
C Ot2Ú/JA J:/.o. - UJ!l6 A 1 
"!EüPE!lHTOfl/1 j}~IJ.U:L ÚIT. _(~T) J 13 

2. 3 
14J 173 

4 
903 

Ujm~~ ~ CH· Li(;} , (% -.ua..llE W6A) /a!J.O 9/.0 u. o. ( 54 ~.o 
tJU/IA/().5 sjAJ léL. T-i) ~IPo/ /; 7.5 
OCT!ItJo .3 OJAl 3 ce JJE Tt:L (T.J) /d.2 ~~.() 
!Jt:lltAJo'}. (r-z)s¡IJ TéL. ~~.7 ~5.() 

tJC7!1/I.lOl Cr-z) CM 3CC. ulá. 10.0 li..O 
cfo /Jé IJMA-IIl,TimJ tAl éL fJJZtJMCID 

% !lJ!gfiJ/J J}é fif!(J7 

9 
31 

11 
J4 

-'11.1 95.0 
,.7 1-3-

7-1·0 /().$ 
/f.{) 1!/2.5 

. 70.0 
!5-D 
2.7 
36 

ftom ccitJÍJ /JI!- fi¡JJRLÍ6Ytk) (s.~:lüi ) ,,, 311 

"'·' 
. ''·-' n.o 
11.5 
12.() 
'J/.j 
45 
4' 

t/1(, , 
TASLIJ 1•2 - éléCJtJ ~E 

. ·- . / 

L/J ¡J 12E~ II'JAJ ./Jé DPERAC/6AJ 
COUtiJIJ flk __ 

?!lé.:3 id.J {;'..5Í6' ) 

fUJ!JiM Tt!J. {% JOL. /JE CJJM.IIJ : 

L4 + PL/JT TtJJ!tiJ1iJw 

t:d f ~'t-IJJFC.CU!IJJO 

fJLIIT FCR-IML'D .!Jt:. JO Lf: ./Jé. R.. V. l. 

L.JI/2 6 f} 

U,, 4t IJcrAAJ6J ML fJurFM. ~ .l()i.J,. ~ 
(F.J} SÍN re/. 
{¡:J.) .¡. 3 ec 4E r~t. . 

% /)¿ A~s. &11 MJE A u CM.G11. 
tJJ, A~AA M 111.•F + l'wiiAJ 
1~44~ c.F/Jb-/ 

1 
-'CO 

l~.f 

9~.2 
j3.'1 
12.1 

"5 

2 3 
7()(; 900 

141 
94.3 
47. '1 
/8/l 

488-

93.2 
13.5 
924 

14.1 
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4$.4 
22·7 
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T/IBLA P.J_ 1> .,MJD - eMOIJ ~- Clll!Jl. 'A 
PiJJEtJA l..lo._ C/9126/1 1 2 3 4 
L. 11. S. 11.(&~~\0-\lt\.Oti~~J . 4.q J.q !J.{) /.1 
{4 ·f f2eAJlJÍUIÚJtC> /% ttJL.) 1~-6 95.4 95·1 9{./ 
R.,;. P. 4.5 .f-2 1./ t-9 
tJcr!IAJIJj .f .J {.s¡A.'J Tt:t.J. 5~ 7() 74 1~~ IJ. 

-

L)WWa l 1-1 et!J !JI!e ilt:. TEL. ~9.~ i6 1'1 7~.5 13 '-

% Ñ IIMMIJTilbJ Elll EL !ktJIJ. 7 S7 EC! 8'/.S 41 
% tJI!ftJM /J6 fJ f. 1 .¡./uJJ;iJAJ !.3 /~.J /6 24 
f121J/){)CCitV iJE. lit ( C.:i hÚ) 495 475 470 430 

fJ~toa.A 1/o. __ 
L Jf.S. U. (f.5t~O-~ELCX:itiN)) 
C4 + 12o.J,JiMÍéiJ 7(j). (% 'ltJL.) 

R.v.P. 
OcrtWtJl 1-1 S ;IJ TEL. 

IJcrtWO.:J .f-J ctJIJ .3 1!.1!. AE TeL. 

% M !lRtJuiJT!mi c1U c:L !JRtWilaJ. 

% ltif-iLJIJ .JE PJfl7 .f fid.tJ!MJ 

1 
t..o 

q¡.l 
12. 
/5 
95 
43 
Sf 

t 
3.0 

95-9 
10. 
11 
93 
40,~ 

~ 

NOTA.- Cabe explicar que después de la secci6n da estabiliz~ 
ci6n. se emplea el proceso {]DEX de extracción por solve.ntes -

que permite separar la fracci6n aromática(BTX) con un 25% de 

xilenos de los cuales se recupera al rededor del 80%. 

PLATFVRNIHG - REXFORNIHG 

Ambos procesos son de la {].O.P. Co. y el Rexforming no es o­

tra cosa que un Pl atforming modificado. 

Si comparamos los procesos en cuanto a sus factores limitan­

tes veremos que la diferencia básica se localiza en los ti-­
pos de nafta que uno y otro pueden procesar;El pretratamiento 

para eliminar azufre y otros contaminantes, la secci6n de ~~ .. 

reacci6n, el catalizador,la sección de regeneraci6n, las va­
riables de proceso, las condiciones de operaci6n Y los pro--

.3 
.tf.O 

95.1. 
~-'1 

?' 
9() 
3! 
17 



duetos obtenidos son todos simtlares;inclusive la sección de 

estabtliaación. 

La modificación hecha al Platforming para llegar ·al Rexfor-­

ming hace que podamos cargar naftas nafténtcas,altamente pa­

raf{nicas o. tntermadtas obteniendo elevados rendimientos de 

producto reformado con alto contenido de aro m á ti e os (comparar 

las Últimas columnas de .las tablas. 3.5 y 3 • .18). 

PLATFORNING - C.llTF'ORJJING - HOUDRIF'ORJJING 

Los procesos de Catformtng y Houdriforming,como puede verse 

en la descripción hecha en el cap{tulo III,son tan parecidos 

al P.latforming que no existen diferencias básicas en e.l aná­

lisis de factores limitantes, a no ser que se considera un 

sistema de regeneración en el Catforming que se usa ocasio-­

na.lmente,(.lo que aumenta al doble la vtda del cataltaador de 
Pt/.111203 respecto al Platforming), se dirta que estos tres -
procesos son iguales, ya que el Houdriformtng dij.iere solo -

en que su catalizador no tiene aldmtna.Esto puede comprobarse 

al comparar los tres .diagramas de flujo de proceso. 

ULTRAFORNIHG - SBK - POWERF'ORMING 

Observando .los diagramas de flujo de los tres procesos se a!! 

vierte que las dnicas diferencias consi~ten en que el diseño 

de las diferentes secciones de proceso es convencional. Los 

tres procesos presentan una sección de pretratamiento,secci2 

nes similares de reacción y regeneración y de estabiliaa--­

ción del reformado. Visto as{, estos procesos son representE 

tivos de la conjunción de la Cicloversión y del Platforming, 

que aportan,respectivamente,el sistema de regeneración me--­

diante el reactor de balance y el cataliaador de Pt más d.l -

reciclado de n2 como una variable de proceso. 
De los tres se considera mejor al Ultraforming desde el punto 

de vista de caracter{sticas del cataliaador, pues este prese~ 

ta alta selectividad tanto pa~a la deshidrogenación de naft~ 
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nos como para la deshidrociclización de parafinas, lo que le 

da mayor flexibilidad en cuanto a la naturaleza de las naf-­

tas que puede cargar.El proceso SBK también emple'a un cata-­

lizador de Pt/Al 203 con propiedades stmtl@res pero de menor 

alcance.Esto puede comprobarse mediante las tablas 3.10,2a. 

columna y 3.13 y 3.14, donde a partir del mismo tipo de naf­

ta se obtienen me/ores resultados para el Ul traforming. 

HOUDRIFVRMIHG -- ISO-PLUS HOUDRIFVRMIHG 

Ambos son de la Houdry Process Corp., y la relación que exi~ 

te entre ellos puede explicarse en términos similares a los 

empleados en Platforming/Rexforming de la U.O.P. Co. y que -

consisten básicamente en el aprovechamiento de las propieda­

des del catalizador empleado para aumentar la flexibilidad -

del proceso original de reformado. 

Ambos usan catalizador de Pt con la más alta selectividad o­

rientada hacia la reacción de deshidrogenación de naftenos, 
y con otra selectividad si no tan alta sí muy importante,o-­

rientada hacia la deshtdrociclizaci6n de parafinas.Hay otras 

reacciones como la isomerizactón de parafinas, que son muy -
importantes en la producción de gasolinas de alto octano,pe­

ro no lo son en la producción de aromáticos y especialmente 

en la producción de xilenos. 

Estas propiedades de los catalizadores ~sados son las que h! 

cieron posible la derivación de tres diferentes rutas de RoE 

driformtng: Ruta 1.-. Iso-plus Houdriforming con Houdriforming 

separado para el refinado parafínico.Ruta 2.- Iso-plus Houdr1 

forming con reciclado del refinado parafínico.Ruta 3.- Iso-­

plus Houdrijorming con reformado térmico del houdriformado. 

Observando la tabla 3,8,2a. columna, y comparándola con las 

tablas 4.5 y 4.6 incluidas líneas abajo, podemos ver que las 

na¡tas tratadas mediante lloudriforming y por las tres rutas 

de Iso-plus Houdriforming son paraf{nicas con alt-o contenido 

de najtenos, lo que permite hacer una comparación válida de 

los productos obtenidos.De la comparación puede verse que la 
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nafta cargada a 1 as tr·es rutas Iso-plus es de menos cal iclad 

que la otra, adn as{, los rendimientos y el nivel ele octanos 

obtenidos fueron mejores para las rutas Iso-plus. 

Estos resultados son de mucha importancia para la producción 

de gasolinas de alto octano, y aunque los niveles de octanos 

tienen mucho que ver con el contenido de B'l'X no hay una re--­

lación directa que indique que dos gasolinas del mismo nivel 

de octanos obt¿nidos de naftas de diferente naturale~a ten-­

gan el mismo porcentaje de aromáticos.Esto hace que sea nece 

sario asegurar cargas najténicas para obtener el máximo ren­

dimiento posible de aromáticos, sin que esto quiera decir -­

que no puedan usarse cargas paraf{nicas para obtener altos­

rendimientos de B1'X. 

De las tres rutas Iso-plus podemos hace¡· la comparación de -

las dos primeras(principalmenta la segunda) con el Rexfor--­

ming en el sentido de que la característica importante con-­

siste en una corriente reciclada para su nueva reformación. 

De las ocho partes estudiadas para buscar los factores limi­

tantes de mayor importancia· en cada proceso, se conservan 

dos al pasar del Houdriforming al Iso-plus, y son: 

PRETHATA!r!IEN'l'O.- Lo sigue requiriendo para eliminar a;:ufre y 

otros contaminantes. 

SECCIOH DE REGENEHACI0/'1.- No se muestra en lus diagramas,lo 

que puede considerarse un indicio de la poca importancia que 
" se le da :tanto en el Houdriforming como en el Iso-plus.Esta 
" poca importancia se debe a que el_catali~ador mismo no prec1 

sa,según sus fabricantes, de regeneración. Ni siquiera se me~ 

cionan los posibles trastornos operacionales, que entre otras 

cosas,podrían depositar cantidades excesivas de carbón,obstr~ 

yendo al cataliaador. 

Considerando todos los factores limitantes posibles, sin du­

da hay que anali~ar lo que en un momento dado podría ser de­

terminante: La Inversión Inicial. Basta ver el aumento en la 
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cantidad de egutpo y sus consecuencias operativas para ontea 
derlo. Dentro de lo caro que podr{an resultar estaa tres ru­
tas, es la tercera de ellas la que más se practica y se debe 
a que las rejtner{as con equipo disponible de reformado tér­
mtco disminuyeron considerablemente su inversión empleándolo 
en la etapa posterior al Houdrttorming. 

En la tabla 4.7 se muestnan los resultados obtenidos median­
te el reformado t~rmico de dos diferentes houdriformados. 
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(II) PROCESOS DE HEFOHfrtADO <-'AT.ALITir.:O DE LECHO FLlJIDIZADO: 

HIDROFORMING FLlJIDO 

Hás que presentar los factores limitantes de este proceso se 

hará una relación de los factores limitantes que se eliminan 

al pasar del diseño de un reactor de lecho fijo a otro de 1!!. 

cho fluidizado.Esto puede verse ya muy claramente desde el -

Análisis Comparativo de las ventajas y factores limitantes -
de los procesos de lecho fijo,lecho fluidi¡¡ado y lecho móvil 

descendente hecho con anterioridad.Enseouida se dan alounas 

ventajas más de este proceso aclarando que es en el capítulo 

VI donde se hace la comparación final de los tres tipos de -

proces~s citados. 

Dej'initivamente,la técnica ue manejo de sólidos jluidi¡¡ados 

y el catalizador mejorado de moo3 !AI. 2o3 hicieron posible la 

completa continuidad del proceso y su oran flexibilidad en -
cuanto a los tipos de caroa que puede procesar.Consecuencia 

de ambas cosas son también el mejor control de presión y te!!! 

peratura. 

HIDROFORM.ADORES FLlJIDlZ.A.DOS.- El Hidroformino fluido también 

experimentó cambios que mejoraron su funcionamiento. IniciaJ. 

mente operó bajo condiciones tales que se superó la eficacia 

de los procesos existentes entonces, y posteriormente vino 

la modificación (modelo II) que aumentó aún más la eficiencia 

del proceso. 

UODELO I.- El primer hidroformador fluido fue el que se em~~ 

pleó en Destrehan La., en la rejiner{a de la Pan-.A.m Southern 

Corp. (fío. 4.2).Sus características de proceso.catalizador, 

y otras, se dan en las tablas áe la 4.8 a la 4.14. 
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iiODHLO II.- La diferencia básica enire los modelos I y II -­

del hid.ro)"ormador fluido se locali<:a en la forma de contra-­

rrestar el efecto endotérmico U.e .la rf:!acción de reformado.h'l 

funcionamiento ue ambos modelos es prácticamente igual,.lo -­

que hace supon1:1r que la aij'erencia es lev.:, sin embargo se -

obtienen ventaJas considerables al pasar del mode.1o I al II; 

esto puede verse en las tablas cvmparativas 4.15 y 4.16 que 

se explLcan l{neas abajo. 

Los datos incluidos en las tablas 4.1D y 4.16 para el modelo 

I se refieren a disefios posteriores y mejoraaos respecto al 

de Destrehan La. Ver- ji{js. 3.2U y 4.::!. 

dqu{ cabe aclarar que el uodelo ~J incorpora un material i-­

nerte lJ.amado "SiJL/I" que circula junto con el catali<:ador y 

que hace posible transportar económicamente, casi todo e] cg 

lor de reyeneración hacia el reactor. La selección se hi<:o -

consiauranao que e.l mute•·ial m¿s obvio para circu.lar deoer{a 

ser una sustancia inerte,simiJar en tamatio ae part{ru.q a.l­

ca.ali<:ado~ n.ismc.; y qu.e 110 presenlast; prob.1emus a~ .fJu,iv .u, 
cataJi<:ador ni ai proceso. d~ shot se seleccionó 4L tal ma--
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nera que al añadirlo en la corriente de sÓlidos fluidizados 

como diluyen te 1 as dimensiones del sistema de manejo del --­

catalizador no aumentasen en la proporción de la masa del -­

shot adicionado para evitar diseños de costos excesivos. Las 

1 {neas no son gran problema, pero doblar o triplicar el ta-­

maño de un recipiente serta muy caro. Este problema se re--­

solvió al emplear un material inerte más uenso y de mayor -­

tamaño que el ca tal iaador. 

VENTAJAS DEL USO DEL SHOT.-(l)El shot se asentará a través -

de un lecho fluido de catalizador a velocidad relativamente 

alta, lo que hace que la velocidad de transporte de calor-­

del regenerador al reactor sea mayor.Esto es determinante pg 

ra que el costo del reactor se afecte solo levemente respec­

to al modelo I. (3) Es posible controlar independientemente 

la velocidad de retirado o suministro de ·shot y de cataliza­

dor en el reactor. 

El hecho de que el shot y el catalizador puedan ~ransportar 

juntos todo el calor de regeneración disponible hacia el ---
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reactor es una reducción considerable en el calor requerido 

de la corriente de gas reciclado. Ahorra inversiones en com­

presión, hornos,cambiadores de calor,agua de enfriamiento y 

energ{a eléctrica. Además, una baja temperatura de precalen­

tamiento de gas reciclado permite combinarlo con la nafta -­

alimentada de modo que todo el precalentamiento pueda ser r~ 
aliaado en un tren simple de cambiadores. Otra caracte1·{sti­

ca del uso ael shot es que incre~enta la flexibilidad del ya 

antes flexible proceso fluidiaado.Esto se ve en la facilidad 

con que una unidad modelo II puede manejar las variaciones -

posibles y normales que ocurren en la deposición de carbón -
por camoi•u; en la alimentar:ión, (}.~{, si se alimtJnta una naf­

ta que da un rendimiento de carbón mayor al de diseño enton­

ces la velocidad del catalizador es reducida abajo del valor 

de diseño para as{ compensar la baja calidad de la alimenta~ 

ción,mientras que la velocidad de circulación del shot es i~ 

crementada para mantener constante el transporte de calor -­
hacia el reactor, que opera isotérmicamente. 

Veamoslo por partes: 

TIPO DE CARGA.- (1) Es importante aclarar que el Hidroforming 

fluido puede tratar cualquier tipo de car[Ja obteniéndose buen 

rendimiento y alta calidad de producto,es decir, con alto n! 

vel de octanos,el cual está dado por el contenido de aromá-­

ticos;parafinas isomeriaadas,deshidrogenadas y deshidrocicli 

zadas; olefi~as, etc.;esta versatilidad se debe exclusivame~ 

te a las propiedades del catalizador empleado. 

PR.l!.'TRA'l'AIJIENTO.- (1) A'olo requiere en absoluto debido a la .., 

completa continuidad que dan la ténica de manejo de sólidos 

fluidizados y el si.stema de regeneración separada. 

SJJCCIO/'í Dll iillACCIOH.-(1) Se emplea un solo reactor, lo que -

disminuye el área de proceso requerida.(B) Se eliminan los­

hornos recalentadores al suministar el calor necesario para 

la reacción mediante la nafta y el gas reciclado precalenta­

dos,el catalizador regenerado y el shot (en el modelo II). 

(3) .iJ's absolutamente cont!nuo.B'l reactor está diseñado para 

retirar el catalizador agotado y/o adicionar catalizador---
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fresco ( y/o shot en el modelo II) sin interrumpir la oper·a.~ 

cióno(4) En el modelo II la nafta y el gas reciclado se p'Y'é ... 

calientan juntos en un solo horno. 

CJJ.T.A.LIZADOR.- (1) Es de /Jo03 /Al 1p3 con apro:rirrtadamente lO% 

de Moo3; su distribución inicial de tamano de partlcula se G 

da en la tabla 4.9.(2} Es muy resistente aa desgaste por--­

jrtcci6n o colisi6n. (3) Su desgaste o costo varla con la s~ 

veridad de operación. es decir. con el nivel de octanos de~­

seado. (4) Su velocidad de flujo se controla mediante una -­

lla.ve macho y l.a inyecci6n·de gas empledas en el tubo eleva­

dor de catalizador agotado. (5) 111 nivel de lecho fluidi;rado 

se controla con válvulas corredizas (correderas o distribui­

dores). 

En el re{ienerador del modelo 1 la temperatura es controlada 

mediante la variación del nivel del lecho de catalizador,es­

to hace variar la altura de los tubos del generador de vapor 

sumergida en el .lecho. y por .lo tanto también el área de --­
transferencia. (6) La técnica de sólidos jluidi;rados precisa 

de un tanque de almacenamiento y un~tanque con sistema educ­

tor de catalizador fresco para aseourar la continuidad del -

proceso. (7)Ho se envenena con azufre ni con agua. 

SECCIOH DE REGEHERACIOH.- (l)Es del tipo separada y también 

funciona bajo la técnica de sólidos fluidieados. {2) El di-­

seño del reoenerador varla con el modelo; en el modelo 1 se 

le inserta un generador de vapor de tubos verticales sumer-­

otdos total o parcialmente en el lecho para aprovechar el -­
calor de regeneración que no puede transportarse al reactor. 

En el modelo II el generador de vapor se elimina debido a 

que no hau excedente de calor, 
;:;ECCIU/v DE 'l'RJl'l¡¡/tii.Eiv'l"ú DEL ilEPOlUJADO,. (ESiABILIZAGIOH).-En la 

fi9· 4.2 podemos ver que es similar a las descritas con ant! 
rioridad.Incluye un fraccionador del que se hace la última ~ 

J 

separación de catalizador de reformado !J cuyo acumulador de 

reflujo viene a ser el separador de las corrientes l(quida y 

gaseosa. Un compresor de gas reciclad.o y la columna estabi-­

zadora. 
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PRODUC'J'O.- Un hidrojormador fluido puede trabajar a seveNd~ 
des altas o bajas, dando productos necesariamente dtjerenté8 

como se ve en las tablas 4.10 y 4.11, para una misma altmeft• 

taci6n. En la tabla 4.17 se dan rendimientos t{ptcos para el 

modelo II. 
VJ/.RI~~.B.Lii~· Y CUNDICI01Vc:s vE Ohi:J7ACiuJV.- .Esta:; son: 'l'emperatu ... 

ra, presi6n, espacio velocidad y velocidad de nas reciclado. 

Sus valores se dan en las t~blas 4.8 y 4.15 • 
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(III) PROCESOS DB' REFUR,iiADO C'ATiiLITIC'O DE LEC'ltO MOVIL 

DB'Sr..,'iliVDE,Y'PE. 

Se toman como procesos representativos al TCR y al hiperfor­

ming, los cuales se detallarán un poco más para complementar 

la descripción hecha en e¡ capitulo 1II. 

REFOllltiADO CA'l'ALI'l'ICO TER!t!Ofi'OR - 'l'C'R 

PRiJ'THA1'AtiiEN'lO.- No lo requiere pues los contaminantes son -

eliminados continuamente gracias al sistema separado de re-­

generación del cataliaador.Lo dnico que se hace a la nafta -

alimentada es quitarle los hidrocarburos ligeros mediante un 

absorbedor. 

SFX'CION DE il.b'GENErtACION.- él) Requiere un solo reactor, lo -

que elimina equipo auxiliar. (2) El efecto endotérmico se -­

contrarresta suministrando calor mediante las corrientes que 

llegan al reactor. (3) No usa shot, lo que hace necesario e­

levar la temperatura de precalentamiento de la nafta y gas­

reciclado hasta 900 y 1150 grads.F respectivamente. (4) Para 

una uniuad de 15 000 b/d el reactor tendrá aproximada1r.ente -

un diámetro de 11.0 ft, 

CA'l'ALIZADUR.- (1) La gel sintética de !Jo03/Al"p3 circulaba­

jo un sistema presurizado formando un lecho compacto. (2) OpE_ 

ra con baja presión parcial de H2 , lo que ayuda a disminuir 

la velocidad de reciclado de gas. (3) La rapidea de regenerg 

ción es ajustable a las necesidades. (4) Promueve excelente­

mente la desulfuriaaci6n,(5) Posee alta resi~tencia f{sica­

para soportar la técnica empleada de manejo de sólidos.(6)La 

presencia de agua disminuye considerablemente los rendimien­

tos, por lo tanto hay que eliminarla del gas reciclado des-­

pués de re."over el H¿JI en los absorbedores. 

Si<.'CCION i.Ji;' .. iJG2/Vi1flACIOfi.- En el subtítulo -- FLUJO DE c.-'A'l·JJL!_ 

¿A.uUR -- en .la sección del 1Cft del cap{tulo III, se clan al[J!f: 

nos aatus .. e la sección rte regeneración y aqu{ se complemen­

ta: (1) La continuidad del ~CR se basa en el sistema separa-

Ub 



do de re[Jeneraci.ón. &1 sistema reactoro-reoenerador debe te-­
ner entre su equipo auxiliar un depósito de almacenamiento­

para el catali;¡ador calie'íte en caso ce paro; ttn depósHo -­

para almacenar e.< catali;¡ador fresco y un.elutf'iador ptH'a -­

retirar los finos de la co1'riente de catali;¡ador. (B) Se tn~ 

tala un generado,.. de vapor de serpenttn en el horno de 'f'ege­

neractón para aprovechar el calor exceden te. ( 3) P_ara una C,G 

pactdaú de 15 OGJ b/d el horno quema aoOO lb/h de cogue al -

pasar 25 tons/h de catalinador. (4) La t~mperatura se contr2 
la re9ulando el contenido de o2 en la mencla combustible e -
intercalando serpentines de enfriami~nto entra las nonas de 

quemado. 

ES'l'ABILIZACIOH.- El estabiliaador de producto es un depropa ... 

ni;:ador cuya c:abe;:a es gas combustible y su.-;; fondos sort c4+ 
rejormado.El diagrama original incluye dos torres tie redes-­

tilado para obtener gasolina para motor de alto octano y po­
lÍmero; en la Jig. 3.21 estas no se incluyen debido a qne en 

la operación para producir aromáticos el re¡ór·mado estabili­

;¡ado iría a un sistema de extracción selectiva {como el UDiiX, 

ver Plat]or1aing jigs. 3.12 a/b ó Generalidades fig. 2.8). 

PRUDUCTú.-La tabla 4.18 complementa a la 3.80. J]n ellas se -

pueden ver las características de cinco diferentes cargas y 

sus respectivos productos. 

VARIABLES Y CONDICIONES lJE OPEilACION.- Se detallan ampltame?l 

te en 'l'C R , e ap í t ul o I 1 I. 
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HI PEliFOR/.ti NG 

El Hiperforming, como todos los procesos de reformado catalf. 

tico ·descritos a lo largo de este trabajo, se creó para pro­

ducir gasolinas de alto octano pero es perfectamente adapta­

ble a la producción de aromáticos. 

TIPO DE CARGA.- Para producir aromáticos ha de ser de tipo -

najt~nico, o sea que la najta alimentada será, muy posible-­

mente, una corriente lateral de destilación directa, lo que­

hace necesario el prefraccionamiento (como en la jig. 3.12a). 

PRETRA1ANIENTO.- No es necesario. 

SECCION DE REACCION.- (1) El diseño del reactor es lltás com-.,... 

pleto que en el caso del TCR lo que eleva su ejiciencia.(2)­
Los sistemas de reacción y regeneración se localizan en el -

mismo cuerpo. (3) El sistema de regeneración se localiza en 

la línea de elevado de catalizador que emplea la técnica --­

"HIPERFLOIY" de manejo de sólidos (se explica l{neas abajo), 

facilitando la operación,evitando pérdidas de catalizador y 

abaratando considerablemente la construcción y el manteni--­

miento de la planta. (4} La regeneración se realiza en el -

lecho,que se mueve contlnuamente,con gas reciclado que con-­

tiene menos del 2% de o2 • La combinación del lecho móvil en 

el regenerador junto con el control del contenido de 02 en -
el gas combustible reciclado asegura el control de tempera-­

tura en el quemado del coque depositado. (5) Como en TCR, ta~ 

bién el Hiperforming emplea un elutriador para eliminar los 

finos del catalizador evitando que sean arrastrados por la­

corriente ae proceso;por otro lado,los hidrocarburos arras-­

trados por el catalizador son separados ( y parcialmente hi­

drogenados ) mediante una corriente de H2 en el fondo del -­

reactor.El catalizador regeberado es reducido a su entrada -
al reactor mediante una corriente ae H2 • (6)Se utilizan re• 

calentadores internos en el reactor que mejoran considerabl~ 

mente el control de temperatura (j"igs. 3.23 y 4.3). El reca­

lentamiento se nace con H2 reciclado precalentado,que junto 

con la nafta alimentada precalentada más la corriente de ca-

12.0 



taliaador regenerado suministvan el calor necesario para co~ 

trarrestar el efecto endotérmico de la reacci6n de reformado. 
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TECNICA HIPERFLOW DE MANEJO DE SOLIDOS: 
Los aspectos básicos de la técnica hipe,'flow se ilustran me­

(4} 

t21 

diante la fig. 4.4 y las 

tablas 4.19 y 4.20 que -

a~arecen enseguida. 

FJG. 4.4 

(a)ELEVADO CONVENCIONAL 
Eli Jí'ASE DILUIDA. 

( b)ELiiVADO t!EDI AH'l'iJ' EL 
PRINCIPIO HIPERFLUW. 
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Como se ve, la tabla 4.19 es una comparación de las caracte­

rlsticas básicas del transporte de sÓlidos por dos técnicas 

diferentes:La convencional de sÓlidos fluidiaados y el htpe~ 

jlow. Cada una tiene ventajas sobre la otra, pero para cuan­

do se requiere alta velocidad de transporte en equipo peque­

ñO,o cuando se requieren flujos mínimos encaminados a la eco 



nomía de gas reciclado en los procesos de reformado catalíti 

co, opera mejor el hiper;low, pues sucede que en la opera--­

ción de una unidad de reformado para reformar najtas craque~ 

das y/o de destilación directa, la economía ael H2 es una co~ 

sideración importante. Cuando se usa un cataliaador tipo óxi 

do¡como elmolibdato de cobalto,es deseable que la circulación 

del cataliaador sea sostenida en un mínimo de modo que los -

requerimientos de n2 para la reducción del cataliRador rege­

nerado sean bajos.'l'ambién es importante que las velocidaltes 

de desgaste del cataliRador sean llevadas a un mínimo y esto 
también ordena que el movimiento del cataliaador sea lento. 

La deposición de coque sobre el catalixador de reformado es 

minimiRada incrementando la presión parcial del H2 ; respecto 

a esto, y considerando lo explicado unas líneas arriba, se -

seleccionó una presión del orden de 400 psi como Óptima para 

una mínima deposición de coque en relación con las otras va­

riables de proceso. 

Enseguida se da una serie de tablas y gráj"icas que describen 

las características de las naftas alimentadas y de los pro-­
ductos obten idos, 1 a relación REkDIJ.:IEYi O-No. DE OCTAJfOS,los 

requerimientos de servicios auxiliares y la distribución de 

productos para una capacidad dada. Al final se dan las prin~ 

cipales reacciones presentes en el Hiperforming. 
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Y..- PROCESOS DE PURIFICiCIOK 

Apesar de que el p-xileno es el is6mero de mayor importancia 
econ6mica no hay que olvidar que el orto- y el meta-xtleno -
con el.paso del ttempo han adquirido importancia al abrir un 

mercado propio como is6meros puros,de ah{ que se haya consi­

derado la descripct6n de procesos relativos a su separaci6n, 

ya·de meaclas complejas, ya de mezclas binarias. 

Para empezar de dan algunas propiedades de los xtlenos y del 

etilbenceno en las tablas de la 5.1 a la 5.10 • 
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En la ftg. 2.3 se da un esquema general de la secuencia co­
munmente seguida para producir xilenos. Una uea que se tiene 
la mezcla de isómeros xilénicos, la secuencia de purifica---­
ción deber& adaptarse segdn nuestras necesidades. 
Jctualmente la mayor{a de las plántas obtienen orto- y para­
ztleno, el prtaero por fracctonaatento y el segundo por crt! 
tal tzactón. La fuente prtnctpal de p-xtleno es el tsó•ero 
~eta. el cual por el proceso de tso~ertaactón(IsoJormtng) 

produce para- y orto-zileno. 
Enseguida se descciben brevemente los métodos más usados pa­
ra obtener los isóaeros puros; se incluyen algunos métodos -
de laboratorio que en el futlj.~O po~rlan compPti~ ecor.Ómi~a-­

mente con los convencionales. 

EXTRACCIOH SELECTIVA DE ABOMATICOS.- Para explicar esta ope­
raci-Ón se hechó mano del proceso UDEX de extracción selecti­
va por solvente que se alimenta directamente de la sección -
de estabilización de un proceso de reformado catal(tico. 
El proceso UDifX emplea una mezcla glicol-agua para la sepa-­
ración por extracción de aromáticos de alta pureza a partir 
de la mezcla compleja de hidrocarburos reformados. La alime~ 
tación puede variar en un rango de ebullición tan amplio co­
mo sea necesario para asegurar la inclusión de todos los ar2 
m&ttcos potenciales sin interferir en la pureza del producto 
y buscando evitar las dificultades del fraccionamiento de -­
mezclas no ideales de hidrocarburos. El fraccionamiento para 
obtener benceno, tolueno y .rtlenos aeaclados,cada uno de al­

ta pureza, es mucho más fácil cuando la separación de los -­
compuestos individuales es hecha después de remover los no -
aro m á ti. co.s. 

En la Jig. 3.12b se aue.stra el diagrama de flujo de una unt­
dad UDEX. El proceso emplea una eficiente columna de extrac­
ción multietapa, a contracorriente. El solvente es aliMenta­
do por la parte supertor, los hidrocarburos en un punto in-­

termedio de la torre y el re¡·lujo de hidrocarburos en los -­
fondos. El solvente rico es pasado a un separador donde los 



aromáticos disueltos son separados del solvente y este es r~ 

ciclado a la columna de extracción. Los vapores del separador 

son condensados y separados en dos fases l!quidas. La fase ~ 

acuosa es usada en parte para lavar las trazas de glicol di­

suelto del refinado; el resto de esta Jase es devuelto al -­

separador. La fase de hidrocarburos del tanque recibidor(se­

parador), es una mezcla de aromáticos (BTX) todos de alta -­

pureza y son separables por destilación. Puesto que la tem-­

peratura y presión son bajas y el sistema es no corrosivo se 

usa equipo de acero al carbón. 

El solvente usado en el proceso UDEX posee un número de pro­

piedades que lo sitúan muy particularmente para este propósi 

to.Tiene una alta selectividad para aromáticos combinada con 

una buena selectividad. Su elevado punto de ebullición hace 

posible destilar los aromáticos disueltos a partir de él,y­

no lo inverso; reduce grandemente los requerimientos para 

todo. El uso de un solvente de dos componentes permite el a­

juste de la solubilidad y la selectividad para mejorar la 

correspondencia a las condiciones de operación deseables y -

ptoporciona la volatilidad necesaria para permitir el sepa­

rado a temperaturas moderadas y presión atmosférica. 

La baja solubilidad del glicol en hidrocarburos no aromáti-­

cos y su alta solubilidad en agua permiten una limpia separg 

ción del solvente a partir del refinado sin destilación. 

Puesto que un componente del solvente es agua el secado será 

necesario solo para cuando el proceso UDEX se adapte a proc~ 

sos con catali•adores suceptibles de envenenamiento por este 

compuesto. 

iSl glicol, que es la mayor parte del solvente,abunda:en el,.. 

mercado, no es corrosivo,ni tóxico,estable a las condiciones 

de operación, relativamente no viscoso a la temperatura nor­

mal de operación, posee una buena diferencia de densidad re~ 

pecto a los hidrocarburos y su costo es moderado. 

En el descubrimiento y desarrollo del proceso se diÓ mayor -

Jnjasis a la realización de las Oi·eraciones con consumo mt-­

nimo de servicios.Algunas nuevas caracter!sticas incorpora--
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das al disefo e.yuci.aron 2. con:pletnrJ.o; t~os e e C'JJ.r,_s r:;on; La. 

operflción esencialmente isotlirE'ÍCa C..e J El. colwnn' t~e c·xtrección 

y del S6IJP1"r'f'O:r· y 19. S . .n:'lfiCiÓn oe CUElc-,uier t1estilFCi6n oe ln 

·cueJ. ser:!Bn tomt-tdor:: <Ü 2'efinflt~o ·~I/o (,J_ :::;ilcol coi~" l'2'0c~ucto -

de domo. 
Para"ilustrar la recuperaci6n y·pureza de producto que puede 

obtenerse por extracci6n tiDEX se dan en la tabla ,.11 los re­

sultados obtenidos de un platformado depentanizado con :-:tprox,!. 

madamente 55?'> de aromáticos. 
El ·l;ratamiento posterior o fraccionP.r.liento riel ex·t;arc·i;o TD3X 

se ilustra en la taiJla ::;.12. 

Además del p:roceso UDEX, que es el represente.tivo de los pro­

cesos de extracción por solventes,existen otros procesos para 

extraer aromátiaos cuyas características se dE<.n enseguida: 

PROCEf.íO 1u10SOLVAN .- El diagrnJna de flujo e.parece en la figu­

ra 5.1 • Se aplica en la. recuperación t1e aromáticos de aJ.ta -

pu1•eza a partir de mezcle.s (le hidrocar1i1lros C8.rt;R<las. Los pr2_ 

duetos obtenidos son Benceno, Tolueno y Xilenos. 

DESCRIPCION DEL PliOC!·:30: Los aromáticos son extraídos conti'""'.;,t 

nuamente de la alimentación mediante una solución acuosa de -

N-metilpirrolidona (NWIP) en une tor1•e a contrac::>rriente cl.e e­

tapas múlti:plee tipo extractor(mel1.0clador-asentador) a tempe-­

ratura próxilila a 1::>. aullüente (77-95 grad. F) y a presión ese!!_ 

cialmente atmosférica. 

La alimentaci6n rica en aromáticos es introducida a la mitad 

del ext:r•gc-tor a contracorriente, mientras que el solvente es 

cart::ado en la :;¡arte su._!1erior. nn recicl=tdo t;ne contiene pe~-­

tatios y benceno entrn. por el fond.o clel extractor •. El solvente, 

sierldo la fase pesada fluye hacia abajo a contracorriente con 

le. fnse líquida R.scenél.ente. Las dos fneef:.: 20n. PWI'!Cl::td::>.s en -­

mezclad.ores externos y sepf!.r::Hlns 'llte:cnetivamente en asentn.c1~ 

res. Los grorn~tlcos y parte de los no aro. 1áticos de b'1 jo pun­

to de eb;tllició '- jnnto con los C,o <:1-i;o IJ•urto ele eb1¡ll_i_,-d6•1 y 

l<J.s olef"i.rl3.s l1?.s'·'n '' nn extra.c-l;or C'.F! r·":o:· sr1 c1ocJ.de se SCfJHr·,_:..:1 
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'"- Cof:, ,-d.neros y el resto se E:xtre.e. como re:finEJ.D.o por lA. par, 

-G '' t:~n.y:>:t'ior ~~<'11 e:x:t:·e.ctor. 

La f>.se e~:traida es ):r'Oces~-c> eú ;·,)~· .,'~''-lJR.a. En el ~n·iner sepL: 

rao.or solo los pentfl-nos y aleo de bettceno son removidos y sum.:t. 

lÜBtr"'.dos como l'lFI.rte (lel l'P.ciclR.dO al plato más be.jo o.el ex-­

tractor. El nrodncto de fonC.o t'.e ese separador libre de no a-­

roro.:iticos entra entra <:Ü see;•.l.tlo_o se;r·.'''H~_o:c- para una separac16n 

adicional que consiste en el des :.i1Rdo ,:·r-, ;o.:c-ornáticos puros y -· 

o.gua y un proclucto c1e :rondo qne contiene solVente: libre de 

aromátic:os aue es regresad.o a la parte superior clel extracto~ 

El destilado es separado ':m 8.ro:·11~ticos y agua en un separador, 

el a(;,'UB, es :C\urrünistrada parcialmentn a 1 ''· parte superior c1.el -

segundo separ~1C.or y parcialmente a la parte su~1erior del sepa­

ro.c:Jr t"ie refinado. 

La fase refinada pase. de le, ~nrte superior Cl.el e~~tro.c·~or a la 

coluo.lrla de :pe.nte.r1os donde ce; Í'l'::.tccionada bR.jo p:c<,s:Lón onoderacJ.e .• 

~ ~v::~·.-l:co.••.o es re••w•.r.i.r~_:) eo':,,-, ·).'·J·l,;tcto de cloiilo y ::m·:d.nistrado -

ju·üo con los product:Js do (1 <J ·co del :pr'imer se;_Ln"J.-~_ol' <.:o=-~o un -

reciclac';.o me<;clado al plato inferior del extrf'l,ctor. El proC.nc­

to de fondo de la colunnn ele pente.no contiene los no aromáti­

cos de le_ ::.1 ir·lGtltrlción y l::t NMP disuel te. en 1::>. :r:~1:3c li,:era. La 

NMP -es removic1n. en el sepe.rador <le l'cd'in·".cto por lavado con a ... -

gua, y el agua de lavac1o con la NMP es regresa,da A-l see;undo ~ 

parador. 

RENDIMIEl'T'.í'O Y PIT:'-u:v. !->.: Ver la t ablH sicui ente. 

13ENCiENO 

RH~~·~n·Tf.,«J 1~!\TreO, ~ •••••••••••• ) 99. 5 
COJJOR •••••.••••••• 6 • .. • • • • • ,_ trn..:?i') 

9~. n~av. e 15°0 •.•....... n.R~~ 
INDIO~ '18l!'RACTIVO ••••••••• 2.501 

PUNTO DE SDJITliJi'HJACION ••• 5.5°C 

INT":::Pf'l.LO DE FJBUU,ICHH, °C. O .1-0. 4 

rJQT:O~ DT·~ I-•W',liO A'JilJO...... (. 2 

15b 

> o,R .o 
limpio 

Q .A?l 
1.4965 

0.4 
( 2 

HLISNOS 

>95.0 

o-.86-o.B? 

3 a 10 

.( 6· 



PROCBSO DE EXTRACCION DMSO .- Ver diagrama éie flujo en l~t fig. 

5.2 • Tiene la misma aplicaci6n que el proceso Arosolvan con­

la variante de que produce también aromáticos pese.dos al car-­

gar reformados c;-;.t;-·J.íticos o vapores .~.e ;",;.l.solinas cr<wuea.oas. 

Los productos obtenidos son aromáticos para combinarlos en co!!l 

bustibles l_)ara motor o para usos petroquímicos. EJ. benceno pr.2_ 

ducid.o tiene un punto de coneeLv.-:i6n de 5. 5 g:ce.a.. e. 
D"::sa>tiPCinn nsr, Pi{(H!TFO: :~stá b11sado en lo, utiliz::>.ci6n de un -

solvente co··aercialmente <lis~,orlible; el Dimetil-sulf6xiclo (Dl\<l:SO), 

algun?s ~e s~s pro~iedades tí~ic?s son: 

3_p. Grav. . ..•..... ., . ., ·1 •••••••••••••• IJ ., • ~ ~ J , "l .1 
Viscocidad (25°C) puro, cp ............ , ..... 2.3 

+ 10~~ de atr.l?., c:p • e ••••••••••••••••• ~ o .• .,., ~.? 

Pto. de ebullición (140 mm de Hg), °C ••••••• 170 

Pt d , . t 0 c o • e conge:..anll. en o, ¡Juro, •••••••••• 

+ 10~~ de afsu,a, o e ................... . 
IJ•llor específico, ( 20°C) EcHl/Kc, °C ..... . 

18.4 
- J. 

•\flpl"!t:"l, eY.iste'1 1 ,.,_., ,.,; __ m,_í_o.l1ten cond.icionefl <1<:> proo-eeós 

1.- La corrosión del acero al carbón es despreciarJJ.e a 
1::>, tenrrr]:r•;•:l;,,:;:•R, ,;r~ extracción .. 

2.- Z1 .iY-'10 prese-1 :_;"- 1 lll_r,:n: ·- r.•stabilid=.1t1 <:¡'d tin'3. y C::3.lorí-

t~7 



EXTRACN. REEXTRACN. LAVAD O EXTRACN.lE AROMS. Y DESTILS. 

REEXTRACCION 

AGUA 

FAC O- OUIMI CAS U NAM 

PROCESO DE EXTRA C Cl ON DMSO 



EJ. DMSO es un buen solvente de aromáticos: es altamente selee­

tivo ante oucüquier otrr-c fan1il:i,.a t1e hiclroc.,o.rl1uros( parafinHs, 

naftAnOssolefinae, etc. 
El esquema de proceso es f'.lGo c1iferente a otros 11rocesos de 

extnwcil;n líquido-l:!quic1o. Los hidrocarburos son cargados a 

contracorriente con la fase solvente (Dr•'SO con pequeña.s ac1i-­

ciones de agua) en el primer extractor a tempera'Gura ~:mhiente. 

La fase extraicl.d rica en aromáticos ohtenida del fond.o de r:;s­

te ;:¡rL:1er extractor es entoncPs trataua H contracorrier1te en 
un seeunél.o extractor, siempre a temperatura ambiente,con un -

hidrocarburo parafínico que disuelve a los aromáticos. 

El DiifSO regenerado es rá]1it~:->.1l1Ar1te reusado mientras f!Ue el sol 

vente paraí'Ínico es separado de los aromáticos mediante c1esti 

laci6n CO(.lVencio·t·.l y reciclado :;;,.1 seglmclo .extractor. 

El refine,él.o y el extracto son res:1ectiv,uaeate l.:tV2.lios con a-­

gua para extraer las pequeñas cantidades de mmo disueltas, 

que suman alrededor del 15!. de]. mrso alimentado. 

El co-rl.tenido de agua e.n le. fase solvente y las veJ_ocicl.e..des a.e 
reflujo y de lavao.o a ·contracorriente se seleccionan en base 

a 18. com:rosici6n cl.e la alime'1t?.ci6n y a la pureza requeriiJ.R, .,_, 

de los arom:3.tioos. 

RENDD1IEN'I'0')~Para una carp:a consictente <.~G. un refor:<t"t'o C<'.trt­

l!tico con lO% de ber•ceno, 27~!. de tol•.leno y 18% de xilenos las 

":Í.(';'.Üentes reC1X[JAY'PC:i.m1.P.S 80'1 de i11te.rfR cnm.r>:rcial t 

BENCENO ••• 99.9?f. ; TOLTT:!!-'NO ••• 98.5% ; XILh:NOS • , • 95.0% • 

Es·l;e ~roceso es lice,lciaCl.o ~10r el INS'l'I'l'lJ'e li''1·~'if!U'3 DH PE'I'ROJ, .:. 



P~wu.r:·:>O SULFOLA1'10 .- Este proces(J ~e txtracci&u itquiüo-lí--­

quido, posterior al de etilenglicol(UDEX), super& a este en -

forma cJ.ara en flexi 'b:l.lidad y econow{e .• 

DESCRI?CION DEL PROCESO: El sulfolano, como el dietilenglicol 

(DEG) es aplicado a la producci6n de aromáticos de a]·t;a. pure­

y/o al mejoramiento del número de octanos de iss t:;<'.r~oline.s.Se 
describir4 el primer caso con e.yuda de la fig. 5.5 
El sulfoleno se fabrica haciendo reHccion~r una ~olécula de -

SO 
2 

con una molécula él e butadiev.o; en lH fie;. 5. 3 se muestr::t 

su estructura. Por otro lado, de la cmnparA.ci6n del sulfolano 

con el DEG obtenemos que: 

a) '31 sulfol8HO es mls selectivo. 

b)J,os sisteaas sulfolnno-hidrocarburos tienen un punto de pl~ 

p;amiento. 

e} Los hidrocarburos son mucho más solubles en su.lfolMo. 

d) los hidrocarburos tienen una ma.yor presi6n parcial sobre 

el DEG, aunque las volatiljé!a.des relotiv11s hidroce.rburo/-­

solven·t;e son cs.si ieuales para cgda uno. 

e) 'Sl ::mlfolano tiene u.r'-? y¡resi6n · parci:;¡J. r:Ju.cho menor a ba-­

. jas concentraciones en los componentes extraidos. 

f) El sulfolano es más estable al calor y a 1 a oxidación 0 u.e 

el DEG y tiene una menor capacidad C8~oríficg. 

e) 1:'8.. coeficiente éle c1ist:ri1mciLn pa-r~ el J t; t u ·-"" . __ so .ven-e en re a--
gue. e hic1rocR.rbnro es mucho mayor pnrn. el DEG. 

h) El sulfolano tiene mayor punto ele :í:"11si6n que r~l m:;G. 



FIG. 5.3 

EXTRACCION DE AROMATICOS A PAR'Hd DE tr\f H.~"[I'CRI:JJJO 0!\.TALITICO: 

SeA. 1:1. car(;a de una composición como le. dada en la tn.bl::>. 5.13. 

La extracción y el 1 '.'.Vado a contre,corrie:nte se realizan en co~ 

tactores centrí:fue;os separados.Para esta ope;'ación se usa pri­

mero un solvente para:fínico de peso molecul8.r 460 como agente 

para obtener e:xt:c:~.cto ele altn. ;•urp·n·, posteriormente fue usac.o 

otro solvente de un promedio de 6 átomos de carbono con un es­
trecho r~-.n::;o de ebullición, así la cA.ntidaC!. e e ;::oJ.yc. <{;"' ·1-:-nes·.,_ 

rio disminuyó a la mitad. 

En la fi,n:. 5.4 se dan resultados tí:;>icos de estas ope:caciGnes 
usando sulfolano con 1.3~~ dB aeua y a 212°F. La correlación c'.e 

estos dB.tos ino.icP. qne m:1 extr:->.cto de 99% ele aromátic:os puede 

ser obtenido co.n una :.·ecurJere.ción del 95% em11le:=:.ndo una rel'"-~''" 

ción en peso solvente/P.lil'l8•1tación de 6.8 y una relación en p~ 
so co-:'1trasol vent e/n.l_iilentación de 1.0. Una penueña rel8.ción en 

ps::-~o lavado(a contr,--,crn·:r:ierüü)/nlimentaci~:1. se:cía us.'J.ca con 

contrasolventes de menor peso r::olecular puesto C!_rte 1:::. pu.re:>~::t -
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está detorrLirl~'.r} · ( 

Noa.ec _'t.· W S·{t 1\.J ~ ; -

;_·~UR!t J 1••1.-) 't (l 1 . 
05 1.6 --........ ..._-.-

06 5.1\ 7.3 

c7 .... 15.'7 20.; 1 

!J8 14.8 25.2 

c9 .... 5.5 3·5 
TOTU --f!t1 .0 56.0 

*Plfol·: .... o ~··¡ !_· .. ~·c"lo 

l-' -.. ,u 
'~ ,, \L 

1.6 
13.7 
35 .'? 
40.0 
g.o 

100.0 

J) <' 
·' 

. .'JlV•·crte) 'IJOr los 

moles ele soJ.uci6n de 

lavado a contraco----

rriente por mol de a-

1irne'ltacit5n. 

'-.1 DOS. 

lirr,entPr'oF. con 99' te ~rn.J"'e.zn rE· U'· r•·-'' l'P l?.oo cor J r• GOl' ·(lsi­

cifr C< Jr TAbln 1 UE' c'r:. l•.n contn-f.lr.~VPT·te l~e nr.<- fr:.cci6!• 
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Lá 1 .:.:i.1 e: '·.- r :: (r. entra a un contac-Gt'r de discos rota·l;orios que 

tiene una secd.6n ce extracci6n,m.ta de lavack a contracorrie!! 

te y otra de dec?ntadore~ de fondo y domo. 

Ef 80lve:r·t.e grHso de la sección de extracción que contiene los 

aromáticos y un&. pat'te de los saturados, fluye J··pc;;:. e.ln jr er 

la sección de le.vado donO. e el contacte a contr·acorri ellt e con 

el contrasolventt: pesado remueve los componentee saturados.E:í::' 

solvente graso de la secci6n de l8vac1o que ak-.orE contiene 1,& 
de saturados en base a los hidrocr,.rlmros totales, pasa a tra­

vés de u.rt te.nCJ.ue it;twlaoor y un intercEF'lJi:oc1or solvente eraso 

/Solvente pobre hasta el sepa:r-t:0.or de e:c·trecto. 

El extracto es recu¡•erado fe] so]V(·l1-Lf• GJ'f <::C como producto de 
aomo l ~S .9~. ele <·.roFtP.ticos). El ref· nRdc es ae,u:: l8.Vl•(i¡ Y s&pl: 

rada del contrasol vente cor1o ¡no dueto de o.omo. 

CONDICIClNES DE O:.'EHACION .- Ver la Tabla 5.14 • 
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TABLA 5.14 CONDICIONES DE OPERACION DEI, PROCESO ,SUL:&'OIJ.I\NO. 

RF.LACION J;_Jf PESO SOIJ VE'N'l'E/ AJ,If:EJ··'i ACI01'< •••••••••••• 

n n " CONTRASOLV/AI.D-íK'TTACIOTJ' •••••••• -' • •• 

" " " VAP DE SEPARADO/ ALIMEN'l' ••••••••.• -. 

TEMP. DE FONDO DEL SEPARADOR, °F •••••..•••• , • , ••• 

TEMP. DEL DOMO DE'JJ EX.'!'RACTOR, °F ••••••••••••••••• 

PRESION DEL EXTRACTOR, psig •••••••••••••••••••••• 
TEfi!P. DE J,A ALili!E]'JTACION, 

0
1i' ••••••••• ••••• ••• ••••• 

CONP.ENIDO DE AGUA DEL SOLVENTE POBRE, %peso ••••••• 

?·8 
0.5 
0.13 

375 
212 
15 

240 

1.3 

DESTILiCIOH .~ Muchas dé las propiedades de los isómeros arQ 

máticos c8 son muy similares. Una consecuencia de esto es la 

dificultad de producir los isómeros individuales de alta.-­

pure~a por destilación. Puesto que la mayor demanda es para 

el p-xileno muchos esfuer~os han sido dirigidos para reali-­
~ar estas separaciones. El estudio y evaluación de los proc~ 

sos f{sicos y qu{micos para este proceso ha sido, en varios 

aspectos, más profundos que para muchos compuestos orgánicos. 

De gran importancia práctica ~on las características de des­
tilación de esos isómeros, (tablas 5.1,5.2 y 5.4)./Jientras el 

o-xileno puede ser separado rápidamente del m-xileno por de~ 

tilación, es solo con dificultad que el etilbenceno pueda -­

ser destilado, en forma pura, a partir de p-xileno.Ho es --­
práctico separar p-xileno de m-xileno por destilación y esto 

puede observarse en la tabla 5,12. 

Bajo estas circunstancias, las suposiciones de soluciones -­
"ideales" cuando se reali~an los cálculos- de destilación pu~ 
den no ser válidas. De los estudios sobre la no idealidad de 
los isómeros xtlénicos se calcularon los coeficientes de ac­

tividad a dilución infinita y se dan en la tabla 5.5 con las 
correspondientes presiones de vapor. 

Puesto que las desviaciones de la idealidad de estos sistemas 

son simétricas,el coeficiente de actividad para el p-xileno 

t4) 



a dilución injint ta en etilbenceno es igual al valor para e­

tilbenceno a dilución infinita en p-xileno. Especialmente en 

el caso etilbenceno-paraxileno la no idealidad puede tener­

un efecto significativo sobre la volatil.idad relativa. La vo 

latilidad relatilJa es igual al producto de la relación de -­
coeficientes de actividad por la relación ae presiones de -­

vapor. Puesto que el número de etapas teóricas es una fun--­

ción exponencial de la volatilidad relativa, la pequeña no -

idealidad que existe tiene una significancia práctica. 

El orto-xileno es el de mayor punto de ebullición de los ho­

mólogos c8 • Hay bastante diferencia entre los puntos de ebu­

llición de los isómeros meta- y orto- para hacer a la des-­

tilación econpmicamente aplicable. Esta destilación es común 

mente real izada en dos etapas; en el prLmer paso el m-xil en o 

el p-xileno y los materiales ligeros son destilados como ca­

beza; en el segundo paso, el o-xileno es recuperado como pr2_ 
dueto de domo y los c 9+ son retirados del fondo de la torre. 

Para producir un material de m6s de 95% de puresa a partir ~ 

de un reformado típico, se requerirá una columna de destila­

ción con 100 etapas teóricas para remover los materiales li­

geros. Pueden emplearse menos etapas si se incrementa el re­

flujo, sin embargo,para remover el o-xileno de algún porcen­

taje de material pesado requeriremos solamente 30 et.apas;con 

columnas de este tamaño y con la relación de reflujo apropi~ 

da la recuperación de o-xileno se aproximará a 95%. 

lñ suma, la separaci6n de los isómeros xilénioos puros por 
destilación requiere c1.el 11an1ado superfraccionp.rrd.ento, el -­

cual sin tener una definición exacta, se le reconoee q_ue i-­

dentifica a las separaciones que requieren treinta o más -­

etapas teóricas .a reflujo total cuando la volatilidad rela.t_! 

va es menor de 1.5 y la pureza o.e al menos uno de los produc 

tos es de 99%: 
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En el proceso Phillips ( fig. 6 . .!) ) , pEra sepEración ele xile­

nos emplea un total de 750 platos comhinados con un proceso 

de cristalización pare. separar los cuatro isómeros con alta -

pureza: orto-xileno ( 98~ ) , etilbenceno ( 99% ) , para-xiler:.c 

( 98.5%) y metE-xileno ( 95~ ). 

DESTILACICY EXTRW~IV.:;.- En l2 fiu;;.H 5 ,¡ se iluf'trc-:. el proc2_ 

so de destilación extractiva de la Shell Development Co. em-­

pleado para pro0.ucir benceno, tolueno y xilenos grado nitra-­

ción a p~;u•tir de fracciones de petroleo apr-op:iacta.s, con :purE­

zas de 98 a 99%, aunque puede ser necesario el tratamiento el 

tratamiento ácido y le. redestilP..ción pare aJ.canzar las espec1_ 

ficaciones d. el grado ni tración. 

DESCRIPCION DEL PROCESO.- La separE~ción oe arom8ticos cte no -

aromáticos es alcanzadH por destilaciÓi' c.e une. fre.cción O.e P.f. 

tróleo en presencict de un solver1te e)(·tract:ivo que tiene sol--· 

vencia selectiva pm'a los aromáticos y así reduce la, volro,til_;l; 

dad relativa para los componentes no aromáticos. El solvente 

común para este proceso es el fenol, pero en casos especiales 

pueden preferirse otros solventes tales como ácidos cresíli-­

cos o sulfolanos. 

El diagran•:= de flujo ilustra la aplicación del proceso a la -

producción de benceno grado ni tración a partir de un l'eforma­

do deventanizado. La carga original es primex:o fre.ccionada P!!­

ra preparar un concentrado aromático. 

La columna de destilación extractiva consiste de una sección 

de reciclado (knock-back) y una sección de extracción.El coE 

centrado aromático es careado en un punto pr6ximo a la mitad 

de la sección de extracci6n , y como en el fraccionamiento -

ordinario el calor de vaporización es suministrado por un r.f_ 

hervidor, y los vapores del domo, después de su condensación 

son parcialmente regresados a la columna como reflujo. El pr2_ 

dueto de domo contiene a todos los no aromáticos (incluyendo 

olefinas,diolefinas y trazas de solvente).El producto de fon-
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do es una mezcla de aromáticos y solvente. Los constituyentes 
son separados en una columna separadora de solvente;los arom1 
ticos se obtienen por el domo y el solvente es reciclado a la 
columna de destilaci6n extractiva. 
La pérdida de aromáticos en el refinado es menor de 1.0%. La 
pérdida de solvente es pequeña y se debe más que nada a fugas 
mecánicas. 
RENDIMIENTOS.- La tabla 5 .1~ muestra el balance de ma·teria( en 
base al solvente libre) para producir benceno grado nitraci6n 
a partir de una nafta catalí·ticamente reformada { depentaniza­
da). 

TABLA 5.1!) 

DESTILACION EXTRACTIVA. BALANCE DE P.iATERIA. 

Concn. de benceno 
Destilzn. Extractiva 
S~lvente separado 
Re de st ilaci6n# 

ALIMENTACION PROD. DOMO 
B/D %v Benc. B/D ~v Benc. 

2214 45-9 2004 50.5 
2004 50.5 994 l. O 

1010 99.2 1010 99.2 
1010 99.2 1000 99.5 

PROD. FONDO 
B/D %v Benc 

210 2.0 
1010 99.·2 

solvente 
10 

11 Después del tratamiento ácido y el lavado cáustico. 

TAiifBiiiN LA DESTILAGIOH JJZEO'NlOPICA SHLEGTIVA ha sido estuatg, 

da para separar isómeros arom&ticos puros. AtenJiendo al he­

cho de que un azeótropo es una mezcla de dos o más componen­

tes l{quidos que a presión constante tiene un punto de ebu-­

llición y una composición constantes, las investigaciones se 

orientaron hacia la b4squeda de agentes desplazadores de los 

azeótropos que jbrman enrre s{ los is6Meros xiJ~nicds, prin­

cipalmente meta- y para-xileno. 

En la tabla 5.10 se dan .Zas volati.Ji.rlades relativas lo[Jradas 

a.l adicionar el agente desplazador a diferentes azeó.tropos. 

Considerando que la volatilidad relativa es una medida direE 

·• a de J {J /acil i.dad <'Oit qu(! dos componer, tes ¡rll('dcn separarse 



en un proceso de destilación, hay que pensar que al aumentar 

la, resulta ~ds Jdcil la separación y la consecuencia es una 

disminución del número de etapas teóricas requeridas. 

En general los mejores arrastradores encontrados fueron 1{-­

quidos que forman ligaduras de hidrógeno tales como n-propi¿ 

amina,acetona, etanol y muchas m&s. especialmente alcoholes 

y &cidos orgánicos. El diseñador de un sistema de destila•-­

ci6n azeotrópica necesitar& conocer otros factores adiciona­

les tal~s como costo y estabilidad del arrastrador, facili-­

dad de recuperación y cantidad requerida de arrastrador por 

cada parte separaaa de hidrocarburo. 

En la tabla 5.1~ se da la relación de etapas teóricas que rE 

sulta de la comparación de los casos en que se usa y cuando 

no se emplea arrastrador para llevar a cabo una separación -

del 95% de etilbenceno y p-xileno. En la tabla 5.17 se dan -

datos similares para una separación de 99% de m-xileno y or­

to-xileno. 
No obstan te los extensos est:ldios ro al Í.'lados no se ha logra­

do hacer a la destilación extractiva econót.dcamente competi­

tiva con otros procesos comerciales de separación de isóme-­

ros xilénicos. Así, la destilación se usa solo en su modali­

dad simple (fraccionamiento) para separar comercialmente el 

o-xi.leno. 

La ejemplificación del fraccionamiento azeotrópico se hace 
con el proceso de la Union Oil Co. en su aplicación para pro~ 
ducir tolueno, haciendo la aclar:wión de que igualmente puede 
p:eoducirse b¡mce:no y xilenos de alta pureza. J,a carga es un -
dr>st.:L"i.:)do de rango de ebullición apropiado que C!ontenga BTX: 

Puede ser una nafta virgen o craqueada o c:1 producto de un r~ 
formador catalítico; que previamente es separada en concentrl!: 
dos de benceno, tolueno y xilenos que son la alimentación al 
pro e: eso .Los xiJ.enos as:! producidos tienen 95% c1r: pureza. 
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DESCRIPCION DEL PROCESO.- El principio de la destilación ~zeo­
trópica es usado para separar materiales que tienen puntos de 
ebullición similares. Un formador azeotrópico es usado para -­
cambiar el punto de ebullición de una porción de la mezcla or~ 
ginal; así, puede efectuarse una separación entre dos porcio-­
nes de una mezcla por fraccionamiento simple. Esto se ilustra 
en el diagrama de flujo. 
En este caso una mezcla de metil etil cetona y agua se usa co­
mo formador de s.zeótropo, el cual se agrega a la colu>'llna de -­
destilación azeotrópica con la fracción que contiene la parte 
a s.epararse. Una mezcla de punto de ebullición constante de hi 

> -
drocarburos no aromáticos, agua y metiletilcetona pasa al domo 
obteniéndose un fondo oe tolueno puro. Para alcanzar las espe-· 
cificaciones del toJ.ueno gragb nitración se emplea un·trata,.-­
miento suave con ácido.El tolueno es entonces neutralizado y­
lavado con agua antes de alimentarse a la columna de acabado. 
El domo de la columna azeotrópica contiene los no e..romáticos,­
agua y metiletilcetona y se alimenta a la columna de extracción. 
Los no aromáticos son removidos mientras que la metiletilceto­
na es extraicla con A.e;ua y salen por el fondo .Esta cor-riente es 
alimentada a la columna de recuperación de azeótropo, donde la 
mezcla agua-metiletilcetona usada como formador azeotrópico es 
recuperada y reciclada a la columna de destilación azeotrópi­
ca.El agua de la columna recuperadora (fondo) es reciclada di­
rect~nente a la colwnna de extracción. 
co:rmrCIONES DE OPERACION.- La relación metiletilcetomyno aro­
máticos es de 2.5 a 1.0 al cargarse a la columna de destila--­
ción azeotrópica.Otras condiciones se dan en el diagr~1a de -­
flujo de la figura 5.7. 

Las recuperaciones van de 95 a 9f%: 
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CRIST.4.LIZACIOH.- En párraJOs anteriores se Jt,encion6 ya la i!f! 
portancia de la cristalizact6n como proceso de separaci6n~­

del isómero para-. Aqu{ se dan los principios básicos del -­

proceso de separación de is6meros xilénicos por cristaliza-­

ción. 
La factibilidaJ de separación por cristalización hace que -
los datos de solubilidad de los isómeros individuales en xi­

lenas mezclados sean de gran importancia. Hay tres e..:uaciones 

principales mediante las cuales la solubulidad de los isóme~ 

ros individuales puede ser calculada: 

(1) - Ln Nl ( u¡R) (T'-T)/T'T 

(2) -Ln Nl ;::: A(T'-T) 1+ B(T'-T) ••••••• o 

(3) -Ln Al ( H¡iRJ (T'-T)/T'T e /R 
p ('1" -T) /'1' 

+ (C / R) Ln (T' /'1') 
p 
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donde: 

/{1 :::: 

Al 

Hf = 
T' 
T 
R 

e p 

A y B 

Fracción mol de componente. 

Actividad. del compon~Jnte puro. 

Calor de Jusión del componente puro. 

Temperatura de congelación del componen te puro. 

Temperatura de congelacjón de la mezcla. 

Constante general del estado gaseoso. 

Capacidad calorÍjica de la fas,, lÍquidá menos la capf!: 

cidad calorÍfica de la fase sÓlida. 

Constantes crioscópicas. 

Para xilenos, la ecuación (2) da resultados más aproximados 

a los experimental es que 1 a ecuación ( 1). La ecuación ( 3) e-s 

una ¡orma modificada de la ecuación {¿) y puede usarse para 

sistemas ideales o no ideales. Para chJcul0s que invoJ~~~an 

sistema~ ~o ideales las actividades pueden ser usadas en lu­

gar de las fracciones mol. En el caso de los xilenos las so~ 

luciones son esencialmente ideales por lo que en cuanto a 

los cálculos de solubilidad no hay una ventaja particular de 

la ecuación (3) sobre la ecuación (2). 

La fig. 5.8 presenta una gráfica mostrando las solubiltdades 

calculadas con la ecuación {2). Los valores determinados ex­

perimentalmente para el p-xileno son acordes, excepto para -

la regiÓn de baja temperatura en que hay leves desviaciones. 

Desafortunadamente esta es la zona de interJs comercial. 

Los xilenos mezclados al enfriarse forman primero sólidos P!!: 

ros; continuando el enfriamiento producen entonces mezclas 

eutécticas, así pues, un isómero puro puede ser recuperado -
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mediante una etapa simple de cristalieaci6n y el producto -­

solo estará contaminado con las aguas madres asociadas. De-­

bido a la formación eutéctica, la recuperación de un isómero 

puro está limitada. De la gráfica ae solubilidad puede ser­

obtenida la composición aproximada de ras tres mezclas bina­

rias eutécticas de xilenos mediante isotermas conve~icntcmen 

te dibujadas. 

J<.'lf'l'Il'CT ICOS 

% P-XILEHO 

25 
14 

9 

DE LOS XILEHOS 

% 0-XILENO 'f, Af-XILEHO 

75 

33 

30 

86 

67 

61 

TEMP. APROX. 

Grados F' 

- 32 

- 62 

- 77 

- 82 

Estudios sobre el efecto de numerosos aditivos sobre las co~ 

posiciones eut~icas de meta- y para-xileno muestran que la 

adición de un poco menos del 3%mol de los llamados "inhibid9_ 

res eutécticos" permite la recuperación de una cantidad mu-­

cho mayor de p-xileno.Por ejemplo, trabajando con un eutécti 

co de para- y meta-xileno, con 0.4% en peso de metilal, 

CH
2

(0CH3 J
2 

---, añadido enfriando a -140 grados F' y filtran­

do alrededor del 80% del m-xileno alimentado fue recuperado 

como una corriente de aguas madres de 95% de concentración,y 

los cristales recuperados tuvieron el 70% del p-xileno cargQ 

do. Los inhibidores eutécticQs son compuestos orgánicos que 

contienen, al menos, un átomo de oxígeno,aeufre,nitrógeno, ~ 

fÓsforo,silicio, boro o hal6geno y son por lo menos suaveme~ 

te solubles en los xilenos. 

También se han estudiado las características a bcja tempera­

tura del sistema cuaternario de los c8 aromáticos, el cual -

se aproxima al tipo termodinámicamente ideal. La composición 

eutéctica cuaternaria fue aproximadamente de 2% de p-xileno, 

5% de o-xlleno.l5% de m-xileno y 78% de etilbenceno con un -

punto de fusión de -101 a -102 gra·dos c. 



PAdA-XILENO POR CRIS'JALIZACION.- Las propiedades de los c
8 

g_ 

rom&ticos son tales que la cristalización es pr&cticamente -

la dnica tdcnica comercial empleada para producir p-xileno. 

La concentración normal de p-xileno en las alimentaciones a 

plantas de cristalización es de aproximadamente de 20% aun-­

que con frecuencia es menor. La formación de cristales de p­

xileno empieza a alrededor de -40 grados F, y la separación 

sÓlido-líquido se reaJiza de -80 a -100 grados F. 

Las separaciones sÓlido-l{quido son marcadamente afectadas -

por el tamaffo de los cristales, las variables de proceso que 

gobiernan los procesos de nucleación y crecimiento son de -­

gran importancia.Estas incluyen: sobreenjriamiento, temperat!l:_ 

ra, grado de agitación,viscocidad de la solución, etc • • En 

suma, la formación y crecimiento del cristal y la separación 

sólido'-líquido son afectados por la temperatur·a.Este efecto 

es primeramente relativo a los cambios de viscocidad de la­

jase lÍquida. La viscicidad afecta la velocidad de drenado -

del licor madre del sÓlido, y esto tiene un eje.cto muy impor_ 

tan te sobre 1 a pureza del producto po,.. los fenómenos de ocl!l:_ 

sión presentes. 

La baja temperatura para la primera etapa de cristalización 

es generalmente gobernada por la formación del eutéctico pa­

ra-xileno-meta-xileno. Bajo las condiciones normalmente em-~ 

pleadas un 60-65% del p-xileno alimentado puede ser recuperg_ 

do como producto puro; las condiciones de operación en esta 

etapa de separación controlan el porcentaje de recuperación 

-de p-xi.leno. El producto que sale de esta primera etapa con­

siste en cristales de p-xileno que contienen licor madre o-­

cluido con 35-85% de p-xileno, dependiendo de la técnica de 

separación empleada; se tienen pérdidas poP cristales finos 

que pasan al filtrado. 

Los pasos adicionales de separación sólido-líquido depende-­

rdn del grado de pureza deseado. Las purezas de p-xileno co-
mercial est6n arriba de 99~, en lamayor{a de los casos se re 

quieren purezas de 99.5%. 

Jndustri.a.lmente han sido empledas .aur::has técnicas para en---
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friar los xilenos alimentados hasta la temperatura de la pri 

mera etapa de cristalización. Para enfriar la alimentación -

hasta una tert<peratura un poco arriba del punto de cristalizg_ 

ción del líquido se emplean cambiadores de calor; desde aquí 

el .. ,aterial es refrigerado en una o más etapas utilizando -­

las más de las veces cambiadores de superficie pulida junto 

con tanques de retención o cristalizadores de tanque agitado. 

Generalmente el rejrigerante es etileno aunque en aldunos CQ. 

sos ha sido empleado como autorejrigerante directo; esto elJ._ 

mina la transferencia de calor a través de las paredes y los 

problemas que provienen de la deposición del cristal sobre -

las paredes frÍas del cambiador de calor. 

La separación de las jases sólida y líquida ha sido realiza~ 

da con filtros rotatorios; centr{jugas de disco, de cesto,de 

criba de tazón, de tazÓn sÓlido; combinación de centr{j~gas 

de tazón sólido-criba,· centrÍfuoas de empuje reciprocante y 

columnas pulsadas.En todos los casos se requieren dos o más 

pasos para producir el producto de pureza deseada. 

La jig. b.~ muestra un diagrama de jlujo de un proceso que -

emplea cristalizadores de tanque agitado. Hay un paso de en­

friamiento en la primera etapa para la alimentación que con­

tiene alrededor de 20% de p-xileno y pasa a través de un ca~ 

biador de calor que es enfriado por el filtrado frío que vi~ 

ne del filtro mic!"ometálico. El fi.ltrado de la,"' r;entr{fuoas 

de la primera y segunda etapas puede ser mezclado con la so­

lución enfriada libre de cristales y pasados)por el tambor 1, 

y entonces al tambor '2 de la primera etapa del cristalizador. 

Los tambores cristalizadores son tanques agitados provistos 

de chaqueta para el sistema de refrigeración con etileno. El 

tiempo ele retención en cada tanque es de tres horas ( 6 ho-­

ras en total ). La pasta aguada o lechada fr{a(de solución­

ele aromáticos c
8 

más los cristales de p-xileno) es sacada -­

pOI' el fondo de.l tambor 1 y algo de ella es reciclada al fo!!:.. 

do del mismo recipiente para f-luidizar los finos en la pasta 

aguada, esto asey~ra la obt~ncidn de una pasta de cristales 

grandes. Otra. porción del material es enviada al domo del --
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tambor para asegurar el enfriamiento hasta la temperatura d~ 

seada. El flujo neto de alimentación enfriada pase del tam-­

bor 1 al 2; el jiltrado es removido por la parte baja del -­

tambor 2 a través de un filtro micrometálico y deja ·el sist~ 

ma como producto filtrado. El flujo neto de pasta aguada en­

J.riada pasa del tambor 2 ue la priThera etapa de cristal i.r:a-­

ción a la primera centrífuga; el filtrado de esta centr{ju­

ga se regresa al tambor 1 de la primera etapa de cristaliza­

ción y es mezclado con la alimentación fresca. 

La torta de la centrífuga de la primera etapa es derretida y 

pasada a la segunda etapa del cristalizador junto con el fi]_ 

trado de la segunda etapa. Después de enfriar hasta la temp~ 

ratura deseada,el flujo neto de pasta aguada del cristaliza­

dar va a la centrífuga de la segunda etapa. El filtrado pro­

ducido allí es dividido; una parte regresa a la segunda eta­

pa y la otra a la .primera etapa del cristalizador.El volúmen 

de filtrado regresado a la segunda etapa del cristaliza.dor­

es ajustado para dar una pasta de concentración Óptima de -­

cristales. El p-xileno de la centrífuga de la segunda etapa 

constituye el p-xileno de alta pureza, y después de fundido 

1\E P· 'l(IL.et!O 

10 20 9U 100 

---·~_1\=-' M·I(ILE11\0, O·'lC'II.UlO_'i ETILfiEllltEij{), 

va a al-

macena-­

miento. 
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Además del proceso de cristalización simple existe el de --­

cristalización fraccionada que emplea una columna para puri~ 

ficar los cristales. Zsta puede ser de pistón o pulsada y su 

funcionamiento se basa en el equilibrio de las Jases sólida­

l[quida de los sistemas eutlcticos. 

Mucho se ha escrito de la purificación de p-xileno por cris­

talización,por tal motivo solo se incluye el diagrama de fl!!:. 

jo correspondiente y un esquema de la columna pulsada(fig.$1~· 

Los xilenos alimentados de un tanque de almacenamiento son -

secados y enfriados en un cambiador de calor cun aguas ma--­

dres que vienen del jiltro rotatorio hasta justo arriba del 

punto de cristalización. Después los xilenos son enfriados -

hasta la temperatura de filtración (alrededor de -100 grados 

F') en un cambiador de calor de superj'icie pulida. 

La filtración produce un filtrado de bajo contenido de p-xi~ 

lena (6.2%) y una torta de 65-?0~ de p-xileno,la cual va al 

tanque de fundido.Una porción del filtrado de la columna se 

incluye como parte de la car[Ja a est'e tanque. 2sta me:~cla PS!:. 

sa a trav~s de un pequeño recipiente ue almacenamiento y en­

tonces es bombeado hasta un segundo cambiador de superficie 

pul ida que se opera a aproximadamente cero grados F. La pas­

ta enfriada que contiene un 40% de los cristales pasa a la -

parte superior de la columna de purificación de cristales. 

Los cristales de p~xileno son fundidos en el fondo de esta -

columna y retirados a una velocidad un-¿forme mediante con--­

trol de J'lujo, estos son el producto de la etapa de purific.Q 

ción.El desplazamiento de l[r¡uido mediante el pulsado lo fa!:_ 

aa hacia arriba a través de el lecho y provee el reflujo pa­

ra los cristales que descienden. El filtro de la columna se 

encuentra en su parte superior. La presión de pu.l so forza al 

filtrado hacia afuera a través de este filtro;algo de este -

filtrado es re¡;resado al tanque de fundido, como antes se-­

mencionó, para controlar el nivel de dicho tanqu.e. El resto 

del filtrado se recicla hasta la corl"iente de entrada al prE_ 

ceso. 
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Las técnicas de rejrioeraci6n lí•ás empleadas emplean co2 o -­

etileno como refrioerantes directos o indirectos. El enfria­

miento por contacto directo elimina los intercambiadores de 

calor pero requiere de equipo para remover el refrioerante -

de los productos;el enfriamiento sin contacto directo es el 

caso opuesto. Existe la alternativa de emplear enfriamiento 

directo mediante el uso de un refrioerante inmiscible, así,­

este solo tendr{a que separarse de las aouas madres por al~­

oún método sencillo y barato. 
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METODOS QUIMICOS 

Estos métodos involucran a.l. menos una reacción química, fre-­

cuentemente para formar un complejo, y el método de separa-­

ción se basa en ella para purificar alguno de los isómeros -

xilén icos. 

LA SULFOHACION SELECTIVA emplea alimentaciones de meta- y PQ 

ra-xileno. Esta mezcla es parcialmente sulfona·da a temperat!:!:. 

ras arriba de 150 grados F con HgS0 4 al 96%. Se hace una di­

lución con agua antes de liberar con vapor el _meta-xileno de 

alta pure;:a. La sulfonación selectiva se lleva a cabo en dos 

etapas. En la primera, un volúmen de alimentación es me;:cla­

do con die;: volúmenes de un reciclado que contiene meta-xil~ 

no, ácido sulfÓnico y ácido sulfúrico. El efluente de la pri­

mera etapa pasa a la segunda junto con algo de n2so4 concen­

trado, esta me;:cla es introducida a un sistema de reactores. 

Las corrientes de hidrocarburos y la reciclada son retiradas 

y la parte restante es hidroli;:ada para recuperar el meta-xi 

lena puro. 

Se obtuvo cierta mejor{a al afiadir al sistema un solvente PQ 

rafínico antes de reali;:ar la hidrólisis del ácido metaxile~ 

sulfÓnico. En la hidrólisis, el m-xtleno es extraído por el 

lavado del aceite paraf{nico. 

Una de las cosas que eleva considerablemente el costo del m­

xileno es el nivel de corrosión de los materiales presentes 

pues se requieren materiales especiales de construcción. 

Actualmente este proceso está prácticamente en desuso. 

LA CLORACION SELEC'l'IVA, como medio para producir m-xileno,no 

ha sido empleada muy extensamente. i!.'n este proceso el m-xil!!_ 

no es clorado selectivamente en un solvente d.e ácido fÓrmico. 

El producto clorado es recuperado por destilación y es hidrs¿ 

gen a do para convertir el derivado en el m-a:il e no o rig in al .E§_ 

te proceso se emplea mucho a nivel de laboratorio. 



CLA'PHACIOJI.- Sirve para separar los isómeros meta- y para- • 

Se basa en la habili~ad selectiva qae presentan una serie de 

compuestos para formar complejos llamados clatratos. En la 

tabla 5.16 puede verse el comportamiento de los diferentes 

agentes clatrantes del tipo Ni(SCN)
2

(H
2
-c

6
u

4
-CH(-R

1
)-NH J

4 • 2 
sobre los isómeros xiléntcos. Estos agentes de clatrado son 

insolubles en agua e insolubles o suavemente solubles en hi­

drocarburos, por otro 1 ado es importan te saber sobre la estE_ 

bil-i·dad térmica de los clatratos formados pues hay que consj_ 

derar que la recuperación del isómero clatraao ha de llevar­

se a cabo sin destruir el complejo tetramino, ·cosa que suce­

de cuando los clatratos son muy estables. 

En la ftg. 5./1 se muestra el diagrama de flujo para el procf!_ 

so de clatración en el cual una solución del formador de cla 

tratos en solvente caliente (etanolamina acuosa) se pone en 

contacto con los xi.lenos alimentados(para- y meta-) y la me!!. 

cla resultante de dos fases es enfriada en un cristalizador 

de superficie pulida. La relación t{pica de formador de cla 

trato a para-xilenu es de 12 a 1 y la temperatura es de 180 

grados F para el solvente caliente y 40 grados F para la le­

chada fría. 

Enfriando el sistema se producen tres fases, una sólida de -

clatrato que contiene el p-xileno, una líquida de hidrocarbl!_ 

ros rica en m-xileno y otra lÍquida de solvente acuoso.Esta 

me;rcla se filtra y los cristales de clatrato pueden ser laVS!:_ 

dos sobre el filtro con un hidrocarburo lioero,inerte y de­

punto de ebullición lo más alto posible.El filtrado de dos -

fases pasa a un separador de fases donde el m-xileno es retj_ 

rado.El concentrado es entonces destilado para separar m-xi­

lena de 95-9?'jb por el domo y por el fondo el hidrocarburo Ji 

ge ro. 

La fase de solvente acuoso obtenida obtenida del separador -

de fases es cal entada y pasada a u.n rec ipi en te de solución. 

La combinación de estos materiales a alta temperatura produ­

ce la disolución del sÓlido y el p-xileno clatrado se separa 

como una segunda !ase J{quida. 

15~ 
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La extracci6n de p-xileno se realiza con un hidrocarburo li­

nero y el concentrado de p-xtleno es sacado del recipiente ~ 

de disoluci6n y destilado para separar el p-xileno concentrQ 

do como domo y el hidrocarburo linero como fondo. 

RENDI!JIEJVTOS Y PURE'ZAS.-Ensenuida se dan para una clatraci6n 

de etapa simple de xilenos mezclados" en % en 
ISO/IÍERO ALINENTACION CLA'l'RADO 

m-xileno 81.2 34.4 

p-xil en o 14.8 59.3 

0-xileno 0.6 0.3 

l!."tilbenceno 3.4 6.0 

RENDimiENTOS.- m-xileno(alta pureza) 90.4% 
p-xileno(concuntrado) 95.7% 

vol úmen. 

FILTRADO 
96.5 

0.8 

0.8 

l. 9 



E'L PROCi'-'ilO J1H QUS SE F'ORAIA i1L CUA!f'LEJO M-XILEHO-ACIDO F'Ll!O!!_ 

HIDRICO-'J.'Rl F'LU(¡¡iUHO .úis' bú,'tO, (j,/Xff)+ (Bi-'
4
)-, p•1cde uur•se 6'1. -

la J'i¡¡. :i.lt. ,!,'ste e.s >.<11. :_,ro-;eso co?Jwr·~ic.l en. que en que la 

alimentac66n de rilenos meaclauos se carba en la parte in-­

fer-ior de la tol'l'e de extracci6n e:'onc~e donde es t•'2tada a­

contra.corr·iente con un soluente de EF3 y un e:z·ceso de HF.Se 

usa n-herano como dtlu~ente. 

El com;;lejo (i.!XH)+(BF
4

.)- se forma selectiuamente y permanece 

en la fase solvente la cual pasa a una torre le uesti1aci6n 

y 1 ueoo al des componedor i.ionde el !Ni' y EF .. son 1 il•erados r!.el 
~· 

cor.;¡..lejo u rctirc.dcs pcr le. parte ;uper·ic;·, Los fondos de -

m-xileno pueden caruarse a un. iso¡_;eri-'"'ldor pa"''l. aU'Iier>. tar 1 a 

1J-~r.,;. •. _·-::i{, ::e or;__o- J ,;;é.'':¡-.cileno, también el m-xileno pU!!_ 

de cargarse a una segunda torre de destil aci6n para produ-­

cir m-xileno puro al remouer ~as pequefias cantidades de ma­

terial de alto punto de ebullici6n. 

El rejinado del extractor original es separado del solvente 

hexano y este es regresado a la aona de extracci6n. 

Los u
8 

aromciticos son desttlados para producir etilbenceno 

y orto-xileno de alta pureea. El para-xileno de esta aesti­

laci6n com!deja es 95-98/o puro y puede puri,ticarse hasta el 

99.5~ por cristaliaaci6n simple. 

1~2. 
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TlfllBUTILACION SELEC'l'IVA.- Este proceso da muy buenos rendi­

mientos y mayores pureaas respecto a la sulfonación y la 

clatración, pero el gran problema es que el agente terbuti­

lante se polimeri;:a o se convierte ea otros productos de d~ 

gradación y no puede ser recuperado y reciclado, de ah{ su 

inoperancia comercial. 

Este proceso separa meaclas de meta- y para-xileno mediante 

la terbutilación selectiva del m-xileno seguida de una des­

tilación. La reacción de p-xileno con agentes .terbutilantes 

es extremadamente lenta debido a ¡actores estdricos, pero -

el m-xileno reacciona rápidamente para formar 1,3-dimetil-5 

-terbutilbenceno. El m-xileno se recupera rompiundo el gru­

po terbutil sobre un cataliaador persil{ceo o por transalquj_ 

lación. El hecho de que el método permita la recuperación 

de ambos isómeros con alto rendimiento y pureaa se ve opac~ 

do por la degrauación del agente terbutilante. 

El objetivo de este proceso fue producir p-:rileno de 98;:, -­

Cún relaciones relativament.: bajas de avente terbutilante a 

m-xileno, para lo cual se requiere la conversión casi com-­

pleta de m-xileno. AsÍ, si alimentamos la meacla de ?U~ de 

m-xileno y 30% de para-xileno aeberemos lograr una conver-­

sión de 99.1% de m-:rileno para obtener p-xileno de 98%, que 

es el qu~ requiere la industria. 

DespuJs dever que es el grado ae conversión del m-xileno lo 

que determina la pureaa del producto p-xileno, se (lnaliaaron 

si6n.Los resu.ltados se dar. en .las tabla.s ~ .. J~ ·r 5-.UJ. 
Es probable qua sÍ pueda obtenerse un p-:rileno d¡ 1Jure;:a m_g 

yor de 98;:, a relaciones uco,c-:5r.;i<:aJ"r."t.e , ... ,.."; .; ' .... · ,;, te1·bu 

til/m-xil en o, (de 1 a .7 ó 1 a .?.) ¡rwfli ante •' 1 ! i eii1rJ adecuado 

do re/líoción de al1ui1ado o a./ use: de i'IÍS d,- ~o" r.topas. 
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METODOS FISICOS 

PROCESOS DE PURIFICACION POR ADSORCION EN UN LECHO FIJO. 

PROCESO AROSORB: ( SUN OIL CO. ). Este proceso carga un corte 
de 250-400°F de un reformadó catalítico, aunque puede proce-­
sar corrientes de refinería de 150-700°F: 
Los productos incluyen solventes aromáticos o parafínicos de 
rangos de ebullici&n variables; componentes para gasolinas de 
alto octano y combustibles diesel de alto número de cetanos. 
El proceso produce BTX de al·ta pureza en combinaci&n con la -
destilaci&n fraccionada. 
DESCRIPCION DEL PROCESO.- El proceso ilustrado procesa 800 B/D 
de reformado cata~ítico. El desorbente consiste de benceno di­
luido con aproximadamente 40% de una fracci&n saturada de 160-
1900F. La carga y el desorbente son pasados sobre secadores de 
alúmina activada que el agua y otras geles venenosas. Después 
del pretratamiento la carga fluye a través de dos columnas de 
gel donde los aromáticos cargados son absorbidos tomando el 1~ 
gar del desorbente de aromáticos proveniente del ciclo previo. 
El desorbente continúa entonces desorbiendo los aromáticros para 
completar el ciclo. 
El efluente de cada ciclo es separado en dos partes. La primera 
que contiene los saturados va al fraccionador T-1 donde el pr&­
ducto saturado es removido como fondo y el desorbente se desti­
la como domo. La segunda ·porción, que con·tiene los aromáticos -
cargados, fluye al T-2 donde los aromáticos (producto) son reti­
rados como fondos y el desorbente como domo. 
Las corrientes de desorbente son retiradas y combinadas para su 
reuso. 
r,~odificaciones en el proceso incluyen el uso de u_n desorbente 
de punto de ebullición mayor que el de la carga, dilución de ~ 
ca :rgas viscosas y el reciclado de una parte del efluente para 

.una operaci6n a alta pureza. 
CONDICIONES DE OPERACION ··- Iras columnas de absorci6n son opera­
das usualí.1ente a una atmósfera de presi6n; sin embargo, si se­
deseauna reducci6n de la viscocidad la columna se operará a -
temperatura mayor de 150°F. J,as columnas son diseñadas pa.ra -

t&5 
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una presi6n de 150 psi. 
RENDIMIENTOS.- EN la tabla 5.2~ se dan datos t!picos de la ali­
mentaci6n y de los rendimientos de los productos obtenidos me-­
diante el proceso descrito e ilustrado en la figura 5.13. 

TABLA 5.~ 

DATOS TIPICOS DE ALIMENTACION Y RENDIMIENTOS PARA EL PROC. AROSORB. 

ALIMENTACION: REFORMADO CATALITICO _DE 250-400°F~ 

CARGA CONC. AROMATICO CONC. SATURADO 
Rendimiento 100 59 41 
Aromáticos, '{o vol 63 93 19 
Saturados, '{o vol 37 7 81 

CARGA CONC. AROMATICO CONC. SATURADO 
Rendimiento lOO 16 84 
Aromáticos, 'f. vol 16 91 1 
Saturados, '{o vol 84 9 99 

o 1 o G. Esp., API 60 F 43.3 24.4 47.0 



PROCESOS DE PURIFICACION POR ADSOHCION MEDIANTE EL USO DE 
ZEOLITAS CRISTAI,INAS COMO MALLAS MOLECULARES. 

La purificación de isómeros xilénicos mediante mallas mole­
culares adsorbentes es un método muy prometedor que desde -
hace años se emplea comercial~ente. 
Los adsorbentes han de fabricarse para adsorber selectivame~ 
te uno o más constituyentes de una mezcla dada ya sea para -
mejorar octanos o para separar los isómeros xilénicos puros. 
ALGUNOS CICLOS DEL PROCESO.- Se tomará el ejemplo de la sep~ 
ración de n-parafinas de sus isómeros y de hidrocarburos cí­
clicos por adsorción de las primeras. 
Hay un número de formas en que la criba molecular puede ser 
usada en lecho fijo,y la selección de una de ellas dependerá 
de la alimentación y del esquema global de proceso en que la 
etapa de separación esté integrada. Puesto que la desorción 
es usualmente la etapa más ineficiente en el ciclo, los ci-­
clos de los procesos difieren primeramente en la forma en -­
que la desorción es realizada. 
Los princi11ales ciclos de separación son: , 
CICLO·' DE OSCILACION TERMICA.- Este se define como cualquier 
ciclo que emplea diferentes niveles de te:nperatura para ad-­
sorción y deserción. La temperatura de desorción es siempre 
mayor que para la adsorción. 
Una característica importante de un ciclo térmico es que pu~ 
den tenerse altas cargas en el adsorbente. 
Hay dos métodos para transferir el calor requerido para ele­
var o bajar la temperatura del adsorb~nte y son: (1) calent~ 

miento directo y (2) calentamiento indirecto. Un ejemplo del 
primero es el paso de gas caliente a través del lecho adsor­
bente.En el calentamiento indirecto el fluido que transfiere 
el calor no está en contacto con el sóliclo adsorbente. El u­
so de serpentines de calentand ent:: e" entro del lecho es un e­
jemplo del método indirecto. 
Desde el punto de vj s·t11 -de proceso los procesos dií'ieren en 
la C9.n:tidac1 y tipo de purga usada y esto afecta aJ tipo y ta 
maño del equipo a:1xiliar requerido. 



CICLOS DE OSCILACION DE PRESION.- Se realiza a temperatura 
constante. El nivel de presión de operación de la adsorción 
deberá ser suficientemente alta para que la desorción pueda -
efectuarse con una moderada disminución la presión total.Este 
proceso no involucra pasos de calentamiento ni de enfriamien­
to y cualquier requerimiento de calor para mantener la temp~ 
ratura de operación se suministra en Ja corriente alimentada 
al adsorbedor. 
Este ciclo de presión es más rápido que el térmico por no ne­
cesitar tiempos de calentamiento o enfriamiento. La rapidez -
de ciclado está limitada entre otros factores por la disponi­
bilidad de válvulas de cerrado rápido. Un ciclo rápido reduce 
las dimensiones del absorbedor y los inventarios de malla mo­
lecular. Además de las ventajas de un ciclo rápido, el ciclo 
de presión tiene las siguientes caraater.!sticas: 
1) Producción directa de un producto de n-parafina de alta p~ 
reza. 2) La habilidad para utilizar la compresión de gas como 
principal fuente de energía para el proceso de separación. 

' CICLO DE SEPARADO DE PURGA DE GAS._ Purganc1o un lecho de cri-
ba o malla moleoular con un gas inerte a la adsorción se red:g 
eirá la presión parcial del componente adsorbido y hará que -
la deserción ocurra. El mecanismo es similar a la reducción -

··de ia presión total. 

La purga de gas puede ser condensable o no condensable;en --­

cualquier caso, el término "puro a de o as" aqu{ emp1 eado se re 

jiere a un fluido no aasorbido para distin[Juirlo de los flui­

dos adsorbidos usados en el desplazamiento de ciclos de adsoE 
. ' 

c~on. 

La desorción de n-parafinas por lavado con [}as estd se[Juida ~ 

de un paso para separar el desorbado del gas de purga, y si -

este va a ser reciclado debe estar sujicieniemuntp libre de -

n-parafinas ,para evitar la reacsorción en .las mallas molecu}g 

Fes. 

In separado por purya dn {)as us más e,fi.cionl.ti! en la medída en 

que lo .temperatura de O}.Je,·ací6n es l'•t'~'ementada y .lo. ¡;r·esi6n. 

de operaci6n e~· ciismiru!i.da. l>elli'iP o r_rlil' ,,/ s.:>}Jür·ado dv &· 1¡.--

. ' , 
't.t un sera re!J 

1 r t• . . lf, .. \ 



li4ado a presiones tan bajas como sea económicamente posible,P~ 

ra incrementar la carga de diseño el paso de adsorción puede -­

ser realizado a mayores presiones o a meyores temperaturas que 

la desorción. 

Una aplicación especÍfica de un separado de gas no condensable 

en la posible utilización de H2 reciclado donde la meacla donde 

la mezcla resultante de n-parafina e hidrógeno puede ser alime~ 

tada directamente al proceso de conversión. 

El uso de un gas condensable para lavar los lechos adsorbentes, 

es ventajoso por las siguientes razones: 

(1} Los requerimientos de potencia ¡;ara la circulación del fluj,_ 

do son reducidos apreciablemente cuando se usa una bomba para­

líqu"L.dos en lugar de un ventilador de gas o compresor para dr­

cular el fluido a trav6s del horno, cambiadores cie calor y adsoJ::. 

bedores. 

(2} La corriente de efluente puede ser condensada y el material 

desorbido separado del fluido de purga por destilación simple. 

La contaminación del fluido circulante por· el desorbado puede 

ser controlada r&pidamente. 

CICLOS DE DESPLAZAfifiJ.i..'N'l'O.- Las camas de malla molecular pueden 

ser desorbidas por la introducción de otro fluido adsorbable -­

que desplazará total o parcialmente al material previamente ad­

sorbido. Frecuentemente en este tipo de proceso el fluido de -~ 

desplazamiento puede ser separado de n~parafinas como de isO-P!!:. 

rafinas y cíclicos. En esos casos par•ticulares el fluido debe -

ser rápidamente separalJle de las corriehtes de proceso. 

Una manera signijicativa de clasificar los fluidosdesplazantes 

es por sus adsortividades relativas ruspecto al material que e~ 

tá siendo desorbido.Así, un fluido despla;:ante puede ser clasi­

.ttcad.o como {1} una purga má·s fuertemente adsorbida o (2} una -

purga menos fn.:rtemente adsorbida.JJ·n cualquier caso .la rlesor--­

ciÓh es dependiente de la adsortividades relativas de los compE._ 

nen tes involucrados. 

Cuando un Jlu.ido más jiJ,ertemente adsorbiclo es usado como agente 

desplazante, este ser& inmediatamo~to adsorbido sobre Ja malla 

molrcular y as{ dusplaBa al moterial menos fuertemente aJsorhi-



do que estaba en el desorbente. Durante el separado hay un pe-­

queño cambio de presión parcial, o no lo hay.Cuanáo se usa el -
caso (2) la desorción que ocurre se debe al desplaNamtento y a 

la presión parcial de separado. Generalmente el uso de un agen­

te desplaNante más fuertemente adsorbido introduce el problema 

de su remoción posterior de la malla molecular. Si el lecho es 

cambiado a la Jase de aasorción sin p1·irnero desorber el ag.:nte 

fuertemente adsorbido,solo una pequeña parte del agente de de~ 

planamtento será removida y la capacidaa de uso del lecho se re 

ducirá bruscamente. 

Hay algunas ventajas en el uso del ciclo de purga más fuer teme!!. 

te adsorbido: (1) Si es operado apropiadamente solo se necesit_g_ 

rá una operación de limpiena relativamente pequeña para remover 

el fluido desplanante de las corrientes de producto.y(2) el ci­

clQ puede ser usado para alimentaciones de corrten tes pesadas -

puesto que el fluido de desplanamiento puede ser seleccionado -

de modo que las n-paraJinas de alto punto de ebullición sean rf!_ 

movidas a temperaturas relativamente bajas para evitar el cra-­

cking • .Agentes desplazan tes tales como el agua lÍquida o amon{Q 

co pueden ser usados para lograr los objetivos antedichos. 

Aunque el uso de un gas colilo fluido de desplazamiento menos fue!:_ 

temente adsorbido involucra una mayor rectrculación de gas de~ 

desplazamiento que el requerido cuando es un gas más fuertemente 

adsorbido una ventaja resulta de eso.La remoción del agente de~ 

plazante puede usualmente estar acompañada por desplazamiento -
con las n-parafinas áe la alimentación durante la jase de adso!:_ 

ción del ciclo. 

UN TIPICO PHúCESO AL VACIO 

Para tlustrar cor.tpletamente una aplieación posible de un adsor­

bente selectivo en el proceso de mejoramiento de octanos jue se 

leccionado un ciclo de un proceso especÍfico para mostral' un d,i 

seno y un análisis económico preliminares. Se seleccionó un prQ 

ceso ae adsorción por malla molecular al vac{o. 

J!,'ste proceso jue incorporado a una planta de hidroisomeri;:ación 

de C5-C6 de 4000 b/d con reciclado para el agota•iento de C5-C6. 

Vel' las etapas básicas e11 la jigura 5.14. J,a ali11lentación es --

una na}ta ligera t{pca con 45-;bvol. de n-para¡inas. 
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El proceso de separción está basado en un ciclo adiabático de -

lecho liJo con desorción al vac!o. La adsorción se conduce bajo 

presión y a una temperatura su/icientemente alta parn que la d~ 

sorción posterior pueda ser realizada por reducción de la pre­

sión total.En la 'l'abla 5.22 se da un balance de materia. 

~DSOReiOH.- La alimentación fresca es bombeada a un precalenta­

dor donde intercambia calor con la corriente no adsorbida; des­

pués es combinada con el reciclado lfquido proveniente del est~ 

bilizador de la sección de isomertzación y alimentada al calen­

tador de adsorción. La 'alimentación combinada al adsorbedor es 

completamente vaporizada en el horno y calentada hasta 600°F a 

una presión de 70 psig;los vapores son alimentados al recipien~ 

te de adsorción a 60 psig donde el n-es y el n-e6 son adsorbi-­

dos selectivamente de los hidrocarburos iso- y cíclicos. Duran­

te la adsorción de las n-parafinas la temperatura del lecho ad­

sorbedor se eleva de 575 a 625°F debido al calor de adsorción. 

Los constituyentes iso- y cíclicos no adsorbidos dejan el adso~ 

bedor y son condensados por intercambio de calor c0n ~u alimen­

tación ,;fresca y con agua de en/riamiento. 

La· adsorción debe continuar hasta que se elimine el n-es del e­

fluente del adsorbedor;esto ie detecta por cambio de temperatu­

ra en el lecho adsorbedor o mediante un analizador cont{nuo de 

la corriente. 

Debido a que la malla molecular exhibe una mayor adsortividad­

para n-G6 que para n-es, todo el n-e6 es adsorbido próximo al -

punto de alimentación en el recipiente. En la eliminación del -

n-es, por lo tanto, virtualmente no hay n-e6 en el producto isQ 

mero como muestra el balance de materia. Cuando ocurre la eliml 

nación del n-es, el recipiente es desvi~do a la fnse de ~esn~-­

ción. Los dos acisorbedores que es tJn en o¡.er:zc i{,, (con otro en ,. 

reactivación) hacen que la operación sea esencialmente cont{nua. 
DESOReiOiv.- Se eJectúa por disminución de la presión de 60 psig 

hasta una atm6sj'era a través de una línea controlada mediante­
una v61vula de acción lenta. Cuando la prest6n bR el adsorbedor 

es de 3 psig la válvula de purga es cerrada y el gas es llevado 

a través de un co11,presor ae desorci6n v{a un enjriador de vapor 
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y un tanque deshidratador. El compresor de desorción comienea -

entonces a evacuar el adsorbedor. Las n-parafinas son continua­

mente desorbidas en la medida en que la presión total es reduc.!:_ 

da. Duran te el per{odo de evacuación 1 a temperatUI'a del lecho -

cae hasta 575°F debido a los calores de desorción. Cuando la 

presión total en el adsorbedor tiene un valor de 1.0 psia,la 

cual corresponde a una presión de succión de 0.68 psia en el 

compresor la desorción termina cerrando las válvulas apropiadas. 

En este punto, una pequeña cantidad de producto isómero sale -

del adsorbedor adyacente que está en jase de adsorción y se in­

yecta al recipiente evacuado para presuriearlo. La etapa de de­

sorción, incluyendo entrada de alimentación, evacuación, represur.!:_ 

eación y cerrado de válvulas,dura cinco minutos. 

Bhseguida se da una relación de la duración de las etapas: 

ETAPA MINUTOS SEGUNDOS 

Adsorción ------------------ 5 ------ o 
Desorción 

Evacuación ------------- o ------ 20 
Cambio de válvulas ------- o -----~ 6 
Deserción al vac:ío ------- 4 ------ 18 
Cambio::; de váluulas ------ o ------.. t. 
Represurización --------- o ------ 10 
Desorcj6n total ---------- 5 ------ o 
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J.'ABLJ,. v.22 
BALANCE D!J' J,íJ(l.l!.'iii A 1' AilA EL PROCESL- Dli .A.DSURCI OH AL V ACIU CON 

HIDiWISOlrJE'RIZACION. 

CUidPUHl!:N:i.'E lb molihora de 

ALilt!'l'Jv. CORR'l'l.'. ALIM'l'#. h?ODCTO.CORR'tE. GAS 11* DE 
FR.ifJCA RECICL. 1'0'1AL Ji ISOJ;f.ERO n-PAHA.COUB R PSN. 

Hidrógeno .......... A!}_§.QRB 5.73 14.26 

iue t ano ............. :J.o2 1.3!f 

Etano e • • • • • • • • • • • • • 1.89 0.6? 

Propano ••••••• 111 •••• 0.01 0.01 0.01 8. 41 o. 51 

t-butano ........... 0.05 0.05 0.05 0.30 

n-butano ........... 0.58 0.32 0.90 0.80 0.10;"•0.31 

t-pentano .......... 54.58132.60 187.18 16? .17 20.01 0.86 

n-pen tan o .......... 122.01 94.34 216.35 8.20 208.15 0.09 

Cic1open tano ....... 1.77 1.77 1.58 U.l9 

2, 2-dimetilbutano ••• 1.3212.04 13.36 11.93 1.43 

2,3-dimeti1butano ••• 10.48 .]0. 48 9.36 1.12 

2-metilpen tano 56.14 48.72 104.86 93.66 11.20 

3-me tilpen tan o 39.42 35.51 74.93 66.93 8.00 

ñ-hexano ............ 95.33 39.15 134.48 134.48 

Neti1ciclopentano ••• 64.27 13.60 77.87 69.56 8.31 

t...'iclohexano ........ 24.45 2.28 26.73 23.88 2.85 

Benceno ............ 6.61 0.07 6.68 5.97 o. '?1 

2,4~dimetilpentano •• 4.34 0.54 4.48 4.34 0 • .54 

2-metilhexano ...... 5.92 0.70 6.62 5.92 0.70 

Otros • • • • • • • e • • • • • • 7.11 0.84 7.95 7.11 0.84 

TOTAL ........ 482.08393.02 875.10 476.47 398.63 21.2116.78 

Libras por hora • •••• 39.16230.653 69.815 38.656 31.159 601 95 

BPSD ............... 4000 3245 7241 3949 3291 

REACTIVACIOH.- Básicamente, el procedimiento de reactivación usado -

en este diseño es similar al empleado para la reactivación de catali 

eadores de platino. Algunas precauciones se tomaron en el diseho del 

equipo de reactivación para evitar la destrucción del cristal de la 

malla molecular.Estas incluyen mantenimiento a la m{nima presión pa~ 

cial de vapor de agua sobre el lecho a la temperatura de reactiva--­

e ión y .la prevención de temperaturas que excedan de los 1000° F. 
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El proceso de reactivación involucra tres pasos: 

1.- Calentamiento del adsorbente hasta la temperatura inicial de 

reactivación de 750°F ppr medio de circulación de gas inerte 

caliente. 
2.- Quemado de la materia carbonosa mediante adición controlada 

de o:c[geno. 
3.- Enfriamiento cj.el adsorbente hasta la temperatura inicial de 

adsorción de 575°F mediante circulación de gas inerte. 

PROCESO P~REX.- En este proceso, fig. 5J5, se obtiene p-:ci­

leno por adsorción: en un solo paso,en jase líquida a 250--

350 grados F y a presiones moderadas. El adsorbente está en 

un lecho simple, jijo e isotérmico. El p-:cileno adsorbido -

es desorbido mediante una corriente de hidrocarburos.h~ p-­

xileno es separado del hidrocarburo de desorbt~o (el cual -

es reciclado) por destilación. 

La alimentación al proceso es una Jracción de xilenos mes-­

clados de una unidad de extracción por solventes(UDEX por -

ejemplo) de una refiner!a y la recuperaci6n y pure•a del p­

xileno separado son comparables con los de cristalisación, 

con la ventaja de una operación más simple.En la cristalisg 

ción Jrc.ccionada se recupera apro.rimadamente el 60% del p-­

xileno alimentado, la me•cla alimentada se enfría hasta--­

-lUU grados F para precipitar el p-xileno teniendo una limi 

tación eutécti.ca que no permite recupe,-act . ..;nes mayores del 

65j,. 

Bl proceso P _4,¡_,_,x es part i cul armen te ventajoso cuando una u-
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nidad de isomerinación se incluye en el proceso porque se -

reducen considerablemente las corrientes recicladas respec­

ta al procesb de cristalinación, La unidad de isomerinación 

incrementa el rendimiento de p-xileno al convertir parte de 

los otros tres isómeras. 

Los subproductos del proceso PAREX son ya fraccionables por 

destilación fraccionada, 

El objetivo del proceso Parex es desplanar a la cristalin~­

ción coma método principal para producir p-xileno comercial, 

y esto es posible si consideramos que se obtienen purenas M 

de 99,5% y ejiciencias de extracción de 95~ stn requerir -­

transporte de srólidos pues el arreglo de procesa simula flf!:. 

jo a contracorriente de lecha adsorbente y l{qutda sin movl 

miento real de sÓlida. El flujo de alimentación y productos 

hacia el lecho y desde el lecho, es cont{nuo. 

PROCESO QUE USA MEIJBilAiVA DE P.fi'R!Jl!.'ABILlDAD SELEC'l'IVA.- La h.Q 

bilidad de las membranas paliméricas para mostrar una selec 

tiva permeabiliuad para algunos gases y vapores ya ha sido 

comprobada e inclusive comparada económitaraente can otros -

procesas camerciales.La permeabilidad selectiva ha sida es­

tudiada también para la separación de aaeótropos. Las dife­

rencias en las velocidades de transmisión de las penetran-­

tes dependen de la solubilidad de estos en el palímero,y de 

la dijusividad y tamaiia o configuración del penetrante . 

.i!,'n cuanta a xilenos, se ha podida incrementar la velocidad 

de permeación del p-xilena respecta a la del m-xileno a trQ 

vés de una membrana de polietileno expandida y cocida a al­

ta temperatura. Los cambios de permeabilidad y selectividad 

son altar;,ente depenci.ientus ael expandiao,la temperatura de 

tratamiento, la cristalinidad del.pol{mero y del com¡•uesto 

tratado. La alteración de la estructura cristalina del poli 

mero es la responsable de los ejectos observadas. Este es -

un método de separación que oJrece buenas perspectivcts para 

separar menclas. 
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Dil'SCRlPC'ION DEL f'ROCJJ'SO Di!.' Pl!.'RíiE.ilGIOJif.- El proceso de permeación 

de dos jluidos a través de polímeros se compone de etapas inde-­

pendientes: 
(1) Solución de las moléculas permentes en uno de los lados de -

1 a membrana. 

(2) Difusión de esas moléculas a través de la membrana. 

(3} Evaporación de esas moléculas por el otro laao de la membrana. 

En términos generales,el proceso se ilustra en la figura 5.16,do~ 

de se muestra una unidad de permeaci6n dividida en dos comparti­

mientos divididos por una pel{cula o membrana, a la que se carga 

una alimentación lÍquida de 50% del componente A_ (círculos ne--­

gros) y 50'%> del componente B (círculos blanco_s). La alimentación 

entra al compartimiento iaquierdo y es mantenida en fase líquida 

durante la permeación. El permeado pasa a través de la membrana 

y se vaporiaa;la selectividad de la membrana hacia el componente 

B se observa al encontrar 80% de B y 20~ de A en el lado derecho. 

La facilidad de separación de meaclas por permeaci6n puede ser -

expresada en términos de un factor de separación FS definido co­

mo la relación de concentración de B/A en el permeado dividido -

por la relación de B/11 en la fase líquida, o sea 

= ( 1) 

concentración de B en el l{quido 

= concentración de B en el permeado. 

la figura 5.16 y suponiendo que .ia cantJ:. 

dad permeada fue lo suficient~ 

mente baja en relación a la 

cantidad alimentada de modo -­
que la composición de la carga 

permanezca prácticamente cons­

tante,entonces xs=50,x11=50,yB= 

8U,yA=20; as{ entonces 

FS (50/;JU)(B0/20) := 4.0 



El estudio de este proceso se realizó básicamente bajo el.:análi­

sis de dos variables obteniéndose dos tipos de resultados.i!.'n un 

tipo FS es una constante para un mnplio ranoo ae concentraciones 

de líquído.En el otro, la composici.ón del permeado,y por lo tan­

to la relación yB/yA, permanece constante.En la Tabla 5.23 se ex 

plican los resultados. 

TABLA 5.23 

EFECTO DE LA SllLJJ'CTIVIDAD SOBRE LA COlrii'OSICIUN DEL PEHIJEADO 

FACTOR DE SEPARACION CTE. COIJPOSICIOH DE PERIJEADO CTE. 
(Composición de permeado (f:tt8~~[;)de separación va--­
varían te) 

XA FS y./1 y./1 FS 

0.1 4 0.027 

0.2 4 0.059 0.20 1.o• 

0.3 4 0.097 0.20 1.7 

0.4 ' .. 4 0.143 0.20 2. 7 

0.5 ...... 4 0.200 0.20 4.0 

0.7 4 0.370 0.20 9.3 

0.9 4 0.690 0.20 36.0 

1.0 4 1.000 0.20 infinito 

• Se toma como rej'erencia un FS = 1.0 para yA = 0.20 

.... Caso descrito en la !tour a 5.16 • 

Cuando deseamos separar B puro en el caso de una recuperación a 

composición de permeado constante esta debe ser acompañada por 

al yo más que 1 a permeac ión pues cuancLo se i o u al a el %B en el pe!:_ 

meado y en 1 a mezcla a ser recuperada no :1e efectúa n inouna sepf!:. 

raci6n wJ.i··io'lal.Por otro lado, en el caso de un FS constante,el 

permeado puede ser sucesivamente repasado y por Último puede ob­

tenerse una mezcla que es B esencialmente puro. 

ft'ACTORES QUE AFECTAN LA PER,ríEACIOH.- Para una pel{cu.la dada, el 

alcanzar la velocidad de permeación y la selectividad máximas de 

pende de: (1) La temperatura de permeación. (2) El espesor de la 

película y (3) las propiedades de las mo.Zécu.Zas permeables, 
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VI.- CONCLUSIONES 

Están orientadas y divididas de jorma tal, que se pretende engl~ 

bar en la medida que sea posible todos los datos importantes in­

cluidos en este trabajo. La división mencionada se rejiere a la 

separación de los pro~esos de obtención y purificación, y en ca­

da caso, la orientación de las conclusiones se trazó en función 

de la disponibilidad de datos. 

En el capítulo IV se hace un estudio comparativo de los procesos 

de obtención de xilenos en base al tipo de cama catalítica que -

emplean; es posible que no sea esta la mejor jorma de clasijicaE 

los para su estudio, pero permite al menos tener otro punto de -

vista que es perfectamente compatible con el objetivo de esta -­

parte final del trabajo. 

Los datos vaciados en los capítulos III y IV, independientemente 

de Ja clasificación hecha, sirven de base para la emisión ae las 

conclusiones sobre los procesos de obtención. 

La re~ación existente entre los procesos clasificados según el -

tipo de lecho y según el tipo de catalizador queda aclarada as{: 

---Los procesos de LECHO FIJO presentados usan. CATALIZADOR DE­

PLATINO (excepto la Cicloversión) con y/o sin regeneración;y los 

procesos de LECHOS FLUIDIZAlJL!· Y 1./UVIL DESCENDEN'IE usan CA1ALIZA­

DOR8S QUE NO SUN DE PLATINO y tienen un sistema separado de regf!. 
. , 

neraczon. 

Después de estas aclaraciones consiaeradas pertinentes, se prese~ 

tan las conclusiones sobre procesos ae obtención y posteriormente 

de puri¡icactón bajo el comentario de que fue inevitable la no -­

consideración del aspecto económico como tema determinan te de es­
te trabajo. 



PROCESOS DE OB'l'EHCION 

El ej'ecto último y determinante de una innovación tecnológica se 

deja sentir en la economta de un proceso, y las ventajas o des-­

ventajas que existen de un proceso respecto a otros, para un ca­

so dado, se dejan sentir en la calidad y rendimientos de los pr~ 

duetos, en el monto de la inversión inicial y muy marcadamente -
en los costos de producción. lfo está de más decir que son estos 

los factores que determinan la rentabilidad de un proyecto y por 

lo tanto permiten ver su atractivo económico. 

En esta parte de conclusiones,como en la mayor parte del trabajo, 

8e tiende a dar al reformado catalítico la importancia que tiene 

como el mejor método comercial para producir aromáticos,y xilenos 

en especial, a partir del crudo del petróleo. Viendo las tablas 

2.1 y 2.2 nos daremos cuenta de la idea; no hay mucho que discu­

tir respecto al predominio del rej'ormado catal{tico sobre los de 
, 

mas procesos, 

La selección del proceso ue rejormado catal{ttco adecuado deberá 

basarse en los factores que determinan su econom{a, tales como: 

(1) caracter!sticas de la alimentaci6n,(2) rendimiento, (3) pote~ 

cial de octanos, (4) costo de producción y (5) monto de la inver­

sión inicial. Hay otros factores de menor importancia que pueden 

injluir en la selección, entre estos están los costos de materia 

prima y productos,impuestos, etc. los 
Por otro lado, se tomarán los procesos representativos de inclui 

dos en el trabajo para permitirnos un análisis más objetivo. Los 

procesos representativos serán: (1) PROCESO HO REGEHERA'PIVO DE­

<-'A'l'ALIZADOR Di!.' PLAJ'IHU, (PNRP). (2) Pi70Cñ'StJ lJE LRCHO FLl!IlJIZADO; 

O lJl!.' liJULI BDEHO FLUIDI ZAJJO, ( PMF). ( 3) PllúGilSU REGEHEllA'l'IVO JJE -.,'_4 

'l'ALIZAJJOR LJE PLA'I'IHO, (PRP);este Último es específicamente el-­

lfl tra¡orming operado a baja presión ( 300 psi). 

De acuerdo. con ias anotaci.ones del capÍtll.lo III enseguida se re­

sumen las caracterCsticas de cada uno de los procesos esco~idos. 



PHRP.- Dentro de esta clasificación caen los procesos de Platfo~ 

ming,Catforming,Houdriformino,Rexforming y el Iso-Plus HoudrifoE 

ming ('l'abla 3.1), y como puede v.;rse emplean una alta presión 

parcial de H2 para as{ mantener la actividad del catalizador de 

platino. La presión de reacción va normalmente de 500 a 700 psi; 

el catalizador se cambia cuando no tiene el adecuado funciona--­

miento y su vida depende de las caracter{sticas de la alimenta-­

ción y de la severidad de operación; normalmente es de tres me--
, 

ses o mas. 
En el reformado no regenerativo con platino la nafta y el gas r~ 

c·tclado rico en H2 son precalentados y pasados a través de tres 

o más reactores de lecho fijo en serie. La temperatura cae a tr_g_ 

vés de cada reactor y la corriente es recalentada antes del si-­

guiente reactor. El efluente del ~ltimo reactor es separado en ... 

gas y en reformado no estabilizado. 

PHF.- Lós procesos de lecho fluido usan catalizadores de óxido -

de molibdeno, cobalto o cromo. La presión de reacción va de lOO 

a 3UO pst y la actividad del catalizador debe ser restaurada de~ 

pués de unas pocas horas de operación debido a la alta deposición 

de coque, para eso, el ca tal tzador es recircula do a través de un 

regenerador separado. La mayor{a de las unidades que no emplean 

platino usan esta técnica. 

En el PMF, la nafta y el gas reciclado rico en H2 son precalent_g_ 

dos y cargados a un reactor que contiene catalizador fluidizado. 

La operación es isotérmica y todo el calor es suministrado por -

las corrientes entrantes. El catalizador es regenerado quemando 

con aire el coque depuesto en un regeBerador separado de lecho 

fluido. 

PRP.- Los proc'esos regenerativos con platino pueden ser operados 

a menor presión que los no regeneratiZJos debido a que la activi­

dad del catalizador es mantenida por reoeneración. La presión de 
reacción va normalmente de 200 a 3UO psi. 

El catalizador es regenerado en su lugar a intervalos que van de 

d{as a meses. En el P:iP el flujo de naJta y :1 H2 es igual que 

en el PNBP.La reoeneración se hace con aire y gas inerte y se ha 
ce durante paros programados o jorzados,o con un reactor de ba--

1 ance. 
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ANALISIS DE LOS FACTORES DE SELECCIOH 

CARAC'úlRIS'l'ICAS DE LA ALIA!EHTACIOH: Estas influyen en la selec-­

ci6n de un proceso de reformado en varias formas. La composict6n 

afecta las diferencias de rendimientos entre procesos, las cua-­

les son mayores en la medida en que la alimentact6n contiene más 

o menos najtenos o parafinas. 

Para procesos sin platino el contenido de aaujre no es importan­

te, pero para PHRP y PRP sí lo es, al grado de necesitarse la -­

desulfuriaaci6n, sobretodo para el PNRP. 

La tendencia a la formaci6n de coque de .1.a ali_mentaci6n es mayor 

para las naftas craqueadas o de alto punto de ebullici6n. El co­
que tampoc0 es una limttante para los procesos sin platino, pero 

sí lo es para PHRP y PRP, sobretodo para PNRP. Como se ve, los -

PNRP requieren de una alimentaci6n de mayor calidad que los PRP 

y PMF para optimizar su operación. 

En la tabla 6.1 se dan las características de las alimentaciones 

seleccionadas como típicas para cubrir el rango de variación de 
la composición. En el capítulo III en las tablas 3.2,3.5,3,10,--

3.13,3.14 y 3.15 aparecen las características de diferentes naj~ 

tas "!lid-con tinen t" y los rendimten tos obten idos para cada una -
de ellas. Dada la variedad de datos, este análisis comparativo -

final se basará en 1 a pró:ctma. tabla. 

RENDIMIENTO: Las diferencias en el rendimiento son muy importan­

tes en la selección de un proceso. Entenaiendo que la calidad de 

las gasolinas (octanaje) es una medida representativa del conte­

niao de BJ:X, se encontr6 que el rendimiento es mayor con catali­

zadores de platino, y aún mayores a baja presión; solo que al -­
disminuir la severidad de operación el octanaje decrece. 

Las di/erencias en el rendimiento son signijicativas cuando el -

rej"ormado se efectúa a 80-85 octanos y se acentúan a mayores ni­
veles de octanos. En la Jigura 6.1 se muestra la grájica de la -

rel aci6n RENDI/t!IJiiv~ O (de rej"ormado C 5+) - OC'l'AHOS para 1 as naj-­

tas "Nid-continent" y "Gulf Coast;'fno se incluyó la gráfica para 

la mezcla de naftas porque resultó casi idéntica a la "!lfid-conti 
nent" para los tres procesos), JJ en ella puede verse,por ejempl~, 
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que para una operación a 93 octanos el PHP produce 4% más de re­

formado debutanizado que el PNHP y 6% más que el PJJF. 

En las Jigura~·l6.2,6.3 y 6.4 se dan respectivamente la relación 

de rendimiento de butanos, la presión de vapor Heid (PVH) y el -

rendimiento de reformado debutanizado de PVH = 10 psi respecto -

al nivel de octanos para los procesos representativos.Los rendi­

mientos de rejormado c5+ de PVR = 10 psi dependen de las presio­

nes de vapor de los componentes y se basan en la combinación de 

reformado debutanizado con el butano producido en el proceso más 

el n-butano requerido para elevar la PVR hasta 10 psi. 

Por otro lado, el rendimiento de H2 es importante en TttUchos ca-­

sos para usos en desulJurización o en 1a producción de HH3 y o-­

tros productos. JI. una o,Jeración de 93 o.ctanos con alimentación -

"Uid-continent" el PRP produce 1100 PC/Barril alimentado, el --­

PHRP 900 PC/Barril alimentado y el PUF 700 PC/flarril alimentado. 

7;/IJBLil ,.1 
" IILÍ#EAITilCiaiJ C/IPIJtíER1.5TIC'JIJ 1JE 

/) bJnPIJ /tcií;;Í i_HA FlA) M ID- Lú\)11~1E.t)T G L\LT CoA:, T Mtz.CLAtA~~ 
.1JR/l.5t~C¿ 6'/J¡JJ .ff§-5 -~~.! ~1-.t 

f/2Hj(é, .% /e.SC. O.() j t).()t ~.1.0 
{2 e ~/ltJ-J . ,tJ.5pW, ~/17 TEt 44 .. 5 ~9.4 41./ 
}).e~/, kutb/; ~ ,f.J7/fl ~ 'l" 

I~Jl 20f, 1,02. t~t 
/ó% fj7 250 .U4 
.6[)% 274 ~d5 Ml 
90 /'6 32.4 3$6 j63 
ct3t' ~61 3')4 4tJO 
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ClótJ n~: COQLI.E , 
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POTENCIAL DE OCTANOS: Las relaciones de compresi6n cada vez mayQ 

res que emplea la ingeniería automotriz ha hecho necesario el -­

crecimiento contínuo del número ue octanos en las gasolinas. El 

aumento de los requerimientos de octanos serd satisfecho por un 

proceso dado siempre y cuando su potencial de octanos sea tam--­

bién alto. El potencial ae octanos escd determinado por los re­

querimientos de catalizador respecto a un nivel de octanos y de 

rendimiento dados. 
El PNRP requiere cantidades excesivas de catalizador para poder 

alcanzar un alto número de octanos. El PUF y el PRP pueden alea~ 

zar ese número de octanos sin excesivos reque~imientos de catali 

zador debido a 1 a regeneraci6n • 

. GULF' boAST 

FIG. 6.3 RELACION DE LA PVR Y 
i!.'L NIVEL lJE OC'l AiVúS. 

FI G. 6. 4 RE LAG ION DEL REívDI iü Eli'J O 
iJil 17lfFúi71t1ADO c5 DE PVR 
DE 10 PSI Y EL +1VIVEL DE 
ltll .l illi '· ......... 

u,:;; rr;·¡,.¿i·· ienlcr a ¡;artir del PRP son. mayores qu<? para el PJ.iF 

con la mayoría de las alimentaciones y esio es mucho más signiJl 

cativo a altos niveles de octanos debido precisamente a su mayor 

potencial de octanos. El PRP tiene mayor potencial de octano.s,el 

PNflP el menor. 



El número de octanos económicamente obtenible depende de la com­

posición de la alimentación tanto como del proceso de reformado. 

Con un proceso de alto potencial de ovtanos las alimentaciones­

altas en naftenos y bajas en parafinas pueden reformarse hasta -

lOO octanos sin tetraetilo de plomo (TEL) y aún más; y las ali-­

mentaciones bajas en naftenos y altas en parafinas podrán refor­

marse solo hasta 90-95 octanos. AsÍ, el alto potencial de octanos 

del PRP da a este ventajas con alimentaciones bajas en najtenos 

y altas en parafinas. 

COSTO DE PRODUCCION: Consiste, en su mayoría, de la reposición­

de cataliRador, mano de obra, mantenimiento y servicios. Los ser 

vicios se discutirán solo respeclo al proceso en sí de reformado 

catalÍtico, no se incluirán en casos de procesamiento auxiliar­

tales como la desuljuriRación, por lo tanto, hay que considerar 

que los costos se incrementarán si un proceso involucra una uni­

dad de desuljuriRación. 

El costo de reposición del cataliRador es frecuentemente la par­

tida que muestra la máxima variación entre los procesos. En los 

procesos con platino la reposición es necesaria cuando el catali 

Radar pierde efectividad, así, cuando se produce un reformado dé 

93 octanos, sin TEL, la vida del catalizador de platino va de 15 

a 23 barriles de alimentación por libra de catalizador para pro­

cesos no regenerativos, y por lo menos el doble para procesos r~ 

generativos. A bajo nivel de octanos la vida del catalizador pa­

ra ambos procesos es mucho más larga. En el PNF el reemplazo de 

catalizador se produce,en la mayoría de los casos, por p~rdidas 

mecánicas. La velocidad. ae reposición para el J'J,¡p es at: aproxi-­

madamente 0.20 libras por barril alimentado. 

La reposición cuesta aproximada;.,ente $:30/lb para e.l catc.lizador 

de platino yii/JI&J.o~para molibdeno Jlui-dizado. 

Los costos de mano ae obra, mantenimiento y servicios difieren -

en los tres procesos. Para PJIRP el costu ae mano de obra es me-·· 

nor debido a la simplicidad de.Z equ.ipo. iJ>ste es cer-canamente se­

guido por el PIIF y para el PRP es mayor. También el PNHP tiene -

el más bajo costo de mantenimiento pero las diferencias entre --
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los tres procesos son pequeñas. Los tres tienen aproximadamente 

los mismos costos de servicios. 

IHVEHSIOH: Varía para los tres procesos de acuerdo con el equipo 

que emplean.en el reformado, en operaciones auxiliares y por el 

inventario necesario de catalieador. Hay otros factores indepen­

dientes del proceso que afectan 1 as aijerenci as en el costo de ~ 

quipo y por lo tanto a los costos totales. 

El costo de equipo es menor para el PHRP y respecto a este, el -

del PRP es de 10 a 25% mayor ¡¡ para el PliiF aumenta aún más (ver 

tabla 6.3) aunque tiende a disminuir· para uniuades de oran capa­

cidad. 

El PHRP cuenta normalmente con equipo para desulfurieación y pr~ 

fraccionamiento de la altmentaci6n, mientras que el PRP requiere 

esas operaciones con menos frecuencia y el PNF no las requiere. 

El costo del catalieador de reformado depende del inventario y -

del precio. El inventario de cataliaador debe ser determinado e~ 

pecÍJicamente para cada ca~o porque está afectado por las carac­

terísticas de la alimentación, y el requerimiento de octanos, a­

demás de la efectividad del catalieador y del diseño de la ini-­

dad. El precio del ca tal taador de platino va de 1 J1 a 1 J(J /lb, 

y una vea agotado es de $ 7 /lb. El cataliaador de molibdeno --­

cuesta__,¡lf~di.mente 1/tMtiS/lb, as{ en la comparación de los­

procesos, hay una compensación entre el alto precio del ca tal iaJ! 

dor de platino y el alto costo del equipo para el P/!F. 

OTROS FACTORES QUE AFECTAN LA SELECCIOH DE UH PROCESO: Dentro de 

estos hay que incluir el costo de la materia prima y de los pro­

ductos, el efecto de los trastornos y su. frecuencia (estabilidad 

de operación) sobre el proceso, tasas de impuestos y los oastos 

de desarrollo y comercialiaación. 

Los valores de la alimentación y los productos dependen de la si 

tuaci6n individual de la refinería, aunque de forma oeneralieada 

puede preuecirse una variación mediante un análisis como el pre­

sentado al inicio del capítulo III (ver figuras 3.6,3.7,3.8 y--

3.9). Los bajos precios para el gas combustible y el butano enJQ 



tizan la ventaja de tener altos rendimientos de reformado. 

Los trastornos en la operación pueden deberse a factores no relQ 

tivos al proceso (cambios en Ja alimentación,falla de servicios­

u otros que afectan por igual a todos los procesos) y a factores 

relativos al proceso tales como fallas del equipo o error de op!!_ 

ración. La posibilidad de trastornos debidos a factores relati-­

vos al proceso se incrementa en la medida de la complejidad del 

equipo. Durante los trastornos ocurre una excesiva deposición 

de coque que no afecta al PRP ni al PMF pero sí al PHRP. 

Las tarifas de impuestos dependen del proyecto particular que se 

considere y es un jactar que siempre hay que considerar. 

COMPARACIOH ECOHOMICA DE LOS PROCESOS REPRESENTATIVOS: En la se­

lección de un proceso es necesaria una comparación económica -­

que combine los factores de proceso con los factores económicos 

particulares y peculiares de una rejinería.Aunque la situación -

de cada refinería es diferente puede hacerse una comparación eco 

nómica v61ida cubriendo los rangos de variación en lo que se re­

fiere a características de la alimentación, tamaño del reforma-­

dor, etc •• En la tabla 6.2 se dan los rendimientos que para las 

tres diferentes alimentaciones se obtienen mediante los tres pr~ 

cesos representativos del rejormado catalítico. Véase que se em­

plea un reformado catalítico de 93 a 98 octanos para mostrar la 

situación y se supone que 1 a al imen iación de 380 a 400° F est6 -­

disponible para todos los casos. 

Los costos ae reposición ae cata.lizaaof' esián oasau.os en un re-­

querimiento de 0.20 libras por barril de alimentación para PHF,y 

en que la vida del catalizador es de a¡,roximadamente 20 barriles 

por libra para el P#RP y de 40 barriles por libra para PRP, esto 

a un nivel de 93 octanos. 

Las inversiones están basadas en la suposición de costos prome-­

dios para construcción,diseño y demás.En la inversión para el -­

PRP se incluye el costo de un reactor de balance para permitir­

un reformado contínuo. La inversiÓn total incluye la carga ini-­
cial de catalizador y el inventario de catalizaaor de repuesto. 
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A.HALISIS DEL PRIMER CASO: ALiNEüTACIOH MID-COHTiüEHT 

Aquí se comp·aran los tres procesos en el reformado catalítico de 

5000 BíD de najta mid-continent hasta 93 octanos (sin TEL).El a­

nálisis económico comparativo se muestra en la tabla 6.3. 

El costo total de producción cubre materiales, procesamiento,ca­

talizridor" ni11sfe del rdt,mero de octanos. l.'sta combinn~i!.n mues­

tra que el PüRP cuesta iZ-40 000 más,por aho, que el PJrfF y --­

$.!1JQ 000 más que el i>RP"! Las diferencias resultan de los maYQ 

res costos de catalizador y ajustes d.e octanos para eJ. ?fl!ifP y -­

del mejor rendimiento y bajo costo de materiales para el PdP. 

En inversión total, el PNRP cuesta $ 400 000 menos que el PIIF y 

$ lOO 000 menos que el PRP. 

• { uto.l anút~ltJ /,. t>p«r~:cit;Á. da J,j5 4 . Vu /o.. ~ornu~dt:/n. o. 5ap /. 
i~~. lj7( /ucluJ. en ht laJ/a ,.3. 
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Zste ceso muestra una uer:taJa en la inuersi6n para el PNRP, sin -

eT:tbarpu,esia puede ser un'l ¡;enta¿a '"al entendida pues el l'RP ti~ 

nc 1 a ventaJa en Jos r.or-do,<; de operación que a 1 a ¡•ostre son de 



Este an&lisis se basó en el rejor•ado ~e 10000 BiD de nafta ---­

GulJ-l:oast hasta 98 octano~ sin 'l'l.J'L. Debido al elevado c;;on-tenido 

de naJtenos en la alimentación este nivel de octanos sin TEL es­

tá al alcance del FmF y del FHF, pero no para el FHRF por su ba­

jo potencial ae octanos previamente uescrito; esta es la razón­

por la que no se incluyó la econom{a del FNRP en el análisis com 
parativo de la tabla 6.4. 
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Aqu{ el PRP tiene una clara uentaja pues ahorra ¡¡J1.3211DOO /a1io 

sobre el PMF casi enteramente como un resultado del mejor rendi-

lllienlo.;;demás solo reou.iere 1i 2fJ, 1 000 "•ás efe inuersi.<;n, lf>C¡ 



ANALISIS DEL 'l'ERCEll CASO: ALift!HiV'l'ACIUJI IJE liAF'lAS t.iEZGJJA!JAS 

Se basa en los resultados obtenidos en el reformado de 20 000 ba 

rriles por d{a hasta 93 octanos sin nn. La alimentación es una­

mezcla de nafta virgen mid-continent naJta virgen de alto conte­

nido de azufre y nafta de destilador de coque con alto contenido 

de azu[re. Esta alimentación reqúiere un pretr·atamiento de desul 

Jurización para los procesos que emplean catalizador de platino~ 
pero no para el P/JF', El análisis comparativo se da en la tabla6.5. 
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Como en el caso mid-continent las diferencias se deben al mejor 

rendimiento y al bajo costo de materiales en el PRP. 

En inversión total el PHRP y el PRP son mayores que el PMF debi­

do a la necesidad del equipo dé desulfurizaci6n y al alto costo 

inicial de catalizador. 

En este caso, el PNRP no es económicamente atractivo comparado -

con el PMF porque la inversión y los costos de operación del --­
PJVRP son mayores. Por otro lado, el PMF es 1 4/'fSJ, O«J m5.'! bar.Q. 

to que el PRP en inversión, pero el PRP ahorra 14,,j4J /OOC, /año -
en costos de operación, lo que lo hace más atractivo. 

En una situación dada, debe hacerse un estudio económico cuidado 

so antes de la toma de decisión, sobretodo si se ve involucrada 

alguna concesión respecto efecto del impuesto sobre las utilida­

des. 

Como muestran los casos analizados, el rendimiento es el factor 

más importante en la selección de un proceso de reformado catali 
tico. El rendimiento de gasolina depende del rendimiento de re-­

formado debutanizado (C5+) y de la PVR. En estos casos, un incr!!._ 

mento del 1.0% en el rendimiento de reformado c5+ equivale a-­

,,~ • 4.~ centavos de dólar de ganancia por barril alimentado, 

mientras que una disminución de 1.0 psi en la PVR equivale a una 

pf1rdida de ~.s ~ .#., centavos de dólar por barril altmentado,{¡IJSIJ. 

A niveles menores de octanos el PNRP puede ser una selección ra­

aonable en algunas situaciones pues su inversión es menor que PQ 
ra los otros procesos y pueden alcanaarse niveles aceptables de 

octanos. Por otro lado, el PMF es el que mejor se adapta para 

gran.des unidades de reformado y para procesar alimentaciones con 

alto contenido .de a;¡uj're, ya que bajo tales situaciones su inve! 

si6n es menor que para los otros procesos. 

El PRP tiene la important{sima ventaja de sus altos rendimientos 

sobre Jos demás procesas, partí cul armen te a al-t-os ni veles de oc .. ~ 

t anos. 
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PROCESOS DE PURIFIC~CIOH 

Aunque puede asegurarse que el diagrama de la figura 2.3 o algu­

na de sus derivaciones, es el más empleado comercialmente, no -­

hay que relegar la importancia que han adquirido otros procesos 

de purificación aplicados a la separación de isómeros xillnicos, 
especialmente los mltodos de adsorción y de membranas permeables. 

En esta segunda parte de conclusiones se dará énfasis a los pro­

cesos recientes tanto éomo a los tradicionales. 

En los procesos de purificación presentados en el cap{tulo ante­

rior se observa una caracter{sttca común que consiste en que ni~ 

guno de ellos es capaz de separar todos los c8 arom:-&ticos hasta 

un grado de pureza comercial. Esto trajo como consecuencia que -
los procesos comerciales de purificación hayan sido diseñados co 
mo una combinación de procesos individuales. 

~segurar en forma absoluta que un proceso comercial es mejor que 

otro es definitivamente erróneo si no se especifica bajo qu« si­

tuación se hace la comparación.As{, bajo la realidad económica y 

tecnológica de los procesos actuales de purificación de xtlenos, 

puede afirmarse que el proceso comercial que mejor opera en la -

separación de los c8 aromáticos es el ilustrado de jorma genera­

lizada en la figura 2.3 • ~hora, si el objetivo es obtener la -­
m&xima producción posible de~ isómero de mayor valor, p-xileno,­

entonces la se?ción de fraccionamiento para obtener o-xileno y ~ 

tilbenceno puede eliminarse con el /in de isomerizar a p-xileno 

al orto-.y meta-xileno y al etilbenceno. En algunos casos se eli 

mina al etilbenceno ae la alimentación al isomeri.;:ador debido a 
¡¡ 

que hay catali;:adores que no lo transforman en p-xilenrJ.Ot,ros CE_ 

ta.l i;:adores s{ lo transforman a p-xtl en o aprovechando ~ue:" a 1 a ,.. 

salida de -un reactor de r·e¡ormado se tiene una composición t{pi­

ca de 20~ deetilbenceno,l9% de p-xtleno,40% de m-xtlen9 y 21% de 

o-xileno. 

Antes de la aparición del proceso combinado fraccionamtento-cri~ 
taiiaación, (proceso Phillips), la suljonación selectiva era el -



mejor método comercial de purificación de p-xileno y part{a de -

la mezcla de los isómeros meta- y para- ; ahora, al inclutrse el 
proceso de isomertzación la flexibilidad de los procesos es tal, 

que la producción puede orientarse hacia cualesquiera de los ts!! 

meros. 

El proceso Phill ips descrito enseguida fue diseñado para separar 

con alto grado de pureza los euatro c8 aromáticos sin emplear la 

isomerización. Este proceso es r{gtdo, y prácticamente solo --­

ajustable a la variación de la composición en la alimentación,p~ 

ro tiene la enorme ventaja de que puede adaptársele un proceso -

de isomerización de jorma tal que pueden lograrse recuperaciones 

y purezas mucho mayores, además de la posibilidad de la orienta­

ción de la producción hacia uno u otro de los isómeros. 

PROCESO PHILLIPS, (PHILLIPS PE:t'ROLJWH CO.): Este proceso no in~­

cluye a la isomerización y separa con alta pureza los cuatro isQ 

meros xilénicos empleando solamente la destilación Jraccionada y 

la cristalización.. 1/o emplea solventes raros ni formado-­

res de complejos de ningún tipo. Para simplificar la explicación 
se supone que en la alimentación no hay tolueno ni c9 aromáticos. 

Ver la jigura 6.5 • 

Remoción del o-xileno.- Una torre de destilación de o-xileno re­

quiere de 125 a 150 platos y una relación de reflujo moderadame~ 

te alta para dar un fondo de 98~ de pureza de o-xtleno.El avance 
en el diseño de platos ha reducido continuamente la inversión en 

superjracctonadores de este tipo. Una práctica común es construir 

dos columnas ~perando en serie. 

Remoción de etilbenceno.- El producto de domo de la columna de ~ 

o-xileno, junto con una corriente reo.:i.~;lada, fluye hacia la co-­

lumna de etilbenceno cuyo diseño t{pico requiere de 350 a 400 -­
platos y una alta relación ae rejlujo. La Phillips Petroleum Co. 

construyó esra unidaú como cuatro columnas montadas en serie. E'l 

producto de domo es etilbenceno de 99~ de pureza, propio para la 

fabricaci6n de estireno • 

.E'l producto ele j'ondo es una mezcla cte m-xtleno y p-xileno apro-­

piada para ali•entarse a un proceso de cristalizaci6n. 
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Puri¡icación del p-xileno.- El Jonao del Jraccionador de etilbe~ 

ceno es enjriado hasta aproximadamente - 1U0 P' junto con el mate­

rial reciclado d.esJ.e una etapa final de proceso, y fluye a tra-­

v~s de congeladores en los que la temperatiLr•a es bajada hasta -­

unos cuantos grados antes de llegar al punto eutéctico de la al1 

mentación.Durante este paso alrededor del 65% del p-xileno ali-­

mentado es congelado.r.:omo se explicó en el capltulo III (crista­

lización), esta es la máxima cantidaá de p-xileno que puede ser 

cristalizada sin también cristalizar el m-xileno en una mezcla 

eutéctica. La temperatura en este punto es de- 60°F. La pasta­

aguaaa de cristales de p-xileno se alimenta a la sección de fil­

trado para producir una torta de cristales con alrededor de 70% 

de p-xileno y aguas madres con un 13.5% de p-xileno que sirve PQ 

ra enfriar la corriente de alimentación. 

La torta del filtro es ¡undida, recristalizada a -12°F y enton-­

ces alimentada a una columna de cristalización cont{nua a contrQ 

corriente, igual a la descrita en la figura 5.4, donde se purifi 

ca el p-xileno hasta un 98~, o 99.5~ si se disminuye el gasto a 

través de 1 a columna. 

Purificación del m-xileno.- Las avuas madres ae los filtros de -

proceso de cristalización contienen un 80% de m-xileno. 

Definitivamente el fraccionamiento es considerado como antiecon6 

mico en la separación de los isómeros meta- y para-, y se apoya 

en los resultados obtenidos con una torre de 200 platos que pro-

dujo un fondo de 90% -

de pureza y un domo de 

64% de m-xileno. 

Aunqu~ vstu ~st& muy -

lejos de ser una sepa­

ración completa de los 

dos tsómeros,es sufi-­
ciente para permitir­

la recuperación adici~ 

nal de p-xileno por -­
cristalización a partir 

del domo.i~ otras pal~ 

bras,el jraccionador 

de m-xileno es usado -



solo para desviar el eutlctico entre el meta- y el para-xileno y 

as{, en conjunción con el proceso ae cristali2ación, realizar la 

separación completa de los isómeros.Puesto que el m-xileno reci­

clado contiene un 8~ de etilbenceno, puede ser devuelto al frac­

cionador de etilbenceno para evitar su acumulamiento en la plan­

ta de cristalización. Si se desea un m-xileno de 95fo de pureza­

es necesario remover el o-xileno en un fraccionador final de a-­

proximadamente 50 platos. 

Sucede que en la actualidad se requiere primordialmente del isó­

mero para-, y en menor cantidad,respectivamente, de orto- y meta 

xileno, de ah{ que la isomerización haya cobrado importancia ca­

pital en los procesos comerciales. Enseguida se dan las caracte­

rísticas importan tes de los procesos de tsomerización de algunas 

compañ{ as. Tales caracter{st teas determinan, muchas veces, 1 a dif!!_ 

rencia entre un proceso de purificación y otro. 

Universal Oil Products Co •• -La caracter{stica importante de su 

proceso de isomerización consiste en que no hav que eliminar el 

etilbenceno de la alimentación al isomerizador, transformándolo 

a o-xileno. La conveniencia del método estriba en que el precio 

del et·ilbenceno es de:/0-04/lb, y el del o-xileno es de#".re7jlb. 

Esso Research & Engineering t.:o •• - Su proceso de isomeriaación -

emplea un catalizador de metal no noble que opera con alta efec­

tividad en un amplio rango de condiciones de operación y de ali­

mentación.Algunas propiedades de este tipo de catalizador se dan 

en las figuras 3.33 y 3.34 • 

Chevron Hesearch Co • • - Su proceso transforma orto- y meta-xile­

no en p-xileno y es del tipo de Octajin,ng descrito en la Jigura 

3.35 • Es similar al de la Engelhard Process Go •• 

NOTA.- La Chevron Research Co. licenció su proceso de 6rista­

lización a Petroleas Mexicanos para prod&cir 80 millo­

nes de libras anuales de p-xileno en Minatitlán Ver.E~ 

ta misma unidad emplea el proceso Engelhard de isomeri 

zación. 

Sinclair Reforming Co • • - Su proceso de isomerización usa un ca­
talizador no precioso que no requiere atmÓsJera de H2 debido a -
que aebe eliminarse el etilbenceno de la corriente alimentada al 

isomerizador. 
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ANALI "'¡:; ECUfQ,;J t:O Y SELECCIOif lJE LuS r·:;oL:i!.';:;u¿; lJE PURiFJ ~v'AGJON: 

.La selección Óptima será relativa a nuestras necesidades y disp2_ 

nibilidad de recursos. 

Los jactares ae selección que se anali4an al inicio de este capi 

tulo son aplicables,desde luego,a.Este tipo de procesos tomando 

en cuenta sus particularidades. Por otro lado considerando impo~ 

tante complementar la idea de un análisis para la selección de -

un proceso de purificación, se dan enseguida datos económicos en 

tablas comjJarativas que permiten, en un momento dado,la toma de 

decisión. 

DA'lDS EGONOluiCOS DI!.' LOS i-ROCI!:SOS DE PURl Ph'AGION DE G 
8 

AROIIATIGOS 

( 11) PRU.._if.'SUS DE E);'i RACCION POR SOLVJtkJ:ES: 

UDEX.- La econom{a del proceso se ilustra en la 'Tabla 6.6 .~v'abe 

aclarar que esa tabla está re¡erida a la inclusión del proceso -

UDEX en el esquema de producción mostrado el la Jigura 6.6a;y al 

final se da una referencia al esquema de producción de la fig.66b. 

A.ROSOLVAN .- De este proceso de ·extracción por sol ven tes se dan 

los consumos de servicios para lograr la recuperación de 
, 

mas del 

99.5vJ, de benceno, más del 98'-j, de tol ueno y más d. el 95% de xile--

nos a partir de una alimentación con 26 - 60fo de benceno, 14-22% 

de tol ueno y de 15- 5'/> de xil en os 

SERVICIO CONSüüOÍ BARRIL ALJ. Afl'.'ii'J'ADO 

Potencia • • • • • • • • . . • • • . • • • • • • • • • • • •• • 2.5 KirH 

Agua de Enfri amiento • • • .. .. • • .. • .. • • 930 - 1500 galones [;.S. 

Vapor de 150 a 45U psig ••••••••••••• 300- 370 libras, o el ca-

lor equivalente en forma -

d~ aceite o vas combustible. 

SULF'OLANO .- En la tabla 6.7 se hace la comjJaración de las condi 

ciones de operación y requerimientos de servicios para los proc~ 

sos de extracción con sulfolano y con dietilenglicol '(DEG).Jio se 

incluyen los costos y requerimientos para tratamiento con arci-­

lla ni fraccionamiento pues son similares para todos los procesos 

de extracci6n. 

Los re¡Ut!ri¡¡dentos ae ser¡;icios para el proceso sulfolano son COI!_ 

s iderabl emen te menores que para ul proceso de iJEG y se debe pri!!_ 

l9b 
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cipalmente a la menor velocidad requerida de solvente para el -
proceso sul/ol ano que para el de DEG, ( al rededor del 35% menos), 

que junto con la baja capacidad calor{fica del sulfolano permite 

la operación de separado del extracto a una temperatura mayor PQ 

ra as{ reducir el contenido de agua en el solvénte pobre.Asimismo 

permite la operación del extractor a baja temperatura para maxi­

mizar la selectividad del solvente. 

Vea la importante diferencia en el capital total para ambos pro­

cesos reportada en la tabla 6.8 • 

TABLA 6.7 

.COMPAi<ACION DE LAS CONDICIONES DE OPEHACION EN'l'RE' SULF'OLAHO Y DEG. 

CONDICIONES DE OPERACION: 

Relación(peso) solvente/alimentación 

" .. " 
Temperatura 

" 

contrasolvente/alimentaci6n. 

vap. de separado/alimentacn •• 

del fondo del separador, °F, ••• 

" domo " extractor,°F, ••• 

Presión del extractor, psig, .•.•••.••••••• 

Temperatura de la alimentación, °F, •••••••• 
Contenido de agua del solvente pobre,%Peso. 

: 

TABLA 6.8 

DEG SULFILANO 

20 

1.1 

0.6 

290 
290 

110 

240 
7.5 

6.8 

0.5 

0.13 
375 

212 

15 

240 

1.3 • 
COMPJi.RACICJN DE REQW!.'RI!r!IEN'J'OS DE SERVIUIOS/BARHIL ALIIJJüvTADO PARA 
LOS PROCESOS SULFOLANO Y DEG. 

Vapor, libras, ~~~··•••••••••••••••o•••• 

Combustible, miles de BJ'U, ••••••.•••• 

Agua de enjriamiento, galones, ••••••• 

Electricidad, KWH, ••••••••••••••••••• 

Servicio total de calor para el proceso ••• 

(en miles de B'l'U/barril alimentado) •. 

DEG 
400 

1200 

1,3 

370 

sOLJi'OLAKO 
2.5 

190' 

530 

0.8 

130 

Capital Total respecto al DEGC•IL ......... 1.0 0.75 

C*) Se basa en una capacidad de 1650 R/D e incluye el costo de 

los servicios(equipo). 



COiul"'idlACIOJI/ SULFLLAJI/0-D}!.,G i3'd LA 01-'ilHACIUN DE ¡lfZJURAiJii.;'/¡I'J'O DE OC­

'l'JJ.JI/OS.- Puesto que nuestro objetivo se refiere a la separación -

de la fracción B'l.'X para producción de xilenos, aqu{ solo se darán 

las tablas comparativas de temperaturas Óptimas de operación y ~ 

tras condiciones de operación además de los requerimientos de se~ 

vicios espec{ficamente para el proce0o de mejoramiento de octanos. 

TABLA 6.9 

TEIJP.ER.ATURAS OP'l'IIJAS DE OPERACION PARil DJJ'G Y SULFOLAJI/0, (EN ° F). 

LUCALIZACJON DEG SULFOLANO 

Entrada del solvente pobre ••••••••••••• 375 

Entrada del rejo rmado al in. entado. • • • • • • 230 

Entrada del contrasolvente ••••••••••••• 250 

Rehervidor de la columna de separación. 375 

TABLA 6.10 

260 

230 

150 

375 

COfJPil.RACION DEL SULFOLANO Y DEG E¡/ EL AfEJORAIHENTO D.E OCTANOS. 

DEG SULFOLANO 

CONDICION.E3 DE OPN.: 

Re la e ión (peso) sol ven te/ alimentación •••• 

" " contrasolv./alimentación •••• 

Temperatura del rehervidor del separador. 

Presión " " " " 
Temperatura del solvente pobre,°F, •••••• 

5.5 

0.07 

375 

24.7 

375 

2.1 

O. O? 

3?5 

6.6 

260 

Presión del extractor,psig, • • • • • • • • • • • • • 225 100 

Contenido de agua en el solvente pobre,%~P~·~2~·~3~------~0~·~6~------

REQU.ERI/t!IZN'l'OS DE SERVICIOS/BARRIL ALníEtVTADO: 

Combustible, T<iiles de B'l'U,.............. 124 

Agua de enfriamiento, galones,.......... 480 

Vapor, libras, ............•.........•.• 

t!.'lectricidad, K;rn, •..•.•••.•...•...••.• 

Servicio total de calor para el proceso 

en miles de B'l'U/barril alimentado •••• 

Costo Total de Capital respecto al pro-

ceso DEG (;t;) •.. .... ~ ................ 11. 

2.5 

0.8 

84 

1.0 

113 

430 

1.1 

0.4 

78 

0.85 

( .. )Incluye el costo de equipo de servi·~ios .Está basado en una 
capacidad de 17000 B/D. 



( B) ? ilUCB'SOS lJ.i!.' SEPAHACI0N POR ADSOHCION SE LEC TI V A. 

PROCESO vE 11DSORCIOH SELEC1'1VA. SOBRE IJALLAS IJOLECULAHES DE ZEOL!_ 

L4S CHIS'JALIHAS (J.Qi,íf'AHAiJU CON UN PilOCB'<J'O DE FRACCIONAiiíiZNTO RJ!.'S-

PECTO A LA SEPAHACIOH DE c5 Y C6 • Aunque no se especifica gue 

la aplicación sea específicamente para obtener xilenos, la pre­

sentación del ejemplo es tal que esto es perfectamente a ese -
caso y por lo tanto el análisis económico es válido desde el -­

punto ae vista de nuestros objetivos relacionados con la selec­

ción de un proceso de purificación de xilenos, ya que los datos 

que se dan son el resultado de el sometimiento de ambos proce--· 

sos a las mismas circunstancias. 

CAPI'l'AL ESTI!JAiJO.- De la tabla 6.11 puede verse que la inversión 

requerida para el proceso de adsorción es menor, y esta diferen­

cia descansa en las secciones de separación de los respectivos -

procesos. 

1'ABLA 6.11 

CO!;íPAHACION DEL G'Al1TAL INVERTIDO ES'l'lkADU PAllA UNA PLAN'l'A DE 
DEHIDHOGENACION DE 4000 B/ D EN LA QU.E LA SECCiúii DE ISUJiERI ZA_ 
CION Pl!EDE COIJBINARSE COlf LA SEl';UIACION POR AD.s'OHClON O POH -
FHACCIONAltfiEH'l'O. 

I S(JfifERI ZACIOfl CON: 

SECCION DE LA PLAN'l'A: ADSOHCIOJI FFlACCION Altii Elv'l O 

Separación •••••••••••••••• $ 1 471 jtfj $ 2 00.2 !lOO 
I someri;¡ación ..... o •• o o o o. ~42 100 842 1{)[) 

IlvVEdSiúN E/v' LA hAN1'A •• $ 2 3.20 000 ~ $ f ~45 (X)D '* 
Inventario de adsorbente ••• $ B78ro 
Inventario de catzdr.Isom:m. 7'5 000 ....... ~--,.~~~:-· 

INVERSIOH TOTAL ti 2. '!12 BDO J 2 
Lf- Sin incluir equipo de servicios. 

[os.\:.fls Je. 1~c>O. 

GAS'iO;:J D.il MllNUFA<J'l'URA.- La Tabla 6.12 contiene la comparaci6n 

del yasto estimado de manufactura para cada proceso y se advier­

te un ahorro considerablemente mayor para el proceso·ae separa-­

ción por adsorción. 

'Z.OO 



TIJJ5LIJ G · 12. 
~()¡t¡fJ!J~IICI()AJ ~e 61151()5 ./Jé #IJ/IJIJ.TIICTt/.eiJ PI!RA fJLIIAillJ5 
Oé fJtii11JRfJ!.50J.1é.21ZACIOAJ ~é- .fa1J lJ/¡) LtJCALIZ/1/)A-~ . 
;:A} Ut CLJ.5 771 JJéL 6 tJL -FCJ. ~ 7 7 J. . 

2.0i 

5.14 
o.5l 
8.33 
2.2S 
o.,o 

AIJ::LJIZ.CJOIJ 

4f 
:¿4 
~/ 

¡q 

2A6.7 
J2.2 

2.j8.5 

~3.4 

114l2 
6!9.5 
:)16.3 

5~J 
i/(,.3 
947 
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CU/;/1-JJftACION DJ.l' Cú.S'l'OS.- Los resultados del estudio económico mos 

trado en la tabla 6.13 claramente favorecen a la separación por 

adsorbente, la cual produce una calidad de producto de aproxima­

damente 2.0 puntos de octano mayor que el fraccionamiento a un -

costo sionificativamente menor. 

TABLA 6.13 
COMPARACION DE COSTO PARA PLANTAS DE BIDROISONERIZACION DE 4000 B/D 
LOIJ ALI ZADAS P:ú LA COS'l'A iJJ3L UVMO. 

ISOMERIZACION CON: 

ADSORCION 

Capacidad, B/D, ••••••••••.•••• 4000 

No. de Octanos F-1 (con 3 ce de 
'l~L) en la alimentación.... 88.5 

PRODUCTO: 

Rendimiento sobre la carga,%vol. 
No. de Octs. Research(+3 ce TEL). 

Inversión total, #, C4l ..........• 
Gastos de manufactura, 8 C+f) ..... 
Pago(después de impuestos),años,. 
Recuperación sobre la inversión -

total después de imptos., %, •••• 
Costo del mejoramiento de octa--­

nos, ~/octano-barril •••••••••• 

99.0 

99.5 

1.0 

1.0 

3.6 

24.2 

8.6 

F'itACCION Alt!I ENTO 

4000 

88.5 

98.8 

97.6 

1.1125 

.1.25 

9.5 

7.6 

12.7 

Se toma como refencia al proceso de adsorcidn en am-­
bos casos y los valores son,respectivamente,$!,6!%,BOO 
y # 2,,72. {Hib). 
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(C) PRUCESO.:J DE !JENBRANAS DE PER!t!II;.BILIDAD SELEC1'IVA.- Además -

de los factores usl~ales que afectan el costo de cualquier proce­

so tales como mano de obna y servicios,los factores que oobier-­

nan la economía de la permeación por membrana incluyen la veloci 

dad de permeación y la selectividad.Lo anterior se refleja prin­

cipalmente en el capital invertido, en oeneral para una produc-­

ción dada,la rapidee de permeación y el área superjicial de la m 

membrana determinan el costo de capital.Por otro lado, la selec­

tividad oobierna el balance de materia del proceso y asimismo a­

fecta al capital invertido (vía área superficial de la membrana) 

y a los costos de operación. 

Si para cada lf libras de producto no permeado hay V libras per-­

meadas, en ton ces por cada 1 ibra de producto no permeado el per-­

meado será V/W libras y la alimentación será (V+I'I)/W libras. Si 

la velocidad de permeactón es de R lb/h-ft2 entonces se requie-­

ren V/I'IR ft 2 de membrana(superficie) por libra de producto no 

permeado por hora. 

Tomando en cuenta que la alimentación solo es calentada y que el 
permeado es vaporizado; que el proceso es contínuo y que su cor~ 

zón es la celda de permeación, la economía puede calcularse as{: 

llano de obra.- Es razonable emplear de 1 a 4 horas-hombre por e~ 

da 1000 ft 2 de superficie de membrana.En t6rminos generales,a u­

na mano de obra de D 3/h tenemos: 

$(2.5Xl0-4 )DV/WR por libra de producto 

Ejemplo: Sean D= 83/h; R = 0.4 lb/h-ft2 ; lf = 1000 lb/h; 

V = 400 lb/h y V/W = 0.40 

entonces la mano ae obra será de $(6.5Xl0-4 )(3)(400)/(l000)(0.4) 

Nano de obra = 3 0,00075/lb. 

Supervisión.- 1/B de supervisor es suficiente. A E $/h esta es de 

(0.125)(E/W) 8/lb. Así, si la supervisión está a $4.50/h y W = 
1000 lb/h entonces da $ 0.00056/lb. 

-Laboratorio y otros,- Cada cómpaida tiene su propia forma de ha­
cer sus cuanti¡icaciones. 
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Suministros y Mantenimiento.- Los suministros consistirán en me~ 

branas que periódicamente serán reemplazadas. El costo de las -~ 

membranas es de solo unos cuantos centavos por Jt2 , con una vida 

estimada de 5000 horas (7 meses) de operación contínua. Por otro 

lado, hay que considerar la degradación de su selectividad;consJ:.. 

d~rando una vida de 2000 horas con alto grado de selectividad el 

mantenimiento consistirá esencialmente en desensamblar y reensa~ 

blar el equipo para instalar la membrana.Si estimamos que esto -
se lleva una hora-hombre por cada 2000 horas de operact6n por lO 

¿.] 
ft de membrana, entonces: 

1 hora-hombre/10Jt2-2000h a una tasa de mantenimiento de G 6/h 
da (5Xl0-5 )G.V/WR $/lb de prod. 

Ejemplo: Sean G = $3/h;R = 0.4 lb/h-ft2 ; y V/lí' = 0.4 ; entonces 

el costo de mantenimiento es #(5Xlo- 5)(3) = # 0.00015/lb. 

Cabe aclarar que este es un estimado tentativo de los costos de 

mantenimiento a los que hay que agregar los de mantenimiento de 

tuberta,cambiadores de calor,bombas,etc.Para esto,debe decirse­

que la practicabilidad del proceso no se ve afectada ni aún incr~ 

mentando diez veces el resultado obtenido en el ejemplo anterior. 

Hote también que el costo de la pellcula puede ser ignorado pues 

to que a un costo de 10 centavoslft2 se adicíonarfan $0.000005/lb. 

Vapor para la evaporación del permeado.- Sea Lv =Calor latente 

promedio del permeado; S= costo del vapor en #/106 BTU. 

Por libra de producto no permeado producído,V/W libras de permeQ 

do son vaporizadas, as{: 

Costo de opn. = (5Xl0-0 )(Lv)(V/W) #/lb de prod •• Si suponemos­

que una libra de vapor rinde 833 BTU dtiles entonces la expre--­

sión anterior puede también ser escrita como: 

Requerimientos de evaporación= (1.2Xl0- 3)(Lv)(V/W) lbs de vapor 

por libra de producto. 

Vapor para el precalentamiento de la alimentación.- Aunque algo 

de vapor puede requerirse para precalentar la alimentación,el i!!_ 

tercambio de calor puede ser efectuado con el l{quido no permea­

do o con el permeado,o con ambos. Consecuentemente,el requerí---
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miento de vapor de precalentamiento es despreciable.Asimismo,au~ 

que habrá ocasiones donde el permeado será vaporizado bajo pre-­

si6n reducida, el costo del eyector de vapor no será un factor -
de importancia. 

Otros servicios.- Menos de 10 HP serán requeridos para mover el 

material a través de la celda de 1000 ft 2 de membrana. 

Típicamente, cada celda puede producir 1000 lb/h de producto;co~ 

secuentemente, los requerimientos eléctricos son despreciables -
en base a una libra.Igualmente, los requerimientos de agua de en 

/riamiento aon ignorados. 

La figura 6.7 muestra la durabilidad de una membrana con alta s~ 

lectividad , y la figura 6.8 ·, .. _ .·. muestra el costo de operaci6n 

proyectado como una funci6n de la velocidad de permeaci6n para -
diferentes relaciones de permeado/producto. Se ve que en general 
es más importante, desde el punto de vista de costos, mejorar el 

factor de separaci6n que esforzarse por incrementar la velocidad 

de permeaci6n,aunque esto también es importante. 

Se. anticipa que el costo de la instalaci6n comercial va de 1 50 
a $ 100 por ft 2 de superficie de m(;Jmbrana~ dependiendo, entre -
otros factores del mat(;Jrial de construcct6n y los requerimientos 

espec{ficos de diseño. La figura 6.9 muestra la inverst6n en la 

celda en Centavos/lb-año (gráfica construida en 1960 y que r(;J--­

quiere de actualizaci6n) como una funci6n de la velocidad de pe~ 

meaci6n para relaciones variantes de permeado/producto. 

La mayoría de las velocidades de permeaci6n para separaciones de 

interés comercial se han encontrado entre 0.20 y 2.0 lb/h-tt 2 

c.on relaciones permeado/producto menores o iguales que 0.40. 

Para el costo de capital proyectado de la Jigura 6.9 debe ser a­

dicionado el costo del equipo auxiliar(precalentadores,recalentQ 

dores, condensadores, bombas, tubería, instrumentaci6n, aislamie~ 

to, instalaci6n, etc.). 

Para producciones de 1000 a 10,000 lb/h el costo ascenderá a a-­
proximadamente 0.10- 0.20 centavos (de 1960) por libra por año. 

As{, para el ejemplo citado donde la relaci6n permeado/producto 

* LDS10S bé 1 '.:lt.O Glllf coa..flffi iDOS 1\k'=>ll\ 5EJ)í • 71 5Dt..l AVO.O'i. l'lf 
t ta4 /fl1 A .t 2.0S /H2• 

205 



fue de 0.40 y la velocidad de permeaci6n igual a 0.40 lb/h-ft2• 

la planta completamente instalada costará aproximadamente ------
1.0 centavos (de 1960) por libra por año. 

FIG. 6. 7 VIDA DE lJJIA hiEfrfBRAiiA RESPECTO A LA VELOCIDAD DE 
Pf!."'RJIEACIOH. 



FIG. 6.8 LO~> CeSTOS DE OPERACION 00110 
UNA FUNClON DE LA VELCCIDAD DE PERMEACION 
Y DE LA RELACICN PERMEADO/PRODUCTO. 
(BASE: Mano de obra, $3/h; laboratorio, -
50% de la mano de obra directa; gastos ge 
nerales--fábrica y n6mina--, 120% de la ~ 
mano de obra directa; supervisi6n, $4.5/h; 
mantenimiento, :B/h; costo de vapor,$0. 75/ 
1000 lbs.; y vida de la membrana, 2000 hrs) 
NOTA: Estos son datos de 1960. 

FIG. 6'. 9 103 COSTOS DE LA CELDA l.NST,\LADA 
COMO UNA FUNCJON DE LA VELOCIDAD DE PERMEA­
DO Y DE LA REL.ACION Pl~RMEADO/PRODUCTO. 
(BAS3: Costo de rleJ1ta 6.e $50 por Ft2 de -­
membr~a). 
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