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PREFACIO. 

Durante el período comprendido entre los años de 1860 a 1885, el pro­

ducto principal elaborado en una refiner1a fue el queroseno o aceite de 

calentamiento. Este período se considera desfavorable para la industria 

debido a la venta de aceite de calentamiento que contenta bastante gaso­

lina. 

De 1885 a 1900 los lubricantes de aceite mineral ganaron el favor del 

público. Hasta este tiempo los aceites vegetales eran considerados mejo­

res. 

De 1900 a 1914 la gasolina empezó a valuarse y en ~uy pocos ai'los tuvo 

un desarrollo de lo más útil en los productos de refinación. La demanda 

vino a ser tan grande que muchos nueYos campos de petróleo fueron descu­

biertos y perfeccionados los fundamentos de los métodos empleados en la 

reflnac:ión. El proceso de compresión para una recuperación alta de gaso­

lina fue creado y en conjunto con la experiencia práctica guiaron el de­

sarrollo del proceso hacia la desintegración térmica. 

De 1914 a la fecha, la demanda siempre en atMJtento por la gasolina ha 

originado que las refinerías est~n en una constante búsqueda de métodos 

más eficientes para la obtención de dicho producto. El proceso de desin­

tegración térmica alcanzó rápidamente un alto grado de perfección y los 

fundamentos de las operaciones de intercambio de calor, absorción, frac­

cionaci6n, destilación, etc., se fueron desarrollando sobre la práctica. 

De esta forma también la estructura de los equipos para altas teq:>eratu­

ras y altas presiones fue perfeccionándose. En resunen, toda esta evolu­

ción tanto teórica COlllO práctica, ha permitido la creación de la ciencia 

de la refinación del petróleo crudo, la cual per111He la obtención de ga­

sa Una y productos ligeros mucho más valiosos. 

Esta ciencia de la refinación dió origen a procesos muy interesantes 

e importantes tales como la desintegración catalítica en fase vapor, re­

formación catalltica, desulfurización, hidrogenación, etc. 

Mediante la conjunción de todos estos procesos, en la actualidad, re­

sulta posible hacer frente a las necesidades de la sociedad, necesidades 

tales como la insaciable demanda de energéttco·s y petroqu!micos básicos. 

De todos estos procesas, el que destaca ~s dentro del procesa de re­

finación en general, es la desintegración catalítica en· fase vapor. 
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OB.:JETIVO GENERAL. 

Tomando en consideración la i""ortancia que han adquirido los combus­

tibles para el desarrollo de la vida moderna, específicamente la gasoli­

na, el objetivo fundamental del presente trabajo consiste en efectuar un 

estudio bibliográfico de la evolución del proceso catalitico de desinte­

gración en fase fluida (desintegración catalltica ultraorthoflow). 

Aunque en principio una unidad de desintegración catalltica puede ser 

dise"ada para convertir diferentes tipos de alimentaciones: crudos redu­

cidos, gasóleos, destilados medios, naftas vírgenes, etc., en hidrocar­

buros de bajo punto de ebullición, en el presente estudio se le dar6 es­

pecial énfasis al objetivo de generar un 1116xinio rendimiento de gasolina 

de alto octanaje. 

Cabe hacer mención al hecho de que únicamente se tratar6n los princi­

pios generales de operación de dicho sistema, es decir, no se entrar6 de 

lleno en cuestiones de diseno. 

Dicho estudio daré principio, en el capitulo ntJrnero uno, con una bre­

ve introducción en la cual se analizar6 a los principales constituyentes 

del petróleo crudo, se describirá en forma general al proceso de refina­

ción y de igual forma se proporcionaré una lista de los principales pro­

ductos derivados del petróleo. 

En el capitulo dos se hará mención a los catalizadores que han origi­

nado tan i""°rtante desarrollo tratando de describir sus propiedades ge­

nerales, su mecanismo de acción y su importancia en el desarrollo de las 

unidades de desintegración catalítica. 

En el capitulo tres se tratará fundamentalmente de hacer una descrip­

ción, a groso modo, de la evolución de las unidades de desintegración de 

lecho catalítico, hasta llegar a la unidad de desintegración a contra­

escalón o unidad de desintegración catalltica ultraorthoflow. Analizando 

los cBlllbios ocurridos respecto al equipo y condiciones de operación. 

Los efectos de las variables de operación en la conversión y el nClne­

ro de octanaje de la gasolina serán analizados en el capitulo 4. Final­

mente, en el capitulo 5, se describirá en detalle un método de análisis 

de la producción esperada y su i""ortancia en la operac16n de una unidad 

de desintegración, asi como también un método para llevar a cabo el ba­

lance de materia y energía. 

En el capitulo 6 se darén las conclusiones al respecto. 
lll 



CAP.fTULO 1. J:NTRODUCCJ:ON. 

EL PETROLEO CRUDO. 

El petr6lea y el gas natural generalmente asociado con él, se origina 

de animales acuéticos y materiales vegetales conservados durante varios 
millones de arios. Se encuentra asociado en le actuaUdad con rocas sedi­

mentarias en depósitos de la costra terrestre con profundidades que van 

desde los pocas pies hasta varias millas, cuando se perfora la costra de 

la capa terrestre hasta llegar a los pozas, el petr6leo se ve forzado a 

salir por la presión de las gases encontradas ahl y cuando la presi6n ya 

no es suficiente a deja de eKistir se extrae por otros medios. 

El gas natural que est6 disuelto en el petróleo llquido se encuentra 

a la misl!l8 presión que existe en el dep6sita de la costra terrestre, es­

té farl!l8do principalmente de metano con •nos proporción de hidrocarbu­

ros saturadas més pesados, tales como CS' algo de c6 y c7, además de pe­

quenas cantidades de nitrógeno, diaxida de carbono y helio (44] • 

Los hidrocarburos es a c7 se extraen va sea por compresi6n D por de­

puración en un absorbedor. Los més volátiles constituyen la gasolina na­

tural en un 10,_ del total de la producci6n, la cual es mezclada con ga­

solina de otras grados en la refinería~ Loa gases remanentes se procesan 

dependiendo de la demanda en varlos productos, incluyendo el gas L. P., 

el petr6leo, el negro de humo y el hidr6geno [44] • 

El petróleo proveniente de las rocas es un llquido viscoso, negruzco 

o verdoso, cuya gravedad especifica a 60ºf", es del orden de 1.0 gr/e. c. 
o alrededor de a lbs./gal6n. El petr61eo crudo contiene gran cantidad de 

coq¡uestos quimicos, que varlan según au peso molecular desde 16 para el 

metano, o incluso 2 para el hidrógeno, hasta varios miles; se encuentran 

en varios grupos estructurales distintos. Como la refinaci6n es prácti­

camente una operación de separacl6n de la cual la destilación es la 1116s 

importante, se clasifican los distintos COlllPue&tos de acuerdo con su vo­

latilidad¡ por ejemplo, la nafta U viana tiene un intervalo de punto de 

ebullición comprendido entre 90 y ZOOºí. Por el momento sin embargo, se 

tratará de analizar la estructura de los varios grupos que se encuentran 

en el pett"6leo, ya que ésto nos dará una idea de la naturaleza general 

de las modificaciones químicas que deben hacerse para obtener productos 



utilizables. A continuaci6n se describirll, brevemente, a cada uno de los 

diferentes grupos de hidrocarburos. 

1. SATURMIOS OC CADENA ABIERTA (Al.CANOS). 

a) o-parafinas (n-alcanos). Tienen una cadena recta de hidrocarburos sa­
turados de f6rmula .,..,!rica C0H20 + 2 • Un cQfllponente tlpico de este gru­

po es el n-heptano. Esencialmente en todo el petróleo crudo, la• n-para­

fina1 constituyen la fracción individual mis grande; el porcentaje tipi­

co de estos compuestos individuales es de 2 a 3% de n-hexano y de 2 a 4% 

de n-heptano [44]. Sin ""*>argo, las n-parafinas tienen un bajo neo.ero de 

octanaje, siendo de hecho por definici6n cero el octanaje del n-heptano 

y, por consiguiente, requieren de extensas modificaciones para la obten­

ción de los productos deseados. 

b} Isoparafinas (isoalcanos). (stos son hidrocarburos saturados de cade­

na rMificada, cuya f6r111Ula emp1rica es C0H20 + 2• Un miembro t1pico es 

el 2, 2,4-trimetilpentano. Generalmente las isoparafinas tienen un ntínero 

grande de octano, siendo el octanaje del isooctano (2,2,4-trimetilpenta­

no) 100 por definición y, por lo tanto, son un componente deseable para 

cualquier crudo, aunque por lo general aparecen en proporciones insigni­

ficantes (44]. 

2. NO SATURAOOS OC CADENA ABIERTA (ALQUENOS U OLEFINAS). 

Este grupo comprende hidrocarburos de cadena abierta recta o ramificada 

que tienen uno o Ms enlaces dobles. Si solamente hay un enlace doble la 

f6rmula e""1rica es C0H20 • T1picos de este grupo son el alqueno normal, 

propeno, o bien el alqueno r11111ificado, isobutileno (1116s correctamente 2-

lll!tilpropeno). 

LBS olefinBS tienen un alto núroero de octanaje y son muy i..,artantes co­

rm lntermediariot en otros procesos, pero casi nunca se presentan en el 

petróleo crudo, o .cuando lo hacen, es en muy pequellas proporciones (44]. 

3. C!CLICOS SATURADOS (NArTENOS). 

z 



Después de las n-parafinas este es el grupo mAs abundante que aparece 

naturalmente en muchos petróleos crudos. los miembros típicos y las can­

tidades que comúnmente aparecen son: ciclopentano (O.SI), 1, 1-dimetilci­

clopentano (0.5~). ciclohexano (O.Z5 a 0.61'é) y ""'tilclclohexano (O.Z5 a 

2 .~). Estos compuestos son algunas veces valiosos por ellos mi8"'0s pero 

generalmente se modifican en otras slbstencias [44). 

4. C!CLICOS NO SATURADOS (AROHATICOS). 

T1picos de este grupo son el benceno y sus derivados (tolueno y cl.llle­

no). Estos productos son valiosos por su alto nCnero de octano, como in­

termediarios en otros procesos y como solventes (44]. 

En adición a estos materiales, llamados hidrocarburos, otros Con'flue&­

tos que contienen cantidades pequerías de azufre, o.:lgeno y nitrógeno es­

tán también presentes. Las operaciones físicas del proceso de refinaci6n 

tales como la vaporización, fraccionación y condensación, son gobernadas 

en gran parte por las propiedades de los hidrocarburos, debido a que re­

presentan la mayor parte del petróleo. Sin ent>argo, las operaciones quí­

micas involucradas en este proceso sí son afectadas radicalmente por la 

presencia de dichos compuestos. 

El oxigeno se encuentra muchas veces formando parte de ácidos nafté­

nicos; el nitrógeno se encuentra cmno constituyente de las bases nafté­

nicas principalmente; el azufre pUl!de estar presente como azufre elemen­

tal disuelto, COlllO sulfuro de hidrógeno o bien cOlllO integrante de diver­

sos compuestos orgé.nicos, tale• can> los tiofenos, 6cido sulfónico. mer­

captanos, sulfatos alquilicoa y sulfuros alquílicos [4'). 

fRACCIONAl1IENTO DEL CRUDO. 

Le refinación del crudo involucre una serie de procesos tanto fisicos 

como qulmicos a los cuales se somete el petróleo crudo, la materia pri­

ma, pera obtener de él, por destilación, las diversas familias de hidro­

carburos, con propiedades fisicas y químicas bien definidas. Oesp~s de 

la separación se aplican a los derivados asl obtenidos diversos procesos 

de conversión, para obtener de ellos otros productos más valiosos. y es-



tos se someten finalmente a tratamientos con reactivos quimicos en gene­
ral, a fin de eliminar las impurezas que los hacen impropios para su em­

pleo comercial (46). 

El petróleo crudo de muy diversas constituciones según su origen (se 

clasifica como de base asfáltica, de base nefténica o de base mezclada}, 

tiene diferentes rendimientos en el proceso de destilación y de fraccio­

namiento (a determinadas condiciones de temperatura y presión). General­

mente estos rendimientos no concuerdan con el patrón de consumo, el cual 

en algunos casos, segón el pals de que se trate, presenta diversas nece­

sidades de productos ligeros de bajo peso molecular que no están conte­

nidos en el aceite crudo o por el contrario productos residuales de peso 

molecular elevado. 

Por consiguiente, es necesario ajustar los rendimientos y caracteris­

ticas de todas las fracciones que constituyen a los diferentes combusti­

bles, al mencionado patrón de consumo. Este ajuste se realiza sometiendo 

las fracciones a los diversos procesos de conversión, con objeto de tra­

tar de obtener los productos que el mercado requiere. Estos procesos de 

conversión se aplican a las difet"entes familias de hidrocarburos con ob­

jeto de obtener mediante rear-reglos moleculares productos más ligeros de 

un valor comercial mayor (46). 

Para lograr lo anterior, como se ha menclonado en las lineas de arri­

ba, es necesario someter las mate['ias primas a una serle de procesos de 

transformación, los cuales se dividen en tres grupos principales [46]: 

a) PROCESOS DE OESTILACION DEL PETROLEO CRUDO. 

El petróleo crudo está constituido por una serie de hidrocarburos que 

comprenden desde el gas licuado hasta el asfalto. Su separación se lleva 

a cabo en columnas de destilación aprovechando las diferencias de puntos 

de ebullición que tienen unos y otros: el procedimiento empleado consis­

te en calentar el petróleo crudo a una temperatura en la cual las co~o­

nentes ligeros se evaporan y a cantinuaci6n se condensan los hidrocarbu­

ros evaporados. 

La ccndensaci6n se efectúa a diferentes temperaturas~ Los hidrocarbu­

ros más volátiles se condensan a menor temperatura que los menos voláti­

les. De esta manera, se obtienen diferentes condensados. cuyas propieda-
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des corresponden a las del ges licuado, gasolinas, kerosinas o combusti­

bles disesel (46). 

b) PROCESOS DE DESINTEGRACION. 

El residuo de lo destilación del petróleo cruda se somete a una nueva 

destilación al alta vacio, para separar los componentes menos volétiles, 

que de acuerdo a las propiedades del petróleo crudo de que se trate, se­

rán destinados a ser lubricantes o a ser <lesintegrados catallticamente. 

Los destilados al vaclo que por sus caracterlsticas no se utilizan para 

ser empleados como lubricantes se desintegran catallticamente para obte­

ner productos comerciales más valiosos tales como gas licuado y gasolina 

de alto ind.ice de octano principalmente. Los residuos de la destilación 

al alto vacía se utilizan como asfalto o bien como carga para la planta 

de coque o para la hidrodesintegradora de residuales (46]. 

e) PROCESOS DE PUR!FJCAC!ON. 

Estos procesos eliminan de los productos obtenidos poC' destilación o 

por desintegración, algunos compuestos que imparten propiedades inconve­

n.ientes a los productos [ 46} • 

La figura 1.1 representa un diagrama de bloques del proceso de refi­

nación del petróleo crudo en general. En este diagreMa se puede ver que 

en total se tienen cinco fracciones o corrientes mayores listas para los 

procesos posteriores. Estas fracciones se presentan en la tabla 1.1, en 

donde se caracterizan en relación con su punto de ebullición y distribu­

ción de hidrocarburos. 

OES!NTEGRACJON T(RltlCA. 

Muy poca cantidad del petróleo crudo que se alimenta al fC'accionadot" 

se C"ecupera directamente coma gasolina. Seg6n el tipo particular de cru­

do que se procese, puede ser entre el 15 y el 18,. en volumen. Sin entJaC"­

go, aún en 19ZO, cuando todav1a se estaban desarrollando los motores de 

alto compresión y la demanda de gasolina crecla constantemente, se hizo 

necesario modificar ciertas fracciones del crudo para poder obtener una 



producci6n més alta de gasolina. 

Sucede que las hidrocarburos calentados a temperaturas relativamente 

altas tienden a romperse o a dividirse en dos o mis hidrocarburos de me­

nor tamano. Por ej"""lo: 

Debemos aclarar que en condiciones de operaci6n uniformes y bien con­

troladas la reacción indicada anteriormente es una idealización; espec1-

ficantente en conc::Uciones précticas de operación, se producen ~rendes es­

calas de prodUctos durante el proceso de desintegración. 

Entre 1920 y 1940 le desintegrsci6n térmica, es decir, un proceso en 

ausencia de catalizadores y que dependia (micamente del calor del proce­

so para prOMOver las reacciones, era una parte importante de casi todas 

las operaciones de refinación [46]. 

OESINTEGRACION CATN.lTICA. 

A pesar de que la desintegración térmica genera una mezcla de produc­

tos importantes, no es muy usada en nuestros dias y ha sido reemplazada 

por la desintegración catalitica. Este último proceso fUe creado y desa­

rrollado en 1930 por EUGENE HOUORY en Francia. La primera operación que 

tuvo éxito canercial fué en 1936 después de considerables esfuerzos lle­

vados a cllbo por las compañias petroleras norteamericanas (este tema se­

ri tratado con "'6s detalle en el capitulo 3) [1]. 

Con referencia a la figura 1.1, ae observa que se obtienen dos frac­

ciones, la fracci6n de gas que contiene principalmente olefinas y la 

fracci6n liquida que es gasolina con una relación de octano que va de 90 

a 95, considerabl'""8nte mejorada en relaci6n a la gasolina obtenida por 

el procno de desintegraci6n ti!l'lftica, cuyo níimero de octano se encuentra 

CQll'ptendido entre 60 y BQ. 
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Tabla 1.1. Fracciones obtenidas en la torre atmosférica. 

Fracción. Intervalo del punto de Distribución de hidro-

ebullición a 760 rrm Ha. carburos oresentes. 

Gas. Menor de 90ºf. e, a c5. 
Nafta. Ce 90 a 400ºf. c5 a c

12
• 

Kerosene. De }50 a 550ºf. c,z a c,s· 
Gasóleo atmosférico. Mayor a SOOºf. c,6····· 
rondas atmosféricos. Mayor a 575°r. Czo· .... 

(44]. 

PRODUCTOS CE REFINAClON. 

Mediante la aplicación de la refinación del petróleo crudo es posible 

poner a dJ.sposici6n del consumidor una variedad muy amplia de productos 

comerciales tales come" 

a) Energéticos. 

Combustibles especificas para las transportes, la agricultura, la in­

dustria, la generación de corriente eléctrica y uso doméstica. 

b) Productos especiales. 

Lubricantes, parafinas, asfaltos y grasas para veh1culos, para la in­

dustria y para la construcción. 

c) Materias primas para la industria petroquimica básica [46] • 
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ELABORACION DE DERIVADOS DEL PElROLEO (barriles diarios). 

AliO GAS L.P. GASOLINAS TURBOSINA KEROSINAS DIESEL COMBUSTOLEO Y 

RESIDUALES. 

1940 71 10,246 - 2,937 11,426 55,366 

1945 17} 14,870 - 7,318 n,326 59,614 

1950 1,471 31,375 - 11,658 14,572 88,696 

1955 2,419 44,199 - 18,932 n,493 131,197 

1960 10,642 n,342 481 28,803 35,595 115,126 

1965 23, 162 103,351 2,934 31,929 56,052 107,874 

1970 36,202 1/jj), 227 8,455 31,090 83,296 n0,521 

1975 51,701 185,227 15,227 34, 772 151 ,065 178, 732 

1980 119,571 327,910 27,566 41,437 244,240 308,478 

1982 120,505 347,020 30,623 45,318 234,544 350,706 

FUENlE: Anuario Estadistica Pemex. 1982. 

ELABORACION DE DERIVADOS DEL PETROLEO (barriles diarios). 
( continuac i6n) 

ARO 
. 

ASFALTOS LUBRICANTES GRASAS PARAFINAS GAS SECO DlROS lOTAL 

1940 2,240 7}0 22 276 456 3,931 87,691 

1945 2,923 608 44 288 592 18,451 118,216 

1950 2,186 515 58 227 658 1,825 153,241 

1955 3,156 1,551 41 501 1,649 4,697 221,052 

1960 5,194 2,891 66 877 3,)44 3,400 279,751 

1965 8,696 3,749 123 1,055 5,227 4,266 348,359 

1970 -23,165 5,282 134 1,164 13,317 8,202 481,135 

1975 11,293 8,090 179 1,534 12,011 10,102 660,027 

1980 16,817 7,623 189 2,18D 28,929 14,536 1, 139,656 

1982 19.967 7 818 223 1.876 26 616 15 508 1 zoo. 754 

FUENTE: Anuario Eatlldiatico Pemex, 1982. 

• tncluve: C[)Que nAftro de humo v entr,_.s netas a oetroauimica. 
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CAPXTULO z. CATALIZADORES DE ZEOLITA 

En la actualidad es generel..,nte aceptado que pare desintegrar hidro­

carburos se debe hacer uso de catalizadores 6cidos, los cuales son capa­

ces de producir carbocaUones en su superficie. Se pueden usar ácidos en 

solución si su fuerza de acidez es lo suficientemente grande. Sin embar­

go, problemas tl!cnicos tales corno la corrosión, la separación de fases y 

la recuperación del catalizador, hacen i""réctice le operación de desin­

tet;1ración catelitice homogénea o liquida. 

Une alternativa pera le catálisis de desintegración homogénea esté en 

le catálisis de desintegración heterogénea. tos primeros materiales usa­

das como catalizadores fueron laa arcillas naturales, desafortunadamente 

estos materiales se desactivan en forma muy r6pida y no fue posible uti­

lizarlos en forma práctica hasta que HOUORY desarrolló el proceso de re­

generación continua para dicho catalizador de desintegración (45]. 

Esfuerzos posteC'iores fueron dedicados al mejoramiento de los catali­

zadores naturales disponibles. El primer mejoramiento fue alcanzado con 

el tratamiento ácido de les arcillas naturales. Sin embargo, muy pronto 

se determinó que las arcillas artificiales tales como la s1Uca-alúmina 

amorfa, la sillca-ma.gnesio, la silica-zirconio, y as! sucesivamente, po­

seen propiedades catallticas fltUY interesantes. 

Aunque más costosos que los materiales naturales, los silicatos arti­

ficiales o sintéticos tienen una actividad mayor y proporcionan una dis­

tribuclón ..,jor de productos. De todos los silicatos dlsponibles, la si­

lica·ell'.imina viene e ser la que posee le composición més favorable desde 

un punto de vista catalitica. La silica par s1 misma no presenta activi­

dad o acidez; sin embarga, tan pronto como pequellaa cantldades de alúmi­

na son introducidas en la •zcla, al.lll!nta la acidez y la actividad cata­

litice de dicho material •Jora radical..,,nte (45). 

Sin entlargo, durante los llltillas 20 ellos un grupo de aluminosilicatos 

cristalinos han adquirido una importancia muy relevante tanto para cien­

tificos como para manufactureros de catalizadores. Estos ~teriales lla­

mados zeolitas, representan a una serie de sólidos cuyas propiedades son 

altamente deseables en la formulación de catalizadores [11, 32). 

En la actualidad, generalmente, todas los catalizadores utilizados en 

el proceso de desintegración catalitica estén constituidos de dos c"""°-
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nentes principalmente¡ zeolita y una matriz. Algunos catalizadores tam­

bién incluyen a un tercer componente, un aditivo para mejorar el octana­

je de la gasolina obtenida. Este aditivo es incorporado en la matriz del 

catalizador o es adicionado como una particula separada. 

De acuerdo a su c01nPQsici6n la mayorla de los catalizadores de desin­

tegraciOn pueden clasificarse como sigue: 

• Catalizadores que contienen una zeolita Y en una matriz cataliticamen­

te inerte. 

• Catalizadare. que contienen una zeolita Y en una matriz catallticarnen­

te activa. 

• Catalizadores que contienen un aditivo para mejorar el octanaje de la 

gasolina o a un ion de tierra rara convencional intercambiado con una 

zeollta Y en unión can un aditivo para mejorar el octanaje, como suce­

de con la zeolita ZSH-5 [32]. 

CATlll.lZAllORES DE S(LlCA-111.~NA CAlSTllLll«JS. 

Dentro de las propiedades más importantes que poseen estos materiales 

destacan su érea superficial grande, su alta capacidad de adsorción y el 

hecho de poder ser elaborados para cÓntener sitios ácidos con fuerza va­

riable. En las zeolitas cristalinas todos los étomos de aluminio y sili­

cio forman tetraedros los cuales están unidos por átomos de oxigeno com­

partidos. Una fOrmula general para la COl1l>Osici6n de una zeolita de este 

tipo puede escribirse como sigue: 

dondex+y=m 

Los áta.os de al1.Mninio forzados en la configuración tetraédrica gene­

ran cargas negativas en cada uno de ellos. M y O representan a cationes 

mno y di val entes los cuales balancean a las cargas negativas presentes 

en la estructura cristalina. Estos cationes pueden ser fécilmente inter­

caiobiados mediante el contacto de la zeolita cristalina sólida con solu­

ciones que contengan otros cationes apropiados. Esta modificación en la 

coq¡osiciOn de la zeolita origina cllllbios en la acidez de los sitios ac­

tivos del material [45]. 

Las zeolitas por lo tanto, así sean naturales o sintéticas, se pueden 
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aplicar ampliamente como intercambiadores cationicos, debido a la liber­

tad con que pueden moverse dichos iones dentro de las m6leculas. Además, 

algunas zeolitas se comportan como "tamices moleculares" si el agua que 

se encuentra adsorbida en las cavidades se elimina completamente, con lo 

cual diversas moléculas no cargadas eléctricamente como el co
2

, el NH
3 

y 
otros compuestos orgánicos pueden ser adsorbidos dependiendo de su tama­

ño en forma selectiva. De esta forma la estructura de la zeolita se com­

porta en ciertos aspectos igual a una jaula de clatrato, excepto en que 

las moléculas adsorbidas tienen que ser capaces de entrar a través de la 

estructura ya formada, en lugar de que la jaula se forme en torno a esas 

moléculas. Las moléculas suficientemente pequei'ias como para entrar, aun­

que apropiadamente grandes como para corresponder a fuerzas dipolares y 

a fuerzas de dispersión de London, serán adsorbidas de manera selectiva. 

Se conocen aproximadamente 40 tipos diferentes de zeolitas; varias de 

ellas existen en la naturaleza en cantidad y pureza apreciables. También 

más de 150 tipos de catalizadores sintéticos han sido obtenidos. De esta 

cantidad, solamente una pequeña fracción es de interés comercial como se 

indica en la tabla 2.1 [42,45]. 

Tabla 2.1. Princiaales zeolitas comerciales v sus usos. 

Zeolitas naturales. Usos. Zeolltas sintéticas. Usos. 

Mordenit• Catalisis A Adsorción 

Chabazita y purifi- X Desintegración 

Erionita caci6n de V Desintegración 

Clinoptilolit• agua. L Adsorción 

ZSM-5 !s0111erizaci6n 

De los materiales de interés comercial listados en la tabla 2.1, úni­

camente las zeolitas X y Y son usadas en el presente como catalizadores 

de desintegración a gran escala. Las zeolitas X y Y tienen como fórmula 

general la siguiente ecuación: 



Donde p se encuentra en el intervalo de 74 a 96 para X y para V va de 

48 a 74, mientras que g va de 250 a 270 conforme decrece el contenido de 

aluminio ( 45] • 

CARACTERlSTICAS GENERALES DE LOS CATALIZADORES DE DCSINTEGRllCillN CATlllt­

TICA. 

En COft'4laraci6n con los catalizadores amorfos, les zeolitas se carac­

terizan•por las siguientes propiedades: (a) alta actividad, (b) e•celen­

te retención de la actividad, es decir, vicia útil grande, (c) buena es­

tabilidad t~rmica e hidrotérmica, (d) alto rendimiento ele gasolina, (e) 

baja producción de carbón y gas seco y (f) buena resistencia a la tritu­

ración (tabla 2.2) (32). 

Tabla z.z. Comparación de los rendimientos obtenidos a carbón cons-
tente sobre catalizadores de zeolita v amorfos. 

sio
2

-,1.1
2
o3 catalizaclores diferencia 

amorfos de zeollte 

Carbón, "' en peso 5.0 5.0 o 
Conversión, " en vol. 77.0 86.0 + 9 

H
2

, 1 en peso 0.07 0.04 - 0.03 

c
1 

+ c
2

, S en peso 3.1 2.7 - 0.4 

e,, ~ en vol. 1.4 1.6 + o.z 
e,==, 1 en vol. 14.2 14.0 - o.z 
i-t4, " en vol. 6.8 8.9 + 2.1 

n-c4, % en vol. 0.6 o.e + o.z 
c4¡-' 1 en vol. 9.9 e.s - 1.4 

es gasolina, % en vol. 55.5 65.5 + 10.0 

Aceite c1c. Ug. % en vol. s.o 4.3 - r,.7 

Aceite ele. pes. S en vol. 18.0 99.7 - 8.3 

Número de octano de la gas. 94.0 91.0 - 3.0 

Algunos de los catalizaclores poseen muy buena resistencia al envene­

namiento con azufre, niquel, vanadio y nitrógeno. También pueden conte­

ner aditivos con funciones fuera de la desintegración tales como la pro-
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moción de la combustión del CO y la remoción de part1culas de azufre. La 

selección de un catalizador de desintegración para una operación especi­

fica es determinada por factores tales como el tipo de alimentación, de­

manda de productos, pretratamiento de le alimentación, restricciones de 

operación, restricciones de contaminación y costos del catalizador. De­

bido a que las condiciones de operación influyen en el fum::ionamiento de 

los catalizadores, le comparación debe llevarse a cabo en condiciones de 

proceso constantes (6, 14, 15, 17, 18,35]. 

Como ya se indicó anteriormente, la zeolita es la principal responsa­

ble de la actividad, de la selectividad y de la estabilidad (catal1tica, 

térmica e hidrotérmica) del catalizador. Las zeolitas frecuentemente em­

pleadas como catalizadores de realce para el octenaje son las zeolitas Y 

modificadas, en las cuales algunos de los Atamos de aluminio, presentes, 

han sido reemplazados de la armazón (zeolitas Y desaluminadas o con alto 

contenido de silica). La desaluminaci6n da como resultado un incremento 

en la relación silica/alClllina en la armazón de le zeolita, con lo cual, 

en su turno, se modifican las propiedades fisicoqulmicas de dicha zeol i­

ta. Tales cambios en las propiedades y en la composición de las zeol!tas 

proporcionan un impacto en la estabilidad, selectividad y actividad ca­

talitica, asi como un incremento en el octanaje de la gasolina obtenida. 

tf:TCJOOS OC PREPARl\CIOH OC LAS ZEllLITAS "Y" DE Al TO CONTENIDO EN SILICA. 

Los siguientes tn6todos han sido utilizados para a.-ntar la relación 

silica/alúnina en las zeolitas Y [32]. 

1. Modificación térmica e hidroténnica. 

2. Madi ficación quimica. 

}. Coonbinación de la modificación quimica e hidrotérmica. 

1. f'1001flCACION TERMICA E HIOROTERM!CA. 

La calcinación de una zeolita Y intercUlbiada con amonio en presencia 

de vapor resulta en la expulsión de átomos de aluminio de la armazón de 

la zeolita. Este proceso, el cual consiste esencialmente en una hidr611-
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sis de enlaces Si--0-Al e alta t"""erature, origine le formación de es­

pecies de eluninia fuere de la armaz6n, incrementandose de esta forma le 

relaci6n s!lica/alúnlina y diSllinuyenda el tamana de le unidad celular de ., 
la zeolite. Un ej"""la de tal desal...Unaci6n ea le farmaci6n de zealitas 

Y ultraeetables. 

El procesa de u1traestabilizaci6n de las zeolitaa Y puede reinvertir­

ae mediante la inserción de étomos de aluninio en dicha estructura. pro­

venientes dichos átomos de soluciones de bases fuertes y haciendo uso de 

elevadas teq:>eraturas. Estos átomos tant>ién ae pueden insertar en la es­

tructura de las zealitas usando haluros de eluninio o soluciarws de can­

plejQtl del miSllO metal (32]. 

2. l100Ir!CAC!ON QUIH!CA. 

las zeolites Y con alto contenido de s!lica pueden prepararse median­

te la deselllllinaci6n parcial de las zeolitas Y convencionales con diver­

sos reactiws. La desaluminaci6n puede coqiletarse haciendo reaccionar a 

estas zeolitas con reactivos adecuados en solución a pasando a través de 

dichas zeolitas a determinados reactivos en rase vapor a alta terperatu­

ra. Dependiendo de los reactivos e~leados, la desaluminación puede con­

ducir az a) enriquecer con s11ica a la zealita desaluminada o b) el con­

tenida de s1lica en la zeoUta desal'-'llinada permanece sin alteración. En 

el prlller casa, la sllica proveniente de una fuente externa es insertada 

en los vac1os de la armazón originados por le deseluminación. En el caso 

posterior, dicha inserci6n de sUica no se lleva e cabo (30,32]. 

a). Dnallllinaci6n con enriquecllllenta de •1Uca. 

Se ha dellc>strado que el trat11111iento de las zeolitas Y con eoluciOIWS 

de fluoroaiUcata de B111Dnio baja condiciones de pH controladas ee un ,._ 

todo de desallmlinaci6n efectiYO. Loa 6tOlll08 de al..,inio san relllOVidoa de 

la zeolita en forma de sales de fluoroal\JIÚnato aalublea, llientras tanto 

le Myorle de vacios en la armaz6n son llenadas con el silicio del fluo­

rosilicato. La relaci6n de 6tomos de aluminio ret00vidoa de la a""8z6n de 

la zeolite es Myor que le inserci6n de 6tomos de silicio en los sitios 

tetraédricos vacantes, dando Como resultado una armazón con detenninado 
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número de sitios vac1os. La preparación de zeolitas ultreestebles a tra­

vi!s de este método puede describirse mediante la siguiente reacción: 
NH

4
+ 

'-si,.....0~1,...Jl-...s~ + (HH
4
J
2
sir

6 
--"? 'siAs1/

0
"5i/ + 

/\/\/"-. /\/\/' 
(NH4)}Alf 6 

b). DHalt.fftinaci6n sin enriquecilliento de •111ca. 

Se ha delnostrado que el tratamiento de las zeolltas Y con soluciones 

de EOTA bajo condiciof'll!S de reflujo origina la desalumineción de dichos 

'"8teriales. Se han realizado trabajos en los cuales se ha logrado ellmi-

1'18r aproXilMdalll!nte el BO" de los 6t.-s de aluminio presentes en la ar­

uz6n, dando como resultado una zeollta con aproximadamente 60-70~ de su 

cristallnidad original. En base al mecanililllO de reacción indicado dichos 

6tomos son extraidos en fo""'8 de quelatoa solubles [}Z). 

}. COMB!NACION DEL TRATAMIENTO QUIMICO E HIDROT~RM!CO. 

Este trat8111iento de dos etnpas involucra la conversión inicial de una 

zeolita Y convencional, intercambiada con amonio, a una zeolita ultraes­

table mediante un proceso hidrot6rmico, liguiéndole a éste un proceso de 

naturaleza qu1mica diseflado para remo\ler 6tomos de al..,,inio [}}] • 

PllOPIEJMIJES DE LAS ZDLITAS Y IDI N..TO aJNTEHIDO DE SlllCA. 

Las zeolitu Y de alto contenido de •ilica modificadas tienen las si­

guientes caracter1at1caa comunes, independientemente <!el método utiliza­

do en su obtención: 

• Incremento ele la relaci6n Si/Al en le armazón. 

• Incremento general en la estabilidad Ul'lllica e hidrotérmica. 

• Disminución de la capacidad de intercaoeio iónico. 

• Disminución del t811811o de la unidad celular. 

• La distribución de étOllXls de aluminio en la mayoria de las zeolitas no 

es unifonne. 
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• El nQmero total de sitios Acidos presentes en la zeolita disminuye, 

• La fuerza de los sitias ácidos presentes en la zeolita se incremente. 

• Disminuye la densidad de los sitios catallticos. 

Estas caracteriaticas comunes de las zeolitas Y modificadas, de alta 

concentración de silica, son el resultado de una alta relación Si/Al en 

la anoaz6n [32]. 

PROPIEDllDES rISIIXQllMlCAS Y PREPARllCIOll DE LOS IDl'ONENTES DEL CATALI­

ZAllOlh COll'OllElfTES DE LA MATRIZ. 

Huchas matrices usadas en los catalizadores de zeolita de desintegra­

ción tienen una c°""osición similar a la de los catalizadores edstentes 

antes del advenimiento de dichas zeolitas. AlgunQS de ellos ya se habian 

desarrollado antes de la segunda guerra mundial. Dentro de éstos podemos 

encontrar a las arcillas naturales tratadas con 6cidos y a las geles de 

s1lica-alCllllina sintéticas, las cuales con el tiempo han pasado a ser los 

principales c°""onentes de lss matrices de los catalizadores de zeolita. 

FUNCIONES Y CLASifIC¡\ClON DE LAS MATRICES. 

a) funcion&s f1sicas. la matriz del catalizador lleva a cabo varias fun­

ciones fisicu 1"'portantes. 

Oif .. ividlld. La J11Btriz sirve c"*" medio de difusión tanto para las molé­

culaa de la alimentación cano para los productos de desintegración. ~sto 

requiere de una eatructura de poro - facilite la di fusión de las mol6-

culu hacia el interior y hmcia el exterior de las part1culas de catali­

zador. AdeM6s, la estructura del poro no debe deformarse durante el tra­

t81111ento hidrotfmico severo del catalizador. Mediante el favorecimiento 

o inhabilitación de la difusión de determinadas lllOlfculas grandes de hi­

drocarbul'09, la eatructura del poro tant>ién afecta la actividad y selec­

tivided caracter1sticas del catal1zaclor [41]. 

Medio da dilul>i6n. La 1118triz sirw cOlllO un medio de dilución de las par­

ticulas de zeolita. tato modera la actividad de la zeolita ift1>idiendo la 

deainte;raci6n excesiva. 

c.pturadona da - sodio. Lea matrices pueden actuar como atrapadoras 
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de iones sodio. A tra•·é~ del intercant>io de iones sólido-sólido, los io­

nes sodio migran de la zeolita hacia la matriz, con lo cual se incremen­

ta la estabilidad tér111ica e hidrotér111ica de la zeolita. 

Transferencia de calol". La utriz se desempella como un transportador de 

calor dentro de la unidad de desintegración. Permite la transferencia de 

calor durante los procesos de des1ntegraci6n y regeneración, protegiendo 

de esta forma a la zeolita de daí'los en su estructura. 

b) Clasificación. Las •trices de los catalizadores pueden clasificarse 

en función de diferentee criterios; en base a su composición qu1m1ca, en 

base al origen de sus C°"'1<>nentes (sintético, set11isintético o natural), 

en base a su función catal!tica. en base a sus propiedades tanto fislcas 

como qulmicas, etc. 
la mayoría de las matrices contienen das o !Ms componentes. Un c~o­

nente es el contenedor del catalizador, generalmente consiste de sllica 

llll!Orfa, alClnina, silica-alúnina o silica-magnesio. El otro componente es 

arcilla, generalmente caol1n, la cual mejora la resintencia mec6nica del 
catalizador [}2] • 

CLASlFICACION DE LOS PROCESOS DE MANUfl\CTURAC!OH OC LOS CATALIZADORES. 

los procesos usados en la manufacturaci6n de los catalizadores de de­

sintegración pueden dividirse en dos categorlas: a) procesos en los cua­

les la zeolita se prepara primero y posteriormente es incorporada en una 

matriz y b) procesos en los cuales la zeolita es cristalizada in •itu en 

los macroporos de una arcilla calcinada [}2]. 

Las procesas de la pri ... ra categoria "°" etOPleados por la mayoria de 

los menufactureros de los catalizadores. Eatos procesos,. a su vez, pue­
den dividirse en dos grupos: 1) aquellos en los cuales la zeolita es in­

tercambiada ionic-te con un catión apropiado antes de ser incorporada 

a la 111&triz y 2) aquellos en loa cuales la zeolita es intercaft>iada io­

nicamente después de ser incorporada en la matriz, En el primer caso, la 

preparación del catalizador involucra las siguientes fases: a) síntesis, 

intercambio del ion y modificaci6n estructural de la zeolita, b) incor­

poración de la zeolita a la matriz y c) secado de la mezcla. En el últi­

mo caso, la zeolita sintetizada es incorporada a la matl"iZ, a continua-
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ci6n se lleva a. cabo el proceso de secado y finalmente el intercambio de 

cationes [32] • 

HAllJFACTURA DE ZEOLlTAS. 

Las zeolitas se preparan a partir de una fuente de s1lica (par eJe11t­

plo silicato de sodio), una fuente de alllmina (por ejeq>lo aluminato de 

sodio) e hidróxido de sodio. "Semillas" de NaY, consistentes en alunino­

ailicetos de sodi~ amarfos, pueden ser adicionadas al principio del pro­

ceso de cristalización. Les arcillas también pueden eq>leerse """"' mate­

riales de inicio p~ra la síntesis de zeolites. Le cristalización se lle­

va a cabo usualmente en tanques grandes con tiempos de duración que van 

de B hrs. a varios dias dependiendo de los materiales de inicio, de las 

condiciones de cristalización, del grado de cristalinidad de la zeolita, 

de la composición deseada, etc. La zeolite cristalizada se separe de las 

"aguas madres" llediante la filtración sobre filtros rotatorios al vacío, 

finalmente esta zeolita se lava con agua. Una zeolite NaY de buena cali­

dad tiene una relación silica/alómina de 5.0 6 m6s elevada, una lirea su­

perficial de eoo M1 /g, elevada cristalinidad (CQl!parada con un estandar) 

y un tema.no de partícula de 1 a 5 milimicras con una minima cantidad de 

impurezas. 

Una tecnolog1a diferente se emplea cuando la zeolita se cristaliza in 

situ en partículas microesferoidales de arcilla [3Z]. 

lllTERCNllllO DEL ION. 

La zeolita litlY cristalizada es interc-ieda con iones de tierra rara 

y/o iones Manio, pare convertir la zeolita en un material hidrotértftice­

llll!llte estable y cataliticamnte activo (32,45]. 

El interc-io iónico ee llevado a cabo comercialmente en filtros ho­

rizontales o en tanques de intercallt>io iónico. En el primer caso la zeo­

lita es colocada en loe filtras y rociada can la solución lntercambiado­

ra. En el caso posterior, la zeolita se pone en contacto con la solución 

que contiene el ion de intercaft'bia bajo condiciones de operación especi­

ficas tales COll'IO temperatura, pH, tiefl1)o de operación, concentración de 

s6lidoe, etc. En 8lllX» cuas la zeolite interc-iada es posteriormente 
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lavada, para remover el exceso de sales. 

Las sales de tierra rara usadas pare el intercambio iónico son usual­

mente cloruros, obtenidos de minerales naturales. Las tierras raras que 

coq:>onen e esos minerales son cerio y lantano principalmente. El proceso 

se lleva a cabo en soluciones llcidas bajo pH controlado (3.5-5.0), para 

evitar la precipitación y la oxidación de las tierras raras en el momen­

to del intercambio. Después del intercambio i6nico, la zeolita aún con­

tiene de 3 a 4,;¡ de Na2o. Para remover a es ta cantidad de iones sodio, la 

zeolita intercambiada se calcine de 425 e 760ªC. y posteriormente inter­

cant>iade de nueve cuenta con iones amonio. En esta última etapa, se pue­

de llevar a cabo un segundo intercambio de iones de tierra rara, 

La forma final de la zeolita Y intercambiada con amonio y tierras ra­

ras (RE,NH4Y) contiene aproximadamente 16~ de óxido de tierra rara y me­
nos del 1~ de Na2o (en base seca}. En la práctica, el contenido de tie­

rra rara en las zeolites usadas como catalizadores de desintegración va­

ria, debido a que diferentes niveles de tierra rara conducen a activida­

des, selectividades y estabilidades diferentes en el catalizador final, 

asi como también a diferentes tasas de actanaje en la gasolina (32,45]. 

CARACTER!STICAS CLAVES DE LOS CATALIZADORES DE DESINTEGRACION CATAL!Tlr.A 

Las caracteristicas fisicas de mayor importancia en los catalizadores 

de desintegración san la estabilidad térmica e hidrotérmica, el 6rea su­

perficial, la resistencia a la trituración, la distribución en el tame~o 

del poro, el valumen del poro, la distribución del tameno de particula, 

la densidad y la cristalinidad. Algunas de estas propiedades, tales como 

el llrea superficial, la distribución del t-no del poro, la cristalini­

dad, asi como tanmi6n la estabilidad térmica e hidratérmica influyen en 

el desempefto catalitico del catalizador. Otras propiedades tales cama la 

resistencia a la trituración, la densidad y la distribución en el tamello 

ele la particula alteran el funcionamiento ""'c6nico del catalizador en la 

unidad de desintegración [32,45]. 

MECAHISKJ DE REACCION DE LA CONVERSION CATAL[TICA DE HIDROCARBUROS. 

Las reacciones que se presentan durante la desintegración del gas61eo 
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son algo complejas y muchos de los productos primarios sufren reacciones 

secundarias. Las principales reacciones se presentan en la siguiente ta­

bla [}Z]. 

tabla 2.,. Princinales reacciones en la desinteorac16n catal1tica. 

Hidracadluroa Rncciones Productos 

Parafinas - Desintegración Parafinas + olefinas 

'= Desintegración Olefinas (gas l.p.) 

- Cicliz•ci6n Naftenos 

Olefinas * - 1 somer izaci6n Olefinas ramificadas ---"""* 
- Transferencia de H2 Parafinas ramificadas 

- Deshidrogenaci6n J 
- Ciclizac ión Coque 

i.=. Condensación E .. .,"'_ ..... Ole finas 

Naftenos Deshidrogenaci6n Olefinas ciclicas ----.. 

Oeshidrogenación Arom6ticas 

lsomerizaci6n Naftenos de diversos anillos 

"'= Deslntegrac16n de los Arom6ticos insubstituidos + 

substituyentes olefinas 

- Transalquilación Diferentes alquilaromáticos 

Aram6ticos - Oeshidrogenaci6n J Poliarcxn6ticos ------+ 
- Condensación 

- Alquilaci6n J 
- Oeshidrogenac i6n Coque 

..= Condensación 

* Provenientes principalmente de la desintegración. Huy pocas estén en 

la ali..,ntación. 

CARBDCATIONES 

Se ha aceptado generalmente que el mecanisl!IO de reacción de la desin­

tegración catalitlca de los hidrocarburos involucra la formación de es­

pecies org6nicas cargadas positivamente, ll1111111das carbocationes. 
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La estabilidad de los carbocat.iones se encuentra en el orden siguien­

te; terciario > secundario > primario. Es POr esta razón que los carbo­

cationes primarios tienden a is~r.izarse fo..,.ndo principalmente carbo­

cationes secundarios o terciarios .. 
Usando el concepto de carbocat.iones se puede describir esquemiltica­

mente el mecanismo de las reacciones de desintegración en los sitios de 

Bronsted y Lewis prt!Sentes en las zeolitae. Un mecanismo propuesto .invo­

lucra la formación dei intermediario ion carbenio (mecanismo M. En tan­

to que otro asume la formación del .intermediario ion carbonio pentacoor­
dinado (Mecanismo B) (.52,45]. 

MECANISMO A. Los iones carbenio iniciales se cree que se originan de la 

protonación de trazas de oleflnas en sitios 6cidos de Bronsted o median­

te la ••tracción de un lltomo de hidrógeno de una parafina en un sitio de 

Lewis. El ion carbenio puede sufrir una div1a16n beta (des.ligamiento de 

los enlaces c-c que se localizan en pos1c16n beta al átomo que parta la 

carga positiva), una reacción monomolecular - origina la formación de 

una olefina pequef\a y un ion carbenio peque"o; también puede reaccionar 

con una tnolécula de parafina neutral via transferencia de hldrOgeno para 

formar un ion carbenio nuevo,, el cual en su turno padece la división be­

ta. La transferencia de hidrógeno intermolecular entre un .Ion carbenio y 

la molécula de parafina propaga la reacción y es la etapa que determina 

la velocidod de la reacción de desintegración (32). 

R --CH--CH-ft 
1olefiña Z 

R --CH --CH -R 
1 par&fina2 2 

+ HZ -~--~~ 

sitio de 
Bronsted 

+ l+ ~!!!~ 
sitio de de H. 
Lewls. 

E~ de P"-gaci6n. 

R,-cHz--CH .. --Rz 

ion carbenio 

R -CH --CH+ -R 
1 ion ~arbenio Z 

R --CH --CH+ --R 
lon cirbenio 2 

+ z+ 

+ HL 

+ 



E~ de dellintegrmc16n (d1vJa16n beta). 

R
3
-CH

2
-CH+ -R

4 
ion carbenio 

división 
beta 

R + + ian 
carbenio 

El nuevo ion carbenio R3 + reacciona con otra molécula de parafina con 

lo cual se vuelve a propagar la reacción. La reacción en cadena se inte­

rru.pe cuando: (a) el ion carbenio pierde un protón con el catalizador y 

u convierte en una olefina o (b) el ion carbenio atrapa un ion hidronio 

de un mn.dor y u convierte en una parafina [32] • 

MECllNISKI e. M6a recient...,nte, Haeg y Oessau [32], propusieron una nue­

va ruta de reacción '"""°""'lecular para la desintegración de las parafi­

nas; tiene lugar a altas teq>eraturas (arriba de SOOºC) v1a iones carbo­

nia pentacoardinadoa como intermediarios. Estos intermediarios sufren la 

división beta y son convertidos en iones carbenio y parafinas m6s peque­

llas. Alternativamente, a través de la pérdida de hidrógeno dichos iones 

carbonlo se convierten en iones carbenio. Este último mecanismo promueve 

la formación de hidrógeno molecular en los productos de desintegración. 

+ Hz 

+ 

r pérdida de H2 • 

R
1
-CH

2
--CH

3 
+ -R

2 
+ z-

R + 
1 

1 división beta. 

+ 

En adición a las altas t-raturu, el mecanilllllO 9 se ve favorecido 

""'diante el uaa de conversiones bajH y presiones parciales del hidróge­

no igual•nte bajas. Otraa tipas de mcaniSlllDB de desintegración que in­

volucran la fa.-c1ón de intermediarios con estructuras cavalentes fuer­

temente polarizadas también han sida sugeridoa [V. 9. Kazanskii, Kineti­

ka i Kataliz. 1987, 28(1), 47.]. 

Nace [24] ha demostrada que las alefinas se desintegran més fáciln•m­

te que las parafinas, debido a que las olefinas son fácilmente converti-
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das e carbocetiones. Conforme se incrementa la longitud de la cadena de 

les n-parafines, la velocidad de desintegración se incrementa, hasta al­

canzar el m6ximo (en n-c
16

) y a partir de ah1 empieza a decrecer. La ve­

locidad de desintegración de las isoparafinas y de los naftenos es mayor 

que la velocidad de desintegración de las n-parafinas, las cuales, a su 

vez se desintegran m6s r6pido que los arDlll6ticos. Las cadenas substitu­

yentes de l!stos últimos se desinte<;iran m6s f6cil que los anillos. 

La desinte<;iración de hidrocarburos cicUcos (ciclo-olefinas y nafte­

nos involucra le formación inicial de carbocationes c1cUcos. 

TRANSfERENCIA DE HIOROGENO, 

Adem6s de las reacciones de desintegración primarias, un número gran­

de de reacciones secundarias tambi&n tienen lugar durante la desintegra­

ción del gasóleo sobre las zeolit•• (formación de enlaces dobles, isome­

rizaci6n estructural, ciclización, aromatizaci6n, condensación, etc.). 

Muchas de estas reacciones requieren de _la transferencia de hidrógeno 

intra a intermolecular, las cuales san catolizadas par los sitias ácidos 

y ocurren con la formación de carbocationes como intermediarios. 

La composición final de los productos de desintegración depende de la 

velocidad relativa de lu varias reacciones cmopetitivas. 

La transferencia de hidrógeno J- un papel clave en los procesos de 

desintegración del guóleo. Reduce la cantidad de olefinas presentes en 

los productoe, contribuye a la fol'lllllCi6n de coque e influye de esta for­

ma en la distribución del pno 110lecular de dichos productos. 

Las zeol.ltae ilcida, tales COllO la zeolitaa REY, catalizsn ficilmen­

te las reacciones de transferencia de hidrógeno intramoleculares que se 

llevan a cabo entre lH olefinas y los naften08, debido a la alta densi­

dad de sitios Acidos y a la alta concentraci6n de hidrocarburos presen­

tes en los poros de dicha zeoUta. Mediante le disminución de la concen­

tración de sitios Acidos a través de la desaluminación de las zeolitas Y 

se puede reducir la velocidad de las reacciones de transferencia de hi­

drógeno, con lo cual también se reduce la conversión de olefinas a para­

finas y de aromáticos a poUc1clicos condensados. l'.sto explica su eleva­

da concentración en la gasolina deriveda de zeolitas desaluminadas [9). 
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ANALISIS DE LA APLICACION DE UN f'llllELD CIN(TICD PARA LA CDNVERSION Y SE­

LECTIVIDAD DE LA DESINTEGRACION CATAL!TICA EN REACTORES DE LECHO FLUIDO, 

LECHO EN MOVIMIENTO Y LECHO FIJO. 

En la presente discusión, se reduce la amplia gama de alimentaciones 

productos de la desintegración catalltica a un sistema de únicamente 3 

componentes, llamandoles de la siguiente forma: carga, a la alimentación 

original; gasolina, a la fracción de punto de ebullición CS -41DºF. y por 

6ltimo; ret1111nente, a la fracción c4 {gas seco y carbón). Este sistet1111 llllt­

pliamente si""lificado puede justificarse debido a que permite una f6cil 

c°""rensión de la interacción entre las variables de proceso y los pará­

metros cin!ticos de la velocidad de reacción y de la velocidad de desac­

tivación del catalizador, con muy buenos resultados. Este sistema puede 

representarse de la siguiente forma [37]. 

{1a) 

{1b) 

En donde: c1 = Alimentación de gasóleo. 

c2 = Fracción de gasolina, CS -410ºF. 

c3 = Fracción de butanos {gas seco y carbón). 

a 1 y ªz = Coeficientes de masa de c2 y c3 producidos por masa 

de c
1 

convertide. · 

Para un reactor isotérmico en donde la fase vapor se desplaza en for-

• de flujo tap6n con una resistencia insignificante a la di fusión entre 

las particul••• es posible describir adecuadamente las reacciones repre­

sentadas por las ecuaciones 1 a y 1 b en términos de las dos ecuaciones de 

continuidad siguientes: 

{Za) 

{2b) 

Los términos de la velocidad de reacción en función del tiempo de de-
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sintegración del gasóleo y de la gasolina san mostradas cama R1(y1, t) y 

R2(y2, t) respectivamente, y ambos representan la velocidad de reacción 

en un elemento diferencial del espacio de reacción. 

El catalizador contribuye a la velocidad de reacción, sin embargo, la 

actividad del tnislftO disminuye conforme transcurre dicha reacción. Por lo 

tanta, ésta debe ser función del ti"""a de reaidencia del catalizador en 

el reactor. 
La causa aparente de la desactivación del catalizador, est6 en la ad­

sorción de CDllOl'Uestas ar"'"6ticas palinuclearea, las cuales al ser desin­

tegradas tienden a formar un depósito de carbón sabre la superficie del 

miamo. 
La velocidad de formación del carbón es esencialmente una función del 

tiempo de residencia del catalizador y es pr6cticamente independiente de 

la velocidad con la cual el gasóleo pasa a través del reactor. Debido a 

ésto, es posible representar a la desactivación (micamente como una fun­

ción del tie""a de residencia del catalizador. 

Par otra parte, la expresión de la velocidad de reacción ea alga com­

plicada debido a que la reactividad del gasóleo es asi mismo una función 

de La conversión. As1 las primeras moléculas en ser desintegrados tienen 

una velocidad de reacción mucho más grande que les moléculas que son de­

sintegradas posteriormente. El efecto neto de un fenómeno semejante para 

una reacci6n de pseudo primer orden, es incrementar el orden aparente de 

reacci6n. Este es el casa de la reacción de desintegración del gasóleo. 

Se ha deter11inado que la cinét!oa de desintegración del gasóleo puede 

representarse cama una reacci6n de s"9Ufldo arden acoplada can la runci6n 

de desactivación del catalizador (~9]. 

(3) 

Esta ecuación cin~tica de segundo orden representa adecuadamente los 

datas experimentales de la deaintegrac16n cataUtica del gas6leo. 

Para hidrocarburos puros se ha encontrado que la desintegración cata-

11 tica se c°""arta conforme a una ecuaci6n de velocidad de pri..,r arden. 
~ 

La gasolina representa una fracción de hidrocarburos de punto de ebu-

llición comprendido en un intervalo pequeño, cuya desintegración catal1-

tica exhibe poca diferencia en las velocidades de reacción, por lo cual 
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una ecuación de primer orden describe adecuadamente los datos e•perimen­

tales [2}]. 

(4) 

Las ecuaciones 2a y 2b pueden siq>lificarse normalizandolas mediante 

el ._ de una distancia adl.Mencional x = z/z
0 

y un tiempo adimensional e 
= t/tc. La velocidad del vapor Uv esté dada por la siguiente ecuación: 

(5) 

La forma normalizada de las ecuaciones Za y 2b en función del espacio 

velocidad del liquido a cada hora {baaado en la densidad del liquido in­

troducido y en el volumen del reactor) es: 

(6) 

(7a) 

(7b) 

En dondes 

B representa la caracterist1ca de las ecuaciones 7a y 7b, y es la re­

lac16n del u_.. de rea1denc1a del vapor respecto al tiempo de residen­

cia del catalizador. El término f v ha sido re-lazado par~ 0 (densidad 

del vapor alimentado sin haber reaccionado), debido a que los cambios en 

la densidad del vapor pueden ser adsorbidos en la aproximación de segun­

do orden de la reacción [J9] • 

Para reactores en estado estable tales como los reactores de lecho en 
movilliento y lecho fluido, la derivada de y respecto a e en las ecuacio­

nes 7a y 7b es e•actamente cero. Para reactores de lecho fijo, el tiempo 

de tr&nsito del vapar es general..,nte mucho menor que el tiempo de resi­

dencia del catalizador, y por consiguiente B es prácticamente igual a O. 
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En otras palabras, si las moléculas individuales de gasóleo pasan a tra­

vés de la longitud del reactor tan r6pido respecto a la desactivación en 

el catalizador de tiempo de residencia esencialmente uniforme, se puede 

omitir la derivada respecto al ti'""'° para reactores de lecho fijo, Por 

lo tanto, las ecuaciones 7a y 7b pueden reducirse a la siguiente forma: 
(37]. 

dy ,f d• = - (K0/Sl41Y1 • (Ba) 

dyz/d• = (K1/Slf1Y1' - (Kz/SltzYz (Bb) 

En donde: 

Estas ecuaciones se aplican a cualquier reactor isotérmico con flujo 

tap6n, pudiendo ser reactores de lecho fijo, de lecho en movimiento y de 

lecho fluido. Sin embargo, para resolver las ecuaciones ea y Sb, se debe 

especificar la naturaleza de la función de desactivación del catalizador 

la cual depende del tiempo de residencia del mismo. Oos funciones diver­

sas las cuales han sido fundadas para representar en forma ~ausractoria 

los datos experimentales de la desintegración catalítica estén dadas por 

las siguientes ecuaciones (37]. 

(desactivación de primer orden) (9) 

(desactivación t c n) (10) 

Por otra parte, es razonable pensar que el mismo tipo de sitios en el 

catalizador que llevan a cabo la desintegración de las moléculas del ga­

sóleo también deban llevar a cabo la desintegración de las moléculas de 

la fracción de gaaolina, con lo cual se puede asumir que 4
1 

= ~2 • 
En base a ésto, es ahora posible definir un tiempo de reacción estre­

cho o "distorsionado" u, por la eivuiente ecuación: 

du = (~/S)dx (11) 

Mediante la substitución de la ecuación anterior en las ecuaciones Sa 

y Bb se obtiene la siguiente forma elemental para dichas ecuaciones1 
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(1Za) 

(1Zb) 

El tiempo "distorsionado" u, está en función de la naturaleza o tipo 

de desactivación del catalizador p y del t1etl'fJo de residencia del mismo, 

te. En la tabla 2 .}. se listan las formas de u para los reactores que se 

t11111een más com(lnmente pera llevar a cabo las operaciones de desintegra­

c16n catalltica en baae a ambas funciones de desactivación [37]. 

Tabla 2.:5. TiiPMnos de reacción "estrechos" o "distorsionados" u. 

Tipo de reactor Desactivación del ca- Desactivación del ca-

talizador de prillll!t talizador ten. 

orden. 

Lecho fijo. 
xe- A9 __:t. __ 

s St n 
c 

Lecho en movimiento 

con flujo tapón del - AX --·--- xl - n 

catalizador. ~s (1 - n)Stcn 

Lecho fluido, flujo 

de catalizador per- X •:t!1 - nl 
~ect-nte •zclado. (1 + A)S Stcn 

Laa ro ... • de u para el reactor de lecha fluido - se encuentran en 

la tabla 2. 3 ee obtienen de ullllir un '1UJo de catalizador perfect-nte 

•zcledo con flujo tapón de la fue \lllPOE'. Eate .adelo es muy st.i>le de­

bido a que no toma en cuenta la pr..-.cia de burtluju de vapor for1!Mldaa 

en la superficie del catalizador, las cuales •Í son consideradas por el 

modelo de "fase diluida densa". Sin el'bargo, el .adelo que estamos usan­

do es adecuado para la mayada de las abeervaciones del deseq:iello de los 

reactores de lecho fijo, de lecho en lllOvimiento y lecho fluido. En este 

ceso una constante de la velocidad de reacci6n promedio puede definirse 
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como: 

{1') 

La diatribuci6n de edad interna I{B) para un recipiente con mezclado 

perfecto es e- 8 , con lo cual para desactivaciones de primer orden y de 

orden te" las velocidades promedio de reacción son, respectivamente: 

k = k
0 

re -8•e- ~BdB = kci{1 + }.) (14) 

k = k0 t'e- 8 CtcB)- nd8 = k01'{1 - n)/tcn (15) 

En donde 1' { 1 - n) es la función incompleta gama de - n [37) • 

SOLU~IONES PARA EL fUNCIONAHIENTO OE LA CONVERSION. 

Afortunadamente la ecuación 12a puede resolverse en forma cerrada pa­

ra los diferentes reactores con desactivación del catalizador de primer 

orden en términos de una extensión del grupo de reacción A0 = Kc/S y de 

una extensión del grupo de desactivación A= O< te = «/'s. En la tabla 

2.4 se presentan dichas soluciones. También se presenta en esa tabla la 

solución de la conversión para cada uno de los diferentes reactores con 

desactivación ten. En general, con el primer modelo se obtienen ecuacio­

nes 116s convenientes desde el punto de vista matem6tico, aunque las dos 

solucione• para la conversión describen adecuadamente los par6metros de 

la detlintegraci6n catalitlca Upica [37). 

SOLUCIONES PARA El fllflCIONAHIENTO DE LA SELECTIVIDAD. 

La solución simultánea de las ecuaciones 1 Za y 1 Zb para la obtenci6n 

de la conversi6n (1 - y
1

) o la producción de gasolina {y2) no es posible 

en términos de funciones simples. Una solución en términos de la función 

integral exponencial tabulada es posible y es mucho m.ts eficiente que la 

solución de ecuaciones numéricas. Con la división de la ecuación 1Zb en­

tre la ecuación 12a, resulta la siguiente relación: 

(16) 
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Tabla 2. 4. Soluciones de la ecuación 12a cara la conversión 

Desactivación de primer orden: 110 = KofS• :>.='"te= o</fl S 

Reactor de lecho fijo, 

(instanténea) 

t= (1/').)Ln[(l + 11
0
)/(1+11

0
e-:>.¡¡ (a tiempo promedio) 

Reactor de lecho en ""'vimiento. 

Reactor de lecho fluido. 

€= 11of(1 + l + 110> 

Reactor de lecho fijo. 

l=A0 Y/(1+A0 Y) ( instantlinea) 

E= S:, [(11
0 

Y )/(en + 11
0

'Y)Jd8 (a ti'""'° promedio) 

Reactor de lecho en movimiento. 

'= 110 Y/(1 - n + 110 -r¡ 

Reactor de lecho fluido. 

€ = 110 Y1' (1 - n)/[(1 + 110•v-rc1 - n)J 

3Z 

(a) 

(b) 

(e) 

(d) 

(e) 

(f) 

(g) 

(h) 



La solución de esta ecuación con ln condición de que la producción de 

gasolina al inicio del proceso sea cero (ésto es, y1 = 1, Yz =O) produ­

ce la soluci6n deseada en términos de las relaciones de selectividad r 1 
y r 2, en donde r 1 = K,tK0 y r 2 = KzlK0 : 

-rzlY1 rz rzlY1 
Yz = r 1r2e [(1/r2)e - (y 1/r1)e - Ein(r2) + Ein(r2/y1)] (17) 

... 
En donde Ein(x) = ~~ex/x)dx 

Ea asi posible combinar las soluciones para la convereión ( 1 - y 1) de 

la tebla nt'.Jlllero Z.4 con le ecuación nt'.Jlllero 17 para reprasentar los efec­

tos de las variables de proceso en la conversión y producción de gasoli­

na • . 

COMPARAClON DEL t«lOELO CON DATOS EXPERIH[NTALES DE CONVERSION Y SELECTI­

VIDAD. 

Para' obtener datos experimentales de desintegración catalitica en es­

tado estable, los autores de este articulo hicieron uso de una unidad de 

desintegración catalítica a escala con un reactor de lecho en movimien­

to. El gas6leo e11'4'leado en la pr6ctica experimental fue una mezcla obte­

nida en el Medio Oriente con un intervalo de puntos de ebullición que va 

de 423 a 904ºF. y una gravedad de 29.6° APl. El catalizador elf4Jleado fue 

una zeolita comercial [}7]. 

El llOdelo requiere la detel'llinación de cuatro constantes: la constan­

te de la velocidad de dellactivaci6n del catalizador (o<), la constante de 

la velocidad de desinte<;¡ración del gasóleo (K0), la constante de la ve­

locidad de formación de la gasolina (K1) y la constante de desaparición 

o de desinte<;iración de la misma (K2). En general, estas constantes pue­

den obtenerse Jlll!diante la aplicación de une versión nueva de 111 tf!cnica 

de estiniación de parwtros no lineales (tknica de minimos cuadrados), 

desarrollada por Marquardt en 196} [Marquardt, o. W., J. Soc. Ind. Appl. 

Math., 11, No. z, 431, junio de 196}]. Sin '"'*>argo, gr6ficamente tambif!n 

es posible obtener parte de esos datos como se· veré a continuaci6n. 

Para probar la naturaleza de segundo orden de la reacción de desinte-



11reci6n del gas6leo, se puede reescribir le ecueci6n (e) de le table 2.4 

como sigue: 

-"'t 
1/y1 = 1 + 1/5 ((Kof"" tc)(1 - e e)] (18) 

Si el ti"""° de residencia del catalizador te se mantiene constante, 

el téralno entre corchetes se convierte en una constante, y una gráfica 

de 1/y1 contra 1/5 debe dar como resulta~~~ª linea recte con el origen 

en 1.0 y una pendiente de (Kof<'< tc)(1 - e e). En la figura z.z se ob­

serva que los datos experimentalee obtenidos de le unidad a escala con 

lecho catal1tico en mov i11iento se COlllPQrtan como una reacci6n de segundo 

orden en un B11Plio intervalo de condiciones de operaci6n. Por otra par­

te, para ti.,,.,Ós de residencie del catalizador superiores e diez minutos 

el término expanencial de la ecueci6n anterior es despreciable y Kofe' se 

puede calcular directamente de la pendiente, resultando ser en este caso 
igual a O. 575 [37). 

Adeús, cuando el ti- de residencia del catalizador tiende a cero, 

se puede demostrar mediante la aplicaci6n de la regla de L 'Hopital a la 

ecuación (e) que el limite es (37): 

L111. y1 = 1/(1 + Ka/5) (19) 

te -- a 

Asl para ti""'l'OS de residencia del catalizador muy cortos en un lecho 

en movimiento, se puede resolver directallente para Ka como sigue: 

(ZO) 

Sin embar11<J, debido e que los datos experinientales únicamente se pue­

den obtener a un tiempo de residencia del catalizador finito, se requie­

re de una extrapoleci6n para el tiempo cero. En le figura Z.3 se muestra 

una extrapoleci6n semejante para datos de tiempo muy cortos, en elle se 

obtiene una intersección con el eje de las ordenadas igual a 25, el cual 

viene a ser el valor de Ka para este corrida experimental. 

A partir de los valores de Ka/" y K0 se obtiene un valor de <><. igual 

a 42.5. Pare poder examinar los datos e un tiempo de residencia interme-



RECIPROCO DE LA 

FRACClON SIN 

CONVERTIR, 1/Y 1 

4.D 

3.0 

2.0 

1.0 
o 0.1 0.2 0.3 0.4 o.s 0.6 

REC!PROCO DEL ESPACIO VELOCIDAD, 1/5 

f"ig. z.z. Prueba de segundo orden para los datos del reactor con lecho 
en movimiento. 

CONSTANTE DE LA 

DESINTEGRACION 

DEL GASOLEO, K0 

K
0 

: t 5/1 _, 

desactivación 

6 extrapolada 

61-~~~~~~~~...,,....~~--i 
9 catste de i! a 10', e ' - .64¡ 

41-~~~~~~~~~~--=:.... 
30!-~1~-+2~~3~ ...... 4~-5!----'6~ 

te' TIEMPO DE RESIDENCIA DEL CATALIZADOR, MIN. 

f"ig, Z.3. Extrapolación para la actividad inicial del catalizador. 

35 



dio es necesario llevar e cebo une regresión lineal de le ecuación (18). 

Mediante este regresión se obtiene Ka = zz.9 y "' = 4Z. 7, lo cual repre­

senta una c~araciOn mlls favorable en relación a los datas que se obtu­

vieron gr6fic-nte. 

Por combinación de la ecuación (17) y de la ecuación (c) de le tabla 

Z .4 lllediante la t6cnica de m1nimos cuadrados para la estimación de peré­

metros no lirwales, es posible evaluar las dos constantes que faltan, K1 
y K

2
, de los datos experi111entales. Para este ceso los valores determina­

do• fueron los siguientl!9: K1 = 18. 1 y K2 = 1. 7. 

La relaci6n de K1 y Ka• que n a1, oiuet1tra que la eficiencia inicial 

para l!9 te caso n a. 79. 

Mediante la aplicación de estas cuatro constantes en la ecuación (17) 

y en la ecuación (c) de la tabla Z.4, es posible elaborar las curvas que 

se muestran en la figura Z.4, las cuales al ser c~aradas con los datos 
experi•ntales demuestran que el modelo matl!lll6tico funcione adecuadamen­

te ['7]. 

HAXlMA PROOUCCION aE Gl\SaLINI\. 

Debido a que la producción de gasolina juega un papel muy importante, 

deede el punto de vista económico, en la desintegración catalitice, ana­

lizar con 116s detalle los parálletras que determinan le m6xima producción 

de 11'..ouna es de vital illportancia. 

COlllO la producción m6x.illla de gasolina se obtiene cuando dy 
2
/dy 

1 
tiene 

un valor de cero, se puede eftlPlear la ecuación ( 16) para determinar las 

condiciones necesarias para obtener una m6xillla producción. Esta relación 

ae auestre en la ecuación siguiente ['7], 

Par combinación de las ecuaciones (17) y (Z1), es posible obtener la 

solución pera la máxima producción de gasolina en bese a le relación de 

la selectividad K/Ko y a le relación de la desintegración de la gasoli­

na K2/K0 ['7] • 
La producción méxima de gasolina también puede ponerse en función de 

las variables normales de proceso mediante la combinación de la ecuación 
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(Z1) con las relaciones de converai6n dadas en la table Z.4. El resulta­

do de estas substituciones pare el lllDdelo de desactivación del cataliza­

dor de primer orden se presenta en la table z. 5. Eataa ecuaciones permi­

ten determinar el espacio velocidad requerido pera obtener la producci6n 

llAlcim de gasolina a un valor dado de tiempo de residencia del cataliza­

dor[37) •. 

Tabla Z.5. Condiciann de la variablea de proceso para t.- produc-
"'"" ... _,_ da -Hll-

Lecho fijo. 

Lecho en 1110vimiento. 

- •t 
K

0
(1 - e c) 

* s =---------
"'tc[<K,IKzYz•)I¡ - 1) 

Lecho fluido. 

EFECTO DE LA TEMPERATURA EN LA SELECTIVIDAD. 

Lae energ1aa de activación para la reacci6n dll desint"!lraci6n dlll 91l­

•6leo a0 y la reacción de deeint"!lraci6n de la gaeolina QZ fueron deter­

minadas a nivel laboratorio en un reactor de lecho en movimiento a 900 

y 970ªF., de igual forma se observó que la constante de la velocidad de 

desactivación (o<) disminuye con el incremento de la temperatura. Una po­

sible explicaci6n a este fenómeno esté en el hecho de que decrece la ad-
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sorción de moléculas aromáticas de elevado peso molecular en una propor­

ción mayor a la producción de carbón debida a ia reacción de desintegra­

ción. Las energias de ectiYBción y desactivación nombradas anteriormente 

aparecen en la tabla 2.6 [)7). 

Table 2.6. Energ1• de ectiYeción y desactivación para la desintegra 

ci6n de un gall61eo del Medio Oriente con un catalizador de zeoUte co-

ªº 10,000 

Oesacti veción 

- 1,700 

Oebe notarse que la energia de activación pare la desintegración del 

gasóleo ea pr6ctic:amente le •tted de le ene1"91a de acti veeión requerida 

pare le desintegrac16n de le gasolina. Por lo tanto, cuando se disminuye 

la teq>eratura de apereción, la ""locided de la desintegración de la ga­

solina diuinuye en W1ll praporci6n mayor que la velocidad de desintegra­

ción del gasóleo, dando como resultado una mayor selectividad [l7]. 

En la figura 2.5 se muestra que el nivel de conversión que permi-

te obtener la rnllxima producción de gasolina depende únicamente de la re-

lación de desintegración de la gasolina K2/K0 y en la figura 

-tra el erecto de la t-ratura en la selectividad. 

Z.6 se 

Ef"ECTOS DE LA COMPOS1C10N OE LA ALIMENT ACUlN EN LOS RESUL TWOS OBTENIDOS 

DURANTE EL PROCESO DE DESlNTEGRACION. 

la c-1c16n quimice del gasóleo slilll!ntedo a le unidad de desinte­

gración cataUUca tiene un efecto proft.Oldo en las velocidades de desin­

tegraci6n del gas6leo y de desact1veci6n del cataliador. Durante el de­

sarrollo de esta sección se tratar6 de haeer un análisis de las diferen­

tes aU111e11t11ciones y sus efectos en l• varieblea de eperación [ZZ]. 

Para ello se contaré con 16 tipos diferentes de alimentaciones, quie­

nes cubren un amplio intervalo de propiedades, tanto flsicas como qulmi­

cas, caracterlsticas del gasóleo en general. Se puso particular énfasis 

en los intervalos de puntos de ebullición y en la concentración relativa 
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de parafinas, naften09 y arom6ticos. 

~lgunas de sus propiedades y c"""°"iciones 1110leculare1 se muestran en 

las tablas z. 7 y Z.8 [Z2]. 

Para este estudio los autores hicieron uso de una unidad a escala de 

desintegraci6n catalitica con lecho fluidizado, 

RESULTADOS. 

Las constantes de velocidad cin6tica fueron calculadas para cada tipo 

de alimentaci6n a partir de loa datos de desint911raci6n obtenidos en el 

reactor de lecho fluidizado. Las ecuaciones (17) y (b) fueron l"'PlHdu 

para calcular «, KR' K1 y K2• Loa valores de n y K0 inherentes al tipo 

de desactivaci6n te fueron calculados a partir de la ecuaci6n ( r). Para 

estas detertnineciones aa -leÓ la tknica de m1ni1110s cuadrados para es­

t1Mci6n de parMl!troa no lineales [ZZ]. 

Lu conatantes de velocidad a 900•r. son lllO&tradas en la tabla 2.9 y 

sus intervalos se muestran a continuaci6n1 

Constante de velocidad 
oc:. 

KO 

K1 

K2 

KlKo 
Kz/Ko 

Intervalo a 900•r. 
18.50 - 40.10 

10.50 - 59.ZO 

7.70 - 55.50 

0.97 - Z.87 

0.75 - 0.86 

0.05 - 0.21 

Estos intervalos ~tran el func1onuiiento cinético de las alimenta­

ciones cuyas propiedades se describieron en las tablas 2. 7 y 2.8. Varias 

correlaciones entre las c()lllposiciones y las constante• de velocidad aon 

obvias inmediat-nte. La desactivaci6n del catalizador (o<.) ea alta pa­

ra alimentaciones de elevada concentrac16n de arDM6t1cos, laa conetantea 
de velocidad para la deaintegraci6n del gas6leo (K0 ) y las constantes de 

la formación de gasolina (K 1) tienden a aunentar con el incr"""'nto en la 

concentraci6n de parafinas y naftenos. Por otra parte, es algo inespera­
do que la relación de K /K0, la cual es par6metro de la medida de la se­

lectividad para la rormaci6n de la gasolina, var1e únicamente de O. 75 a 
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0.86 sobre el intervalo total de alimentaciones. La relaci6n de desinte­

graci6n de la gasolina en funci6n de la desinte¡¡raci6n del gas6leo KzlKo 

cambia por un factor de 7 para el mismo intervalo de alimentaciones (22]. 

ALIMENTACIONES PARMINICAS. 

P1 tiene un valor más pequefto de (<><) que P2 6 P3 lo cual est6 proba­

bleinente relacionado con su bajo punto de ebulU.c16n. Las pequeftas dife­

renciH en K0 y1K1 para estas tres alimentaciones no •on ai¡¡nificativH. 

Una gr6fica t convers16n a ti"""° prOOll!dio va. espacio velocidad pa­

ra P3 es mostra en la figura 2.7. Le conversi6n a tietllP<I pr!Jllledio para 

el tieoipo de re~idencia del catalizador de 1.25 11inutos es considerable­

Mnte mayor que a 5.D minutos, tal y como se esperlba. En la figura Z.7 

los puntos son los datos experimentales y las lineH .OlidH son los va­

lores calculados con el modelo cinético para una deuctivaci6n del cata­

lizador de primer orden, en base a las constantes de velocidad tabuladas 

en le tabla Z.9. La concordancia observada entre los datos e•per.lNnta­

les y los datos calculados es bastante buena [22], 

l\UMENT~CIONES NAFT~NICAS. 

Los valores de (o<:) para les alimentaciones naft6nicas se encuentran 

en el si¡¡uiente orden N1 < ti} < NZ; Los valorea de t<0 están en el orden 

inverso. Estos resultados sugieren que la conven16n, para estas alimen­

taciones, debe ser en el siguiente orden: N1 > IB > NZ, lo cual asi fu6 

en la práctica e•perimental [ZZ]. 

Una gr6fica de cor-enión a U- promedio va. espacio velocidad pa­

re N3 es mostrada en~a figura z.e. La concordancia entre loa puntos ex­
perimentalee y las li •• sólidas, las cualea fueron calculadas de lu 

constantes de veloci de la tllbla 2.9, es igualMnte buena. 

Por otra parte, PN3~ es una mezcla en iQual praporci6n de las al1Mn­

taciones P3 y N3. Una gr6fica de canversi6n a ti- pr....iio contra es­

pacio velocidad, para esta al1mentac16n, es mstrada en la fi¡¡ura Z.9. 

P3, N3 y PN33 tienen intervalos de puntos de ebullición casi similares y 

prActicamente 111 misma concentración de arOlllálicoa, nitr6geno y azufre. 

Las relaciones naftas/parafinas son ....,uamente diferentes en las 3 ali-
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Tabla; 2. 7. Prooiedades de las diferentes alimentaciones. 

Allmenta~i6n Destilaci6n ASTM Peso molecular !e en peso de 

5,. ºF'. 95!1' ªF. orOOll!dio. azufre. 
P1 461 650 206 o.09 
P2 642 6)9 4112 0.01 
Pl 467 901 276 0.10 
N1 ""' 687 228 º·º' N2 657 908 554 o.15 
N5 457 en 272 0.10 
PN33 461 836 271 0.11 
PA31 485 915 250 1.57 
PA3Z 482 882 281 0.25 
PA33 475 908 520 o.za 
PA331 477 886 552 0.42 
PA54 481 911 295 o.ea 
PA37 "60 855 278 0.87 
PA59 "65 959 525 1.78 
AA45 723 892 566 }.77 
PC'2 467 911 299 0.59 

Tabla 2. 7. Continuaci6n. 

Allmentaci6n :é en peso de ~en peso de No. de carb6n No. de br""'° 

Nitróaeno. Hidr"""no. Conradson. 

P1 0.01 15.85 0.01 o.e 
P2 0.05 12.17 0.05 0.4 
p} 0.05 15.118 0.02 0.6 
N1 0.001 1%.85 0.01 o.o 
NZ 0.05 1%.61 o.04 0.1 
N} o.oz 1%.65 0.04 0.4 
PN33 o.oz 15.28 0.05 0.4 
PA}1 0.02 15.ZB 0.02 1.9 
PA5Z º·º' 12.70 0.09 1.5 
PAH 0.06 12.65 0.10 1.5 
PA551 0.09 11.44 0.22 5.0 
PA54 0.06 12.60 0.15 1.0 
PA'7 0.06 11.oe 0.07 4.0 
PA38 0.09 12.51 o.n ... 
AA45 0.14 10.07 0.19 4.0 
PC3Z 0.09 15.02 0.10 4.2 
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Tabla 2.8. c-ici6n 110lecular de laa diferent.,. ali111entacio~. 

E!E!:clrMcgeia de masas Método n-d-fl 

Alimenta- lí en peso lí en peso lí en peso S en peso lí en peso líen peso 

ciOn. de para- de narte- de aromé- de cp. de CN. de e". 
fi""•· nos. ticos. 

P1 51.9 33.7 14.4 66.5 24.7 e.a 
P2 40.9 36.5 ZZ.6 69.9 zz.8 7.4 
P:S 46.2 35.1 18.6 156.7 25.0 B.2 
N1 11.3 68.8 19.9 40.1 S3.B 6.1 
N2 8.6 59.4 32.4 48.4 40.7 10.9 
IO 9.8 64.0 26.3 43.S 47.5 9.1 
PN33 27.B 49.9 22.s 54.3 5S.9 9.7 
PA31 33.8 26.1 40.1 56.1 ZS.9 18.0 
PA32 '2.1 31.9 36.0 56.7 25.4 17.9 
PA3:S 51.3 30.4 38.:S 57.9 26.1 15.9 
PA:S:S1 17.7 26.2 56.1 47.9 29.5 22.6 
PA34 34.9 28.6 56.5 59.6 2:S.6 16.8 
PA37 30.2 23.7 46.1 se.e 6.1 35.1 
PA38 52.5 26.S 41.0 64.4 18.1 17.5 
AMS 11.0 14.2 74.e 53.0 1S.7 31.:S 
PC32 57.5 29.5 30.0 60.6 24.4 15.0 

Tabla Z.9. '""""tante9 de veloci...., cin6Uca a 900ºf. 

Alimentac.16n D( KO K1 Kz K1/~0 "2/Ko n 1(. 
o 

Pl 24.8 31.B 26.3 1.83 º·ª' 0.06 o.se 1.s2 
P2 29.9 32.7 26.2 1.09 o.so o.m 0.71 0.82 
P3 30.5 34.0 2e.o 1.86 o.a2 o.os 0.72 0.79 
N1 18.5 39.2 33.5 1.54 o.es 0.04 0.42 0.42 
N2 28.7 54.2 29.4 2.35 0.86 0.01 0.68 0.99 
IO 25.5 36.2 31.0 z.oz o.es 0.06 0.60 1.s1 
PN33 27.4 36.4 30.9 1.94 0.85 o.o5 0.64 1.26 
PA'1 31.4 24.7 21.0 2.87 D.85 0.12 0.72 0.56 
Pll32 31.6 22.9 18.6 1.95 0.81 0.09 0.71 o.53 
Pll33 33.9 22.1 17.6 1.48 o.ea 0.07 0.77 0.38 
PA331 36.4 15.5 12.6 2.66 0.81 0.17 0.78 0.23 
Pll34 54.4 22.1 17.B 1.78 0.81 o.os 0.78 0.37 
Pll37 37.7 10.5 7.71 2.18 0.75 0.21 0.77 0.16 
PA38 34.7 21.1 16.6 1.66 0.79 o.os 0.78 0.34 
M45 40.1 12.5 9.50 2.ze 0.76 0.19 0.83 0.14 
PC32 31.6 19.3 15.0 1.15 0.78 0.06 0.71 0.44 
* Constantes de velocidad para la desintegración del gasóleo asociada 
con la constante de deuctivaci6n n. 
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rnentaciones. La comparación de las gr6ficas de conversión, a tieq>o pro­

llll!dio vs. espacio velocidad, muestra ligeras diferencias en las relacio­

nes de desintegración (N3 > PN3' > P3), lo cual se encuentra en el mismo 

orden que la relación de naftaa/parafinas contenidas en dichaa alimenta­

ciones. Estas ligeras diferencias tlllbten se manifiestan en las constan-

tes de velocidad presentes en la tabla 2.9. Para la alimentación P3 

corresponde el valor m6a elevado en la constante de la velocidad de des­

activación (•) y el valor 116• bajo en la constante de desintegración del 

!IB•óleo (K0). N3 y PN3' tienen valores similares para K0, pero N3 tiene 

un valor m6s bajo en la constante de la velocidad da desactivación (oc.). 

ALIMENTACIONES AROMATICAS. 

Lea cuatro alimentacionea, P3, PA3', PA331 y 111145, representan un am­

plio intervalo en la concentración de arom6ticos, de 19 a 75" en peso en 

base a un an6lisis por espectroscopia de 111&sas. El contenido de nitr6111!­

no de Al\45 fue liger...,nte mayor que el de las otras alimentaciones, pe­

ro su concentración de azufre rue considerablemente mayor. En relación a 

este C.ltimo punto, se han llevado a cabo una gran cantidad de pruebas de 

desintegración de alimentaciones con c°"""siciones semejantes y conteni­

dos de azufre que van de 0.3 a 1.6% en peso. Mediante dichas pruebas se 
ha podido comprobar que la cantidad de azufre presente no tiene efectos 

~rtantes en las velocidades de desintegración [22]. 

Gr6ficu de conversión a tiempo promedio contra espacio velocidad pa­

ra estas cuatro alimentaciones a un tiMPO de residencia del catalizador 

de 1. 25 minutos se muestran en la figura 2.10. Las diferenciu en cuanto 

a conversiones son igualllll!nte grandes; el orden de desintegración es P3 

> PA33 > Pl\331 > AA45. ~sto también se encuentra en concordancia con las 

constantes de velocidad listadas en la tabla 2.9, K
0 

disminuye y oc. cre­

ce en el mismo orden. 

DEPOSITOS DE CARBON. 

Los depósitos de carbón en los catalizadores de desintegración depen­

den principalmente del tiempo de residencia del catalizador y son de he­

cho independientes del espacio velocidad [B,22]. 
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La ecumci6n de Varhiea, e = •te b (an dandlt e = ca~ en al cataliza­

dor, te = timpa de ret1idlncia del catalizador an llinutoa, a = canat.,,te 

>' b = canatante), pwde •r ... c1a para describir cualitati-te la 911"" 

IWNCi6n cl9 cadl6n ., al catalizador, Loa valaret1 de a >' b • ci.terotinan 

de gr6ricas. lag •• e .... lag •• te (•in), ... la tabla z.1a - pre­
.... tan loa valoree ci. a y b para cada une ci. la alim9'1taciDNa utiliza­

da an •t• •tud1o. La canatante a " nencialllente une rt.W1Ci6n ci. lu 

prapiedadn ci. la elt....tac16n ,, .. uiw medida ci. le tendlnci• • la ror­

-10n cl9 cub6n de un. eu.ntac16n piirtieular. El orden ci. le canatan­
te a ft PZ > PS > P1 >' NZ > ID > 111, el cual ft el 111- orcl9n de •>'Dr 
concentrac16n ci. -toa lll'lllliticoa de alta peea molecular para nta 
•li .... tacianea [B,ZZ]. . 

Tabla 2.1a. Conetentn de Vorhi• pera lu direrentft alim9'1tacio-

""• e = at,.b. .. . h 11u .... •--•'- . b 

P1 a.zs a.3a PA32 0.47 a.21 

PZ a.46 a.U PA3S 0.54 a.Z4 

PJ a.41 a.16 PA34 0.51 0.24 

111 a.zs a.z7 PA38 0.64 a.21 

NZ 0.46 a.18 PA351 0.69 0.17 

NS a.S6 a.u AM5 a.75 a.za 
PllSS a.sz a.24 PA37 a.78 a.21 

PAS1 a.4Z a.z1 PCJ2 0.5Z a.z2 

EFECTO DEL TlEll'O DE RESIDENCIA DEL CATALIZADDR EN EL FUNCillNNIIENTO DE 

LA SELECTlVllW> A TIEll'O PRtJIEOla. 

En la figura 2.11 se puede ver que cuando el tiempo de la corrida 

e-rillental llevada a cabo en un reactor de lecho fijo es incre111entado, 
la desviaci6n respecta al funciol'lUliento de la producci6n instantánea es 

Myor. Par lo tanto, para tieftlPOS de residencia del catalizador grandes, 
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el funcion.iento de la Hlect1vid9d • ti- prOMedio dieminuye bastan­

te en relec16n • loe rnultedo9 que M obtienen en un aisteM en estado 

estable tal cc.i un reector de lecho fluido o de lecho en ""'v.l01iento [38] 

EFECTO OEL ESPACIO VEUICIDAD EN EL F'IJNClONAMIENTO DE LA SELECTIVIDAD OB­

TENIDA A TIEll'O PRIKDlO. 

El -io velocimd pod9ome definirlo c.-i el nC-ro de volómenes de 

eUmnt11Ci6n en cond1c1- detenlinede• que pueden ser tratados en una 

unided de U-.i, Mdidos en vol<-.nes del reector. El espacio velocidad 

(S) umitn recibe el nollbre de veloc.lded espacial. 

Se Pll9den el99ir en for. arbitraria las condiciones de tl!"'8ratura, 

prn16n y ntado de 9Qre911Ci6n ba.fo lu cueles ae va a medir el voli.nen 

de la auatW1Cia - .. alieenta al reector. 
Le fi1111re Z.1Z -tr• al efecto del ._.,10 velocidad en el fun-

ci-1ento de la nlectividad a ti"""° p..-d.lo. A medida que disminuye 

el -.lo velocidad, al •i.., nivel de conveni6n, la producci6n de ga­

solina a tienpo praaedio es cada vez menor en relaci6n al funcionamiento 

de la produeci6n irwtant6nea [38) • 

EF'ECTO 0E LA RELAC10N CATALlZADOll/ACElTE EN EL FUNCIONAMIENTO DE LA SE­

LECTIVIDAD A TlEll'O PRQICOlO. 

Otro par•tro generalllente UHdo en la evaluación del funcionamiento 

de la dninte<;lr11C16n catalltica n le relac16n catalizador-aceite. ~ata 

es definide coeo la rel11Ci6n resultante de la div.ls.l6n del volunen total 

de catalizador -leado entre el vol.-i total de gaa61eo bombeado sobre 

dicho catalizador durante l• corrida. La relee.Ión catalizador/aceite (jl) 

se relaciona con el U- de residencia del catalizador (te) y el espa­

cio velocidad (S) Mdiante la aiQUiante ecuación (38]. 

(ZZ) 

Para una t""'Peratura dada, dos variables de las tres posibles (t.leO!Po 

de residencia del catalizador, espacio velocidad y relación catalizador­

aceite) son suficientes para definir c~let11111ente la extensión del a.la-
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tema de de91nteorac16n catal1Uca. La figure z. n lllUl!Stra que cuando la 

relac10n catalizador-aceite ff ""Plea c.- un par"""tro en la gr6rice Oe 

selectividad, se observa un funcionuiento dual. Pera una relación cata­
lizador-aceite dada, es Pollible obaervar dos producciones diferentes de 

gasolina a U- prOMdio pare un nivel de c111were16n rijo. De la ecue­
ci6n No. ZZ se observa que la 11i&N relaci6n catalizedOr-aceite ea posi­

ble obtenerla 11ediante un ti""PO de residencia del catalizador peque/lo y 
un espacio velocidad grande o en forma inver.a, ea Oec:ir, un espacio ve­

locimd ~llo y un tilllPO de rnldenc:ia del catalizldor grande. En la 
figura z.1, la pute •uPer.lor de la eelect1vid9d ee logra a trav6a de un 

U- de rettidencie del catalizldor peque/lo en unión con un espacio ve­
locidad grande, con lo cual los erectoa del t.l"""'° promedio son pequefloe 

y suaves logrando con 6ato una producción a ti- prOlledio ª"""'Jante a 
le producción inatentar-. Sin abargo, le parte inferior de la .electi­

v1ded se obtiene con una relación catalizador-eceite alcanzada lll!diante 
la COlllb1nac16n de un espacio velocidad peque/lo y un tiell!PD 0e residencia 

del catelizedor grande, lo cual per111te que afloren loa efectos 1ndesea­

bln del ti- pr0111edio [38] • 

COMPARACION DE LOS REACTORES DE LECHO í!JO, LECllO EN MOVIMIENTO Y LECHO 

FLUIDO. 

Si le actividad de loe catalizadores que se uun en el proceso de de­

sintevraci6n no sufriera elt,,r8Ciones, cualquier reactor con flujo tapón 

de la faee vapor deb9r.la dar 1• •i- con,..rci6n, indel>endient...,te del 
Ueoipo de contacta del cataUzadOr. Para loe rnctores de lecho fijo le 

converai6n a tieopo p...-cl!o a inatant6ne.a ui;1e .ldtntlca si loa catali­

zedorn ""PleadoS no aufrieran deaact1vaci6n ['91 • 
llediante la epUcación de la regla de l 'Hop.ltel a las ecuaciones (b) 

y (e) de la tabla Z.4 y la •it1Ple inepecc16n de la ecuación (d) de nta 
mi8118 tabla, se obtiene que el lillite de dichaa ecuaciones cuando el pa­

ránletro de dffect1vac16n ( ';\) tiende a cero, es el miSlllO [39). 

Limite de lu ecuaciones (b), (e) y (d) = A/( 1 + A) 
,, ----i' o 
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En la figura 2. 14 se C<llllPllr• a los reactores de lecha en mavillliento y 

lecho fijo y se observa que para desactivaciones del catalizodor de pri­

•r orden a la mi- Aa y ')., los reactores de lecha en movimiento siem­
pre darin una converai6n MYOr que los reactores de lecho fijo. Esto se 

debe fundalllentalmente a que el grupa de desact1vaci6n del catalizador es 
siMPre m6a 11rande en los reactores de lecha fijo, lo que ori11ina que el 

catalizador pierda au actividad en forma mis r6pida y genere una conver­

sión substancialmente menor. Debido a estas razones, en el presente, los 
reactores de lecho fijo ya no se -lean en el proceso de desintegraci6n 

catal1 ti ca [39] • 

En la f111Ura 2.15 se CQ11Para a loa reactores de lecho fluido con los 

reactores de lecho en ..,viJliento, en ella ae -rva que para desactiva­

ciDMe del catalizador de pri•r orden • la 111- A0 y -,., los reactores 

de lecho en movilliento siea.,re darin una Myor conversi6n que la que se 

obtiene en loa reactores de lecho fluido. Para valorea Qrandee del !ll'UPO 

de deaactivaci6n, lllllba• conversiones son casi idénticas. De i!IUlll forma, 

conforM ae va inc..-ntando el valor del grupo de reaeci6n A0, el valor 
de la eonverai6n obtenida en ambos reactores tiende a ser igual. Aunque 

los reactores de lecho en movimiento dan una conversión Myor a la misma 

A0 y ~. Qt!neralloente el reactor de lecho fluido puede ser operado a una 

relaci6n catalizador-aceite mis grande, con lo cual se obtienen valores 

bajos de :1,. Por otra parte, estos mismos nactores est6n menos sujetos 

a problemas de difusi6n, facilitándose con ésto la obtención de valores 

no6a grandes para A0 [39] , 

En la figura 2, 16 se C011Para a los reactores de lecho fluido con los 

reactores de lecho fijo y se observa que a valores bajos de Aa y ~· los 
reactores de lecho fijo cuya desactivaci6n del catalizador sea de primer 

orden dar6n una conversi6n Uger8""'nte Myor, pero a valorea 11randes del 
grupo de deasct1 vaci6n generan una conversi6n lllUCho aenor [39] • 
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NOMENCLATURA UTILIZADA EN ESTE CAP!TULD. 

Ai = E•tensi6n del grupo de reacci6n para la especie i, relaci6n de 

de la constante de velocidad en funci6n del espacio velocidad, 

foki/f1S = K/S 

ªi Kl/Ko 
B = t/tc 
Ein (•) = íunci6n intevral exponencial, s1< (e"/•)d• .. 
r 0 = Relaci6n de gaa6leo ali111entado, lb./hr., velocidad de flujo 

zo 
O(, 

Ñsico. 

Constante de la velocidad de reacción para una reacción de or­
den n a B = o, hr. -l 

Constante de la velocidad de reacci6n prOllll!dio pera una reac­

ci6n de orden n. 

Velocidad de deaintegraci6n del ga16leo. 

= Velocidad de rormaci6n de la gasoline, a 1K0• 

= Constante de desintegraci6n de la gasolif!8. 

= fok/f1 
= Energla de activaci6n de la reacci6n i, cal./(g.)(mol) 

= K,IKo 
= Kz/Ko 

Espacio velocidad del liquido a cada hora, vol./(vol.)(hr.) 

fleqio, hr. 

Tiempo de residencia del catalizador (ti.jo las condiciones de 

e•posici6n del ga16leo), hr. 

Tiempo "estrecho". 

Velocidad del vapor, ples/nv. 

= Ti"""° de residencia de la reee vapar, seg. 

= VolL111en· del ·reactor, pies'. 

= Distancia axial normalizada, z/z0 • 

rracci6n m6d11111 de gasolina en peoo. 

rracci6n instant6nea en peso del CCllPQnl!nte i. 

íracci6n a tiempo promedio en peso del componente i. 

Distancia axial en el reactor. pies. 

Longitud total del reactor, pies. 

Constante de la velocidad de dnactivaci6n, hr.-1 
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fa 

= Relación catalizador-aceite, vol. cat./vol. total de gasóleo, 

ésto para reactores de lecho fijo; para reactores de lecho en 

movimiento y lecho fluido es (vol. cat./hr.)/(vol. gas./hr.). 

= Convers16n instantAnea fracciOn en peso. 

= Conversión a tieqio promedio fracción en peso. 

= Tiempo de corrida normalizado, t/tc 

= E•tensión del grupo de dessctivación del catalizador, o</~ S o 

«.te. 
= Densidad inicial de la alimentación a las condiciones de ope­

raci6n del reactor, lb./pie'. 

f1 = Densidad de la ali,..,ntaci6n en estado liquido a las condicio-

nes del tanque de alimentación. 

= Densidad del vapor a las condiciones de operación del reactor. 

= Función de desactivaci6n del catalizador. 

= Función de desactivación de la desinteqraci6n del gasóleo. 

= Area de secci6n transversal del reactor, pies' • 
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CAPITULO 3. EVOLUCION DEL PROCESO DE 
DESINTEGRACION CATALITICA. 

EVOLUCION DEL PROCESO DE OESINTEGRACION CATAL!TICA. 

El incremento en el uso del automóvil a principios del presente siglo 

ha tenido un mayor impacto en la industria de la refinación del petróleo 

que cualquier otro invento moderno. Las necesidades de combustible de la 

máquina de combustión interna f6cilmente consumen la gasolina natural de 

que se dispone. Respecto a estas necesidades, las cOfllPafUas procesadores 

de petróleo han tenido que descubrir y procesar més petról~o crudo. Pero 

el complejo sLWninistro y las consideraciones de distribución, en conjun­

ción con las constantes crisis de energéticos mantienen en una constante 

presión a los refinadores, obligándolos a buscar métodos más eficientes 

de conversión de productos de menor valor a gasolina. 

Esta necesidad obligó e William Burton de la Standard OU Co. de In· 

diana, a Comercializar el primer proceso de desintegración térmica en el 

affo de 1913. Otros dos métodos de conversión de productos de elevado pe­

so molecular a gasolina fueron creados posteriormente: el proceso de de­

sintegración catalltica y el proceso de hidrodesintegración [1]. 

La mayor ineficiencia del proceso de desintegración térmica radica en 

la producción de coque de baja valor. Las tres procesas generan resulta­

dos diferentes respecto a este problema. 

El proceso de hidrodesintegración disminuye la formación de coque me­

diante la recirculación de hidrógeno e alta presión. En tanto que Houdry 

descubrió que le combustión del carbón restablece la actividad del cata­

lizador. Tres solucionn de ingenier!a que permiten una reacción qu1mica 

mayor han sido aplicadas al perfecciont1111iento de la invención de Houdry: 

a) Reactor de lecho f1Jo (1936-1941). 

b) Reactor de lecho en lllOvillliento (1941-1955). 

c) Reactor de lecho fluido (194Z e le fecha). 

Las fechas entre paréntesis representan las arios de mayor prosperidad 

de cada uno de dichas procesos. 

Como es común con muchos otros procesos, las unidades antiguas poco a 

poco van desapareciendo. Puede tOIMr mucho tiempo reemplazar a una uni­

dad poco confiable por una unidad más eficiente. 
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USO DEL PRIMER CATALIZADOR. 

La primera prueba comercial de desintegración catalltica fue realiza­

da a principios de 1915. A. M. McAfee, de Gulf Refining Ca. hall6 que el 

cloruro de alL111inio (un catalizador de friedel y Crafts ya conocido des­

de 1877) debla de desintegrar catal1ticamente a las fracciones de aceite 

de alto peso molecular. Sin embargo, mientras que la producción de gaso­

lina debla de incrementarse en aproximadamente un 20 6 }~, el alto cos­

to de la recuperación del catalizador imped1a el amplio uso de este pro­

ceso. La desintegración ténnica y la coquizaci6n fueron los procesos m6s 

eq>leedos, en este tiempo, para elevar el valor de los aceites pesados y 

con el incrl!llll!nto de la demanda de gasolina la desintegración térmica se 

constituyó coma el proceso m6s il1'Clortante. Varios procesos fueron comer­

cializadoS después del revolucionario proceso de Burton (1]. 

Uno de los mlls populares, el proceso de Dubbs, fue ampliamente utili­

zado en la industria de la refinación del petr6leo en los anos veintes. 

Con este proceso se obtuvo una ganancia del 23~ en la producción de ga­

solina y un período de reacondic1011amienta de 24 hrs. para la unidad t!­

pica de Dubbs de 250 b/d [1]. 

Uno de los p['imeros obstáculos que tuvo la gasolina obtenida mediante 

el proceso de la desintegraci6n térmica fue su calor. A diferencia de la 

gasolina natural cuyo color es cristalino, la gasolina de desintegración 

térmica tiene una apariencia amarillenta. En ese entonces et' color de la 

gasolina se consideraba como el principal parámetro de calidad. 

No fue sino hasta mediados de la decada de los anos veintes en que se 

relacionó el funcionamiento de la máquina con la composición de la gaso­

lina. La identificación del golpeteo en la m6quina originado por la com­

bustión prematura, la invención de los compuestos antidetonantes asi co­

mo la misma escala de octanaje, cambiaron los conceptos sobre la calidad 

de la gasolina. 

fue fácil reconocer que las gasolinas desintegradas térmicamente son 

superiores, en calidad y cantidad, a la gasolina natural, y más aún, que 

las gasolinas desintegradas cataliticamente a través del proceso de Hou­

dry son mucho mejores [1]. 

DESINTEGRACION CATALITICA EN LECHO flJD. 
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El primer reactor comercial de desintegración cataUtica fue un reactor 

de lecho fijo ( figure 3, 1 ) • Fue desarrollado conjuntamente por Eugene 

lloudry, Sun Oil y Socony Vacuum, precursores de Mobil 011. La primera 

unidad de 2000 b/d arrancó en abril de 1936 en le refinerie de Peulsboro 

Nueva Jersey. Sus reactores contenían catalizadores de arcillas natura­

les tratadas con ácidos. Tres reactores eran operados en paralelo en los 

cuales la etapa de desintegración se conectaba con el sistema de regene­

ración en muy pacas minutos. La transmisión de calor entre el sistema de 

desintegración y el sistema de regeneración se llevaba a cabo con un in­

tercembiador de calor de sel fundida. Le sel fundida flu1e a trevl?s del 

reactor en una serie de tubos los cuales fueron equipados con aletas pa­

ra incrementar la transferencia de calor. Dicha sal e>etraia el calor del 

reactor en la sección que cumplla la función de regenerador y lo descar­

gaba en le sección dedicada a la función de desintegración (figura 3.2). 

La gasolina obtenida mediante este sistema de desintegración se dife­

rencia de la gasolina natural por su menor volatilidad y e>ecelente octa­

naje. Se requiere una cantidad mlnima de mezcla de alquilate y tetraeti­

lo de plomo para producir gasolina de aviación. 

No obstante estas ventajas, el reactor de lecho fijo aún contenía mu­

chos defectos, dentro de los cuales se destacan los siguientes [1,2]: 

{ 1) Las fracciones de alimentacion subsecuentes entraban en contacto con 

un catalizador cada vez más desactivado. Mientras que las primeras frac­

ciones eran sobredesintegradas, las siguientes tenlan una conversión muy 

pobre. Esto es similar a un reactor con una distribución amplia de tiem­

pos de residencia. La conversión es integrada sobre diferentes hlstoria­

_les, lo cual origina que los productos intermedios sean reducidos en es­

quemas consecutivos de reacción (1,2]. 

(2) La' distribución de le temperatura no es uniforme durante la combus­

tión, lo cual limita la temperatura mé>elrna de regeneración. 

Los requerimientos tales COlnO la operación a altas temperaturas, cor­

tos tiempos de residencia y la habilidad para manejar una variedad gfan­

de de alimentaciones no eren importantes en los anos treintas [1,Z]. 

OESJNTEGRAC!ON CATALITICA CON LECHO EN MOVIMIENTO (TCC). 

Muchas !novaciones técnicas fueron fácilmente implementadas en segui-
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da de la primera unidad de desintegración de lecho fijo, Socony y Vacuum 

inventaron la unidad de desintegrac16n con enfriamiento de la sal fundi­

da, optimizando con ésto al complejo proceso de lecho fijo. 

Le siguiente etapa fue un proceso continuo de desintegración, el cual 

hacia uso del horno Thermofor (empleado para llevar a cabo la combustión 

del coque depositado en el catalizador). 

Una representación esquem6tica de una unidad TCC {Desintegración Ca­

talitica Thermofor) se presenta en la figura 3.3. El reactor con le­

cho en movimiento .. a part1culas de catalizador grandes {esferas de 3-5 

mm). El catalizador se mueve por gravedad de la sección de reacción a la 

sección de regeneración y el catalizador regenerado caliente es elevado 

mediante un soplador hasta una camara de separación sólidos-gases, donde 

el catalizador separado se vuelve a alimentar por gravedad a la sección 

de reacción. También se alimenta una pequena corriente de vapor a fin de 

r....:iver las part1culas finas generadas durante el 1111vimiento del catali­

zador. La unidad TCC tiene 111Uchas ventajas sobre la unidad de lecho fijo 

permitiendo la construcci6n de unidades mucho m6s grandes. Soluciona uno 

de los principales problemas del rtlactor de Houdry, el cual radica en la 

constante desactivación del catalizador. Los problemas mecánicos asocia­

dos con este sistema fueron muchos pero afortunadamente se lograron sol­

ventar [1,2), 

No obstante que esta unidad presenta grandes ventajas sobre la unidad 

de lecho fijo, aún presenta muchas deficiencias respecto a una unidad de 

desintegración moderna. El tamano de part1cula grande limita la t-ra­

tura de regeneración a un mimo de 650°C. requiriéndose de un regenera­

dor grande y un elevado ti""'PO de residencia del catalizador. Adellls, la 

transferencia da calor de la zona de contlusti6n a la zona de reacción es 
dificil. Debido al tamallo de partlcula grande, la diferencia de t"""era­

turas entre el reactor y el reQetmrador es m1nima. La diferencia reque­

rida es func16n de la relación catalizador/aceite {C/D), En las primeras 

unidades TCC en - se -le.tia un elevador de catalizador en fot'lllll de 
balde, en lugar del soplador. la relación estaba limitada a 1.5, cuando 

se hizo uso del soplador se alcanzó una relación de 4.5 a 7. En las uni­

dades fl'IOdernas de desintegraci6n es posible alcanzar valores para la re­

lación catalizador/aceite superiores a 9 ~1,2). 

(ato originaba que el regenerador TCC tuviera que ser enfriado a tra-

62 



AIRI, 

' ,.,.. Separador 

/ IO.eY.Sor .. u1t100 

Aire para 
la coabua-.,---.. 11 
ti6n, 

del eln.Sor, 

Sopl .. or 

S CHiill D.&cIGA Cia.All ti.SU P.IWir&>Illl.U. 

• Dimgl'llll& de flu~o del procoao do deainte 
raci6n cetalftica con lecbo en aonaie 

IPig, 3,3 to 



.&11untao14n ltquida. 

Oatalimador nueYo Oa'tali•ador regenerado 

Lecho de ca­
talizador 

Purga 
Agotador de 
Yapor, 

V'1.Yula corre41sa. 

- Al1•n1iaoi4n de vapor 

Cono de aliaentaoi4n 
U: quid a. 

'fuboe de ••parao16n de 
lo• productos dHinte­
gradoe del catali11ador. 

OataliHdor al ngual'llllor 

G4 

'HSIS PROPESI<liAL 
. PES-O 

reactor de deainte 
leoJlo en movilll.ent 



vés de la generación de vapor y la alimentación tuviera que ser vapori­

zada. Los diseRos posteriores TCC aceptaban le alimentación liquida pero 

aún requerian de un alto precalentamiento, no menor de 400°C. Las t~e­

raturas tipicas del reactor TCC eran de SOOºC, mientras que en las uni­

dades modernas pueden ser superiores 11 525ºC. 

El diseno de la unidad de lecho en movimiento presente fallas respec­

to a los requerimientos de altas teq>eratures, ti"""os de residencie pe­

quenos y facilidad para el procesamiento de alimentaciones con propieda­

des diferentes. El t-Ro de part1cula grande del catalizador limita las 

velocidades de transferencia de calor y masa, también origina el a<.mento 

en el tiempo de residencia del catalizador en el regenerador originándo­

se con ésto la limitación en la disponibilidad de la sección de desinte­

gración, indispensable para el manejo de variaciones en las alimentacio­

nes y en las demandas de productos. Estas fallas no eran tan i""ortantes 

hace SO anos como lo son hoy en dla. 

Otra desventaja de la tecnolog1a TCC se relaciona con el diseRo mecá­

nico. El costo de la mayoría de los equipos de proceso en base e la uni­

dad de alimentación disminuye con el incremento en la capacidad. Sin em­

bargo, para cada unidad hay un tamaño crítico en el cual el costo empie­

za a incrementarse con el tamaño. Para una unidad TCC ésto se manifiesta 

aproximadamente a los 30,000 b/d, capacidad óptima muy inferior en rela­

ción a las unidades modernas. 

No obstante que estas unidades ya """leeban catalizadores sintéticos, 

éstos no tenian las caracteristicas fisicas y qulmicas de los cataliza­

dores lllDdernos [1,2]. 

Todas estaa desventaJu, r1!9Pt!Cto a una unidad moderna, y la constan­
te bQsqueda de lllftodoa 116s eficient119 para la obtención de gasolina con­

dujeron r6pi-te a que 119te dieeilo entrara en c_,..tencia con el pro­

ceso de dellintegraci6n catalltica en lecho fluido (FCC). -· procesos 
eran muy Sl!llejantes, ya que fueron inicial...,nte disel'lados para el proce­

smúento de alimentaciones ligeras con una severidad en las condiciones 

de desintegración y regeneraci6n relativamente bajas, caracteristicas de 

esos dias. 

EVOLUCION DEL PROCESO DE DESINTEGRACION CllTAL!TICA EN LECHO FLUIDO (FCC) 
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El proceso de desintegraci6n catalitica en lecho fijo se volvi6 a es­

tudiar cuidadosamente en la Standar Oil Co. en el laboratorio Baton Rou­

ge de N. J. (Jersey). Los trabajos inicialea se llevaron a cabo eq>lean­

do lechos de particulas finas en constante movimiento, para lo cual uti­

lizaron un transportador en forma de tornillo sin fin. 

El uso de partlculas finas, se debe aparentemente a los trabajos rea­

lizados en 1934 por R. K. Stratror, quien descubri6 que las arcillas fi­

nas descargadas del procesador de aceites residuales presentaban efectos 

catal1ticos. Esfuerzoa posteriores condujeron a la reconstrucci6n de va­

rias unidades de desintegración térmica, las cuales ae acondicionaron de 

tal forma que 1e les dio el nont>re de "desintegradores en suspensión" en 

donde se adicionaban de 2 a 10 lbs. de particulas de catalizador por ba­

rril de alimentaci6n (1940). También en esta ocación, y por primera vez, 

se trat6 de aplicar el concepto de utilizar al catalizador una vez y re­

circularlo (Chen y Lucki han demostrado el potencial de este concepto en 

los catalizadores de zeolita) [7). 

Posteriormente, los resultados obtenidos en una planta piloto con le­

cho fijo ciclico de 100 b/d en Batan Rouge, demostraron que los mejores 

rendimientos se obtienen en los primeros momentos de la desintegración, 

lo cual los motivó aón más a tratar de desarrollar un proceso de desin­

tegración continua [1). 

Una revisión de la planta piloto utilizada en 1940 indica que ésta se 

constituye de un reactor a contraescalón plegado, aún usado en las plan­

tas piloto FCC de muchos laboratorios de desarrollo (fig. 3.4). El ago­

tador del catalizador desactivado tadlién permanece, esencialonente, sin 

modificaciones, mientras que el alimentador en forma de tornillo sin fin 

fue r-lazlldo por una vilvula de desplazuiento y por una linea sopor­

tada. 

La linea soportada y la v61vula de desplaz•iento en unión con un se­
llo adecuado proporcionan un mejor control de la circulación de s61idos. 

Ambos implementos aún son usados en los sistemas fluidizados de circula­

ci6n de la actualidad. 

Los disenos posteriores a 1940 (fig. 3.5) emplean diallll!tros más gran­

des en el reactor y en el regenerador para at.tnentar la retención de par­

ticulas de catalizador sin hacer uso del contraescal6n plegado [1). 
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Los catalizadores FCC estén rormados Por partlculas esféricas, con un 

tama~ de particula que va de 1 a 130 milimicras. Cuando un fluido atra­

viesa un lecho de s61ido• s-Jantes, las ca idas de presi6n se incrl!ftll!n­

tan y cuando esta preai6n excede el peso del lecho, los s6lidas -iezan 

a mezclarse y a COll\'Ortarae i11ual que un fluido. /\ velocidades m6s altas 

se rorman burbujas, arilli,,.ndou un continua levantamiento de las parti­

culaa can colieianea entre ellas, ha•t• que el lecho alcanza el régimen 

de fluidizaci6n turbulenta. eonranoe la velocidad del gas es incr-nta­

da, loa U.11ites entre el dOllD y el randa del lecho desaparecen a..entan­

do la velocidad de flujo general. El lecho fluid izado se mantiene a tra­

vés de la constante ali....,,taci6n de perticulas catallticas. Los perfiles 

de densidad axial tipicas, en funci6n de la velocidad del gas, estén re-

presentadas en la figura 3.6 [Z,34}. 

n ura 3.6. Perfiles de deneidad axial en lechos fluidos. 

1.0 Cantraescal6n Velocidades del gas 
tipicas para partl-
culos finas (m/seg) 
Burbujeo = 0.1 

l\ltura Turbulento = 0.5 
R6pidD 3.0 

0.5 R6pido Contraescal6n = 10 

,4 .6 o.e 
fracci6n a61idoa/val.-n 

PRIMER/\ UNID"° COMERCll\L FCC. 

La primera unidad comercial fCC ("'°dela 1) fue esencialmente similar 

al sistema mostrado en la figura 3.5. Canstituy6 la base para el di-

seno de las ruturas sistemas de lecha fluidizada. 
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Esta unidad operaba como un reactor de lecho rluidizedo fijo, en don­

de las velocidades del gas eran menores de 1 m/seg,, originándose que le 

altura del agotador fuese muy grande. Esto condujo al desarrollo del mo­

delo ll FCC, el cual hizo uso de un lecho fluidizado turbulento (34). 

La capacidad de las primeras unidades FCC fue elevada gradualmente en 

tres veces su capacidad ar iginal a travi!s de catalizadores sintéticos de 

mayor eficiencia y del perfeccionamiento del equipo disponible. 

Después de 1960 se dieron une serie de desarrollos de mucha importan­

cia para el futuro de las unidades de desintegración catalitica de lecho 

fluidizado, particularmente el advenimiento de los catalizadores de zeo­

lita descubiertos por Mobil 011 Co. Oe igual forma los adelantos presen­

tados en cuestiones de metalurgia propiciaron las operaciones a elevadas 

terrpereturas tanto en el reactor como en el regenerador. Los catalizado­

res con una mayor selectividad para el coque han permitido que se incre­

mente la relación catalizador/aceite, mientraa que el espacio velocidad 

fue incr .. ntado en un factor de 10 (11), 

Estas !novaciones hicieron posible que Shell 011 Ca. desarrollara el 

primer reactor a contraescalón FCC con tiempo de residencie pequei'io. Es­

ta unidad constaba de dos etapas de desintegración en fase fluida, inne­

diatamente después del reactor a contraescel6n seguia la fraccionación y 

una segunda etapa de desintegración en un reactor de lecho fijo fluido. 

Casi una decada antes del uso de los catalizadores de zeollta a gran es-

cala, esta unidad ya habla sido puesta en marcha (fig. 3. 7) (20]. 

El reactor a contraescalón fue dlsenado para una sobredesintegración 

pequena mediante la reducción del tiempo de contacto a tan solo 2 segun­

das. Se corrieron pruebas antes y después de la instalación del reactor 

e contraescalón, esencialmente can la misma alimentación y catalizador. 

En la tabla 3.1 se muestran las ventajas en el incremento de la pro-

ducción para el sistema de desintegración a dos etapas, sobre el sistema 

de desintegración llevada a cabo únicamente en lecho fijo, Para tener un 

par6metro de ajuste se llevó a cabo 111 comparación 11 conversión constan­

te y carbón constante (20) • 

Los datos muestran claramente que el sistema de desintegración a con­

traescal6n favorece en forma significativa la obtención de productos im­

portantes en relación al sistema de desintegración en lecho fijo. 

A la misma Conversión, las ventajas de producción para el sistema de 
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desintegración catal1tica a contraescaldn y lecho fijo sobre la desinte­

gración catalitica llevada e cabo únicamente en lecho fijo san para este 

caso: (a) 4.1~ m6s producción de gasolina y 0.5~ m6s en la producción de 

c4 , (b) 2.~ iMs producción de olefinas c4 y (c) aproximadamente 2.3~ de 

disminución en la producción de carb6n y o.~ menos c2 y gas seco [20), 

Tabla 3.1. Incrementos de producción para el sistema de desintegra-

ci6n catal1tlca a contraescaldn y lecho fi.lo. r201. 

caso. Operación ac- /\juste a con- /\juste a 

tual ( 1970). versión cte. carbón cte. 

Condiciones de aperaci6n: 

¡ Incremento en la tempera-

tura, ºf. + 60 

1 Incremento en la relación 

1 de recirculación, vol/vol - 0.35 

1 ncremento en la conver-, 
sión, %' en vol1.1nen. + 5.0 o.o 10.0 

; Incremento en la produc-

ci6n, ~ en vol. 

c5 -400°f. gasolina. + 7.6 + 4.1 + 11.0 

: C4 y CF + 1.4 + 0.5 + 2.3 

i 
iC4 - 0.1 - 0.9 - 0,4 

! nc4 - 0.5 - 0.6 - 0.4 

1 e-4- + 2.6 + 2.0 + 3.1 

c3 y c3- - 0.9 - 1.4 - 0.4 

C3 - o.9 - 1.1 - 0.7 
i 

e,= o.o - 0,3 + 0,3 

I Gas6leo catalizado. - 5.0 o.o - 10.0 

Total. + 3.1 + 3.2 +. 2.9 

~ en peso de carb6n, - 1.3 - 2.3 o.o 
c2 y ligeros, 1 en peso. - 0,4 - 0.9 + 0.1 
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Como se observa en la tabla 3. 1 , en las operaciones actuales, lim1 ta­

das por la temperatura en el regenerador, una producción de gasolina mu­

cho más elevada fue obtenida a despecho de un incremento de 60°F'. en la 

temperatura de reacción y un decremento del }5~ en la relación de recir­

culaci6n [20]. 

Cambios en las condiciones de operacJ.6n de un reaétor catalitico con 

lecho fijo, semejantes a las anteriores, generalmente disminuyen la pro­

ducción de gasolina e incrementan la de hidrocarburos ligeros. rsto nos 

permite ver una de las principales ventajas de la inovaci6n del sist""'8 

de desintegración catalltica a contraescalén (la posibilidad de emplear 

temperaturas de reacción altas sin la redesintegraci6n de la gasolina). 

Posterior a este desarrollo, en el que se .intentó juntar las caracte­

risticas de aperación del sistema de desintegración catalitica en lecho 

fijo con las características de operación del sistema de des.Integración 

a contraescalón, el problema principal segula siendo el catal.lzador y la 

regeneración de su actividad. 

No obstante que se estaban teniendo notables adelantos en la elabora­

ción de nuevos catalizadores de alta actividad, en los que se combinaban 

las caracteristicas fisicas y quimicas de las zeolitas sintfiticas y las 

zeolitas naturales, la regeneración de dichos catalizadores no estaba a 

la par con el desarrollo obtenido en cuestiones de actividad. 

En un principio, la regeneración del catalizador se llevaba a cabo en 

una sola etapa, en la cual se trataba de mllximizar el tiempo de residen­

cia del catalizador en el regenerador y proporcionar tanto oxigeno como 

fuese posible sin originar la combustión incontrolable del carbón. ~sta 

última, por otra parte, somete al catalizador y a la estructura general 

del regenerador a choques térmicos, las cuales originan muchos problemas 

en el funcionamiento global de la unidad de desintegración catalitica. 

Además del problema de la combustión incontrolable del carbón, hab1a 

otros problemas relacionados con este sistema de regeneración, dentro de 

los cuales los más i°"ortantes sor. [20]. 

a) El contenido de carb6n en el catalizador regenerado era del 0.3~ en 

peso, lo cual representa un nivel muy superior en relación a las con• 

diciones adecuadas de operación de un regenerador de catalizador. 

b) Las emisiones de CO en los gases efluentes de la chimenea del regene-
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rador canstitulan un nivel muy elevado. 

c) Le energla qulmica perdida en las emisiones de CO tantiién canstitu1a 

un gran problema para la eficiencia global de la unidad, por lo cual 

se tenia la necesidad de recurrir a un quemador de CO en los gases de 

la chimenea a fin de recuperar parte de esa energ1a química en forma 

de energ1e celorifica. 

El primer pasa en el perreccionamiento de la unidad de desintegración 

catalitica ye estaba dado, pero la ericiencia de operación de la unidad 

aún no alcanzaba el nivel requerido desde el punto de vista económico y 

t6cnico, 

Desarrollos posteriores proporcionaron grandes avances en la técnica 

de desintegración catalltica, lo que permitió hacer usa en una forma m6s 

eficiente de las propiedades de las catalizadores de zeo!ita de alta ac­

tividad, las cuales constantemente estaban siendo perfeccionadas [40). 

Para el sistema de reacción se tuvieron los siguientes adelantos: 

• Sistema de desintegración catalltica totalmente a contraescalón (reac­

tor cetalitico con lecho rluidizado). 

• F6cil seperaci6n del catalizador de los productos de reacción mediante 

ciclones de separación de alta eficiencia. 

• Preaianes de operación del reactor altas { 10 a 30 psig). 

• T-returu de operación del reactor altas (585 a 102Dºf.). 

Pera el •i•t- de regeneración ea tuvieron los siguientes adelantos: 

• Sistl!INI de regeneración del catalizador en dos etapas. 

• Control de una -tCOllbusti6n o co"*>usti6n incontrolable del CO. 

• Inventario mlnimo de catalizador. 

• Gran recuperación de energle calorlfice 111ediante intercanmio. 

SISTEMA DE REACCION. 

Se usa un sistema llamado contraescal6n o linea de transferencia con 

lecho catelitico nuidizado, sistema que ha sido bastante aceptado de-
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bldo a que proporciona las condiciones adecuadas para hacer uso total de 

las propiedades de los catalizadores de zeolita de alta actividad. Este 

sistema tiene varias ceracteristicas muy iftlPOrtantes, una de ellas es el 

flujo paralelo del catalizador y los vapores de reacci6n. Para lograr la 

aproximaci6n del contacto paralelo en un contraescalÓn comercial, se re­

quiere de una velocidad del vapor elevada para l"'i!rar disminuir el SLIP 

(relación del ti- de residencia del catalizador en el contraescalÓn y 

el tiempo de residencia de los vapores de reacci6n) y evitar a lo máximo 

la concentraci6n del catalizador en las paredee del reactor (40]. 

Velocidades sobre 70 pies/segundo han sido usadas comercialllll!nle con 

buenos resultados. También son importantes en el sistema de reacción las 

variables de tiempo de contacto, temperatura y presión. 

La alta actividad de los catalizadores de zeolita no solamente desin­

tegra fracciones de aceites pesados en form rápida, talllb16n lleva a ca­

bo la redesintegración de las gasolinas ya formadas si el tia,_ de con­

tacto entre el catalizador y los vapores de reacción se prolonga mis de 

lo debido. La relaci6n de desinteQración, inicialllll!nte alta, decrece de­

bido a los naftenos y a las parafinas contenidas en la allrnentac16n que 

son reducidas a desperdicios al llevarse a cabo la desintegración lenta 

de los aromáticos. 

La selectividad por la gasolina continWI disminuyendo la relación de 

producci6n conforme at.Mnenta el tiempo de contacto. Por lo cual, éste de­

be ser corto pero finito: obtener el tiempo de contacto correcto viene a 

ser nKJY i""°rtante en la obtención de la producclón deseada. 

Las caracter1sticas de la alimentación y los objetivos de producci6n 

definen el tiempo de contacto apropiado. 

Las temperaturas de reacci6n juegan un papel muy importante en el oc­

tanaje de las fracciones obtenidas, altas lftl!Pl!raturas de reacción faci­

litan un número alto de octanaje. Para tomar ventaja de ésto, el sistema 

de reacción se ha disenado para operar a 1000ºF y mb. Es decir, de 50 

a 75ºF !Ms arriba de lo usual en al'loll anterior.,,.. Existe una t-ratu­

ra óptima para cada operaci6n (40]. 

De estas variables, la presión de operación 6ptima es una de las ""• 

controvertidas, la razón esté en que laa ventajas y las desventajas ori­

ginadas por dicha variable están divididas apro.dmadamente en igual pro­

porción. ~sto se muestra en la tabla 3.2. En el transcurso de la de-
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cada de los anos 70's se ha incrl!ftll!ntado la presión de operación del re­

generador de ~O a 40 psig, debido a que con ello se ha logrado disminuir 

el inventario y consecuentemente los costos de composición del cataliza­

dor. También se obtiene una gran eficiencia de recuperación de energia y 

regeneración del catalizador a altas presiones. 

Por otra parte, el incremento de la presión de operación de la unidad 

se emplea para aimentar la capacidad de una unidad de tamallo dado. 

SISTEMA OE REGENERACION. 

El funci-iento de los catalizadorea de zeolita est6 determinado en 

forma directa por el nivel da carb6n depositado sobre su &U!"'rficie. De­

bido a &to, se ha acentuado la importancia de una buena regeneración. 

En un regenerador la relación de contiusti6n del carbón depende de1 

• La cantidad de inventario de catalizador. 

• El nivel de carb6n depositado en el catalizador. 

• La t~ratura de eperaci6n del regenerador. 

• La presión parcial del odc;¡eno en el regenerador. 

• La resistencia a la difusión. 

• La distribución del aire. 

Es deseable, generalmente, minimizar la cantidad de catalizador en el 

regenerador. La activación y desactivación del catalizador dependen del 

inventario del miSllO en el regenerador. As1, un bajo inW!fltario de cata­

lizador pendte alcanzar niveles bajos de carb6n, lo que peralte que la 

cantidad requerida de &te, para el 11111ntenimiento de una detentlnada ac­

tividad, disminuya considerablemente [40) • 

Pueden t0111arse ventajas de las altas relaciones de cootx.19U6n preun­

tes en los catalizadores con elevado nivel de carb6n, Mdiante el usa de 

la división de la regeneración en zonas separadas o etapas, de moda que 

solamente una rracción de la combustión del carbón requerir6 alcanzar el 

nivel bajo en el catalizador regenerado. El usa de estos principios per­

mite mantener un inventario bajo en el regenerador (40] • 

En la figura 3.B se muestre la variación de la relación de COlllbusti6n 

can la concentreci6n de carb6n en el catalizador a regenerar. Es e.viden­

te que ésta ser6 mayor mientras ·ffás grande sea la concentración del car-
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Tabla ,,2. Ventajas y desventajas de la presión de operación alta en 

el convertidor r401, 

~ 
a) Perfeccione la cinética de la rl!Ql!lll!ración en virtud de que la rela 

ción de coorbusti6n del carbón ea directamente proporcional a la pre­

sión parcial del odgeno en el regenerador, y j!sta a su vez depende 

de la presi6n total del siateina, t..ando en cuenta que la concentra­

ci6n de oxigeno en el aire pel'1118nece constante. 

b) Reduce el inventario de catalizador debido a que la regeneraci6n se 

lleva a cabo con mayor eficiencia. Y por lo tanto, menor cantidad de 

nte seré necesaria para mantener la actividad requerida. 

c) Reduce los requerimientos de potencia del coq>resar debido a que el 

gradiente de presión que existe entre el regenerador y el reactor se 

emplea para impulsar los productos obtenidos hasta el rraccionedor. 

d) La presi6n de operación alta en el sistema origina que los efluentes 

del reactor que van hacia el rraccinnador sean en parte liquidas, lo 

cual disminuye la carga de vapor en el mismo. 

e) La separación del catalizador de los vapores de reacci6n, por medio 

de los ciclones, se lleva a cabo con m6s eficiencia y rapidez a ele­

vadas presiones. 
f) El sistema de recuperación de energla también se ve favorecido cuan­

do se emplean presiones de operaci6n elevadas. 

DellventaJyz 

a) En primera instancio, para poder obtener presiones de operación ele­

vadas se requiere de un llOPledor de Myor potencia, al igual que de 

equipo adecuado para altas presiones. Eato origina que los costos dE 

equipo se incrl!lllel'lten. 

b) Las caldas de presi6n efectuadas en la• vilvulas y ciclones son m6s 

grandes a presionet1 de operaci6n elevadas. 

c) Se incrementa el transporte de inertes del regenerador hacia el sis­

tema de reacci6n debido a que la Myor parte del oxigeno presente en 

el aire, proporcionado por el saplador, es constJnido en el regenera­

dor, con lo cual el gradiente de presión es mantenida principalmente 

con ni t rlH'Jeno. 
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b6n de dicho cataUador, aiMPre y cuando las condiciones bajo las cua­

les se lleva a cabo la regeneración sean las adecuada&. 

En la figura ).9 ae MUestran los efectos de la división de la corrbus­

tión en dos et-s sobre el proceso de regeneraci6n del catalizador. Co­

mo el porcentaje de corrbusti6n alcanzado en una sola etapa cambia de O a 

100, un inventario m1nimo adecuado ae ha establecido en una divisi6n de 

la combuat16n de aproximadamente 80:20 entre el porcentaje de la pri.,.,ra 

y la segunda etapa. El inventario m1nimo para la primera etapa es el 60~ 

cid total de catalizador procesado a una sola etapa, por lo tanto, para 

la UQUnda etapa corresponde el 40I restante. 

Eata ilustraci6n estll basada en la disminuci6n del nivel de carb6n de 

o.85ll en peso de carb6n en el catalizador agotado a 0.057' en peso en el 

catalizador regenerado. 

APLICACION ALTERNA. 

Una aplicaci6n alterna interesante, consiste en tener una cantidad de 

catalizador fija y pel1ftitir la divisi6n entre las etapas para di9111inuir 

el nivel de carb6n en el catalizador regenerado. La fig. 3.10 1M1es­

tra este efecto. En este caso, una cancentrac16n minima de earb6n en el 
catalizador regenerado es proporcionada por una divisi6n de 80:20 en el 

PQrcentaje de la combusti6n del carbón alcanzado dur11nte la pr1-era y la 

segunda et- respectiv-te. El nivel de carb6n final alcanado en ea­

te tipa de aperaci6n es de 0.057' en peso contra 0.10S en peso que se ob­

tiene en la reveneraci6n a una sola etapa[40). 

La t-ratura de regeneración tiene un efecto muy pronunciado en la 

i·elación de carbón qtMUdo, altas t-raturas de aperac16n incre111entan 

la relaci6n de COlllbuat16n en fol'lllll aguda. !ha Ullperatura de disello del 

regenerador de 1250ºí es ampliamente usada en le actuaUdald. 

Teq,eraturu aC.n nl6s altas pueden """leU'H en el disella, aunque hoy 

en d1a no parezcan adecuadas desde el punto de v lata econ&aico debido a 

que el catalizador tiene que ser considerado y protegido de t-raturas 

que pueden originarle colapsos en la estructura de sus poros. El uso del 

precalentllllliento de la alilllentaci6n y alto t-raturu de reacc16n fa­

cilitan la obtención de altas t"""9raturas de regeneración. 

Otra variable muy illlPOrtante en la relaci6n de COllbuat16n del carb6n 
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ea la presi6n parcial del oxigeno. Por lo cual el gas de regeneraci6n es 

considerado a fluir a través del lecho en flujo tapón, con ésto se faci­

lita que el oxigeno vaya siendo c:onslJ!lido conrorme va fluyendo el gas. 

La presi6n parcial efectiva del oxigeno viene a ser la media logarít­

mica de loa valores del fondo y del dc.i del lecho. Puesto que se '""'lea 

aire para la combusti6n, la presi6n total y el porcentaje de oxigeno en 

el gas vienen a ser las variables tomada• para la IM!dia logarítmica. En 

la figura 3.11 se muestra la relación que existe entre la media l09adt­

aica. de la presi6n parcial del oxigeno en el lecho, en atin6aferas, y la 

ccncentraci6n del oxigeno en el mismo, en 1110les. Esto en baae a una pre­

ai6n total determinada del sist"""' [40]. 

En la tabla 3.3 se rea...,n en forma bastante sencilla los l09ros, 

hasta aqui obtenidos, en la evolución del sist.,... de desintegraci6n con 

lecho catalitico a contraescal6n (lecho fluidizado). 

Tabla 3.3. Resumen del sistema de desintegraci6n con lecho catal1-

11tico a contraescal6n. 

1. Sist. de reacci6n: a) Desintegraci6n total a contraescalón, b) La 

tetr4>1!ratura de aperaci6n es alta para favorecer la obtenci6n de ga­

solina de alto octanaje y de olefinas, c) Recirculación minima, d) 

Alinientación precalentada, e) Flexibilidad para variar la obtención 

de di versos productos. 

z. Sist- de regenenci6n: a) Nivel de carbón en el catalizador rege­

nerlldo __ de O.OS!'é a 0.15!'é en peso, b) Minima inventario, c) Altas tem­

peraturas de operación y alta preeión parcial del o2, d) Perfeccio­

.-Iento an la distribución de aire y en el patr6n de flujo del ca­

talizador. 

3. ftqDt!d!!r de V!p!!FI a) Minimo inventario y minima relación de vapor, 

b) Deeorclón an r- dispersa. 

4. Conúderaciorwa totalees a) funcionalidad y si""licidad. 

El desarrollo obtenido, hasta este momento, en cuestión de equipo de 

proceso permitia hacer uso total de las propiedades de los catalizadores 
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de zeolita de alta actividad, lo cual, aunado a loa adelantos obtenidos 

en el aiate11111 de recuperaci6n de energia, proporcionaban una eficiencia 

!llobal de la unidad de desintegraci6n superior a la obtenida en el'los an­

teriores. 
A partir de entonces ya se cont6 con un aist- de operaci6n bien de­

finido, el sist- de desintegraci6n cata11tica a contraescal6n o siste­

ma de lecho cata11tico fluidizado, Razón por lo cual los trabajos de me­
joramiento posteriores estuvieron enfocados bhicemente al perfecciona­

aiento tanto de loa catalizadores c.- del equipo y condiciones de ope­

ración de este sistl!ftl8, 

UNIDADES llJDCRNAS DE DESINTEGRACION CATALtTICA. 

Una unidad aoderna de desintegraci6n catal1tica a contraescal6n o le­

cho fluidizado, puede ser dise"8da para procesar todo tipo de alimenta­

ciones (petróleo crudo, crudos reducidos, deatiladoa aedios, nartaa vir­

genes, etc.) en fraccionea de hidrocarburos con bajo punto de ebullici6n 

y con alta selectividad para rracciones determinadas [1Z,19,Z1]. 

Esta c~idad es realizede e un costo inicial razonablemente bajo y 

con requeri11ientos minimos de utilidad mientras se satisfacen les condi­

ciones sabre el c:ontrol de contaminantes y se perfecciona el sistema de 

recuperación de energie. Una unidad moderna tambi~n es capaz de operar a 

una eficiencia razonable sobre un amplio intervalo de relaciones de car­

ga. 

El dise"° de estas unidades incorpora nuevos avances, tanto en el re­

generador cano en el reactor, pero la estructura fund1111ental es la mi­

que se describi6 en le sección anterior. 

SISTEMA DE REACCION. 

El disei'lo aoderno del reactor a cantraescal6n permite la optimización 

del flujo vertical del catalizador e hidrocarburos y asegura que la fase 

catalizadora esté bien fluidizeda mientras ae lleva e cabo el proceso de 

desintegración. Les ventajas de este disello son [1Z, 19,Z1]. 

a) Perfeccione le producción como resultado de un óptimo contacto entre 

el catalizador y el hidrocarburo. 
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b) Mejor control de las condiciones de operación: temperatura y presión. 

c) Amplio intervalo en la relación de alimentación fresca al sistema de 

desintegración catalitica, 11ientraa se 11111ntenga una buena fluidez en 

el contrancaldn. 

d) R6pida recuperación en los paros de l!lll!rgencia. 

e) Hlni11111 erosión. 

Lu áreae crtUcu pera asta disello aon el aiatema de inyección de la 

ali•ntaci6n fresca y el aiat- de ciclonaa 11111Pleados para llevar a ca­

bo la •-ración del catalizador de los vapora de reacción. 

El aist- de inyección de la aU..,t.ción fresca fue ""'Jorado. En la 

actualidad ae hace uao de un aist- de inyección lllilltiple el cual Junto 

con la inovación de la v6lvula tapón para al aistema de doaific.ción del 

catalizador regenerado, penniten obt-r .,,,. distribución cui perfecta 

de los hidrocarburos en el catalizador y H119Uran un flujo constante de 

Mlboa hacia el contraescalón [1Z, 19,21]. 

SISTEMA DE REGENERACION. 

La concentración común de monóxido de carbono en los gases efluentes 

de la chimenea del regenerador a dos etapa, ea aproximadamente del 1°" 

en voll.fnen. La energla qu1mica contenida en el monÓxido de carbono puede 

ser usada mediante la COlllbust16n total del co a ca2 en un quemador de ca 
o directamente en el revenerador. QueMllorea de ca han sido uaados para 

incrl!lll!ntar la eficiencia t6raica de la unidadl!tl de desintegración por 

algún tiempo, pero tienen altos costea de inversión y mantenimiento y se 

requiere de un calentamiento Mlicional para poder aumentar la tMperatu­

ra de los gasea efluentes de la chiMenea del regenerador, hasta alcanzar 

el calentuiento requerido para - el CO pi.m ser quemado c°""letuen­
te con seguridad (12,21]. 

Oebido a los factores adver8Clll pera el empleo de un quemador de ca .., 
opt6 por llevar a cabo la COllbuatión total del ca dentro del regenerador 

mismo. En este proceso se convierte ....,.tancialmente el monó1ddo de car­

bono a dioxido de carbono y ae obtiene catalizador regenerado con un ni­

vel de carbón que va de 0.02 a O.OSI en peso, lo que permite una recupe­

ración mbima de productos Uquidoa [12, 19,21]. 
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La combust16n total del CO dentro del regenerador evita la necesidad 

de hacer uso de un ~dor de CO y ambos ofrecen las ventajas y desven-

tajas contabilizadas en la tabla 3.4. Este tipo de regeneración per-

mite que el calor de combustión del carbón se utilice con mayor eficien­

cia en el sistema reactor-regenerador por medio del intercambio directo 

de calor entre loa hidrocarburos y la fue catalizada. En algunos caaoa, 

este calor adicional hace inecesario un horno de precalent11111iento de la 

alimentación para alcanzar los objetivos de operaci6n y producción. 

El procno de 1"e991Wración de cOll'busti6n total tubi6n el!Mina vario. 

prob1- de aperaci6n inherentn con el proceso de regeneraci6n conven­

cional. Los choques ti!rmicos c1cUcos y los dallas mecinicos causados por 

la cDlllbustión incontrolable no se presentan. l\un~ue la t-ratura en el 

regenerador de cOllbustión total ea mis alta que la t-ratura preaente 

en el regenerador convencional, también es cierto que es extr-~te 

estable y no expone al equipo a un choque t6rtiCO c1cUco. Por otra par­

te, también se eliminan los probl- inltOlucrldos con el N11teni11iento 

y operaci6n del quemador de CO. Como con~ia de todos estos puntos, 

el factor de aperaci6n de la unidad de desintegración catalitica ha sido 

mejorado radicalmente [12, 19, 21]. 

Tabla 

~ 

3.4. Ventajas y desventajas del proceso de combusti6n to­

tal del co. 

a) Elirninecil!n del q-r de CO. 

b) Reducci6n del contenido de cb en los gases efluentes de la chiN!nea 

del reg..,,..rador abajo de 500 p.p.11. (restricción general en el con­

trol de contaminantes); 

c) Incremento en la temperatura del lecho de regeneración y como con­

secuencia reducción en la relación de recirculaci6n de catalizador. 

d) Nivel de carbón en el catalizador regenerado de 0.02 a 0,05S en pe-

so. 

OesventaJas: 

a) Altas temperaturas de diseno del equ!po de regeneración. 

b) Altas temperaturas de operación del catalizador. 

c\ Alto consUOIO de enera1a oara la ..,_,...i6n adicional del aire. 
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El acoplamiento de las características de los catalizadores de zeoli­

ta de alta actividad con el sistl!lll8 de desintegración catal1tica con le­

cho fluidizado o reactor a contraescal6n, ha alcanzado un elevado nivel 

de perfección, el cual permite obtener una gran flexibilidad de produc­

ción mediante una adecuada manipulación de las variables de proceso. 

Adelll6• de ésto, en la actualidad es posible el procesamiento de frac­

ciones de petróleo con un elevado nivel de contaminantes, sin recurrir a 

loa procesos de pretratamiento de la alimentación previamente, dando co­

llO reaultado una gran ventaja sobre las unidades de desintegración cata-

11tica anteriores. En la figura 3.12 se muestran las principales ca-

racterlsticas de disello de una unidad de desintegración con lecho a con­

truacal6n o reactor catal1tico fluidizado[19]. 
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NUEVOS 01srnos DE UNIDADES DE OESINTEGRACION CATALfTICA ESTAN POR COMER­

CIALIZARSE. 

Un reactor y dos re9eneradores son las principales caracterlsticas de 

la unidad de desintegración catalltica con lecho a contraescal6n propie­

dad de la compall1a japonna ldemitsu la cual 1!9'lez6 a probar en Japón en 

el ello de 1987. La unidad tiene una capacidad de ~5000 barriles por d1a. 

La alimentación procesada es una fracción de elevado peso molecular, ob­

tenida de las unidades de destilación atMOSítrica y al vac1o. El recien­

te proceso es llamado desintegración residente RZR, donde RZR denota el 

uso de una etapa de reacci6n y dos etapas de regeneración para el cata­

lizador. El proceso puede convertir alimentaciones que son dHiciles de 

procesar, las cuales tienen un alto contenido de ftll!tales (s._rior a las 

50 p.p.m.) o un alto contenido de carb6n conradson (de 8 a 10% en peso). 

CARACTERfSTICAS. 

• Alimentación c~letamente pulverizada dentro de la unidad para permi­

tir la obtención de gotas muy finas, fAciles de contactar con las par­

ticulas de catalizador. 

• Reactor catalitico a contraeacal6n perfeccionado. 

• Regenerador del catalizador a dos etapas. 

BENEflClOS. 

• La producción de gasolina y ga16leo es Un alta como la que se obtiene 

llll!diante el procesamiento de aliftll!ntacionn convencionales. 

• Reduce el consumo de catalizador. 

• Regeneración perfeccionada para evitar el e111>leo de catalizador desac­

tivado. 

DETALLES DEL PROCESO. 

Un diagrama de flujo para eete proceso puede observarse el la figura 

3.13. La alimentación en forma de gotas, previamente pulverizada se pone 

en contacto con el catalizador dentro del contraescal6n y juntos lo cru-
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zan. Aqui es donde ae llevan a cabo la mayor1a de las reacciones de de­

sintegración. El contraescal6n deseftlbaca dentro de una camara de separa­

ción grande, donde el proceso de desintegración es interr~ido casi en 

su totalidad y los productos obtenidos son enviado• a una torre de frac­

cionaci6n para separarlos en gasolina, gasóleo y gas. El catalizador, el 

cual es carbonizado durante la operación, pasa a través de dos regenera­

dores suceaivos antes de volver a entrar al reactor. 

El primer regenerador opera a una tl!"'1eratura 11¡>rodmada de 700ºC y 

alcanza una comb .. ti6n parcial del carbón en el catalizador, aproximada­

mente del 60 al e~ en peso del carbón total y eaencialmente todo el hi­

drógeno • q....iD en esta etapa. Posteriormente el catalizador pasa al 

segundo regenerador donde t-eraturas superiores a los 900ºC son posi­

bles de obtener d9bido a una baja concentraciOn de vapor en el gas de la 

ch1-a. En eata et- ae adiciona un exceso de aire para c~letar la 

1'99eneraci6n [26] • 
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CAP:tTULO 4. EFECTO DE LAS VARIABLES DE 

OPERACION EN LA GASOLINA OBTEN:IDA. 

la desintegración catalltica ultraorthoflow es un proceso complicado 
con una cantidad lflllY amplia de variables de operaci6n las cuales pueden 

afectar la cQl!p(ISici6n y el nC-ro de octanaje de la gasolina que se ob­

tiene. En base • un anlllisis de diferentes trabajos publicados sobre el 
t_, H ha encontrado que el tipo de catalizador, las propiedades de la 

al1-\t11ei6n y la t-ratura del reactor tienen los efectos 1116s drAst!­

cos, llientru - la extensión de la conversi6n tiene un efecto mayor en 
el tipo 110lecular y en ciertas propiedades de la gasolina tales como el 

"'-ero de brt*> y (micamente un ~to 11111nor en el n(Joero de octenaJe. 
La estructura 1110lecular predominante var111 en fOrtll8 aistetnlltica, dentro 

de la i;¡aaolina, en funci6n del intervalo de ebullición. bto permite una 

caracterizaci6n de la curva de distribuc16n de octanaje, en donde cortes 
con puntos de ebullición altos y bajos tienen un elevado octanaje, 11ien­

tru que los cortes con puntos de ebullici6n medios tienen un bajo octa­

naje [13]. 
En virtud de la creciente demanda de coot>ustibles, principalmente ga­

solina, el número de octanaje de ésta es e•tremadamente importante. Por 

otra parte, la unidad de desintegración catal1Uca es la principal fuen­
te de obtención de gasolina en una refl.neria y consecuentemente casi to­

das ellas estén en busca da nuevos métodos para incrementar el "'-ero de 

octanaje de dicha gasolina. 

RELAClON ENTRE LA COlf'OSICION Y EL I01ERO DE DCTAllAJE. 

Aunque el objetivo ea increMntar el nC-ro de octanaJe de la guoli­

na, debe recordarse que hte es únicamente una llledida l!ftll>1rice, llllentraa 
que la investigación cient1 fice de la constitución de 111 gasolina ae de­

be relacionar con la c-ici6n lllOlecular. Consecuent.....,nte un paao im­

portante para establecer una guia, al menos en t~minos generales, esU 

en relacionar la composición de la gasolina obtenida par desintegraci6n 

con los nr-roa de octanaje "research" (RON) y con los ne-ros de octa­

naJe "motor" (HON) [13,36). 
Una tabulación de los n<aneros de octanaje de mezclas de hidrocarburos 
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seleccionados aparece en la tabla 4.1. Esta lista permite visualizar 

las siguientes deducciones. Primero, los números de octanaje generalmen­

te decrecen eonfone se va incrementando el peso molecular, pero aumenta 

rllpidanlente con e 1 grado de rU11'icaci6n, ñto tiene efecto para las pa­

rafinaa. Con la excepci6n de las alfeolefinas lineales, los arOlll6ticos y 

las olefinas tienen algunas veces ne-ros de octanaje MUY elevados. Por 

su parte, los nartenoa tienen alQUnaa veces nc.neros de octanaje m6s ele­

vado• que las correspondientes pararlnaa. En res.-n, el nlllnero de octa­

naje de la guolina obtenida por dnintegraci6n puede aUMntarse ""'dien­

te una concentrac16n mayor de olerinas y arOlll6ticos, aunque hto genere 

uauelMnte un incremento en la sensibilidad [H]. 

Otra consecuencia de estas relaciones de C0111Posición-octanaje est6 en 

111 caracter1sticaa de la curva de d1atribución-octanaje para la gasoli­

na de desintegración catal1tica. En la figura 4.1 se representan los 

camios en la COllPDSici6n 110lecular de dicha gaaolina con respecto a la 

temperatura de ebullición. La gaaol1na li111>ra (punto de ebullici6n infe­

rior a loa zso•r.) tiene un alto contenido de olefinas, mientras que la 

gasolina pesada (punto de ebullici6n &ICN!rior a los 2SOºr ) tiene un al­

to contenido de arom6ticos. Csto origina una disminución uniforme, tanto 

en el nC-ro de bromo (reaultado de un bajo contenido de olefinaa) como 

en el punto de anilina (resultado de un alto contenido de arom6ticos) en 

función del increNnto en el punto de ebullic16n, tal como se muestra en 

la figura 4.Z. 

EFECTO DE LAS CONDICIONES DE PROCESO. 

La variable de procno que Ueiw un Myor erecto en el octanaJe de la 

gasolina de dnintegraci6n cata11tica es la temperatura de operación del 

reactor. La velocidad de desintegraci6n ae incr"""'nta m6s r6pid11J11ente en 

relación a la velocidad de la transferencia de hidr6geno conforme se in­

creioenta la ~ratura de opereci6n. (la transferencia de hidrógeno es 

la reacción en la cual las olefinas proporcionan uno o mis hidrógenos a 

otras olefinas para generar parafinas). Csto da como resultado final un 

incret0ento considerable de gasolina en el intervalo de ebullición de las 

olefinas, en el n<.nero de bromo y en el ""'""ro de octanaje de acuerdo al 

incret0ento en la temperatura de operación. lncret0entos de una unidad RON 
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Tabla 4.1. NCíoeros de octaneJe de llll!Zcl•• de hidrocarburos selec 

ciona- ru1. 
Hidrocarburos. No. de octanaje No. de octanaje Seneibilidad 

"research". "motar". IR,,.......,NI. 

Paran ... 
n-pentano 62 67 - 5 

n-oct.m - 19 - 15 - 4 

2-i111wptmm 13 24 - 11 

2,3,4-trmtilpent- 97 102 - 5 

Olert,_ 

1~t- 66 53 13 

2._til-1-hexeno 118 108 10 

z,3,.-tr1-til-2-penteno 142 130 12 

Maft.Nm 

Metllciclapentano 107 99 e 
Etilciclohexano 43 39 4 

Aramlticoa 

Benceno 99 91 e 
Tol .. no 124 112 12 

Xilena (para) 1116 127 19 
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4. 1. Oistribuci6n de la c0111P09ici6n ""'lecular de la gaso­
lina en func 6n de interva o de ebullici6n 
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ti aura 4.1. Continuación í131. 

80 

Gasolina, 1 en 70 

vol1111en. 60 

50 

40 

'º 

Naftenos. 

20 íl 1~ , _ _.Mi=...on .......... ~D.L...L..n ..... ., ........... ___ _.._D...._ 

Gasolina, 1 en 80 

vol..en. 70 

60 

50 

40 

30 

20 

10 

PIE-100 150-200 250-300 350-400 435-PFE PrOM. 

Te.peratura de ebullición, "'. 

Ar""'6Ucos. -
- - -

-

O ·---~n~~-~~~~~~~~~-~~ 
PIE-100 150-200 250-300 350-400 435-PFE PrDlll. 

Tl!lllflt!ratura de ebullición, ºF. 

94 



Figura 4.2. Distribución del nCinero de bromo y del punto de ani-

lina de la salina en función del intervalo del unto de ebullición. 

[13]. 
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par cada ZOºF de incremento en la t-retura de operación son tlpicos. 

El efecto en el incrl!llll!nto de la conversión via relación catalizador­

aceite es algo m6s ~licado. Los cambios en la composición de le gaso­

lina son m6s fuertes conforme disminuye agudamente el contenido de ole­

fine1 en favor de las parafinas y de los arométicos [13,56]. 

En la gasolina ligera, los incrementos en la temperatura de operación 

tienden a incrementar el ntJIDero de octanaje ''research" (RON) pero tienen 

un efecto pequeno en el número de octenaje "motor" (HON), (por lo gene­

ral es una dl.-1nuc16n pequella). Los cMbios en la C""""8ici6n est6n en 

concordancia con la discusi6n previa y muestran un decremento en el con­

tenido de perafinas en relación a un incrl!llll!nto en el contenido de ole­

finaa. Por otra parte, incrementos en la relación catalizador-aceite ge­

neran justamente los efectos opuestos: disMinución en el nlJmero de octa­

naje ''reae~~", incremento en el número de octanaje "motor", incremento 
en el contenido de parafinas y disminución en el contenido de olefina, 

en función del parcentaje de gasolina ligere. La producción total de ga­

solina ligera y la cantidad de olefinaa actualllente se incrementan COlllD 

resultado de un incremento en le operación de desintegración cetelitice. 

Sin embargo, en virtud de que les olefinas son agotadas par las reaccio­

nes de transferencia de hidrógeno, cosa que no ocurre con las parafinas, 

el porcentaje de les primeras es disminuido en la gasolina ligera [13,56] 

Pera la gasolina pesada puede verse que el efecto de ad>as condicio­

nes de operación es mayor que para la gasolina ligera. lle la misma forma 

que el efecto del tipo de alimentación, discutido anteriormente, los in­

cr9entos en la ~eratura de operación ai.entan tanto al n<inero de oc­

tanaje "rnearch'' como al nQmero de octanaje "motor" en la gaaolina pe­
sada. Como ya se indicó anteriot'111911te para la gasolina ligera, lu pera­

tinas disminuyen en una relación catalizador/aceite baja y las olefinas 

u incra.entan. Sin l!fllbargo, en una relaci6n catalizldor/aceite alta las 

olefinu diaminuyen con el incr.,.nto en la teoiperatura debido a la re­

desintegraci6n y al incra.ento de la transferencia de hidrógeno. La acu­

mulación de eroon6ticos, debido a que no pueden ser desintegrados dentro 

de eate intervalo de ebullición, son la razón principal para que se ori­

gine el incremento en el númern de octanaje con una relación catalizador 

/aceite alta [56]. 

Los efectos de la relación catalizador/aceite en le cD111Posición de la 
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gasolina pesada son mucho más grandes que los efectos de la t9'Jeratura, 

pero los cambios en el n(Jnero de octanaje "research" son más pequel\os en 

relación al nClnero de octanaje "motor". [sto se debe al balance entre el 

incremento en arom6ticos y el deCrl!llll!nto en olefinas. Este último, gene­

rado tanto por la red.,sintl!llraci6n cOlllO por la transfer.,ncia de hidr6ge­

no mientras que el incremento en ar"""ticos es debido a la transf.,rencia 

de hidr6g"no y a le dealquUación de monoarD1116ticos pesados. La di11111inu­

ción de las olefinas es m6s r6pida a t'""""raturas 116s altea debido a que 

la sobredesintl!llraci6n es 116s s"""ra y a que la generación de arCIMticos 

se incrementa. 11 teoiperatura1 bajas "1 n<-ro de octsnaJ" "research" no 

cambia con la relación catalizador/ac.,ite [13,36). 

Por otra parte, aunque los naftenos son agotados en las reacciones de 

transferencia de hidr6geno, éstos no dis.,inuyen tanto en la gasolina pe­

sada, como ocurre con las olefinas. 

llunque en ""'nor proporción, también se ha reportado que la presión de 

operación parcial del gasóleo tiene un efecto considerable en Ja gasoli­

na de desintegración catalltica, ganancias de 2 unidades RON se han ob­

tenido corno consecuencia de una disminución en la presión parcial de los 

hidrocarburos de 10 psias. Este efecto es probablemente el resultado del 

incremento en la concentración de olefinas originado por la di8'"inución 

de las reacciones de transferencia de hidrógeno. En base a ésto, presio­

nes de operación del gasóleo bajas pueden obtenerse mediante la disminu­

ción de la presión total del reactor o mediante la inyección de inertes 

tales cmo el vapor [13,36]. 

De las disc1aiones anteriores, la ºcontroveraia" sobre al el perfec­

cionamiento de los dispositivos de mezclado del catalizador y de la al1-

11entaci6n diu.lnuyen o a.-entan el nC-ro de octanaj" P""de C""'2renderse 

simpll!llll!nte mediante la CGlbinación de los efectos d" Ja presión parcial 

del gasóleo y de ls t-raturs del reactor. El perfeccion11111iento de los 

dispositivos de llll!Zclado genera clar11111ent" un decremento en la tempera­

tura de desintegración promedio (a t-ratura constante a la salida del 

reactor), mediante la eliminación de calor y de zonas con alta relación 

catalizador/aceite. Los dispositivos también "liminan los sitios de baja 

relación catalizador/aceite y zonas rrr ... pero las velocidades de reac­

ción después de estos carrt>ios so':l précticamente iguales. Asl, puede ver­

se que un mezclado deficiente del catalizador y de la ali.,.,ntación gene-
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ra una relaci6n velocidad de deaintegraci6n/t.._ratura del reactor pro­

medio ftl6a alta que la que se alcanza cuando la alimentaci6n y el catali­

zador aon perfectM1ente mezclados. De bto ae deriva que los dispositi­

vos que perfeccionen el mezclado, tienden a mejorar la selectividad para 

la 9aaolina, pero dis11inuyen la converai6n y el número de octanaje. Sin 

embargo, debido a que muchos dispositivos de ""'zclado del catalizador y 

el aceite involucran la inyecci6n de vapor, la preai6n parcial del gas6-

leo es disminuida por btos dispositivos, con lo cual tiende a incremen­

tarse el n<a.ro de octanaje. Dependiendo de la magnitud relativa de los 

clllftbios en la presi6n parcial de 1 gaa6leo y en la temperatura de apera­

ciOn efectiva del reactor, el número de octanaje de la gasolina tiende a 

a ... ntar o a disminuir [U). 

EFECTOS DEL CATALIZADOR. 

La fuente principal de actividad catalltic• en loa lftOdernos cataliza­

dorea de dnintegraci6n reside en los e-tea de la zeolita. El re­

siduo de la part1cula de catalizador, referido a la matriz, es el encar­

gado de darle fuerza a la part1cula y tlll!lbién de proporcionar sitios ca­

taliticoa para la desintegración de lft016culas demasiado volllllinosas para 

caber en los poros de la zeolita. Sin embargo, el mayor número úe opera­

ciones de desintegración tienen lugar en los cristales de la zeolita, lo 

que origina que 6stas tengan la mayor influencia en la cornposici6n tanto 

del catalizador COlllO de la gasolina en última instancia [}, 10, 13). 

Los catalizadores de desintegraci6n cOlftunes utilizan varias formas de 

zeolita faujosita, en donde el tamano de las unidades celulares son una 

188dida del nÚllero de sitios de alllllinio en la aniaz6n del cristal y, de 

igual forma, tarnbi6n representa un parémetro del catalizador que permite 

controlar el """"ro de octanaje de la gasolina producida. Por su parte, 

loe cationes intercllll'biados influyen en el funcionamiento de la desinte-

11raci6n s6lo en forma indirecta, debido a que su funci6n es la de balan­

cear a la zeolita, a diferencia del t .... no de la unidad celular [},10,o~] 

Se ha t!flContrado que la densidad y fuerza de los sitios !leidos influ­

yen en el funcionamiento del catalizador, pero arilos son controlados por 

el nCJmero de étOlftos de alllllinio en la armazón y por lo tanto por el ta­

mano de la unidad celular. 
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En base a que las reacciones de transferencia de hidrógeno probable­

mente requieren de la adsorción de moléculas adyacentes, las velocidades 

de dichas reacciones deben, por lo tanto, disminuir en gran medida cuan­

do la densidad de los sitios 6cidos es pequel'la, Consecuentemente, no hay 

redesintegraci6n de la gasolina olerínica, dando como resultado un alto 

m'Jmero de octanaje. Incrementos de 2 a 3 ..,idedn RON se han logrado ob­

tener en unidades de desintegración COMerciales, en las cuales se utili­

zaron catalizadores en equilibrio con t-no. de unidades celulares que 
van de 24 a 28 A [9, 13], 

Después de cierto núnero de trabajos en loo cuales se incluyen datos 

m6s detallados de la composici6n de ia gasolina l!IW!stran que conforme va 

disminuyendo el tamano de la unidad celular del catalizador, la gasolina 

arom6tica disminuye significativ-nte mientras que las olefinas se in­

crementan en la misma proporción. [atoa resultados esUn en concordancia 

con el mecanismo de disminución de lu reacciones de deshidrogenación en 

función del decremento en el tamano de la unidad celular [H] • 

Otro efecto del catalizador, el cual es algo complejo, es le inrluencie 

del sodio, 11 tamaño de unidad celular constante, concentraciones de Na2o 
menores del 1.0~ antes de una desactivación fuerte con el vapor mejoran 

el número de octanaje pero disminuyen la actividad de dicho catalizador. 

Esto es debido e que el sodio neutraliza los sitios éddos fuertes. Sin 

embargo, hay un efecto muy diferente si el sodio es intercambiado en el 

catalizador después de la desactivación con el vapor. En este óltimo ca­

so, el sodio ónicllllll!nte disminuye le actividad, teniendo un efecto dema­

siado pequel'lo en la selectividad o en el ne.ero de octanaje, Por lo tan­

to, parece que el efecto principal del sodio es la neutralización de los 

sitios écidos. Preferent....,,te ataca (neutraliza) a los sitios ácidos de 

mayor fuerza (13). 

Finalmente, el efecto de la actividad de la matriz del catalizador en 

el nómero de octanaje de le gaaolina es actualmente igual de pequel'lo. La 

matriz de los catalizadores de desintegración de zeolita modernos es ca­

tel!ticamente similar a los catalizadore. de sllica-alómina amorfos an­

tiguos, los cuales son conocidos por su baja selectividad para la gaso­

lina, pero muy altos nC-ros de octanaJe. Sin ett>argo, se ha demostrado 

que contenidos de zeolite aún ten bajos COfRO del .,,. son suficientes para 

superar los cantJios de selectividad de la matriz en t~rminos del núnero 
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de octanaje y de la producción de gasolina. No obstante, matrices de al­

ta actividad han sido obtenidas para alterar la coq¡osici6n de la gaso­

lina hacia un alto contenido de olefinas [13). 

REALCE DEL Nil'!ERO OE OCTANAJE MEDIANTE LA OPERACION EN EL RrGIMEN DE SO­

SRtDESI NTEGRACION. 

No sólo al tipo de catalizador, sino también las variables de opera­

ción y el disello de la unidad de detlintegraci6n Juegan un papel de mucha 

importancia en el realce del núnero de octeneJe "research" y en el nt'.lme­

ro de octanaje "motor". La selección óptima de una COl!Óinaci6n de estas 

variables para un sistt!lllll catal1tico determinado pueden generar un nota­
ble incremento en los números de octanaje. 

Aunque un gran ne.ero de variables han sido cuantificadas en detalle, 

la clave para mejorar el número de octanaje de la gasolina consiste ra­

dicalmente en tener una "-'renaión e lera de la quinlica de los hidrocar­

buros presentes en ella. Por otra parte, el proceso de desintegración se 

lleva a cabo, por lo general, mediante un catalizador ácido en un siste­

• con lecho a contraescal6n, a temperaturas de operación que van de los 

470 a los 540°C. La función del catalizador consiste fundamental•nte en 

prgporcionar un mecanismo de reacción el cual puede ser explicado a tra­

Yés de la teoria del ion carbonio en donde t&llbién se presentan reaccio­

MS aecundarias en gran extensión (figura 4.3). Tomando como base a 

este - se puede ._ntar que sólo laa siguientes reacciones con­

tribuyen a la producción de gasolina de alto octanaJes [4,5]. 

• fonoación de olefina• a partir de la desintegración de parafinas. 

• Foniac16n de aroúticos • partir de la desintegración de alquilarOllA­

ticos. 

• roniación de arom6ticos u olefinas a partir de naftenos. 

• IsOMrización de olefinas (lo cual explica el alto contenido de isopa­

rafinas en la fracción de guolina ligera). 

• Ciclización de olefinas. 

Las reacciones que involucran transferencia de hidrógeno de nartenos 

a olefinas para producir parafinas y arométicos son reacciones secunda-
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4.~. Esauema bAsico de las reacciones de desintearaci6n. 

Parafinas desintegración 1 Parafinas + Olefinas ciclizaci6n, Kaftenos 

1 transferencia de hidr6genc l Parafinas 

Olefinu rainificadH 

! transferencia de hidr691!no 

Parafinas r..,ificadaa 

Nartenoa des1ntegrac16n, Olefinas transferencia de hidr6Qeno, ·Parafi l Desh1drogenac16n 1 Is.-r1zac16n nas 

Ole finas cíclicas + tt2 Ole finas r1111i ficadu 

1 
l\rOOllAticos + Hz 

ArOOllAticos desintegración• Ar"'"6t1coa sin substituir + Olefinas 

l deshidrogenac16n/alquilaci6n 

Coque o Aram6ticD!I heteroc1clicoa 
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riaa, las cuales reducen el número de octanaje "research" en la gasolina 

pero tienen un efecto pequerio en el m~nero de octanaje "motorº. Sin em­

bargo, las reacciones de transferencia de hidr6geno proporcionan produc­

tos estables, los cuales son menos propensos para una d~sintegraci6n se­

cundaria mayor, derivandose de ésto un incremento en la producción de la 

gasolina y un decr"""'nto en la producción de gas. 

De estas reacciones, aquellas que limitan e impiden aumentar el nóme­

ro de octanaje "motor" son [4,5]: 

• La transferencia de hidrllgeno entre olefinas y naftenos para dar para­

finas e isoparafinas, lo cual debe de controlarse. 

• Ciclizacl6n de olefinas para formar naftenos y le subsecuente transfe­

rencia de hidrógeno para formar arom6ticos. 

• Desintegración de olefinas. isomerizaci6n de olefinas y la subsecuente 

transferencia de hidrógeno para formar isoparafinas. 

Para los dos llltimos mecanismos una actividad ruerte del ion carbonio 

en conjunc16n con la transferencia de hidrógeno son necesarios; !os dos 

tienen una energ1a de activación grande y una constante de equilibrio a 

SOOºC moderada. La reacción de la transferencia de hidrógeno ift'Plica une 

reacción bimolecular le cual depende de la proximidad de los sitios áci­

dos en la zeolita para altas relaciones. 

Le determinación del efecto de le operación de desintegración en ré­

gimen de sobredesintegraci6n fué estudiado por los autores de este arti­

culo en una unidad a escala con un tiempo de contacto corto (2 ·seg,), la 

velocidad de alimentación fue de 100 g /hr y le temperatura de reacción 

de 520°C [4,5]. 

La alimentación fue una fracción pesada, destilada al vac!o, y el ca­

talizador fue una zeolita comercial. Los nómeros de octanaje "research" 

y "motor" se determinaron de correlaciones, usando composiciones de ga­

solina determinada mediante el anélisis de las parafinas, isoparafinas, 

ar"'"4ticos, naftenos y olefines de la fracción de c5-c10 • La conversión 

fue definida como el porcentaje en peso de la alimentación convertida e 

gasolina y componentes ligeros. "teta" es definida como la conversión de 

segundo orden, es decir, con./(100 - conv.) [4,5). 
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RESULTADOS. 

Los efectos de la relación catalizador/aceite en la conversión de se­

gundo orden (teta) se muestran en la figura 4.4. Con el incremento en la 

relación catalizador/aceite se obtiene una conversión superior al 75= en 

peso en la cual la pendiente de la gráfica teta v.s. catalizador/aceite 

cambia radicalmente. la conversión de 75= en peso coincide con el máximo 

en la curva gasolina v.s. teta (figura 4.5). A una conversi6n superior a 

75'5 en peso hay un decretnento considerable en la producci6n de ga1olina 

respecto a la conver•i6n. asociado con un considerable incremento en la 
producción de propileno, butileno e isobutano y un aumento menor de eti­

leno. Esta disminuci6n en la selectividad de la gaaolina generada par la 

desintegración secundaria de las olefinas c3 y c4 se ha nontirado régimen 

de sobredesintegración. Otras caracterlsticas de este tipo de operaci6n 

son el incremento en la producción de carbón y el incremento en la con­

versión de fondos, adem6s de un insignificante aumento en la producción 

de gas seco [4,S]. 

PRDP 1 EDADES DE LA GASOLINA. 

La operación a baja conversión (menor del 5~ en peso) se caracteriza 

por una alta concentración de aromáticos c8-c10 en una producción de ga­

solina de 20 a Z5~ en peso de la alimentación. Es probable que la fuente 

principal de esta gasolina monoaram6.tica a baja conversión aea la rápida 

desalquilación de la alimentación -ram6.tica de alto punto de ebulli­

ción. Con el incremento en la conversión a ~ en peso, la concentración 

de gasolina aram6.tica disminuye debido a una dilución efectiva confol'llll!! 

se incrementa la cantidad de a11Mentaci6n que es desintegrada en el ran­

go de ebullición de la gasolina. Esto es enfatizado en la figura 4.6 en 

donde se observe que la cantidad de arant6ticos en la fracción correspon­

diente a la gasolina, como un porcentaje de la alimentación, a1.111enta en 

forma constante con la conversión [4,S). 

A través del incremento de la conversión hasta el r~imen de sobrede­

sintegraci6n (conversión superior al 75" en peso). los nCineros de octa­

naje "research" y "motor" disminuyen y se incrementan, respectivamente, 

en función de la conversión (mostrado en la fig. 4.7). En la flg. 4.9 se 
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Distribución 20 
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Figura 4.6. Composición de la gasolina en función de teta. 
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Figura 4.7. N(ineros de octanaje "research" Y "MOtor" calculados de ' 

la gasolina c5-c10 en función de teta. 
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muestra la distrlbuc16n del nCimero de octanaje "research" en la fracc16n 
de la gasolina c5-c10 en funci6n del intervalo de ebullici6n. El decre­

mento en general parece ser debido a una contr.lbuc.IOn menor en el núnlero 

de octanaje "research" por parte de la fracci6n c6-c8• Hay un decr.,,...nto 
continuo en las olef.lnaa c6-c8 rU1ificadas, normales y clclicas en fun­

ci6n de la conversión. La contribuci6n al nC-ro de octanaje "motor" par 
parte de esta fracción ea m1nilllll sobre un 8""lia intervalo de niYeles de 

conversión, incluyendo el régimen de sobredesintegración. Sin l!Mbargo, 

en contraste con el caso del nt.ero de octanaJe "reeearch" • el ne.ero de 

octanaJe """'tor" se incrementa con la conversión hasta el- régi""'n de ao­

bredea.lntegraciOn; ésto se debe principalmente al incremento en arom6U­
cos y saturadas ramificados en el intervalo de c7-c10 (figura 4.9). 

Al principio el r~.l111en de sobredeaintegraci6n se caracterizó con una 

disminución en la producción de qesolina con una conversión sobre el 75111 

en peso. Sin f!lltlargo, cOllO se 111UeStra en l• figura 4. 7, e•iste un incre­
lll!llto, bastante pronunciado, en ambos o<.eroa de oct-Je (JnicMente a 
una conversión superior al 78ll en peso, Este incrl!flll!nto en el octanaje 

parece pro-..lr de la frecc.16n de gasolina c8-c10• Lu principales cau­

sas de este incr811ento agUdo en el octanaje son (4,5] • 

(i) incremento en la formac16n de 11ran6ticos mediante las cicl.lzacio­
nes y reacciones de transferencia de hidrógeno. 

(11) desintegración de coqJOnentes saturados de bajo octanaje, produ­

ciendose principal"""1te c3 Y C4• • 
{ii.l) increnento en la concentración de arom6ticos debido a la dismi­

nuc:iOn neta en la producción de gasolina. 

Por otra parte se ha determinado que la operación bajo condiciones de 

sobredesintegraci6n no mejora la calidad del nCltlero de octanaje para la 

fracción de intervalo de ebullición de 70 a 130°C. 

REStM:N. 

El régimen de sobredesintegraci6n se presenta a una conversión supe­
rior al 75" en peso y se caracteriza por un decremento en la producción 
de gasolina, la cual experimenta reacciones secundarias generando olefi­

nas c3 y e 4. ade!llás de isobutanos. 
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Número de Silllbolo Teta RON 
octanaje re-105 • 0.97 97.3 
search, cal- • 1.70 96.7 
culada. 100 6 2.95 95.4 

D 3.48 94.5 

95 • 3.90 96,8 

• 3.98 97.0 

90 

95 

Figura 4.8. DiatribUci6n del "'-ero de octan11je "reoearch" calculado 

la fracción de gasolina c 5-c10 en función de la tMperatura de ebulli­

ción. 

Número de 
octanaje mo-
tor, calcu-
lado. 

90 

95 

eo 

75 

~ 
50 100 150 2DD 

T-ratura de ebullición, •c. 

S1111bolo Teta IClN ., 0,97 e2.1 
o 1.70 83.1 
A 2,95 84.1 
o 3.48 93,9 
• 3.80 85.7 .. 3.98 96.1 

Figura 4.9. Distribución del nC-ro de octanaje "motor" calculado de 

fracción de gasolina c5-c10 en función de la t-ratura de ebullición. 
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Al incrementarse la cantidad de aceite c1cllco pesado se lleva a cabo 

una desintegración mayor de m6leculas en el rango de la gasolina, pero a 

cMbio de ésto se presenta una producción Myor de coque. 

Las c-iciones de la gasolina muestran un alto contenido de arOlll6-

t1cos a bajas conversiones, posiblemente debido a una r6pida dealqulla­

ci6n de las fracciones --rOOl6t1cas de alto punto de ebulllci6n conte­

nidas en la alimentación. Mediante el incremento de la conversión a W" 
en peso, la producción de la gasolina se increenta originando una dilu­

ción neta de lm al'Ollltlcos fol'ftllldos en un principio, no obstante que la 

cantlcMd ele éstos, praunte en la fracción de la gasolina, se incr,.,..,nta 

constant-nte con la conversión. Cuando se lleva a efecto el incr,.,..,nto 

ele la conversión de 60 a 75111 en peso, aa presenta una di&11inución en el 

n(mero da octanaje "reaearch" originado por el decremento en el conteni­

do de olefi,,.. c6-c8 en la rracci6n da la gnollna, lH c .. lea aon c:on­
wrtidH a saturmdos y arOllléticos mediante la reacciones de ciclizaci6n 

y tr.,.rarsncia de hidrógeno. Sin elibu'OD• al "'8aro de aetarwje "mtor" 

se incr-nta en eate intervalo de conversiOIW8 debido a la ro.-:i6n de 

iaoparafinaa y arOM6ticos [4,5]. 

En el régimen de sobredeaintegraci6n ae presenta un incremento consi­

dermble en 8llboa nCneros de octanaJe, runminentallll!nte a una converai6n 

a..,.rlor al 78111 en peao. El principal incret0ento en el octanaJe se loca­

liza en la fracción c8 a c
10

, debido a la fot'tll8ci6n de ar0116ticos y a la 

deaintegraci6n de """"""811tea aatura- de bajo oct-je [4,5]. 

La oparaci6n en régiloen de sobrsdeaintegraci6n tiarw, en veneral, la 

siguientes ventajas 1 

• Jnc-to significativo en los nr.aros de octanaje tanto "lllDtor" c.-

• F'a1'11111Ci6n de arm6Ucos en la gasolina •diente reacciorwa de tr.,,.fe­

rencia de hidr6geno y ciclizaci6n de la fracción c8 • c
10

• 

• Est..,ilidad potencialaente favorable, caracter1atica de las gasolirws 

de baja olefinidad. 

• lncr-nto inaignificante en la producción de gas seco. 

• Producci6n de gasolina de desintegreci6n con alto contenido de olefi­

nas c5 y c4• 
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CAPITULO 5. PREDXCCION DE LA PRODUC­
C:tON. 

ME'.TOOO DE llNALISIS PARA LA PREDICCION DE Lll PROOIJCCION. 

Linde Ag he desarrollado un m6todo de aniliaia para predecir con bas­

tante confiabilidad los rendimientos de los productos obtenidos durante 

el proceso de la desintegración catelitic• a contreescel6n del gu6leo. 

La predic:ci6n de loa rendiaientoa obtenidos 1>11ra cada uno de loa dia­

Untoa produetoa, es euncial pere el disello 6'>tiMO de una unidad de de­

•int911raci6n cetal1Uce a contraescel6n. Toda insertidUllbre en este an6-

Uaia ea una desventaja 1>9ra el cliente. 

Aunque bue.- c:orrelecl...- de al.IOll!ntaci6n-producci6n han aido obt.­

nidU pare nafl .. , hay algo de incertiduobre cuando se pretende aplicar 

didlu correl.cionea a la predic:c16n de la producción del gu6leo. 

una correlación MUY buena ha aldo realiz- entre cierta propiedades 

de 1• naftas y la cantidad de productos -rede» [16). 

Las principales propiedades correlacionada de la& naftas aon: 

• Gravedad especifica. 

• An61isis de perarlnas, oleflnu, nartenoa y • ...-uco1 (an6li•1• POHA) 

• Intervalo del punto de ebull.le16n. 

• Contenido de hidrÓ98flD. 

• Contenido de azurre. 

Pare ali..,,ntacio~ pea8da ea PC>Bible realizar una pred1ee16n de lDll 

productos e-radoa, banda Wiic-nte en estea propiedades. Tubi'n se 

puede llevar a cabo ain el en611•1• PONA, pero la lncertidUlbre de nta 

predieeionea (CCJlllP&l'mde con 1• producc16n real en une planta total,,,.nte 

a eacala) ea obviamente ,..yor - la que se tendria si dicha predicción 

ae llevara a cabo en baee a d8toe adicionales de la alimentación, rlgure 

S.1. Obvi-nte que la predicc16n viene a ser más confiable con una 

caracterización m6s detallada de la alilllt!ntaci6n. 

Es prácticamente i"'l'Osible obtener una predlcc16n de productos e•acta 

de tales correlaciones si11Ples, y11 que con ellas no se puede determinar, 

en forma detallada, la compleja naturaleza del gas6leo. 

Por lo t11nto el procedi10iento analltico tiene que ser UIPliado, recu-
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rriendo en primera instancia a la detenoinaci6n de la mol6cula promedio. 

LA HOL[CULA PRIJIEDIO. 

Se ha analizado una gran variedad de diferentes gas6leoa, los cuales 

han sido usados cOllO alt.ntacion para las plantas piloto diae"8das por 

Linde Ag y para las plantas de desintegración a escala total. Los resul­

tados, contabilizados COllO datos estadlsticos, dan una estructura prome­

dio de la IOOlfcula del ga6leo. 

La ml6cula pr~io calculada ea un par..,tro de gran !llportancia en 

la detel'lliMCión de la predicción de la producción mediante sist""'8s de 

.,_to [16). 
En la tllbla 1. 1 ee presentan los datos de la producción esperada 

y loe raeultadDa d9 la produceión obtenida de et11eno, para aU...,ntmcio­

nea de diferentes tipos de oas611111. La concordancia entre -. datos es 

excelent•. 

En las siguientes lineas ee llevara a cllbo una breve descripción del 

anllisis estructural y de los m6todoe t!lllPleados para la obtención de los 

datos que pereiten la detereinación del p~ estlldlatico de la molt­

cula 1191 gu6leo. 

GRUPOS ESTRUCTURALES. 

Cuando se deaarroll6 el 1116todo ae eatllbleci6 que los grupm estructu­

rales, contenidos en la alt.nUeión, deb.t.n di proporcionar ..,. d1atri­

buci6n de productos definida por la desintegreci6n t&r111ica. 

Ea obvio que las ¡:>9rafinas aon desintegrada tlcillM!nte, ~iante la 

ruptura del enlace e-e. fato contribuye a una producción alta de etileno 

y otros hidrocarburoa ligaros, adealú de una baja producción en la pirÓ­

lisis del -ite COllDlltible. 

Ésto tiene erecto 1'91'8 todu lu paratinu (normales o ramificadas) y 

para cmdenas alqu111caa "'*' aubatituyentes en los aist- armi6ticos. 

Exiate diferencia en la producción de etileno cuando cadenas normales 

o r-1tic:ades aon desintegrada. La dnintegración de parafina nol'IMlea 

per1111te la obtención de una producción ""5 alta de etileno. 

La produceión de •tileno por deacaliposici6n de parafinas ciclicas es 

110 



figura 5.1. Mejor predicci6n de producción en bue a un llll!jor 

m6todo de a~li•l•· 

Producci6n de c
2
H4 Producción de c2H4 Producci6n de c2H4 

~ ~ / 
Severidad. Severidad. Severidad. 

Denaldad. Densidad. An6lisis COOIPleto, 
Rango de ebullici6n Rango de ebullición incluyendo an.611-

Contenido de H. y S sis estructural. 
Fracción ar.-uca. 

Tabla s.1. Produeei6n calculada por CC111PUtadora y producción 

l!!!U•!!tl Hl!!riment•!•nte. 

AUmntaci6n Origen del crudo c
2
H4 analizado c2H4 calculado 

• E!! l!!!!l • S: en 2!!º• 
Keroseno. 28.5 28.3 

Gaa6leo. v-.. 1 •• 25.4 25.7 

Gaa6leo. Iran. 22.7 22.5 

Gas61eo. Medio Oriente. 22.6 22.4 

Gas61eo. NiQllria. 22.0 22.3 

Gn6leo. K..,.it. 21.7 21.4 

Gaeóleo. mezcla. 20.4 zo.8 
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similar a la que se obtiene con la deac011pOSici6n de isopara finas. 

la estructura de los anillos, an los COllPue&tos al'Qlll6ticos, es de al­

ta estabilidad ténnica, razón por la cual su deBcQlllPOsición requiere de 

teq>eraturas muy elevada. Par lo tanto, los anillos arOOl6t1cos (excepto 

sus eubstituyentes paraf!nicos) no contribuyen a l•. producción de olefi­

nu [16]. 
Par otra parte, no existe diferencia en los productos ari9inadas por 

le desintegración Si HtOS provienen de COlllPue&tOS fortMdaS por Un 8010 

gruPa estructural, por aJ-lo rt-11•rannu, o de c0111PU9Staa fonnadas por 

diferentes 11- aatructuraln anlazlldae entre sl, por •J""'PlO arOOl6ti­

coa can aubstituyentes alquil. Mediante al siguiente esq.- de rescci6n 

trataré de ejeq>U ficar lo antes dicho• 

Na hay diferencia en la distribuci6n de productos si una ml de dife­

nil y una ml de n-decano o ai daa 1110lea de n-pantilbenceno son desinte­

gradas (16]. 
Par lo tanta, la i11POrtancia de 6sto radica en la cantidad de los di­

ferentes 11ruPDS estructurales presantes y en el hecho de que no es nece­

sario pera la predicción ele la proclucci6n conocer si ntos est6n anlaza­

daa entre •1 a na. 

En la figura 1. 2 se indican las diferentes aproxiMCiones para el 

anAU•i• POllA y para el sn6lisi• estructural. M-xylol representa un coon­
pwsto arasitico para el cual al rillais PON~ indica una CD111POSici6n de 

10UI de armAUcos, mientru que el an6lisis estructural reporta un con­

tenida de 751é de cerbanos arciMticos 6n1-te. 

Un benceno el cual es aubstituida tres -· reprnenta un CllllPUftto 
arDll6t1co c0111POnente del gasóleo, para el cual el an61isis PON~ estable­

ce ... -ici6n ·del 1~ en arom6ticos nuev....,nte. Mientras tanta, el 

anAliaia de gncios estructurales reporta un contenido en carbonos arlJlll6-

ticos del '7.51é 901.ante. 

Esta lllll!stra la 1111Plia diferencia que existe para la predicción de la 

praducci6n de Uveras en ubaa 1116todOll, ya que hay una considerable can­

tidad de productos ligeros derivados de la desintegración de los substi­

tuyentes an el benceno. 
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El análisis PON!\ ve a la molécula "°""' un todo, mlentraa que el méto­

do de análisis estructural la ve como a la s...., de los diferentes grupos 

estructurales que la conforman. Por lo tanto, el análisis PONA es bueno 

y suficiente para naftas, pero no para el gas6leo en general. 

Hasta este punto ónicamente se ha intentado 110strar que el contenido 

de carbonos paraf!n!cos y arCIMticoa es de s..a illlpOrtancia para la pre­

dicci6n de la producc16n en bue a la ""'ltcula promedio. Pero también es 

posible describir en una for1111 11169 detdl- y precise a estos carbonos. 

Es..,, lltil di•tJ.noLlir l• dif•rentes -ic:i.,,_ de los carbonos per•fÍ­

niC09 y llrClll6tiC09 dentro dlt la 90ltcula, tai y COMO· se intenta lkJ8trar 

en la figure S.l. En bue a estos datos se he definido un indice de 

cadenea rainificadaa, el c ... 1 o el resultado de la relaei6n de la canti­

dad de carbón en los g- Mtil y de le cantidad total de cerb6n para­

fínico en la 1110ltcula prcmedio. 

La idea de la 1110lkula pr.-dio otadisUca se puede explicar Median­

te el siQUiente ejl!ftllllo: para una tnezcla de une lllOl de benceno y una mol 

de ciclohe.ano, el an611sis de grupos estructuralea da la siguiente des­

cripc16n de la 1110ltcula pr~io. 

- NC-ro pranedio de carbonos; 6. 

- N<-lro pr.-dio de 6tOlllDS de carbono arllMticos; 3. 

- ~ro pfQlledio de 6tOMOe de carbono parefÍnicos; 3. 

- N<-ro promedio de orUPo• metil unidos directamente con 6t0111os de car-

bono parafínicos; o. 
- ~ro prmedio de substitucionH en los anillos erm6ticos; o. 
- Indice de cadenas r8111ificec1U1 o. 

"81 la 1110lécula praniedio conaiste <M una mitad de anillos arllMticos, 

tres 6t- de carb6n peraffo1co y ni111J(in grupo •tilo. T-1611 la parte 

aroútica de la 90l6cul• prc.ed!o no nt6 alátituida. Naturaltoente q<ie 

una OIOlécula de ª"""'Jantes earectedaticu no es real, pero san info~ 

estadisticos de lllUCho valor para deacrlbir sist-• c0111plejos talea cOlllO 

la llDli!cul• de gasóleo [16]. 

ANALISIS Of:L GASOLEO. 

La figura S.4, OIUHtra esquem6tic-nte el procedimiento e•perimental 

l!!l'f>le&do para el an611aia del gu6leo. i\ tra~• de j!l ae obtienen variu 
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Figura $.2. Interpretaci6n por an6lisis PONA y por an6lisis 
ESTRUCTURAL. 

c....,ueato. An6lisis PONA. An6lisis ESTRUCTURAL, 

100S arom6tico. 
DI para finico. 

100S arOlllAtico. 
DI parafinico. 

Fi911ra !1.3. Clasificaci6n de los 6tOlll05 de carbonO 
paraf inico-ar°""ticos. 
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propiedades fundamentales del gasóleo, tales cDl!ID: el contenido de e, s, 
H, etc., el comportBIRiento de la ebullición, la gravedad eapecífica, el 

peso molecular promedio y el indice de refracción. 

La muestra se separa por método• cr.-togr6ficoa: las n-parafinea son 

determinadas en fome directa por crONtografia de gaaes, usando una co­

l111111a capilar revestida con polifenileter. 

Pera obtener el contenido de parafinas, rnonoarDIOéticoa y poliar""'6ti­

cos, el gasóleo ae separa por cr°""'tografia liquida preparativa dll alta 

presión y posteriort1e11ta cada una de eaaa fraccionn aon rec_r_ del 

solvente e investigada por eapectr08CDP1a H-1111, detenoinando el anili­

sis eleioental y el peao 1111lecular prDNClio. Eatoa datoe hacen poaible la 

detenninación de la llOlkula promedio [16]. 

DETERHINACION DE N-PARAFINAS. 

Aunque la suma de n-parafinaa ~ ser detenninada por crc.mtografia 

liquida usando un tamiz molécular de 5 ºA, se prefiere el lll!todo de cro­

matograf1e de gas debido e su sita precisi6n y fadHdad de manejo. 

Por el alto número de compuestos individuales ea ca9i imposible obte­

ner una separación conpleta mediante la cr.-tografia de gas cooMin, pero 

afortunadamente las n-parafinas rorillan un grupo de compuestos individua­

les de concentraci6n alta CD111Paretiv.,,,..,.te. Asi su elevaci6n cumbre per­

mite su determ1naci6n en una fol"lll8 hasta cierto punto f6cil. En la rigu-

ra 5.5 se muestra un crOMtograma tipico del gasóleo. 

SEPARACION DEL GASOLEO POR HPLC. 

La cromatografia liquida preparativa de alta presión hace posible la 

separaci6n y detenninación de las diferentes fracciones que conforMn al 

gasóleo. El - bauxita de la colunna crCJMtogr6fica separa aelecti­

v...ente al gas6leo en fracciones con ninguno, uno o més anillo~ riramáti~ 

ces. Esta separación no ea influida por el número de substituciones, ta-

11811o 1M>lecular o por el comportmento de ebullición de cada uno de loa 

compuestoa individuales. 

Mediante este método se pueden obtener las siguientes fraccione&: 

- Hidrocarburos paraf!nicoa, 
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Fiaura 5.4. Procedimiento oar11 la caractei:-ización del aas6leo. 

G A s o L E o 

l 
lGC 

.L HPLC 

1 l. l 
~atas de 1 gas6- n-parafinas refinas noarom6ti oliaromliticos 

leo. 09 

Contenido de C, t t ¡ 
H y s. Interva- ontenida ...,,.tenido ontenido 

lo de ebulli- ~ H y C. de H y C. de H y C. 

ci6n. Deneid9d, ~eso mle •eao 1110le- Peso mole-
peso 1110lecular, "ular. cular. cular. 

fndice de re- ~-tHI. H-tHI. H-tHI. 

fracci6n. 

l ! ! ! ! 
1 M o L ~ e u L A p R o M E o 1 o 

figura ~.5. Detet:!llinaci6n de n-parafinaa por crOIOlltografla de gas. 

Col....,a: colunna capilar, 50 metros de longitud, enipacada con pali­

fenileter. 

Transportador: Helio, volumen de ..-tra: 0.2 microlitros. 
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- MonoaromAticos. 

- Poliarom6ticos (arom6ticos con m6s de un anillo, por consiguiente, de-

rivados del naftaleno y antraceno). 

La figura 5.6 muestra un cr°""'togr- de una separación del gasó-

leo. El n-hexano es usado cOlllO eluyente y la separación es ejecutada con 

una relación de flujo prlJ!lr-da. Las fracciones se recuperan posterior­

mente del solvente par un procedi11iento eat•ndar y detel'111i"8das gravime­

tric-.ite. Estas tres fracciones t..mifn son investigadas por lledio del 

"'6todo de espectroscopia H-NHR para obt-r infor11111ción detallada de la 

estructura de caija fracción. 

ESPECTROSCOPIA H-IHI. 

Por medio de la espectroscopia H-NHR ae puede obtener infonnaci6n de 

la distribución del tipo de enlaces de hidrógeno presentes en CQllPueatoa 

si°"les o en mezclas, debido a que los sellales del calllbio químico de los 

distintos enlaces aparece en regiones diferentes del espectro. 

Como se muestra en la figura 5.7, se pueden distinguir 5 tipas de 

enlaces de hidrógeno en el petróleo crudo• [16]. 

a) HA. Hidrógeno enlazada direct-nte a un anillo ar01116tico. 

b) Hp-«-CHz. Hidrógeno contenido en grupas CH2 o CH en posición ""en un 

anillo arom6tico. 

c) Hp-<l-CH'. Hidrógeno contenido en gruPOS metil en pasición alf• en un 

anillo aromático. 

d) Hp-CH • Hidrógeno en grupos pmr•fÍnicoa CH2 r CH que·no .re encuentran 
2 

en posición alfa en el anillo u"'"6tico. 

e) Hp-cH,. Hidrógeno contenido en grupos 11etil que no estan en posición 

alfa en el anillo arom6t1co. 

Esas seriales pueden ser cambios ligeros y manchas entre las regiones 

del tipo de enlace de hidrógeno, causadas par las diferentes condiciones 

espectroscópicas tales como tt911Peratura, concentraci6n, inestabilidad en 

el campo magnética, etc. Por lo tanto, H escoge la perpendicular al mí­

nimo de la sellal marcada entre dos "'6dlllOS COlllO la Unea lÍmite para doa 
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Figura 

lntenaidad 

de la ae­

llal detec­

tada. 

~.6. Separación del r,¡as6leo por HPLC. 
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Hidrocarburos 
saturados 
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monoarom6-
t1cos. 

r-··"¡ - w:efract6metro di-
' 1 ferencial. 

1 -- detector de absor­
ci6n ultrevioleta. 

Hr. 

Precol....,.: longitud= 1.0 m. 10 = 1.0 cm. E"'1aque de la col"""": ~120 
de 3Z a 63 micrH • 11 de ._ en peso. 

Col.-: longitud = 1.0 •· 10 = 1.0 cm. Empaque de la columna: A12o3 
de 18 a 32 mlcraa '"'8 D.61 de agua en peso. 
Solvente: n-hexano, t~ratura: Z5°C, preai6n de entrada a la col""'18' 

O - 1 = 5 bar: 1 - 11 = 25 bar: arriba de 11 = 50 bar. Muestra inyecta 

da = D.361 ml. 

tro H-- de una fracci6n arOlll6Uca. 

Hp-ctfz 

e.o < T < e.9 
Hp-4(-CH

3 
7.65 < T < e.o 

1 1 1 1 1 1 
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tipos diferentes de enlaces de hidrógeno. El érea bajo le curva coorpren­

dida entre los dos m1nimos es directamente proporcional a la cantidad de 

Atamos de hidrógeno que están unidos por este tipo de enlace. 

EJEMPLOS. 

En la tabla ~.z se muestra un ejemplo del an6Usis estructural de 

una muestra de gasóleo. La separación par cr01Mtograf1a liquida de alta 

presi6n resulta en: 721 en parafinas, 161 en 111onoaroMUcoe y 121 en po­

liar"'"6ticos, todos ellos en S en peso. La MOlécula pr.-clio est6 repre­

sentada por los datos de la col_,. derecha de la tabla, la cual muestra 

la distribución de los carbonos en los diferentes tipas de enlaces [16]. 

La molécula pr~io del petróleo crOM», para este caao, est6 fot'Nda 

mediante 1).4 6t'*'9 de carbono pararinicos y Z.} Atamos de carbono aro­

miticos. Conteniendo 2.9 grupoa lll!tilo, con O.} de ellos unidos directa­

mente a un ca..-.0 ar"'"6tico. De los Z.) carbonos arom6ticos, 1.1 no es­

tán substituidos. 

Por otra parte, podemos distinguir dos grupos de carbonos aromáticos 

substituidos: 0.6 de elloa están substituidos por grupos metileno y 0.) 

por grupos metilo. Finalmente, 0.3 átOl'nOs de carbono están colocados en 

posición de conexión en el aitema de anillos aromiticos condensados y el 

indice de cadenas r•ificadall reportmdo para esta molécula rue de 0.216. 

En base a todo lo anterior resulta claro que la predicción de la pro­

ducci6n mediante el conoci,.iento de algunas propiedades generales de la 

alimentación tales COlllD el punto de ebullici6n, el 1ndice de refracción, 

la densidad, etc., no orrece la realidad 6ptima en concordancia con los 

resultados que se obtienen en una planta a escala total. 

El nivel ordinario del anAUsis PONA no mejora grandemente la predic­

ción porque conoce solamente le cantidad total de la fracción arOINitica, 

omitiendo la producción de ligeros derivada de la desintegración catal1-

tica de los subsUtuyentes del anillo aromático. 

Por fortuna, con el conocimiento de la estructura nt0lecular prOfftedio 

ea posible establecer la contribuci6n especifica de cada uno de los c;iru­

pos estructurales presentes y determinar le producción real. 
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T8bla . ~.2. Ei-.10 de un an61isls estructural. 

fracc16n. Monoarom6tlcos PoliarOlll6tlcos Hidrocarburos Gasóleo calcu-

saturados. lado. 

No. No. %C. No. No. %C. No. No. ~ No. No. ~ 

atd. ató. ató. ató. ató. ató. ató. ató. 

P-icl6n. !'.'. H e H e H e H 

CA J,.... Z.9 2.9 19.6 5.4 5.4 34.8 1.1 1.1 1.0 

c.--at, z.z 14.!I 1,9 12.3 0.6 3.8 

c,.sua-CH3 1 , 1 7.4 1.2 1.1 º·' 1.9 

e,. cond. o.o o.o 2.6 u;.s º·' 1.9 

e,. 6.2 41.9 11.1 71.6 2.3 14.6 

Cp-«-CH2 2.2 4.3 14.9 1.9 J.7 12.s 0.6 1.2 3.7 

Cp-«-cH3 1.1 3.4 7.4 1.2 3.7 7,7 0.3 0.9 1,8 

Cp-CH1 4.4 8.5 29.7 0.9 4.3 s.0 12. 7 21.9 7!1.4 10.0 17 .6 63.5 

Cp-CH3 0.9 2.6 6.1 0.4 1.3 2.6 3.3 10.0 20.6 2.6 7.8 16.4 

Cp 8.6 58.1 4.4 28.4 16.0 31.9 100 13.4 85.4 

Indice de ca- r11111iflcadas. 

0.2' 0.36 0.21 0.216 

Extraldo del an6lisis estructural de un petróleo crudo atmosférico. 

Contenido arooo6tico: 281 en peso (monoarom6tlco 16S en peso, poliaro­

.auco 1:zs en peso). 
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BALANCE DE MATERIA Y ENERG[A. (método proporcionado por los catalagramas 

de l• davisorl) • 

INSTITUTO MEXICANO DEL PETROLEO. 

La única forma de evaluar el rendit1iento de una unidad de des1nteQra­

ci6n catelltica consiste en calcular el balance tjmico y de Nteriales. 

Eso se logra obteniendo de la unidad los datos necesarios para saber los 

flujos tt .. icos y de Mteriales de todU lu corrientes. Cuando t-1"1 

H conocen los velares d9 gravecfadft eapec!ricaa, an6Uaia del gu de la 

ch19enn, COllPOSicionn de lu fracci~ Uvianu y algunos •nHYOS de 

dnt.Uaci6n, ea pasible calcular los rendieientos reales obtenidos en el 

reactor y las recuperaciones de 101 di veraos c.,._nentea. Por otra parte 

debido a que las evaluaciones económicas se llevan a cabo en base e coon­

peraciones, se dl!be t-r especial atención en observar conaistencia en 

la recolección de datos y en los 1116todos de c6lculo [27J • 

BALANCE DE MATERIA. 

Para el(IJlicar CClftO se calculan los rendimientos reales de un reactor 

a partir del balance di! materiales, se har6 uso del siguiente eJel'Plo• 

S!JtlIT OIL CtM'AHY (ENSAYO No. 1). 

a) O.toa d9 .,tnda. Le figura 5. B permite observar le unidad de de-

a.lnt1111raci6n catalitica objeto <l'! est~ eJeooplo. Todos los datos, necesa­

rios para calcular los rend.lllientoa reales del reactor, se listan en l• 

tabla $.S. El ettocto !mplllntedo para incluir carrientee adicionales 

es corrac:ta, •i911PN - ae conozcan sus regi•nes de flujo y sus -­
siciones. LH corrientes adicionales - no se desintegran en l• planta 

se califican de corrientes negati VH [27] • 

b) Stmario de fracciones livianu. Para determinar el rerxUoiienta en el 

reactor de butano e hidrocarburos 1116• livianos se hace un •'-r.lo de lu 

fracciones livianas. Cada corriente que eat6 constituid<I por c4 y COIPD­

nentes m6s livianos se convierte a barriles par d1a (b/d) y a libra• por 

hora (lb /hr J. Las componentes individuales ae diferencian U99r-..te 
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_L 
lill IK d:ltBDlls ~ 

Wu 1g1h • 
CaNta fresca 316,800 pies' std./hr. 

36,930 b/d. 28.5 "flPI 

CIDll di al1CiD111 • 8,065 b./d. 

flire de c0illbusti6n 
GggU!!lo 56,250 pil!S' std/lftin 22,949 b./d. 59.5 ºAPI • 

~UI 1;!1:li!:!! Usmtl!• • 7,026 b./d. 23.8 ºflPI 

1 [ondoa, • 1,580 b./d. 4.5 ºflPI 

SflNCHEZ OECIGfl CESflR l TESIS PROFESIONfll 
FES-C 

Unidad de desintegración cataUtica de 
la S.-it Oil. 

Fio. s.e 1 
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T•bla 5.3. Datos de entrada para el balance de materiales de l• unidad de 

deainteor•ci6n catalitica de l• SUlllllit Oil. 
liollbre de Carga Aire de Gude Gu u- Carga de Gasolina Aceite ronao. 
la co- fresca c""*>Us- chi111e- co. alquila- c1clico 
rriente. ti6n. ""ª" ci6n. u~~o. 

rluJo• 
b/d 36,930 8,065 22,949 7,026 1,580 
pie' • std./hr. 56.250 316 800 

ºAPI 28.5 59.S 23.8 4.5 

Destila-
ci6n 
PI-al 760 760 760 

TltllP• ini. 
de ebul U. 428 92 441 
10S S!IO 114 "8!1 
30S 
5!l!I -,.- 542 
7DS 
!IOS 371 617 
r.,.,. n-
naI •r. 425 64!1 
Cnmnonentes !:- !:- .. _, 1 vol • 

H2 11.8 

c, 39.B 

C2= 13.0 1 

c2 19.3 1 

' CF 4.1 33.3 

c3 1.5 13.3 

iC4 1.5 27.S 1.3 

e-4- 1.3 20.9 .S.6 

ne4 o • .s 3.1 1.7 

1 es+ 1.9 9.S.4 

º2 0.2 

1 
CD 3.5 o.7 

C02 14.7 1.6 

N
2 

+A 81.6 5.1 

Total 100.0 100.0 100.0 100.D 

• pies' std./rnin. 
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para lu corrientea liquidas y gaaeosas: Las f6rmulas para realizar esos 

c6lculos se -tran a continuaci6n1 

a) Para !19M9· 

(lb /hr )i = pies, std. SI!& 
hr. 

1 lllOl de!!!!!! 
379 piea' atd. gas. 

"molde! 
X 100 lllOles gas. 

El r~11e11 de flujo en vol..an de la corriente gas-• H convierte a 

rfv.!Jllen de flujo en 1110les. El resultado se 11Ultiplica por el S en 1111les 

y por el peso molecular de cada c"""°nente a fin de calcular sua flujos 

en lbs /hr 

(b /d Ji : lb!hrde i. X ~(b~/d=--)~i~­
(lbs /hr Ji 

Para calcular lm> b /d de cada CG111PDnente se "'3ltiplica el flujo en 

lbs /hr par el factor b /d por lbs /hr para dicho c"""°""nte que apa-

rece en la tabla 5.4 y en la tabla 5.5 (27). 

b) Para liqu.ldoa. 

(b /d ) i = ~en vol. de i. 
100 

X (régimen de flujo, b /d ) 

(lbs /hr ) i = [(b /d )i]/[(b /d /lbs /hr )i] 

La cantidad de b /d de cada componente se calcula multiplicando su S 

en wl..an correspondiente por el régillll!n de flujo, en b /d , para dicho 

componente. Las lbs / hr de cada componente se calculan dividiendo loa 

b /d de ese "°"""'""nte entre el factor b /d X lbs /hr para el mismo. 

En la téla 5.4 se proporciona el •..ario CD11Pleto de fracciones 

livianas corrnpandientes al eJl!ftlPlO que nos ocupe. 

En acaciorwa el an6lisis de la corriente liquida se da en S en moles, 

para calcular 1011 b /d de cada CDlllllC>nente el an6Usis H debe convertir 
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a ~ en volunen. En el ejemplo, la c°""osici6n de la carga de alquUaci6n 

se expresa en = en moles. A continuación se dan lea ecuaciones para rea­
lizar la conversión indicada [27] , 

e) ~ en mol de i 
100 moles totales 

n 

barriles de i 
mol de i 

barriles de i 
100 moles totales 

b) ~ barriles de i 
L 100 moln totales 
1 = 1 

barrUn totales 
100 .aln totalea 

c) (barriles de 1/100 moles totales) X 100 = ~ en vol....,n de i. 
(barriles totales/100 moles totaln) 

El ll; en moles de cada """"°nente se 11.1ltiplica por au factor de b/.al 

para calcular los barrilea de cada cOllPOlll!nte por cada 100 11111les de car­

ga de alquilaci6n. Los resultados se s.-n para obtener el total de ba­

rriles de carga de alquilaci6n por centenar de 11Dles de la mi81118. Poate­

riormente, los barriles de cada componente se dividen entre el total de 

barriles y se multiplica por 100, obteniendoee de esta forma el ~ en vo­

lumen para cada uno de dichos componentn [27] , 

El método para calcular las lbs /hr de c
5 

en la gasolina se mueotra 

en seguida. Las lbs/hr de gasolina parcialmente desbutanizada se calcu­

lan a partir de la gravedad API y del rigiMn de flujo. Las lbs /hr de 

c4 se restan del total [27]. 

lbs de gasolina 
hr 

barrilea !Ir aasoli"" 
di• 

lbs de qaaol1"" 
galón de gaaoliNI X 

42 gal dr QH91iNI X -1...!!!L_ 
barril de gasolina 24 hra 

= 22,1149 X 6.167 X 42 X 1/24: 247,671 

Gasolina total - c4 = c5 en la gasolina. 

247,671 lbs /hr - U,127 lbs /hr = 234,544 lbs /hr 
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Tabla '5.4. Sumario de· fracciones livianas. 

CD111Ponen- P.M. ....!!L!!._ Gas Seco Carsa de Alguilaci6n. 
tes de la lb/hr ~mol b/d lb/hr ~ vol. ~mol b/d lb/hr 
corriente 

Hz 2.02 0.9802 11.0 195.0 199 

c1 16.04 0.2286 39.8 1,220.0 5,336 

C;¡::: 28.05 0.1716 13.0 523.0 3,048 

Cz 30.07 0.1832 19.3 889.0 4,851 

cF 42.08 0.1314 4.1 189.5 1,442 Z9.42 33.3 2,373 18,062 

c3 44.09 0.1351 1.5 74.7 553 1Z.67 13.3 1,ozz 7,56Z 

iC4 58.1Z 0.1216 1.5 88.6 729 31.07 Z7.5 Z,505 20,604 

e-4- 56.10 0.1123 1.3 69.5 610 21.04 20.9 1,697 15,113 

nc4 58.1Z 0.1176 0.3 17.1 146 3.30 3.1 Z73 z,32z 

iC
5
+ 72.15 0.1099 Z.41 1.9 194 1,769 

Inertes 7.4 

Total 100.0 16,914 100.00 100.0 8,064 65,431 

Tabla '5.4. 51.1T1ario de fracciones livianas lcontinuaci6nl. 

Componentes de Gasolina Total ~ de recuperación 
la corriente. ~vol. bid lblhr bid lblhr 

l!z 199 

c1 5,336 

C2= 3,048 

C2 4,851 

CF 2,563 19,504 92.6 

c3 1,097 8,115 93.2 

iC4 1.3 299 2,453 2,892 23, 796 96.9 

e --4- 3.6 926 7,357 2,592 23,090 97.4 

nc4 1. 7 390 3,317 680 5,795 97.5 

C5+ 93.4 21,434 234,544 21,6ZB 236,312 100.0 

Inertes. 
Total 100.0 22,949 ,: 247,671 31,452 330,016 
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Tabla 5.5. Prooiedades risicas de 101 hidrocarburos. 

Hidrocarburo Peso mole- Punto de Densidad Factor ractor 

cular. ebulli- • 60°í b/d/lb/hr b/mol 

ci6n •r lh/nal6n 

Hz 2.02 - 422.9 0.593 0.9802 0.0825 

c1 16.04 - 258.9 2.50 o.n86 0.1528 

e --2- 28.05 - 154.7 3.:n 0.1716 0.2006 

C2 30.07 - 128.0 3.12 0.1832 0.2295 

e,= 42.08 - 53.9 4,35 o.1314 0.2308 

C3 44.09 - 43.8 4.23 0.1351 0.2492 

iC4 58.12 + 10.9 4.70 0.1216 0.2944 

iC --4- 56.10 + 19.6 4.99 0.1145 0.2677 

i-C4= 56.10 + 20.7 5.00 0.1142 0.2611 

trans-2-C~ 56.10 + 33.6 5.08 0.1125 0.2629 

cis-2-C~ 56.10 + 38.6 5.22 0.1095 0.2559 

""'zcla c4= 56.10 + ---- 5,09 0.1123 0.2624 

nC4 58.12 + 31.1 4.86 0.1176 0.2847 

iC5 72.15 + 82.2 5.20 0.1099 0.3304 

mezcla Cs== 70.1' + --- 5.51 0.1037 0.3030 

nC5 72.15 + 96.9 5.26 0.1096 0.3266 

H2s 34.08 - 75.3 6.58 o.0868 0.1233 

e 12.01 --- --- ------ -----
co 28.01 - 313.6 6.67 0.0857 0.1000 

coz 44.01 - 109.3 6.89 0.0829 0.1519 

Aire 28.97 - 317.6 7.29 0.0194 o.0946 

127 



En el ejeq>lo no hay corrientes extrallas que contengan fracciones li­

vianas capaces de alterar el balance de materiales. Si hubiera, entonces 

se convertir!an -a lbs /hr y b /d cano se hizó en el eje,,.ila. Los valo­

rea correspondientes se tratar1an COllO negativas al hacer la suma final 

para calcular los rendinlientos del reactor [27) • 

c) c_....,i6n para el punto de corte de guoUna. Varios son los méto­

dos papulares que se usan para comparar los rendimientos de gasolina ba­

jo un punto de corte constante. Las compensaciones se hacen con relación 

a una constante: 
400 ó 430ªr de punto real de ebullición (punto final). 

430ªr de punta final de ebullición, norma D-86. 

Punto de ebullición de 90S, segQn la norma D-86. 

CCMIOqUJ.era que los refinadores producen gasolina que se ci"e a la es­

pecific•ci6n 0-86 de punto final, este l!lftodo deber1a ser el m6s adecua­

do para hacer ev•luacianea económicas. Lo 1111110 es que el ensayo para de­

terminar el punto final segón la nol'lllB D-86 es de por al inexacto. Mucho 

116s confimble es el Método de punto de ebullición de 90% de la especifi­

cación D-86 [27] • 

A continuación se mostrarán las compensaciones que se realizaron para 

el rendimiento de la gasolina de la S......,it Oil para 90% de c5 a 38SªF. 

1. r..:tor de corrección para compensar por punto de ebullición de 90% de 

la guolina (C5+). 

Se deea saber cual es el rendimiento real de gasolina, para lo cual 

la t_.ratura estandar es: 

T""""ratura estandar llSTM D-86 911' = 385ªF. 

De la figura 5.9, en base a la t-ratura estandar y a la tempe-

ratura reportada para el punto de 90I se obtiene el factor de correc­

ci6n para este casa, resultando ser igual a 1.03. 

Por lo tanto, el valumen de gasolina c5+ a la temperatura estandar es 

illU81 al volumen de gasolina a la tefOPl!ratura reportada mul tipllcado 

por el factor de corrección. 

Val. de gasolina T(std.) = 1.03 X 21,628 b /d 

= 22,zn b /d 
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z. Punto de ebul(ición promedio en volunen (PEPV). 

PEPV = T(20!ll + T!5~) + T(OOI) 

' 
Gasolina: PEPV = 114 + 20B + 371 231ºí. 

' 
ACL: PEPV = 489 + 542 + 617 s 549ºí • 

' 
A partir de la curva de destilación ASTM D-86 se obtiene la curva de 

destilación TBP (ver apendice A). 

La tl!tllPeratura estandar TBP, 90% es igual a 430ºí , con lo cual para 

la porción c°"""nsada de gasolina el PEPV es: 

PEPV : Temp. report. ASTM 911'1 + T9P std. 90S 

2 

PEPV _ 371°1-" + 430ºí = 40lºI-" 

3. Cantidad aproximada de lbs /bl para la porción compensada de gasoli­

na. 

lb• /bl de gasolina {C5+J 236,312 lb /hr X 24 hr /dia 

Z1 ,62B b /d 

262.2 lb /bl 

lbs./bl. de aceite ciclico ligero en función de su gravedad API y su 

densidad. ºAPI = 23.8 1 f= 7.587 lbs /gal 

lbs/bl de A.C.L. = 7.587 lbs /gal X 42 gal /bl 

= 318.7 lbs /bl 
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lbs /bl para la rracci6n c°"""'nsada de gasolina. 

aso Una 

{lb ./bl de a.c.1. - lb /bl de gasolina) + lb /bl de gasolina 

[(401 - 231)/(549 - 231)] [318.7 - 262.2] + 262.2 = 292.4 lbs /bl 

4. Vol.-n y pno de la porci6n c_..m de -lina1 

b /d de la porci6n CD111Pensada de gasolina = (r - 1) X b /d de gaso­

lina a la t""""ratura ASTH 90S reportada. 

= (1.03 - 1) X 21 ,628 b/d 

= 649 b /d 

lb./hr. de la porción co..,ensada de gasolina = {b/d porción CDll'f'ensa­

da)(lb/bl porción CDIOPt!nsada)(1 dia/24 hrs ) 

= 649 X 292.4 X 1/24 

= 7,907 lb /hr 

s. Cmpenaación de loa rendiotientoa de -lina y aceite ciclico ligero. 

b /d de 9uolin1 a la t-ratura eetandilr ASTH 90S (385"F' ) = b /d 

de gasolina a la t..._ratura reporta ASTH 90S {371"F' ) + b /d de 

la porción c-nuda de gasolina. 

= 21,628 + 649 = 22,2n b./d 

lb/hr de gasolina a la t""P"ratura eatandilr ASTH 90I {385ºF' ) = lb/hr 

de gasolina a la t..._ratura reportada ASTH 90S (371 "F') + lb/hr de la 
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porc16n """'''"'"ªda de gasolina. 

= Z36,31Z + 7,907 = Z44,Z19 lb /hr 

b/d de a.c.l. real = (b/d reportados - b/d de le porc16n compensada) 

= 7,026 - 649 = 6,377 b /d 

lb /hr de a.c. l. real = (b /d reportados X lb /bl X 1 d1a/Z4 hr } 

- lb /hr de la porción c001pensada. 

= (7,0Z6 X 318. 7 X 1/24) - 7,907 = 85,392 

d) Otra ~iones del pünto de corte. Siempre que en la unidad de 

desint1t11raci6n haya fracciones que est6n dentro del intervalo de ebulli­

ción de la gasolina, su cantidad debe ser determinada. El total se resta 

del rlc;¡imen de carga fresca y del rendiOliento de gasolina, de tal fonna 

que la covers16n se pueda calcular sin tener en cuenta a la gasolina. En 
el ejemplo que se est6 tratando, la cantidad de gasolina que contiene la 

carga ea virtual•nte nula y puede pasarse por alto (Z7]. 

e) Producc16n de c:oque. El clllculo se efectuaré cuando se haga el balan­

ce de energ1a, Para este ejemplo ea de Z0,600 lb /hr [Z7]. 

f) Balm inicial de peso. Ya conocidos el peso y los fluJoa de vol....,n 

de cada c"""°""nte, puede calcularse el balance inicial de peso en torno 

a la unidad de desintegración catal1tica[Z7]. 
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Balance inicial de oeso. 

carga fresca. 
Productos del reactor: 

c
2 

+ ligeros 

C,:= 
c3 
iC4 
C4= 

nC4 

Gasolina (C
5
+ 9~, 385°f .) 

A.C.L. 

fondos 

Coque 

Total 

lb /hr 

475,916 

13,434 

19,504 

8,115 

23,786 

23,080 

5,785 

244,219 

85,392 

23,961 

20,600 

467,876 

Cierre inicial = (467,876/475,916) X 100 = 98.31~ 

b .'d 

36,930 

2,563 

1,097 

2,892 

2,592 

680 

22,277 

6,377 

1,580 

40,058 

g) Correcci6n del balance. Seg(in se explicó antes, los errores en el ba­

lance de materiales pueden afectar muy severamente las evaluaciones eco­

nómicas. De ah! que sea neceser io hacer correcciones para obtener un ba­

lance de peso del 10Cll. Los modos de 11111rarlo son tres y cada uno tiene 

sus ventajas: 

1. Ajustar el régimen de carga. 

2. Ajustar todos los productos en proporción a sus porcentajes en peso. 

3. Ajustar ciertos ºº""'mentes. 

A continuaci6n se erectuará el cálculo ajustando por increinento y en 

forma proporcional la gasolina y los corrponentes más llvianos. Se selec­

cionó ese método por no arectar el c61culo de conversi6n{27]. 

lb/hr (H2 - c5+¡ = (244,219 + 5,785 + 23,786 + 23,080 + 8,115 + 19,504 

+ 13,434) = 337,923 lb /hr 



lb/hr (H2 - c
5

} real = lb/hr de carga fresca - lb/hr de (a.c.l. + coque 

+ rondas) 

= 475,916 - (85,392 + 20,600 + 23,916) 

= 345,963 lb/hr 

Factor de correcci6n = 345,963/337,923 1.0238. Este factor se aplicar6 

a los productos - c2 + ligeros hasta (C5+ 90%, 385ºF.). 

Balance final de Deso 

lb /hr b /d 

c
2 

+ ligeros 13,754 

CF 19,!168 2,624 

C3 8,308 1,123 

iC4 24,352 2,961 

e --4- 23,629 2,654 

nc4 5,923 6!16 

Gasolina 250,029 22,807 

A.C.L. 85,392 6,3n 

Fondos 23,!161 1,580 

Coque 20,600 

Total 475,916 40,822 

h) ConverU6n. 

Conversi6n aparente = [b/d de carga - (b/d de a.c.l. + b/d de fondos}]/ 

b/d de carga X 100 · 

= [36,930 - (7,026 + 1,SBO)J/36,930 X 100 = 76.JJ; 

Conversi6n real (36,930 - (6,3n + 1,580)]/36,930 X 100 = 78.5~ 
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Selectividad para la gasolina = Rendimiento de gasolina en ~ en volumen/ 

conversión real. 

= (ZZ,807/36,930)/0. 78 o. 7872 

BALANCE T(Rl1ICO. 

El c6lculo del balance térmico es muy -jante al del balance de ma­

teriales y mediante él se determina, en lugar de la masa, la entalp1a de 

entrada y salida de la unidad. 

Las variables de operaci6n del regenerador y del rHctor est6n direc­

tamente relacionadas entre si, pero eso no quiere decir que no se pu~ 
estudiar el rendi11iento de cada unidad por separado [ZB] • 

ECUACION DEL BALANCE T(Rl11CO DEL REGENERADOR. 

Los elementos b6sicos para llevar a cabo el balance térmico del rege­

netador son muy sencillos, Si la tetnperatura en el lecho del regenerador 

se emplea de dato de referencia, entonces la Cmica fuente de calor es la 

cOll'busti6n del coque que estlí en la corriente de catalizador agotado. El 

calor se necesita para elevar la t..._ratura del aire y del catalizador 

agotado a la del lecho; para incrementar la del gas de la chi...,nea de la 

tt!lll'eratura del lecho a la de la chilllenea, y para eliminar el coque del 

catalizador agotado. También hay transferencia de calor por convecci6n y 

radiación hacia la atmósfera y, en cantidades onenores, lo absorben C09U 

tales cOlllO 109 gases inertes y el vapor que se encuentra atrapado en el 

catalizador agotado, el carb6n del catalizador regenerado, pérdidas or.i­

ginadas en la chi11enea, las extracciorws de catalizador, etc. Si a.-a 

las pequellas pérdidas misceláneu de calor con las de radiación y al to­

tal lo dena11inamos constante e, entonces la ecuaci6n del balance tér11ico 

se reduce a lo si90iente1 [28) • 

En donde f. g. = gas de chi...,nea. 



EJEMPLO DEL BALANCE TE:RHICO DEL REGENERADOR. 

Se seguir6 usando el mismo ejeq>lo que se utilizó para el balance de 

materia. Si se conoce el anélisis del gas de la chimenea y el régimen de 

aire, la producción y la composición del coque se puede calcular en base 

a la cQ11POSici6n del aire, como se indica a continuaci6n: 

a) CAlculo estequim6trico de la producci6n de coque. 

1. Composición del gas de chimenea (datos del an6lisis de Orssat). 

= 0.3~ en JROl 

= 3.1~ en rMJl. 

= 14.9% en mol. 

= 996 p.p.11. X 10-4 = 0.11 en mol. 

= 81 .61 en mol. 

z. Conversión del régimen de aire a moles/hora. 

11<>les de aire/hr = (pies' std. de aire/hr )(1 mol de aire/379 pies') 

= (56,250 pies' de aire/min)(60 min/hr)(1 mol/379 pies'} 

= 8,905 moles de aire/hr 

3. Cálculo de los moles de gas de chimenea. 

Hales de aas de chim. .,, moles de aire X o. 791 110les !N2...=...&.. X 

hr hr 1 l!Ol de aire 

mol de gas de chim. 

o.816 010les (N2 + A) 

[(B,905)(0,791)]/(0.816) = 8,632 

4. Flujo molar por "°"""nente del gas de chilllef1l!a, 

mol de i/hr = (mol gas chiftl,/hr)(fracción ..,1 de i en el gas 

o2 = 8,632 X 0.003 = 25.9 moles/hr 

CO = 8,632 X 0.031 267.6 moles/hr 
= 8,632 X 0.149 = 1,286.2 moles/hr. 
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502 = 8,632 X 0.001 = 8.6 moles/hr 

N2 + A = B,632 X 0.816 = 7 ,043. 7 moles/hr 

5. C6lculo de H2o formada durante la combustión, 

rsta se genera por el H
2 

que viene adsorbido en el carbón, tomando en 

• consideración las siguientes reacciones: 

Hz + 1/2 ºz ------- "zº AH(HzOl = 0.1040 X 10
6 

BTU/mol "zº 

e + 1/2 ºz -------- ca 4H(CO) 0.0476 X 106 BTU/mol co 
c + ºz -------- COz 4H(COzl 0.1693 X 10

6 
BTU/mol COz 

5 + ºz -------- 502 4H(50zl 0.1277 X 10
6 

BTU/mol 50z 

moles de o2 gue entran 

hr 

nMJlea de aire entrada 

hr 
X fracción mol de Oz 

8,905 X 0.21 = 1,870.1 mol de Oz/hr 

moles de o2 que salen 

hr 

= mol o2_ + 

hr 

1/2 mol CO + mol COZ- + mol 502 
hr hr hr 

25.9 +1/2(267.6) + 1,ZB6.Z + 8.6 1,454.5 

Por lo tanto, la diferencia son moles de o
2 

que salen en forma de agua: 

moles o2 como HzO/hr = moles o2 entrada/hr - moles o2 salida/hr 

= 1,010.1 - 1,454.5 = 415.6 

moles H2o salida/hr = Z X moles de o2 cano HzO/hr 

= Z X 415.6 = 831.Z 

6. C6lculo de e, H y 5 que entran al regenerador con el catalizador: 

lb C/hr = (mol CO/hr + mol co2/hr) (peso molecular del carbono) 

(Z67.6 + 1,ZB6.Z)(1Z) = 18,646 lb C/hr 

lb Hzlhr = (mol H20/hr)(peso molecular del Hz) 

(831.Z){Z.OZ) = 1,679 lb Hzlhr 

lb 5/hr = (mol so
2
/hr) (peso molecular del S) 

(B.6) (3Z.1) = 276 lb S/hr 
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b) Entrada de calor al regenerador. 

Catalizador agotado a la 

t"""e1atura del ...,actor ---+ 
960º1'. 

Aire de COllbusti6n a la 

t"""eratura de los sopla-~ 

dores, 375"1'. 

.__Combustión del coque 

a la temperatura del 

regenerador. 

1. Calor genendo par las :reacciones de coft>usti6n 

""e = (llOl CO/hr) X .OH(CO) + (llDl COz/hr) X 4H(COz) + (llDl 502/hr) X 

AHCSOzl + (llOl HzO/hr) X 4H(Hz0) 

= 267 .6(0.0474 X 106) + t ,296.2(0.1693 X 106) + 8.6(0.12n X 106 ) 

+ 831.2(0.1040 X 106 ¡ = 31B l'KITU/hr 

z. Calor que entra con el coque (considerando al c, H y S). 

Q1 = (lb C/hr +lb H/hr +lb S/hr)(Tent. - Trer.><cp' del coque) 

(18,676 + 1,6751 + 276)(960 - 60)(0.S) = 9.3 ""8TU/hr 

3. Calor que entra con el aire. 

Q2 = mCP(Tent. - Tref.l 

(8,905 mol aire/hr)(7 .07 8TU/111Dl aire 0 1') (375°1' - 60°1') 

= 151.8 lt!llTU/hr 

4. Calor total que entra al regenerador. 

Q(total) = AHc + 01 + a2 : 318 + 9.3 + 19.8 : 347. t lt'IBTU/hr 
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c) Salidll de calor del regenerador. 

Es i111Portante hacer la observaci6n de que no es necesario calcular el 

contenido calor1fico del catalizador agotado a la entrada del sistema de 

regeneraci6n debido a que se anula cuando se determina el calor a la sa­
lida. 

Gaa de chimenea (02, CO, COZ' SOz, HzO• N2 + A) 
a , ,295ªf" 

AHdesorci6n de carb6n 

Pérdidas 

1. Calor que Hle con el gas de chimenea. 

Q1 = l!: 18icpi (Tsalida - Treferencia> 
= (25.9 X 7.61 + 267.6 X 7.34 + 1,286.2 X 11.21 + B.6 X 11.46 + 

831.2 X B.85 + 7,043.7 X 7.79)(1295 - 60) 

: 97 .4 lt1BTU/hr 

2. Calor requerido para la desorci6n del carb6n del catalizador. 

Q2 = mcarb6n AHdesorci6n 
= 18,646 lb/hr X 1,450 8TU/lb 

: 27 lfflTU/hr 

3. Pl!rdidas de calor. 

El c6lculo de pérdidas de miscel6neaa y de radiaci6n es f6cil debido 

a que dicho valor se suele considerar constante para cada unidad. En es­

te eje111Plo se considerar6 COllD el 411 del calor desprendido en la combua­

ti6n del coque [28] • 

Q3 = 0.04 X AHC 

= o. 04 X 31 e lfflTU/hr 

= 12. 7 f't111TU/hr 
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11. Calor neto que entra al rNCtor. 

La diferencia de Q de entrada - Q de aalida seré el calor llevado 
par el catalizador hacia el reactor. 

Q(que entra al reactor) = Q(de entrada al regenerador) - Q{de salida del 

regenerador) 

= 347.1 1"111TU/hr - (97.4 + 27 + 1Z.7) N'llTU/hr 

= 210 Nt!TU/hr 

s. En tlMe al calar - aporta el catalizedor al reactor u puede calcu­
lar el flujo dlt catalizador circulante. 

Q = •cat. Cf>cat. (Tent. - T .. 1.> 

• - Z10.!p!.QQQ BW/hr = 21 539,91l lb/hr 
cat. - (0.265 lllU/lb •r )(:512•F') 

8ALAllCE TOl!laJ EN EL REACTOR. 

lld!iorción de coque -

Calor que aporta 

el catalizador 

--.+Calor de reacción 

Calor para calentar 

-la carga fresca 

-P6rdidas 

d) talar glll8r8do por la adlorci6n del coque. 

o, = •carb6n (AHadsorci6n) Alladsorci6n = AHdesorci6n 

= 18,6116 lb/hr ( 1 ,450 BTU/lb) = 27 IMITU/hr 

e) Calar - ...,rta el cataliador. 
Q2 = 210 IMITU/hr 

f) Calor NqUKido pera calentar la carva '-· 
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Car a fresca Car combinada REACTOR A 
=uc'--'-=='---...--~=-=-====--'11 T = 95BºF 
475,916 lb/hr 

Kw = 11.e 

T = 590ºF 

RecirculaciOn 

13, 724 lb/hr 

Kw = 10.0 

Con la t-ratura da car1111 cOllbinada = 590°í , la Kw de la ali,,,..nta­

ci6n fresca y la t-atura del reactor = 95&0 r., &e tiene en baae a la 

figura S.10 que el 611 de la carQll fresca es igual a 351 BTU/lb , con 

lo cuela 

a, = 8de la car91l fresca X QHda la C81'98 fresca 
: 475,916 lb/hr X 351 BTU/lb : 167 ltllTU/hr 

11) calor requerido para calentar la recueulec16n. 

Can la tl!ftlleratura de la carva cominada = 590°í , la t-ratu1·a de 1 

reactor = 95BºF y Kw de la recirculaci6n = 10.0, ae tiene en base a la 

fi911ra S.10 que el 4H de la recirculaci6n es iQual a 309 BTU/lb, con 

lo cual: 

Q4 " 11de la recirculaci6n X 4Hde la recirculaci6n 
= 13, 724 lb/hr X 309 BTU/lb = 4. 2 PMITU/hr 

h) C6lculo del calor cllr -16n. 
Qque entra al reactor = Q1 + Gz = 237 ltllTU/hr 

Qque sale del reactor = Qde reacc16n + Q3 + Q4 + 0.025 ª2 (J>trdidu) • 
En este caso la constante de p~rdidas de calor de la unidad tiene un va­

lor de 2.51'ó del calor que acarrea el catalizador. 

Qque entra al reactor = Q- sale del reactor 
Qde reacci6n = Qque entra al reactor - (Q3 + Q4 + O. 025Q2 I 

= 237 - [167 + 4.2 + 0.025(210)] = 60.55 PMITU/hr 

Oll(de ra8CCi6n) = Q(de rncci6n)/11(carga freeca) 

= (60,550,000 BW/hr)/(475,916 lb/hr) 

= 127. Z BTU/lb de car1111 freaca. 
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CAPXTULm 6. CONCLUSIONES. 

Mediante el an6lisis de la evolución del proceso de la desintegración 

catalitica se ha pretendido presentar cada una de las diferentes etapas 

de desarrollo del sistema de reacción, del sistema de regeneración y del 

catalizador hasta alcanzar el grado de perfecci6n actual. 

A través de dicho análisis se ha puesto de numifiesto la importancia 

que tiene cada uno de estos factores y su estrecha interrelación, lo que 

en conjunto ha permitido la creaci6n de unidades de desintegraci6n cata­

litica con una eficiencia muy superior a la de las unidades iniciales. 

En las unidades modernas se puede llevar a cabo la desintegraci6n ca­

talitica de fracciones de petróleo con una elevada concentración de con­

taminantes sin llevar a cabo previamente el pretrab:.:':'l!ento de dicha ali­

mentaci6n y logrando b6sicamente los ftli5"'0s resultadas de producci6n que 

se obtienen con ali11entaciones convencionales. 
Los catalizadores actuales permiten el """leo de t.,,,.,eraturas de ope­

ración super !ores a las empleadas en las unidades iniciales, con lo cual 

la conversión y el octanaje de la gasolina obtenida se ven mejoradas no­

tablemente. Esto es posible gracias al i~rtante desarrollo tecnológico 

presentado en el sistema de reacción a contraescalón. igualmente conoci­

do como sistema de desintegración catalitica ultraorthoflow, en donde el 

ti"""o de reacción es fácilmente controlable a través de los ciclones de 

separaci6n en donde, bésicamente, se interrumpe por conpleta la reacción 

de desintegración catalitica. 

La regeneración del catalizador también ha alcanzado un alto grado de 

perfecci6n con el sistema de regeneración de combustión total del CO, en 

el cual se obtienen niveles de carb6n en el catalizador regenerado mini­

rnas, los cuales van de 0.01 a 0.05,. en peso. AdelM.s de ésto, este siste­

""' permite el """leo de la energia calorifica de combustión del co, den­

tro de la unidad misma, con alta eficiencia, mediante el intercambio di­

recto de calor entre el catalizador I'eljenerado y la alilll!ntación por de­

sintegrar. 

Por otra parte la manipulación de las variables de proceso tales COllO 

la teftlperatura, la presión, la relación catalizador/aceite, el tiftlPO de 

reacci6n y el catalizador en si, permiten que la producción sea dirigida 

hacia un producto particular, siendo bte por lo general gasolina de al­

to actanaje, aunque no sit!fl'Pre. 
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APENDJ:CE A. A.JUSTES DEL PUNTO DE CORTE 

DE LA GASOLINA. 

A continuación se presentan dos métodos para la corrección de la pro­

ducción de 1111solina en base a una constante en el intervalo del punto de 

ebullición [29] • 

A) BASES DEL PUNTO ¡\STM D-86 9~. Este método emp1rico requiere solamen­

te del punto real D-86 9~ y del punto base D-86 90% [29]. 

Ejemplo: La producción de gasolina, para el ejemplo de la SL11111it DU, 

reportada en bruto es de 21 ,628 b/d con un punto de ebullición de !lo= de 

371ªr y la producci6n de 11.c.L. reportada tlllllbi~n en bruto es de 7,026 

b/d, esta refiner1a ha establecido de experiencias anteriores que la ga­

solina catalizada de punto D-86 9llS que no exceda los 385ªí ser6 consi­

derada como gasolina especial para el punto final; pero si la temperatu­

ra es superior a este punto entonces la gasolina dejar6 de ser especial. 

Por esta razón, emplean el punto de 385ªí a !lo= para estimar la produc-

ción real de gasolina. De la gráfica 5.9 se obtiene el factor de ca-

rrecci6n para este caso, el cual es igual a 1.03. Asi la producción real 

de gasolina es: 

, .o3 x 21 ,620 b/d = zz,2n b/d 

Y la producción real de A.C.L. (después de la corrección de punto fi­

nal) es: 

7,026 - (0.03 X 21 ,628) = 63n b/d 

8) BASES DEL PUNTO FINAL TBP. Para hacer uso de este método, los puntos 

de ebullición reales (TBP) para la destilación del aceite c1clico ligero 

y de la gasolina son requeridos. Aunque los puntos de ebullición reales 

na son presentedc;»s comúnmente en estas corridas, dichos puntas se pueden 

estilllllr a partir de la curva de destilac~6n 0-86 [29]. 

Una constante del punto de corte TBP es empleada para todos los ajus­

tes. La teq>eratura generalmente usada es 430ºí. Esto es debido a que el 

punto final especial en la gasolina es de 430ªr para D-86. 

La corrección se hace mediante la adición total de la gasolina que se 

encuentra en el A.C.L. (430 -) y la swstracci6n total del A.C.L. conte­

nido en la gaaolina (430 +) a la producción de gasolina bruta reportada. 
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La operación inversa se lle"Va a cebo para la estimación de la producción 

de aceite ciclico ligero [29]. 

Ejeq>lo: Le producción bruta de gasolina reportada es de 21 ,628 b/d y 

la producción bruta de A.C.L. es de 7,0Z6 b/d, y l• curva de destilación 

D-86 es1 

Gasolina A.C.L. 

IBP 92 441 

10% 114 499 

'°" 162 520 

50'9 208 542 

7~ 276 578 

m 371 617 

EP 425 649 

Los puntos de ebullición de la gasolina del 5(11 el punto final (EP) y 

los puntos de .ebullición del aceite ciclico ligero del 50% al punto ini­

cial (IBP) son convertidos a puntos de ebullición reales (TBP) usando le 

tabla del apendice e como sigue: 

Gasolina 

50'9 ajuste = - 6°F 

TBP 50-70% diferencia = B2ºF 

TBP 70-9(11 diferencia = 102ºF 

TBP 90-EP diferencia = 5BºF 

Los puntos de ebullición reales para la gasolina son: 

5°" = 208 - 6 = 20t'F 

1°" = 209 + e2 = 29oºF 

m = 290 + 102 = 392•r 

EP"' : 392 + 58 = 450°F 

Mediante una interpolación lineal se obtiene que la gasolina contiene 

3.4"' en vol....,n de aceite ciclico ligero ó 746 b/d. 
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Aceite Cíclico ligero 

50% ajuste = +7 ºf 

TBP IBP-1Cll diferencia = 78 ºr 

TBP 10-301 diferencia = 53 ºf 

TBP 30-50% diferencia = 37 ºf 

Los puntos de ebullición reales para el aceite clclico ligero son: 

50% = 549ºf 

3DI = 512ºf 

1DI = 459ºf 

IBP = 381 ºF 

Por lnterpolaci6n lineal se obtiene que el aceite clclico ligero con­

tien" 6.31 en wl...en de gesolina 6 441 b/d. 

-iant" "1 mt!todo de punto de corte TBP 430ºr la producc16n de !ldO­

llna es 21,628 - 746 + 441 = 21,323 b/d y la producc16n de aceite cicli­

co ligero es 7,026 + 746 - 441 = 7,331 b/d (29]. 
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Aoendice B. Conversión de 1 a t-eratura ASTH SOS a temoeratura TBP 50~. 

ASTH diferen- TBP ASTM di feren- TBP ASTH diferen- TBP ASTH di feren- TBP 

cia. cia. cia. cia. 

100 91 547 555 731 756 8,4 876 
- 9 8 25 42 

120 112 562 571 73B 764 836 661 
- 8 9 26 4, 

155 146 576 586 746 773 84, BB7 
- 7 10 27 44 

19, 167 5B9 600 753 761 847 B92 
- 6 11 28 45 

226 223 604 616 760 769 851 897 
- 5 12 29 46 

260 256 616 629 767 797 655 902 
- 4 u 30 47 

294 291 626 642 773 B04 659 907 
- 3 14 31 46 

325 323 639 654 7BO 012 663 912 
- 2 15 32 49 

356 ,55 650 666 766 019 666 916 
- 1 16 33 50 

305 365 661 678 791 825 870 921 
o 17 34 51 

410 '•11 671 669 797 032 874 926 
1 lB ,5 52 

435 437 660 699 B03 639 877 930 
2 19 36 53 

457 460 6B9 709 808 845 B81 9,5 
3 20 37 51, 

476 480 698 719 614 652 6B4 939 
4 21 38 55 

495 500 707 729 619 856 667 943 
5 22 39 56 

51, 519 715 738 824 864 891 94B 
6 2) 40 57 

530 537 723 747 829 670 894 952 
7 24 41 58 

547 555 731 756 B34 876 897 956 



Aoendice B. Conversión ASTM-TBP*. (cont!nuac16n). 

ASTM T8P T ASTM TBP T 
r 0-10 10-30 30-50 50-70 70-90 90-100 r 0-10 10-30 30-50 50-70 70-90 90-100 

2 6 5 4 4 3 3 62 94 86 81 76 72 68 
4 11 10 8 7 6 5 64 97 88 83 78 74 70 
6 16 15 12 10 9 B 66 99 90 84 80 75 7' 
B 20 19 17 14 12 10 68 102 92 86 82 77 76 

10 22 23 19 17 15 13 70 104 94 88 84 79 78 
12 27 26 22 20 18 15 72 106 95 90 86 81 81 
14 '° 30 25 22 20 17 74 109 97 92 87 83 84 
16 34 33 28 25 2' 19 76 112 99 94 89 85 87 
18 37 36 31 28 25 21 78 114 100 95 91 97 90 
za 40 39 34 30 28 23 so 117 102 97 93 ea 93 
22 43 42 37 33 30 25 92 120 104 99 95 90 96 
24 46 44 39 35 33 27 94 123 105 101 96 92 99 
26 49 47 42 'ª 35 29 96 127 107 103 99 94 102 
28 51 49 44 40 37 31 88 131 108 104 100 95 106 
30 54 . 52 47 42 39 " 90 135 110 106 102 97 109 
32 57 54 49 45 42 35 92 - 112 109 103 99 -
34 60 57 52 47 44 37 94 - 114 110 105 101 -
36 62 59 54 49 46 39 96 - 115 111 107 103 -
39 65 61 56 51 49 41 99 - 117 113 109 105 - ! 40 69 63 59 54 50 43 100 - 119 115 110 107 -
42 70 66 61 56 52 45 110 - 129 124 119 116 -

1 44 73 69 63 58 54 47 120 - 137 1}3 '129 126 -
46 7; 70 6S 60 56 49 130 - 146 142 139 136 - 1 
49 79 7Z 67 62 se 51 140 - 1S6 152 149 146 -
so so 74 69 64 60 53 150 - 167 163 160 157 -
52 92 76 71 66 62 .5.5 

1 54 8S 78 73 68 64 se 
56 87 80 75 70 66 60 

1 
se 90 92 n 72 68 62 
60 92 84 79 74 70 65 • 

Conversiones tomadas de lu figuras 4 y 
7, "Phase Relations of Petroleum 
rractions" p0r Edmister and Pollock, 
Chefl, Engs, Progresa 44, No. 12, pp. 905 
{Dec •• 1949). 
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