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PREFACIO.

Durante el periodo comprendido entre los afios de 1860 a 1885, el pro-
ducto principal elaborado en una refineria fue el queroseno o aceite de
calentamiento. Este periodo se considera desfavorable para la industria
debido a la venta de aceite de calentamiento que contenia bastante gaso-
1ina.

De 1885 a 1900 los lubricantes de aceite mineral ganaron el favor del
publico. Hasta este tiempo los aceites vegetales eran conaiderados mejo-
res.

De 1900 a 1914 la gasolina empez6 a valuarse y en f.nuy pocos afios tuvo
un desarrollo de lo mis Gtil en los productos de refinaci6n. La demanda
vino a ser tan grande que muchos nuevos campos de petr6lec fueron descu=-
biertos y perfeccionados los fundamentos de los métodos empleados en la
refinacién. El1 proceso de compresién para una recuperacién alta de gaso-
lina fue creado y en conjunto con la experiencia prActica guliaron el de-
sarrollo del proceso hacia la desintegracifn térmica.

De 1914 a la fecha, la demanda siempre en aumento por la gasolina ha
originado que las refinerias estén en una constante bGsqueda de métodos
mds eficientes para la obtencién de dicho producto. El proceso de desin-
tegracién térmica alcanzé répidamente un alto grado de perfeccién y los
fundamentos de las operaciones de intercambio de calor, absorci6n, frac-
cionacién, destilacién, etc., se fueron desarrollandoc sobre la préctica.
De esta forma también la estructura de los equipos para altas temperatu-
ras y altas presiones fue perfecciondndese. En resumen, toda esta evolu-
cién tanto teérica como préctica, ha permitido la creaci6n de la ciencia
de la refinaci6n del petréleo crudo, ls cual permite la obtencién de ga-
solina y praductos ligeros mucho més valiosos.

Esta ciencia de la refinacién dic origen a procesos muy interesantes
e importantes tales como la desintegraci6n catalitica en fase vapor, re-
formacién catalftica, desulfurizaci6n, hidrogenacién, etc.

Mediante la conjunci6n de todos estos procesos, en la actualidad, re-
sulta posible hacer ffente 8 las necesidades de la sociedad, necesidades
tales como la insaciable demanda de energétkcoé y petroquimicos basicos.

De todos estos procescs, el que destaca m@s dentro del proceso de re-
finaci6n en general, es la desintegraci6n catalitica en fase vapor.
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OBJETIVO GENERAL .

Tomando en consideracién la importancia que han adquirido los combus-
tibles para el desarrollo de la vida moderna, especificamente la gasoli-
na, £l objetivo fundamental del presente trabajo consiste en efectuar un
estudio bibliogr&fico de la evoluci6n del proceso catalitico de desinte-~
graci6n en fase fluida (desintegracién catalftica ultracrthoflow).

Aunque en principio una unidad de desintegracifn catalitica puede ser
disefiada para convertir diferentes tipos de alimentaciones; crudos redu-
cidos, gas6leos, destilados medios, naftas virgenes, etc., en hidrocar-
buros de bajo punto de ebullici6n, en el presente estudio se le daré es-
pecial énfasis al objetivo de generar un méximo rendimiento de gasolina
de alto octanaje.

Cabe hacer menci6én al hecho de que Gnicamente se tratarén los princi-
plos generales de operacif6n de dicho sistema, es decir, no se entrard de
llenc en cuestiones de disefio.

Dicho estudio daré principio, en el capitulo nimeroc uno, con una bre-
ve introduccién en la cual se analizar§ a los principales constituyentes
del petrélec crudo, se describird en forma general al proceso de refina-
ci6n y de igual forma se proporcionaré une lista de los principales pro-
ductos derivados del petréleo.

En el capitulo dos se har& mencién a los catalizadores que han origi-
nado tan importante desarrollo tratando de describir sus propiedades ge-
nerales, su mecanismo de accién y su importancia en el desarrollo de las
unidades de desintegraciGn catalitica.

En el capitulo tres se trataré fundamentalmente de hacer una descrip-
cién, a groso modo, de la evolucitn de las unidades de desintegracién de
lecho catalitico, hasta llegar a la unidad de desintegracién a contra-
escalén o unidad de desintegracién catalitica ultraorthoflow. Analizando
los cambios ocurridos respecto al equipo ¥ condiciones de operacién.

Los efectos de las variables de operacibn en 1la conversi6n y el nGme-
ro de octanaje de la gasolina serén analizados en el capitulo 4. Final-
mente, en el capitulo 5, se describiri en detalle un método de anélisis
de la produccién esperada y su importancia en la operaci6n de una unidad
de desintegracién, asf como también un método para llevar a cabo el ba-
lance de materia y energia.

En el capitulo 6 se darén las conclusiones al respecto.
111



CAPITULDO 1. INTRODUCCION.

EL PETROLED CRUDOD.

£l petrélec y el gas natural generalmente asociadc con €1, se origina
de enimales acufiticos y materiales vegetales conservados durante varios
millones de afios. Se encuentra asociado en la actualidad con rocas sedi-
mentarias en depfsitos de la costra terrestre con profundidades gque van
desde los pocos pies hasta varias millas, cuando se perfors la costra de
la cepa terrestre hasta lleqar a los pozos, el petréles se ve forzado a
salir por la presion de los gases encantrados ahi y cuando la presi6n ya
no es suficlente o deja de existir se extrae por otros medios.

El gas natural que esté& disuelto en el pgetrbleo liquido se encuentra
& la misma presifin que existe en el dep@sito de la costra terrestre, es-
t4 formado principalmente de metano con menos proporcién de hidrocarbu-
ras saturados més pesados, tales come CS. alga de C6 y E7. ademés de pe—~
quefiss centidedes de nitrégeno, dioxido de carbono y helio [44].

Los hidrocarburos C5 a 127 s@ extraen ya sea por compresidn o poc de~
puracibn en un absorbedor. Los m&s volAtiles constituyen la gasolina na~
tural en un 10% del total de la produccitbn, la cual es mezclada con ga—
solina de otros grados en la refineris. Las gases remanentes se procesan
dependiendo de la demanda en varios productos, incluyendo el gas L. P.,
el petr6leoc, el negro de humo y el hidrégeno (a4},

£l petréleo praoveniente de las rocss es un liquida viscoso, negruzec
o verdoso, cuys gravedad especifica a 60°, es del orden de 1.0 gr/c. c.
o alrededgor de 8 1bs./galén, El petréleo crudg contiene gran cantidad de
compuestos quimicas, que varian segin sy peso molecular desde 16 pars el
metana, o incluso 2 pard el hidrdgeno, hasta verios miles; se encuentran
en varios grupos estructurales distintos. Como la refinacibn es practi-
camente una cperacién de separacitn de 1a cual la destilacién es la més
importante, se clasifican los distintos compuestos de acuerdeo con su vo-
latilidad: por ejempio, la nafta liviana tiene un intervale de punto de
ebullicién comprendido entre 90 y Z00°F. Por el momento sin embargo, se
tratard de analizar la estructura de los vArios qQrupos que se encuentran
en el petréleo, ya que ésto nos dar& una idea de la naturaleza general
de las modificaciones quimicas que deben hacerse para obtener productos
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utiiizables. A continuacién se describir&, brevemente, s cada uno de los
diferentes grupos de hidrocarburos.

1. SATURADOS DE CADENA ABIERTA (ALCANGS).

a) n-parafinas (n-alcanus). Tienen una cadena recta de hidrocarburos sa-
turades de foérmula empirica cn“ln 2 Un componente tipico de este gru-
po es el n-heptano. Esencialmente en todo e} petrdleo crudo, las n-para~
finas constituyen la fraccidn individual més grande; el porcentaje tipi-
co de estas compuestos individuales eg de 2 a 3% de n-hexana y de Z a 4%
de n-heptano [44]). Sin embargo, las n-parafinas tienen un bajo nimero de
octanaje, siendo de hecho por definicién cero el octanaje del n-heptano
¥, por consigulente, requieren de extensas modificaciones para la obten-
ci6n de los productos deseados.

b) Isoparafinas (isoslcanos). Estos son hidrocarburos saturados de cade-
na ramificada, cuya férmula empirica es CnHZn +2° Un miembro tipico es
el 2,2,4-trimetilpentano. Generalmente las isoparafinas tienen un nGmero
grande de octano, sjendo el octanaje del ispoctano (2,2,4-trimetilpenta-
no) 100 por definicién y, por lo tanto, son un componente deseable para
cualquier crudo, aungque por lo general aparecen en proporciones insigni-
ficantes [44].

2. NO SATURADOS DE CADENA ABIERTA (ALQUENOS U OLEFINAS).

fste grupo comprende hidrocarburos de cadena ablerta recta o ramificada
que tienen uno o més enlaces dobleg. S5i solamente hay un enlace doble la
formsla empirica es CnHZn‘ Tipices de este grupo son el alquenc normal,
progenc, o bien el alqueno ramificado, iscbutileno (m&s correctamente 2-
metilpropena).

Las olefinas tienen un alto nimero de octanaje y son muy importantes co-
mo intermediarios en otros procesos, pero casi nunca se presentan en el
petr6leo crudo, o cuando lo hacen, es en muy pequefias proporciones {44].

3. CICLICOS SATURADOS (NAFTENOS).



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

- naturalmente en muchos petréleos crudos. Los miembros tipicos y las can-

tidades que cominmente aparecen son: ciclopentano (0.5%), 1,1-dimetilci-

clopentano (0.5%), ciclohexano (D.25 a 0.6%) y metilciclohexano (0.25 a

2.0%). Estos compuestos son algunas veces valiosos por ellos mismos pero
generalmente se modifican en otras substancias [44].

4, CICLICOS NO SATURADOS (AROMATICOS).

Tipicos de este grupo son el benceno y sus derivados (tolueno y cume-
no). Estos productos son valiosos por su alto nGmero de octano, como in-
termediarios en otros procescs y como solventes [44].

En adicién a estos materiales, llamados hidrocarburos, otros compues-—
tos que contienen cantidades pequefas de azufre, oxigeno y nitrégeno es—
tan también presentes. Las operaciones fisicas del proceso de refinacién
tales como la vaporizacién, fraccionacién y condensacitn, son gobernadas
en gran parte por las propiedades de los hidrocarburous, debido a que re-
presentan la mayor parte del petrdleo. S5in embargo, las operaclones qui-
micas involucradas en este proceso si son afectadas radicalmente por la
presencia de dichos compuestos.

El oxigeno se encuentra muchas veces formando parte de Acidos nafté-
nicos; el nitrégeno se encuentra como constituyente de las bases nafté-
nices principalmente; el azufre puede ester presente como azufre elemen-
tal disuelto, como sulfuro de hidrigeno o bien como integrante de diver—
s0s compuestos orgdnicos, tales como los tiofenos, &cido sulfénico, mer-
captanos, sulfatos alquilicos y sulfuros alquilicos [43).

FRACCIONAMIENTC DEL CRUDO.

La refinacién del crudo involucra une serie de procesos tanto fisicos
como quimicos a los cuales se somete el petrfleo crudo, la materia pri-
ma, para obtener de €l, por destilacitn, las diversas familias de hidro-
carburos, con propiedades fisicas y quimicas bien definidas. Después de
la separacion se aplican a los derivados asi obtenidos diversos procesos
de conversibn, para obtener de ellos otros productos mis valiosos, y es—
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tos se someten finalmente a tratamientos con reactives quimicos en gene-—
ral, a fin de eliminar las impurezas que lous hacen impropios para su em~
pleo comercial {46].

El petrbleo crudo de muy diversas constituciones segin su origen (se
clasifica coma de base asfédltica, de base nafténica o de tase mezclada),
tiene diferentes rendimientos en el procesc de destilacitn y de fraccic—
namiento {a determinadas condiciones de temperatura y presién). General-
mente estos rendimientos no concuerdan con el patrén de consumo, el cual
en alguhos cascs, SegGn el pais de que se trate, presenta diversas nece-
sidades de productos iigeros de bajo peso molecular que no estan conte-
nidos en el aceite crudo o por el contrario productos residuales de peso
malecular elevads.

Por consiguiente, es necesario ajustar los rendimientos y caracteris-
ticas de todas las fracciones que constituyen a los diferentes combusti~
bles, al mencionado patréon de consumo. Este ajuste se realiza sometiendo
las fracciones a los diverses procesos de conversifn, con objeto de tra-
tar de obtener los productos que el mercado requiere. Estos procesas de
conversibn se aplican a las diferentes familias de hidrocarburos con ob-
jeto de obtener mediante rearreglos moleculares productos més ligerss de
un valor comercial mayor [46].

Para lograr lo anterior, como se ha mencionado en las lineas de arri-
ba, es necesario someter las materias primas a una serie de procesos de
transformacibn, los cuales se dividen en tres grupos principales [46]:

a) PROCES0S DE DESTILACION DEL PETROLED CRUDG.

El petrfleo crudo estd constituido por wna serie de hidrocarburos gue
comprenden desde el gas licuado hasta el asfalto. Su separaci6n se lleva
a cabo en columnas de destilacidn aprovechando las diferencias de puntos
de ebullicién que tienen unos y otros; el procedimiento empleado consis-—
te en calentar el petrbleo crudo a una temperatura en la cual laos compo-
nentes ligeros se evaporan y a cantinuacibn se condensan los hidrocarbu-
ros evaporados.

La condensacitn se efectéa a diferentes temperaturas. Los hidrocarbu~
ros m&s volitiles se condensan a menor temperatura que los menos voléti-

les. De esta manera, se obtienen diferentes condensados, cuyas propieda-
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des corresponden a las del gas licuado, gasolinas, kerosinas o combusti~
tles aisesel [46].

b) PROCESQS DE DESINTEGRACION.

£l residuc de la destilacibn del petrblec crudo se somete a una nueva
destilacion al alto vacio, para separar los componentes mencs volétiles,
que de acuerde a las propledades del petrflec crudo de que se trate, se-
rén destinados a8 ser lubricantes o a ser desintegrados cataliticamente,
Los destilados al vacio gue por sus caracteristicas no se utilizen para
ser empleados como lubricantes se desintegran cataliticamente para obte-
ner productps comerciales mas valiosos tales como gas licuado y gasolina
de alto indice de cctano principalmente. (o5 residucs de le destilacidn
al alto vacio se utilizan como asfalto o bien como carga para la planta
de coque 0 pata la hidrodesinteqgratdora de residuales [46].

c) PROCESOS OE PURIFICACION.

Estos procesos eliminan de los productos obtenidos por destilacion o
por desintegracitn, algunos compuestos que Imparten prapiedades Inconve-
nientes a los productos [46]).

La figura 1.1 representa un diagrama de blogues del proceso de refi-
fnacién del petrfleo crudo en geheral. En este diagrema se puede ver que
en total se tienen cinco fracciones o corrientes mayores listas para los
procesus posteriores. Estas fracciones se presentsn en la tabla 1.1, en
donde se caracterizan en relaci6n con sy punte de ebullieidn y distribu-
cién de hidrocarburos.

DESINTEGRACION TERMICA.

Muy poca cantidad del petrSleo crudo que se alimenta al fraccionador
se recupera directamente coma gasclina, Seddn el tipo particular de cru-
do que se procese, puede ser entre el 15 y el 18% en valumen. 5in embar-
9o, adn en 1920, cuando todavia se estaban desarrollande los motores de
alta compresién y la demanda de gasolina crecia constantemente, se hizo
necesario modificar ciertas fracciones del crudo para poder obtener una



producci6n més alta de gasolina.

Sucede que los hidrocarburos calentados a temperaturas relativamente
altas tienden a romperse o a dividirse en dos o més hidrocarburos de me-
nor tamafio. Por ejemplo:

CHy—(CH,)23-=CHy  —5= CHy, + C M ,—CH) + C, H,,—CH

612 11722 2

Debemos aclarar que en condiciones de operacién uniformes y bien con-
troladas la rescci6tn indicada anteriormente es una idealizacién; especi-
ficamente en condicignes prActicas de operacién, se producen grandes es-
calas de productos durante el proceso de desintegracién.

Entre 1920 y 1940 la desintegraci6n térmica, es declir, un procesoc en
ausencia de catalizadores y que dependia dnicamente del calor del proce-
so para promover las reacciones, era une parte importante de casi todas
las operaciones de refinacién [46].

DESINTEGRACION CATALITICA.

A pesar de que la desintegracidn térmica genera una mezcla de produc-—
tos importantes, no es muy usada en nuestros dias y ha sido reemplazada
por la desintegracién catalitica. Este (ltimo proceso fue creado y desa-
rrclledo en 1920 por EUGENE HOUDRY en Francia. La primera operacién que
tuvo éxito comercial fué en 1936 después de considerables esfuerzos lle-
vados a cabo por las compafifas petroleras norteamericanas (este tema se-
r& tratado con m4s detalle en el capitulo 3) [1].

Con referencia a la figura 1.1, se observa que se obtienen dos frac-
clones, 1la fraccisdn de gas que contiene principalmente olefinas y la
fraccibn liquida que es gasolipa con una relacibn de octano que va de 90
a 95, considerablemente mejorada en relacidn a la gasolina obtenida por
el proceso de desintegracifn térmica, cuyo nGmero de octano se encuentra
comprendido entre 60 y 80.
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Tabla 1.1, Fracciones obtenidas en la_torre atmosférica.

Fraccidn. Intervalo del punto de  Distribycién de hidro-
ebullicifén & 760 mm Hg. carburos presentes.

Gas, Menor de 90°F. C1 a C5.

Nafta. De 90 a 400°F. C5 a ch'

Keroseno. De 350 a 550°F. {.‘.|2 a l:15.

GasGleo atmosférico. Mayor a 500°F. C16' vesn

Fondos atmosféricos. Mayor a 575°F. C?O' vene

[44] .

PRODUCTOS DE REFINACION.

Mediante la aplicacién de la refinacifn del petrblieo crudo es posible

poner a disposicifn del consumidor una variedad muy amplia de productos

comerciales tales como:

a) Energéticos.

Combustibles especificos para los transportes, la agricultura, la in-

dustria, la generacidn de corriente eléctrica y uso doméstica.
b} Productos especlales.

Lubricantes, parafinas, asfaltos y grasas para vehiculos, para la in-

dustria y para la construccién.

c) Materias primas para la industria petroquimica bésica{46].




ELABORACION DF DERIVADOS DFL. PETROLED (barriles diarios}.
ARO  GAS L.P. GASDLINAS TURBOSINA KEROSINAS OIESEL  COMBUSTOLED Y,

RESIDUALES.
1940 n 10,246 - 2,957 11,426 55,366
1945 173 14,870 - 7318 13,326 59,614
1950 1,471 31,375 - 11,658 14,572 88,696
1955 2,419 44,199 - 18,932 13,493 131,197
1960 10,642 75,342 481 28,803 35,585 115,126
1965 23,162 103,351 2,934 31,929 56,052 107,874
1970 36,202 140,227 8,455 31,090 83,296 130,521

1975 51,701 185,227 15,227 34,772 151,065 178,732
1980 119,571 327,910 27,566 41,457 244,240 308,478
1982 120,505 347,020 30,623 45,318 234,544 350,706

FUENTE: Anuaric Estadistico Pemex, 1982.

ELABORACION DE DERIVADDS DEL PETROLEQ (barriles diarios).

{continuacifn)

| ARG ASFALTOS LUBRICANTES GRASAS PARAFINAS GAS SECO otaos”  toTaL
1940 2,240 730 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 4,697 221,852
1960 5,194 2,89 66 877 3,344 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 2,180 28,929 14,536 1,139,656
| 1982 19,967 7,818 223 1,876 26,616 15,508 1,700,754
FUENTE: Anuario Estadistico Pemex, 198%.

L®* Incluye: Coque, negro de humo y entreqas netas a petroguimica.
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CAPITULO 2. CATALIZADORES DE ZEOL1ITA

En la actualidad es generalmente aceptado que para desintegrar hidro-
carburos se debe hacer uso de catalizadores &cidos, los cuales son capa-
ces de producir carbocationes en su superficie. Se pueden usar fcidos en
solucién si su fuerza de acidez es lo suficientemente grande. Sin embar—
go, problemas técnicos tales como la corrosién, la separacitn de fases y
la recuperacifn del catalizador, hacen impréctica la operacién de desin-
tegracién catalitica homogénea o liquida.

Una alternativa para la catdlisis de desintegracitn homogénea ests en
la catdlisis de desintegracién heterogénea. Los primeros materiales usa-—
dos como catalizadores fueron las arcillas naturales, desafortunadamente
estos materiales se desactivan en forma muy répida y no fue posible uti-
lizarlos en forma préctica hasta que HOUDRY desarrollé el proceso de re-
generacién continua para dicho catalizador de desintegraci6n [45].

fsfuerzos posteriores fueron dedicados al mejoramiento de los catali-
zadores naturales disponibles. El primer mejoramiento fue alcanzado con
el tratamiento &cido de las arcillas naturales. Sin embargo, muy pronto
se determind que las arcillas artificiales tales como la silica-aldmina
amorfa, la silica-magnesio, la sflica-zirconio, y as{ sucesivamente, po-
seen propledades cataliticas muy interesantes.

Aunque méis costosos que los materiales naturales, los silicatos arti-
ficiales o sintéticos tienen una actividad mayor y proporcionan una dis~
tribuci6n mejor de productos. De todos los silicatos disponibles, la sf-
lica-alGmina viene a ser la que posee la compusicién mAs favorable desde
un punto de vista catalitico. La silica por si misma no presenta activi-~
dad o acidez; sin embargo, tan prontoc como pequefias cantidades de alimi-
na son introducjidas en la mezcle, aumenta la acidez y la actividad cata-
litica de dicho material mejora radicalmente [45].

Sin embargo, durante los Gltimos 20 afioes un grupo de aluminosilicatos
cristalinos han adquirido una .lmportancla'muy relevante tanto pars cien-
tificos como para manufactureros de catalizadores. Estos l;'ateriales lla-
mados zeolitas, representan a una serie de s6lidos cuyas propiedades son
altamente deseables en la formulacién de catalizadores [11,32].

En la actualidad, generalmente, todos los catalizadores vtilizados en
el proceso de desintegracién catalitica estén constituidos de dos compo-
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nentes principalmente; zeolita y una matriz. Algunos catalizadores tam-
bién incluyen a un tercer comgonente, un aditivo para mejorar el octana-
Je de ls gasolina obtenida. Este aditivo es incorporado en la matriz del
catalizador o es adicionado como una particula separada.
De acuerdo a su composicifn la mayoria de los catalizadores de desin-
tegracidn pueden clasificarse como sigue:
e Catalizadores que contienen una zeolita Y en una matriz cataliticamen-
te inerte,

Catalizadores que contiepen una zeolita Y en una matriz cataliticamen-
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
zeolita ¥ en unidn con un aditivo para mejorar el octanaje, como suce-
de con la zeolita 25M-5 [32].

*

CATALIZADORES DE SILICA-ALOMINA CRISTALINGS.

Dentro de las propiedades més importantes que poseen estos materiales
destacan su Area suyperficial grande, su alta capacidad de adsorcién y el
hecho de poder ser elaborados para contener sitios Acidos con fuerza va-
riable, En las zeclitas cristalinas todos los Atomos de aluminio y sili-
cio forman tetraedros los cuales estén unidos por &tomos de oxigeno com-
partidos. Una féormula general para la composici6n de una zeolita de este
tipo puede escribirse como sigue:

"ny/Z 'Alms.\nﬂz(m +n) OpHZO donde X +y = m

Los &tomos de aluminio forzados en ls configuraci6n tetraédrica gene-
ran cargas negativas en cada uno de ellos. M y D representan a cationes .
meno y divalentes los cuales balancean a las cargas negativas presentes
en la estructura cristalina. Estos cationes pueden ser ficilmente inter-
cambiados mediante el contacto de la zeolita cristalina sélida con solu-
ciones que contengan otros cationes apropiados. Esta modificacién en la
composicién de la zeolita origina cembios en la acidez de los sitios ac-
tivos del material [45].

Las zeolitas por lo tanto, asi sean naturales o sintéticas, se pueden
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aplicar ampliamente como intercambiadores cationlces, debido a la liber-
tad con que pueden moverse dichos iones dentro de las méleculas. Ademés,
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 COZ. el NH, y
otros compuestos orgénicos pueden ser adsorbidos dependiendo de su tama-
fio en forma selectiva. De esta forma la estructura de le 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 pequefias come para entrar, aun-
que apropiadamente grandes como para corresponder a fuerzas dipolares y
a fuerzas de dispersi6n de London, serén 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
mis de 150 tipos de catalizadores sintéticos han sido obtenidos. De esta
cantidad, solamente una pequefia fraccién es de interés comercial coma se
indica en ia tabla 2.7 [42,45].

Tabla 2.1, Principales zeolitas comercismles y sus usos.

| Zeoljtas naturales. Usos. Zeolitas sintéticas. Usos.
Mordenita Catalisis A Adsorcién
Chabazita y purifi- X Desintegracidn
Erionita cacibn de Y Pesintegracién
Clinoptilolite agua. L Adsorclon
15M-5 Isomerizacion

De los materiales de interés comercial listados en la tabla 2.1, Gni-
camente las zeolitas X y Y son usadas en el presente como catalizadores
de desintegracidn a gran escala. Las zeolitas X y Y tienen como formulia
general la siguiente ecuacién:

Na
phloSiigz-pO3ey "9HZ0



Donde p se encuentra en el intervalo de 74 a 96 para X y para Y va de
48 a 74, mientras que g va de 250 a 270 conforme decrece el contenido de
aluminio [45].

CARACTERISTICAS GENERALES DE LOS CATALIZADORES DE DESINTEGRACION CATALI-
TICA.

En comparacién con los catelizadores smorfos, las zeolitas se carac-
terizan.por las siguientes propledades: (a) alta actividad, (b} excelen-
te retencibn de la actividad, es decir, vida (til grande, (c) buena es-—
tebilidad térmica e hidrotérmica, {d) alto rendimiento de gasolina, (e)
baja produccisn de carbfn y gas seco y (f) buena resistencia a la tritu-
racién (tabla 2.2} [32].

Tabla 2.Z. Comparacién de los rendimientos obtenidos a carbén cons=—
tante sobre catalizadores de zeolita y amorfos.

510,-A1,0, catalizadores diferencia |

amorfos de zeolita
Carb6n, % en peso 5.0 5.0 0
Conversidn, % en vol. 77.0 86.0 +9
Hz. % en peso 0.07 0.04 - 0.03
C.l + Cz. % en peso 3.1 2.7 - Q.4
C}. % en vol. 1.4 1.6 + 0.2
C}_-_-_:. % en vol, 14.2 14,0 - 0.2
J-Ca, % en vol. 6.8 8.9 + 2.1
n-Cu, % en vol. 0.6 0.8 + 0,2
Cu==zs % en vol, 2.9 8.5 - 1.4
C; gasolina, % en vol. 55.5 65.5 + 10.0
Aceite cfc. lig. % en vol. 5.0 4.3 - G.7
Aceite cic. pes. % en vol. 18.0 99.7 - 8.3
Nimero de octano de la gas. 94.0 91.0 - 3.0

Algunos de los catalizadores poseen muy buena resistenclia al envene-
namiento con azufre, niquel, vanadio y nitrbgeno. También pueden conte-
ner aditivos con funciones fuera de la desintegracién tales como la pro-

14



moci6bn de la combustién del CO y la remocién de particulas de azufre, lLa
seleccién de un catalizador de desintegracitn para una operacién especi-
fica es determinada por factores tales como el tipo de alimentacién, de-
manda de productos, pretratamiento de la alimentacién, restricciones de
operaci6n, restricclones de contaminacién y costos del catalizador. Oe-
bido a que las condicicnes de operacién influyen en el funclionamiento de
los catalizadores, la comparacién debe llevarse a cabo en condiciones de
proceso constantes (6, 14,15,17,18,35].

Como ya se indic6t anteriormente, la zeolita es la principal responsa-
ble de la actividad, de la selectividad y de la estabilidad (catalitica,
térmica e hidrotérmica) del catalizador. Las zeolitas frecuentemente em-
pleadas como catalizadores de realce para el octanaje son las zeolitas Y
modificadas, en las cuales algunos de los &tomos de aluminio, presentes,
han sido reemplazados de la armazén (zeolitas Y desaluminadas o con alto
contenido de silica). La desaluminacién da como resultado un incremento
en la relacitn silica/alGmina en la armazén de la zeolita, con lo cual,
en su tuyrno, se modifican las propiedades fisicoquimicas de dicha zeoli-
ta. Tales cambios en las propiedades y en la composicidn de las zeolitas
proporcionan un impacto en la estabilidad, selectividad y actividad ca-
talitica, asi como un incremento en el octanaje de la gasolina obtenida.

METODOS DE PREPARACION DE LAS ZEOLITAS "Y' DE ALTO CONTENIDO EN SILICA.

Los siguientes métodos han sido utilizsdos para aumentar la relacién
silica/altmina en las zeolitas Y [32].

1. Modificacién térmica e hidrotérmica.
2. Modificaci6bn quimica.
3. Combinaci6n de la modificacidn quimica e hidrotérmica.

-

. MODIFICACION TERMICA E HIDROGTERMICA.

La calcinacién de una zeolita Y intercambiada con amonio en presencia
de vapor resulta en la expulsién de 4tomos de aluminio de la armazén de

—

a zeolita. Este proceso, el cual consiste esencialmente en una hidréli-
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sis de enlaces Si-~0--Al a alta temperatura, origina la formaci6n de es~
pecies de aluminio fuera de l_a armazén, incrementandvse de esta forma la
relacién silica/alGmina y disminuyendo el tamafo de la unidad celular de
la zeolita. Un ejemplo de tal’desalun.inuclbn es la formaci6n de zeolitas
Y ultraestables.

El proceso de ultraestabilizacifn de las zeolitas Y puede reinvertir-
se mediante la inserci6n de Gtomos de aluminio en dicha estructura, pro-
venientes dichos 4tomos de soluciones de bases fuertes y haciendo uso de
elevadas temperaturas. Estos &tomos también se pueden lnsertar en la es-
tructura de las zeolitas usando haluros de aluminio o soluciones de com-
plejos del mismo metal [32], .

2. MODIFICACION DUIHI'CA.

Las zeolites Y con alto contenido de silica pueden prepararse median-
te la desaluminacién parcial de las zeolitas Y convencicnales con diver-
sos reactivos. La desaluminacifén puede completarse haciendo reaccionar e
estas zeolitas con reactivos adecuados en solucién o pasandc a través de
dichas zeolitas a determinados reactivos en fase vapor a alta temperatu-
ra. Dependiendo de los reactivos empleados, la desaluminaci6n puede con-
ducir a: a) enriquecer con silica a la zeolita desaluminada o b) el con~
tenido de sflica en la zeolita desaluminada permanece sin alteracién. En
el primer caso, la silica proveniente de una fuente externa es insertada
en los vacios de la armazén originados por la desaluminacién. En el caso
posterior, dicha insercién de silica no se lleva a cebo [30,32].

a). Desalminacitn con enriquecimiento de s{ljica. . -

Se ha dewmostrado que el tratamiento de las zeolitas ¥ con scluciones
de fluorosilicato de amonio bajo corddiciones de pH controladas es un mé-
todo de desaluminacion efectivo. Los Atomos de aluminio son removidos de
la zeolita en forma de sales de fluorcaluminato solubles, mientras tanto
la mayoria de vacios en la armazén son llenados con el silicio del fluo—
rosilicato. La relaci6n de &tomos de aluminio removidos de la armazén de
la zeolita es mayor que la inserci6n de &tomos de silicio en los sitios
tetraédricos vacantes, dando como resultado una armazdn con determinado
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nimero de sitios vacios. La preparacion de zeolitas ultraestables a tra-
vés de este método puede describirse medjante la siguliente reaccién:

*
NHa

N ? 1”0\51/ o (NH,)SIF ——-7 NNy 0\51/ .
N/ N7\

(NHQ)SAIFG
" b). Desaluminacitn sin enriquecimiento de silics.

Se ha demostrado que el tratsmiento de las zeolitas Y con soluciones
de EDOTA bajo condiciones de refiujo origins la desaluminacién de dichos
materiales. Se han realizado trabajos en los cuales se ha lagrado eiimi-
nar aproximadamente el 80% de los &tomos de sluminio presentes en la ar-
mazén, dando como resultado una zeolita con aproximadamente 60-70% de su
cristalinidad original. En base al mecanismo de reaccitn indicado dichos
Atomos son extraidos en forma de quelatos solubles [32].

3. COMBINACION DEL TRATAMIENTO QUIMICO E HIDROTERMICO.

fste tratamiento de dos etnpas involucta la conversion inicial de une
zeolita Y convencional, intercambiada con amonio, a una zepolita ultraes-
table mediante un proceso hidrotérmico, siguiéndole a éste un proceso de
naturaleza quimica disefiado para remover Atomos de aluminio{33].

PROPIEDADES OE LAS ZEOLITAS v CON ALTO CONTENIDO DE SILICA.

Las zeolitas Y de alto contenido de silica modificadas tienen las si-
guientes caracteristicas comunes, independientemente del método utiliza-
do en su obtencitn:

e Incremento de la relscibn Si/Al en la armazfin.

¢ Incremento general en la estabilidad térmica e hidrotérmics.

* Disminuci6n de la capscidad de intercambio idnico.

¢ Disminucioén del tamafo de la unidad celular.

* La distribucién de &tomos de aluminio en la mayoria de las zeolitas no
es uniforme.
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* £1 nGmero total de sitios Acidos presentes en la zeolita disminuye.
* La fuerza de los sitios dcidos presentes en la zeolita se incrementa.
e Oisminuye la densided de los sitios cataliticos.

Estas caracteristicas comunes de las zeolitas Y modificadas, de alta
concentracién de silica, son el resultado de una alta relaclén S5i/Al en
la armezén [32].

PROPIEDADES FISICOQUIMICAS Y PREPARACIGN DE LOS COMPONEMTES DEL CATALI-
ZADOR: COMPONENTES DE LA MATRIZ.

Muchas matrices usadas en los catalizadores de zeolitas de desintegra-
cién tienen una composicién similar e la de los catalizadares existentes
antes del advenimiento de dichas zeolitas. Algunas de ellos ya se hablian
desarrollado antes de la segunda guerra mundial. Dentro de éstos podemos
encontrar a las arcillas naturales tratadas con 4cidos y a iss geles de
gilica-alimina sintéticas, las cuales con el tiempo han pasado a ser los
principales componentes de las matrices de los catalizadores de zeolita.

FUNCIONES ¥ CLASIFICACION OE LAS MATRICES.

a) Funciones fisicas. L8 matriz del cstalizador lleva a cabo varias fun-
ciones fisicas importentes.

Difuaivided. La matriz sirve camo medio de difusifn tanto para las molé-
culas de la alimentacitn como para los productos de desintegraci6n. £sto
requiere de una estructura de poro que facilite la difusién de las molé-
culas hacia el interior y hacia el exterior de las particulas de catali-
zador. AdemAs, la estructura del poro no debe deformarse durante el tra-
tamiento hidrotérmico severo del catalizador. Mediante el favorecimiento
o inhabilitaci6n de la difusifn de determinadas moléculas grandes de hi-
drocarburos, la eatructura del poro también afecta la actividad y selec-
tivided caracteristices del catalfzador {41].

Medio de dilucibn, La matriz sirve como un medio de dilucifn de las par-
ticulas de zeolita. €stc modera 1a actividad de la zeolita impidiendo la
desintegracion excesiva.

Capturadores de iones sodio. Las matrices pueden actuar como atrapadoras
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de iones sodio. A través del intercambio de jones sélido-sblido, los jo—
neg sodio migran de 1a Zealits hacia la matriz, con lo cual se incremen—
ta la estabilidad térmica e hidrotérmica de la zeolita.

Transferencia de calor. La matriz se desempefia como un transportador de
calar dentro de la unidad de desintegracitn. Permite la transferencia de
calar durante los procesos de 6esintegraclbn y regeneracidn, protegiendo
de esta forma a la zeo0lita de dafios en su estructura.

b) Clasificacién. Las matrices de los catalizadores pueden clasificerse
en funcién de diferentes criterios; en tase a su compasicién quimica, en
hase al origen de sus comporentes {sintética, semisintético o natural),
en base 8 su funcidn catalitica, en base a sus propiedades tanto Tisicas
como quimicas, etc.

La mayoria de las matrices contlenen dos o més componentes, Un compo-
nente es el contenedor del catalizador, generalmente consiste de silica
amorfa, alfmina, silica~alémina o silica-magnesic. El otro componente es
arcilla, generalmente caolin, la cual mejora la resintencia mecénice del
catalizador [32].

CLASIFICACION DE LOS PROCESOS DE MANUFACTURACION DE LOS CATALIZAOORES.

fos praocesos usados en la manufacturacibn de los catalizadores de de~
sintegracidn pueden dividirse en dos categaries: a) procesos en los cua~
les la zeolita se prepars primero y posteriormente es incorporada en una
matriz y b) procesos en los cuales la zeolita es cristalizada in situ en
10s macropores de una arcilla calcinada [32].

Los procesos de la primera categoria son empleados por la mayoria de
los manufacturercs de los catalizadores. Estos pracesos, a su vez, pue~
den dividirse en dos grupos: 1) equellos en los cuales la zeolits es in~
tercambiada ionicamente con un catidn spropladoc antes de ser incorporads
a la matriz y 2) aquelilos en los cuales la zeolita es intercarbisde fo-
nicamente después de ser incorporada en la matriz. £n el primer caso, la
preparacion del catalizador invalucra las siquientes fases: a) sintesis,
intercambio del ion y modificecifn estructural de la zeolita, b) incar~
poracitn de la zeolita a la matriz y c} secado de la mezcla. €n el Glti~
mo caso, la zeglita sintetizada es incorporade a la matriz, a continua-
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cibn se lleva a cabo el procesp de secedo y finalmente el intercambio de
cationes [32].

MANUFACTURA DE ZEOLITAS.

Las zeolitas se preperan a partir de una fuente de silica {por ejem-
plo silicato de scdio), una fuente de alGmina (por ejemplo aluminato de
sodio) e hidréoxido de sodio. "Semillas" de NaY, consistentes en alumino-
ailicatos de sodi@ amorfos, pueden ser adicionadas al principio del pro-
ceso de cristalizaci6n, Las arcillas también pueden emplearse como mate-
riales de Inicio p\_ra le sintesis de zeolitas. La cristalizacién se lle-
va a cabo usualment:e en tanques grandes con tiempos de duracién que van
de B hrs, a varjos dias dependiendo de los materiales de inicio, de las
condiciones de cristalizacitn, del grado de cristalinidad de la zeolita,
de la composicidn deseada, etc. La zeolita cristalizada se separa de las
"aguas madres" mediante la filtracifn sobre filtros rotatorios al vacfo,
finalmente esta zeglita se lava con agua. Una zeolita Na¥Y de buena cali-
dad tiene una relacién silica/aldmina de 5.0 & m&s elevadm, una frea su-
perficial de 800 w*/g, elevada cristalinidad (comparada con un estandar)
y un tamafo de particula de 1 a 5 milimicras con una minima cantidad de
impurezas.

Una tecnologia diferente se emplea cuando la zeolita se cristaliza in
situ en partfculas microesferoidales de arcilla [32],

INTERCAMBIO DEL ION.

La zeolits NaY cristalizada es intercambieda con iones de tierra rara
y/o iones amonio, para convertir la zeolita en un material hidrotérmica-
mente estable y cataliticamente sctivo [32,45].

El intercembio idnico es llevado a cabo comercislmente en filtros ho-
rizontales o en tanques de intercambio idnico. En el primer caso la zeo-
lita es colocada en los filtros y rociada con la solucién intercambiado-
ra. En el caso posterior, la zeolita se pone en contacto con la solucién
que contienhe sl ion de intercambio bajo condiciones de operaci6n especi-
ficas tales como temperatura, pH, tiempo de operacifn, concentracién de
sblidon, etc. En ambos casos la zeolita intercambiada es posteriormente
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lavada, para remover el exceso de sales.

Las sales de tlerra rara usadas para el intercambio iénico son usual-
mente cloruros, obtenidos de minerales naturales. Las tierras raras que
componen a8 esos minerales son cerio y lantano principalmente. El proceso
se lleva a cabo en soluclones 8cidas bajo pH controlado (3.5-5.0), para
evitar la precipitaci6n y la oxidaci6n de las tierras raras en el momen-
to del intercambio. Después del intercambio ibnico, la zeoclita ain con-
tiene de 3 a 4% de Nazo. Para remover a esta cantidad de iones sodioc, la
zeo0lita intercambiada se calcina de 425 a 760°C. y posteriormente inter-~
cambiada de nueva cuenta con lones amonio. En esta Gltima 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.NHL.Y) contiene sproximadamente 16% de oxido de tierra rara y me-
nos del 1% de NazB (en base seca}. En la préactica, el contenido de tie-
rra rara en las zeolitas usadas como catalizadores de desintegraci6n va-
ria, debido a que diferentes niveles de tierra rara ccnducen a activida-
des, selectividades y estabilidades diferentes en el catalizador final,
asi como también a diferentes tasas de actanaje en la gasolina [32,45].

CARACTERISTICAS CLAVES DE LOS CATALIZADORES DE DESINTEGRACION CATALITICA

Las caracteristicas fisicas de mayor importancia en los catalizadores
de desintegraci6n son la estabilidad térmica e hidrotérmica, el &rea su-
perficial, la resistencia a la trituracién, la distribucifn en el tamafio
del poro, el volumen del poro, 1a distribuci6n del tamsfio de particula,
la densidad y la cristalinidad. Algunas de estas propiedades, tales como
el érea superficial, la distribucién del tamafio del poro, la cristalini-
dad, asi como también la estabilidad térmica e hidrotérmica influyen en
el desempeflo catalitico cel catalizador. Otras propiedades tales como la
resistencia a la trituracibn, la densidad y la distribuci6bn en el tamafo
de la particula alteran el funcionamiento mecSnico del catalizador en la
unidad de desintegracitn {32,45].

MECANISMO DE REACCION DE LA CONVERSION CATALITICA OF HIDROCARBURDS.

tas reacciones que se presentan durante la desintegracién del gasbfleo
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son alge complejas y muchos de los productos primarics sufren reacciones
secundarias. Las principales reacciones se presentan en la siguiente ta-

bla (32].

Tabla 2.3. Principales reacciones en la desintegracién catalitica,

Hidrocarburos
Parafinas

Olefines’

Naftenos

Arométicos

Reacciones Productos
- Desintegracion Parafinas + olefinas
[~ Desintegracién Olefinas {gas l.p.)
- Ciclizacibn Naftenos
- 1somerizaci6n Olefinas ramificadas ~—-—-¥
- Transferencia de "2 Parafinas ramificadas
-~ Deshidrogenacién
- Ciclizacién Coque
|- Condensacién
[~ Desintegracién Olefinas
- Deshidrogenacién Olefinas ciclicas ———
- Deshidrogenacifn Arométicos
Isomerizacitn Naftenos de diversos anillos

i N

Desintegracion de los
substituyentes

i

Transalquilacién

- Deshidrogenaci6n
Condensacifn ]
Alquilacién
Deshidrogenacibn

f]

Condensacitn

Aromaticos insubstituidos +
olefinas
Diferentes alquilarométicos

Paliarométicos —————————}

Coque

* Provenientes principaimente de la desintegracifin. Muy pocas estan en

la alimentacifn,

CARBOCATIONES

Se ha aceptado generalmente que el mecanismo de reaccién de la desin-
tegracién catalitica de los hidrocarburos involucra la formacién de es-

pecies orghnicas cargadas positivamente, llamadas carbocationes.

22



La estabilidad de los carbocationes se encuentra en el orden siguien-
te; tercierio > secundarvia > primario. €s por ests razdn que los carbo-
cationes primarios tienden a isomerizerse formando principalmente carbo-
cationes secundarios o terciarios.

Usando el concepto de carbocationes se puede describir esquemstica-
mente el mecanismo de las reacciones de desintegracién en los sitios de
Bronsted y Lewls presentes en las zeclitas. Un mecanismo propuesto fnvo-
lucra la formacitn del intermediario fon carbenio (mecanismo A). En tan-
tc que otrp asume la formacitn del intermedierio ion carbonio pentacoor-
dinado (Mecanisma B) (32,45].

MECANISMO A. Los ifones carbenio iniclales se cree que se originan de las
protonacién de trazas de olefinas en sitios Acidos de Sronsted o median-
te la extracci6n de un &tomo de hidrbgeno de una parafina en un sitio de
Lewis. El lon carbenio puede sufrir una divisifn beta {desligamiento de
los enlaces C~C que se localizan en posficitn bets al atomc que porta la
carga positiva), una reaccién monomolecular que origina la formacién de
una olefina pequefia y un ion cacbenic pequefo; también puede reaccignar
can uns molécula de parafina neutral vis transferencia de hidrégeno para
formar un lon carbenio nuevo, el cual en su turno padece la divisién be-
ta. La transferencia de hidrfgeno intermoleculsr entre un ion carbenio y
la molécula de parafina propaga la reaccién y es la etaps que determina
la velocidad de la reaccién de desintegracién [32].

Etepa inicinl.
Ry~=CH--CH~—R,  + I  —mmemed R=—CH—-CH —R, + 2°
olefina sitio de ian Earhenio
Bronsted
+ Extraccion +
R ~-CH,~~CH,—R + kL === R ~~CH,~~CH ~-R + HL
' pardfinal 2 sitio de " da M.~ lon chrventa ©
Lewis.
ftapa de propagacitn.
—CH_—~CH =~ wmCH_~~CH, =~ transfereq- o oy ooCH. -~
R.' L‘HZ CH RZ + R} CHZ (!H2 Ra R1 CH2 CH2 Rz *
cis de H. +
ian carbenio parafina RJ--L‘HZ-—CH --R“
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Etaps de desintegracitn (divisién beta).

+ aivisién +
Ro—CH —CH'—p, -uisién g + CH,—CH—R
> "2 4 beta 18n oléFina 2

ion carbenio carbenio

El nuevo ien carbenio R; reacciona con otra molécula de parafina con
lo cual se vuelve a propagar la reaccidn. La reacci6n en cadena se inte-
rrumpe cuando: (a) el ion carbenio pierde un protén con el catalizador y
se convierte en una olefina o (b) el ion carbenio atrapa un ion hidronio
de un donador y se convierte en una parafina [32].

MECANISMO B. Més recientemente, Haag y Dessau [32], propusiercn una nue-
va ruta de reaccién monomolecular para la desintegracién de las parafi-
nas: tiene lugar a altas temperaturas (arriba de 500°C) via iones carbo-
nio pentacoordinados como intermediarios. Estos intermediarios sufren la
divisi6n beta y son convertidos en iones carbenic y parafinas més pegue-
fias. Alternativamente, a través de la pérdida de hidrégeno dichos iones
carbonic se convierten en lcnes carbenio. Este Gltimp mecanismo promueve
la formacifn de hidrégeno molecular en los praductos de desintegracién.
R, ==CH, —CH —A + H
2 3

1 z

I pérdida de H,.

—CH,_=C| + JO——" . +
R1 Hz HZ-RZ Hz R1--CH2-—CH3 RZ i

1 divisién beta.

Rt + CH,—CH,—R,

En adicifén a las altas temperaturas, el mecanismo B se ve favorecido
mediante el uso de conversiones bajas y presiones parciales del hidrbge-
no igualmente bajas. Otros tipos de mecanismos de desintegracién que in-
volucran la formacion de intermediarios con estructuras covalentes fuer-
temente polarizadas también han sido sugeridos [V. B. Kazanskii, Kineti-
ka i Kataliz. 1987, 28(1), 47.].

Nace [24] ha demostrado que las olefinas se desintegran mds facilmen-
te que las parafinas, debido a que las alefinas son facilmente converti-
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das a carbocationes. Conforme se incrementa la longitud de la cadena de
las n-parafinas, la velocidad de desintegracibén se incrementa, hasta al-
canzar el méximo (en n—Cw) y a partir de ahf empieza a decrecer. La ve-
locidad de desintegracitn de las isoparafinas y de los naftenos es mayor
que la velocidad de desintegracidn de las n-parafinas, lss cuales, a su
vez se desintegran més répido que los arométicos. Las cadenas substitu-
yentes de éstos Gltimos se desintegran més ficil que los anillos.

La desintegracién de hidrocarburas cfclicos (ciclo-olefinas y nafte-
nos involucra la formacién inicial de carbocationes ciclicos.

TRANSFERENCIA DE HIDROGENO.

Ademds de las reacciones de desintegracién primarias, un nGmero gran-
de de reacciones secundarias también tienen lugar durante la desintegra-
cién del gasbleo scbre las zeolitas (formaci6n de enlaces dobles, isome-
rizacitn estructural, ciclizacién, aromatizacitn, condensacién, etec.).

Muchas de estas reacciones requieren de la transferencia de hidrégena
intra o intermolecular, las cuales son catalizadas por los sitios &cidos
y ocurren con la formacién de carbocationes como intermediarios.

La composiciéon final de los productos de desintegracifn depende de la
velocidad relativa de las varias reacciones competitivas.

La transferencia de hidrégeno juega un pspel clave en los procesos de
desintegracién del gas6leo. Reduce la cantided de olefinas presentes en
los productos, contribuye a la formaci6n de coque e influye de esta for-
ma en la distribucién del peso molecular de dichos productos.

Las zeolitas &cides, tales como las zeolitas REY, catalizan f&cilmen-
te las reacciones de transferencia de hidrogeno intramcleculares que se
llevan a cabo entre las olefinas y los naftenos, debido a la alta densi-
dad de sitlos 4cidos y a la alta concentraci6n de hidrocarburos presen-
tes en los poros de dicha zeolita. Mediante la disminucién de la concen-
tracién de sitios fcidos a través de la desaluminacién de las zeolitas Y
se puede reducir la velocidad de las reacciones de transferencia de hi-
drégeno, con lo cual también se reduce la conversién de olefinas a para-
finas y de aromfticos a policiclicos condensados. Esto explica su eleva-
da concentracién en la gasolins derivada de zeolitas desaluminadas [9].
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ANALISIS DE LA APLICACION DE UN MODELO CINETICO PARA LA CONVERSION Y SE-
LECTIVIDAD DE LA DESINTEGRACION CATALITICA EN REACTORES OE LECHO FLUIDO,
LECHO EN MOVIMIENTO Y LECHO FIJO.

En la presente discusién, se reduce la amplia gama de alimentaciones
y productos de la desintegraci6n catalftjca a un sistema de Gnicamente 3
componentes, llamandoles de la siguiente forma: cargs, a la alimentacion
original; gasolina, a la fraccién de punto de ebullicién C5 -410°F. y por
Gltimo; remanente, a la fraccitn C4 {gas seco y carbén). Este sistema am-
pliamente simplificado puede justificarse debido a que permite una facil
comprensi6n de la interacclén entre las variables de proceso y los paré-
metros cinéticos de la velocidad de reaccién y de la velocidad de desac—
tivacién del catalizador, con muy buenos resultados. Este sistema puede
representarse de la siguiente forma [37].

k

C.' -, a.‘Cz + aZC_,’ (1a)
ky
CZ —=c, (1)
En donde: C1 = Alimentacién de gasﬁleo.
Cz = Fraccién de gasolina, l':s -410°F,
C5 = Fraccién de butanos (gas seco y carbén).
a,ya,= Coeficientes de masa de Cz y 65 producidos por masa

B

C1 convertida.

Para un reactor isotérmico en donde la fase vapor se desplaza en for—
ma de flujo tapén con una resistencia insignificante a la difusi6n entre
las particulas, es posible describir adecuadamente las reacciones repre-
sentadas por las ecuaciones 1a y 1b en términos de las dos ecuaciones de
continuidad siguientes:

dy,/dt + U (dy,/dz) = ~ R (y,, t) (2a)

dy,/dt + U, (dy,/dz) = a R {y,, t) - R,(y,, t) (2b)

Los términos de la velocidad de reaccion en funcion del tiempo de de-
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sintegracién del gaséleo y de la gasolina son mostrados como R.'(y.l. t) vy
Rz(yz, t) respectivamente, y ambos representan la velocided de reaccifn
en un elemento diferencial del espacio de reaccién.

El catalizador contribuye a la velocidad de reaccién, sin embargo, la
actividad del mismo disminuye conforme transcurre dicha reaccitn. Por lo
tanto, ésta debe ser funcifn del tiempo de residencia del catalizador en
el reactor.

La causa aparente de la desactivacitn del catalizador, esté en la ad-
sorcién de compuestos arombticos polinucleares, los cuales al ser desin-
tegrados tienden a formar un depbsito de carbdn sobre la superficie gel
miamo.

La velocidad de formacitn del carbén es esencialmente una funcitn del
tiempo de residencia del catalizador y es précticamente independiente de
la velocidad con la cual el gastleo pasa a través del reactor. Debido a
ésto, es posible representar a la desactivacién Gnicamente como una fun-—
¢ion del tiempo de residencia del cataljzaedor.

Por otra parte, la expresitn de la velocidad de reacci6n es algo com-
plicada debido a que la reactividad del gasbleo es asi mismo una funcién
de la conversisn. Asi las primeras moléculas en ser desintegradas tienen
una velocidad de reacci6n mucho mds grande que las moléculas que son de-
sintegradas posteriormente. E1 efecto neto de un fenbmeno semejante para
una reaccibn de pseudo primer orden, es incrementar el orden aparente de
reaccién. Este es el caso de la reacci6n de desintegracién del qasbleo.

Se ha determinado que la cinéti-a de desintegracién del gasbleo puede
representarse como una reacci6n de segundo orden acoplada con la funciféin
de desactivacién del catalizador [39].

Rylyys t) = ko (tiy? (3}

£sta ecuacibn cinética de seqgundo orden representa adecuadamente los
datos experimentales de la desintegracién catalitica del gas6lec.

Para hidrocarburos puros se ha encontrado que la desintegracién cata-
1itica se comporta conforme a una ecuacibn de :elocidad de primer orden.

La gasolina representa una fraccifn de hidrocarburos de punto de ebu-
1lici6n comprendidoe en un intervalo pequefio, cuya desintegracién catali-
tica exhibe poca diferencla en las velocidades de reacci6n, por lo cual
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una ecuacibn de primer arden describe adecuadamente los datos experimen-~
tales [23],

Rylygs t) = kofi,(thy, {4)

Las ecuacicnes Ze y 2b pueden simplificarse normalizendolas mediante
el uso de una distsncia adimencional x = z/z0 y un tiempo adimensicnal 8
= t/t o La velocidad del vapor Uv esté dada por la siguiente ecuacién:

U, =Fe/ g0 (5}

La forma normalizada de las ecusciones 2a y Ib en funci6n del espacio
veloridad del liquido s cada hors (basado en la densidad del l{quido in-
troducido y en el volumen del reactor) es:

5= Fg/ 1V, {6}

B(dy,/d8) + dy,/ax = ~ (§,/9,S)kel, v’ | (7a)

B(dy,/dB) + dy,/dx = (Fp/¢,5) [k B,v," - k,b,v,] (76}
€n dondes

8= 8g¥/Fote = b/t

x

17 44K

B representa 18 caracteristica de las ecusciones 7a y 7b, ¥ es la re-
lacisn del tiempo de reaidencis del vapor respecta al tiempo de residen-
cla del catalizador. E1 término fv ha sido reesplazado por 3‘0 {densidad
del vapor alimentado sin haber reaccionado), debideo a que los cambios en
1a densidsad del vapor pueden ser adsorbidos en la aproximacidn de segun-
do orden de la reaccién [39].

Para reactores en estado estable tales como los reactores de lecho en
movimiento y lecho fluidos la derivada de y respecto a 8 en las ecuacio-
nes 78 y 7b es exactamente ceroc. Para reactores de leche fijo, el tismpa
de trénsito del vapor es generalmente mucho menor que el tiempo de resi-
dencia del catalizador, y por consiguiente B es précticamente igual a O.
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En otras palabras, si las moléculas individuales de gas6leo pssan a tra-
vés de la longitud del reactor tan répido respecto a la desactivacitn en
el catalizador de tiempo de residencia esencialmente uniforme, se puede
omitir la derivada respecto al tiempo para reactores de lecho fijo. Por

lo tanto, las ecuaciones 78 y 7b pueden reducirse a la siguiente forma:
[37].

dy,/dx = - (KOIS)Q1V1’ {8s)

dy,/dx = (Ky/8)§yy,* = (Ky/S),y, (8b)
En donde:

Ky = 34/

Estas ecuaciones se aplican a cualquier reactor isotérmice con flujo
tapén, pudiendo ser reactores de lecho fijo, de lecho en movimiento y de
lecho fluido. Sin embargo, para resolver las ecuaciones 8a y 8b, se debe
especificar la naturaleza de la funci6n de desactivacién del catalizador
la cual depende del tiempo de residencia del mismo. Dos funciones diver-
sas las cuales han sido fundadas para representar en forma satisfactoria
los datos experimentales de la desintegracién catalitica estén dadas por
las sigulentes ecuaciones [37].

b
%

Por otra parte, es razonable pensar que el mismo tipo de sitios en el
catalizador que llevan a cabo la desinteﬁraciﬁn de las moléculias del ga-
s6leo también deban llevar a cabo la desintegracién de las moléculas de
la fracci6n de gasoclina, con lo cual se puede asumir que Q‘ z Qz.

En base a é&sto, es ahora posible definir un tiempo de reaccibén estre-
cho o "distorsionado” u, por la siguiente ecuacién:

“%yte
e (desactivaci6n de primer orden) (9)

ni

e, (desactivacién tc") (10}

du = (§/s)ax . {(11)

Mediante la substitucién de la ecuacién anterior en las ecuaciongs Ba
y Bb se obtiene la siguiente forma elemental para dichas ecuaciones:
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dy,‘/du =

[
1
x

e (12a}

K

dy,/du 1¥;" = KoY, (12b)

El tiempo "distorsionado” o, esté en funcibn de la naturaleza o tipo
de desactiveci6n del catelizador § y del tiempo de residencia del mismo,
tc. En la tabla 2.3, se listan las formas de u para los reasctores que se
ewplwan més com(nmente para llevar a cabo les operaciones de desintegra=~
ci6n catsiftica en base s ambas funcicnes de desactivacién [37].

| Tabla 2.5, Yiempos de reaccifn "estrechas” o "distorsionados" u.

Tipo de reactor Desactivacién del ca~ Desactivacién del ca~-
talizador dge primer talizador t c“.
_orden.
Lecho fijo,
xe~ A8 X
S 5tcr':
Lecho en movimiento
con flujo tapén del e Ax X"
catalizador, AS {1 ~ n)Stc"

Lecho fluide, flujo
de catalizador per- X x 1-n
Fectamente mezclado. {1+ 2)s st "

Las formas de u para el reactor de lecho fluido que se encuentran en
1a table 2.3 se obtienen de asumir un flujo de catslizador perfectamente
mezclado con flujo tepén de la fase vapor. Este maodelo es muy simple de-
bido a que no toma en cuenta la presencia ge burbujas de vapor formadas
en ls superficie del catalizador, las cuales s{ son consideradas por el
modelo de "fase diluida densa’. Sin embargo, el modelo que estamas usan-
do es adecuada para la meyoria de las observaciones del desempefio de los
reactores de lecho fijo, de lecho en movimiento y lecho flulde. En egte
casa una constante de la velocidad de reaccibn promedic puede definirse
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%=k Iz(e)f(s)de (13)

La distribucifin de edad interna I({8) pare un recipiente con mezclado
perfecto es e B. con lo cual para desactivaciones de primer arden y de
orden tc" las velocidades promedic de reaccién son, respectivamente:

T=kg le %™ Mg = k(1 +2) (14)

kg P Bt @ "aa = kT (1 - e (15)
£n donde T(1 -~ n) es la funci6n incompleta gama de 1 - n[37].
SOLUCIONES PARA EL FUNCIONAMIENTO DE LA CONVERSION.

Afortunadamente la ecuacitn 12a puede resolverse en forma cerrada pa—‘
ra los diferentes reactores con desactivaci6n del catalizador de primer
orden en términos de una extensién del grupo de reaccibn AD = KD/S y de
una extensi6n del grupo de desactivaclién A= « f.c = «/§S. En la tabla
2,4 gse presentan dichas soluciones. También se presenta en esa tabla la
solucidn de la conversifn para cada uno de los diferentes reactores con
desactivacidn tcn. En general, con el primer modelo se obtienen ecuacio-
nes mAs convenientes desde el punto de vista matemgtico, aunque las dos
soluciones para la conversién describen adecuadamente los parémetros de
la desintegraci6n catalftica tipica ([37].

SOLUCIONES PARA EL FUNCIONAMIENTO OE LA SELECTIVIDAD.

Le solucién simulténea de las ecuaciones 12a y 12b para la obtencién
de la conversién {1 - yl) o la produccién de gasolina (yz) no es posible
en términos de funcliones simples, Una solucién en términos de la funcién
integral exponencial tabulada es posible y es mucho més eficiente que la
solucién de ecuaciones numéricas. Con la divisién de la ecuacién 12b en-
tre la ecuaeidn 12a, resulta la siguiente relacién:

dy,/dy, = (Ky/Kady /v, ~ KKy (18)
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Tabla 2.4. Soluciones de la_ecuacién 12a_para la conversién,

Desactivacitn de primer orden: AO s KO/S' Az L %X/BS
Reactor de lecho fijo.

€= A" /(1 AR

Oe- H {instant&nea)
= (/201 + AQ/(1 + Age™ Ay (a tiempo promedio)
Reactor de lecho en movimiento.
€= ag(1 - e X2 + agt1 - e Ay
Reactor de.lecho fluida.
€= A (142 +AY
Desactivacién t s Ay = Ky/s, w= (Ps) = "
Reactor de lecho fijo.
€= AOT/(1 + AO Y) (instanténea)
€= § Lagr /@ + ay7)1a8 (a tiempo promedic)
Reactor de lecho en movimiento.
€= AO‘Y/(1 -n+ AU‘Y)

Reactor de lecho fluido.

€= AYP O - n)/1( + Ag¥T(1 - n)]

(a)

(b)

(e)

~ {d}

{e)

f

(9)

(h)
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La solucifn de esta ecuacibm con la condicién de que la produccifn de
gasolina al inicio del proceso sea cero (ésto es, Y4 =1, Yy = 0) produ-
ce la soluci6n deseada en términos de las relaciones de selectividad ry
Y Ty €N donde r, = K1/K0 yr,= KZ/K0=

2/"1 T2 /¥4
¥y, T £yr,e [(1/r))e © - (y /e - Ein(r,y) + Ein(r,/y,)1 (17)

*
En donde Ein(x) = S.(e”/x)dx

Es asi posible combinar las soluciones para la conversitn (1 - y.‘) de
la tabla nomero 2.4 con la ecuacifn nimerc 17 para representar los efec-
tos de las varisbles de proceso en la conversién y producciGn de gasoli-
na.

i
COMPARACION DEL MODELO CON DATOS EXPERIMENTALES DE CONVERSION Y SELECTI-
VIDAD.

Para'obtener datos experimentales de desintegraci6n catalitica en es-
tado esﬁnhle. los autores de este articulo hicieron uso de una unidad de
desintegracién catalitica a escala con un reactor de lecho en movimien-
to. E1 gashleo empleado en la préctica experimental fue una mezcla obte-
nida en el Medio Oriente con un intervalo de puntos de ebullicién que va
de 423 a 904°F. y una gravedad de 29.6° API. El cataljizador empleado fue
una zeolita comercial [37]).

£1 modelo requiere la determinaci6n de cuatro constantes: la constan-
te de la velocidad de desactivacion del catalizedor («), la constante de
la velocidad de desintegracifin del gasSleo (KU)' la constante de la ve-
locidad de formaci6n de la gasolina (K1) y la constante de desaparici6n
o de desintegraci6n de la misma (Kz). En general, estas constantes pue-
den obtenerse medisnte le aplicacién de una versién nueva de la técnica
de estimacién de parémetros ne lineales (técnica de minimos cuadrados),
desarrollada por Marquardt en 1963 [Marquardt, D. W., J. Soc. Ind. Appl.
Math., 11, No. 2, 431, junio de 1963]. Sin embarqo, gr&ficamente también
es posible obtener parte de escs datos como se verf a continuacién.

Para probar la naturaleze de segundo orden de la reaccifn de desinte-

33



gracién del gas6leo, se puede reescribir la ecuacifn {¢) de la table 2.4
como sigue:

-y

Uy, = 1+ 1/8 [ky/mt )1 -2 )] (18)

Si el tiempo de residencia del catalizador t . 88 mantiene constante,
el término entre corchetes se convierte en una constante, Yy una grafica
de 1/)‘1 contra 1/S debe dar como resultadt: .l‘.lgl linea recta con el origen
en 1.0 y una pendiente de (Kolm tc)(1 -e c). En la figura 2.2 se ob-
serva que los datos experimentales obtenidos de la unidad a escala con
lecho catalitico en movimiento se comportan como una reaccitn de segundo
orden en un amplio intervalo de condiciones de operacitn. Por otra par-
te, para tiempds de residencia del catalizador superiores a diez minutos
el término exponencial de la ecuacién anterior es despreciable y Kols ae
puede calcular directamente de la pendiente, resultando ser en este caso
igual a 0.575 [37].

Ademés, cuando el tiempo de residencia del catalizador tiende a cero,
se puede demostrar mediante la aplicacién de la regla de L'Hopital a la
ecuacitn {c) que el limite es [37]:

Lim.  y, = /(1 + Ky/S) (19)
t, — 0

Asi para tiempos de residencia del catalizadar muy cortos en un lecho
en movimiento, se puede resolver directamente para KO como sigue:

Ko = [0 - ¥, )/ ()]s (20)

Sin embargo, debido a que los datos experimentales dnicamente se pue-
den obtener a un tiempo de residencia del catalizador finits, se requie-
re de una extrapolacién para el tiempa cero. En la figura 2.3 se muestra
una extrapolacién semejante para datos de tiempo muy cortos, en ella se
cbtiene una interseccién con el eje de las ordenadas iqual a 25, el cual
viene a ser el valor de KO para esta corrida experimentsl.

A partir de los valores de Ko/d. y KO se obtiene un valor de o< igual
a 42.5, Para poder examinar los datos a un tiempo de residencia interme-
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RECIPROCO DEL ESPACIO VELOCIDAD, 1/§

Fig., 2.2. Prueba de segundo orden para los datos del reactor con lecho
en movimiento.

30
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DEL GASOLED, K

desactivacion
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Fig. 2.3. Extrapolacién para la actividad inicial del catalizador.
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dio es necesario llevar a cabo una regresibn lineal de la ecuaciébn (18).
Mediante esta regresién se chtiene KD = 22.9 y oK = 42.7, lo cual repre-
senta una comparacién més favorable en relacién a los datos que se obtu-
vieron gr&ficemente.

Por combinacitn de la ecuscién {17) y de la ecuacidén (c) de la tabla
2.4 meciante la técnica de minimos cuadrados para la estimacion de paré-
metros no lineales, es posible evaluar las dos constantes que faltan, K.l
y KZ, de los datos experimentales. Para este caso los valores determina-
dos fueron los siguientes: K1 = 18.1y K2 = 1.7,

La relaci6n de K1 y KO. que es LI muestra que la eficiencla inicial
para este caso es 0.79.

Mediante la aplicaci6n de estas cuatro constantes en la ecuacibn (17)
y en 1a ecuacién (c) de la tabla 2.4, es posible elaborar las curvas dque
se muestran en la figura 2.4, las cuales al ser comparadas con los datos
experimentales demuestran que el modelo matemético funciona adecuadamen-
te [37].

MAXIMA PRODUCCION DE GASOLINA.

_Debido 8 que la produccibén de gasolina juega un papel muy importante,
desde el punto de viste econbmico, en la desintegracitn cetalitica, ana-
lizar con mds detalle los parémetros que determinan la méxima produccién
de gasolina es de vital importancis.

Como la producci6n méxima de gasolina se obtiene cuando dyz/cly1 tiene
un valor de cero, se puede emplear la ecuacién (16) para determinar las
condiciones necesarias para obtener una méxima produccién. £sta relacién
%€ muestra en la ecuacién siguiente [37],

Y, = K MKa(d - €7 (21

Por combinacitn de las ecuaciones (17) y (21), es posible obtener la
solucién para la mixima produccién de gasolina en base a la relacidn de
la selectividad I<1/K0 y a la relacién de la desintegracifin de la gasoli-
ne K,/K, [37].

La producci6n mixima de gasolina también puede ponerse en funcién de
las varisbles normales de proceso mediante la combinacién de la ecuacibn
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Fig. 2.4. Comparacién de la produccibn de gasolina de los datos experi-
mentales con los datos teéricos.
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(21) con las relaciones de conversifin dadas en la tabla Z.4. El resulta-
do de estas substituciones para el modelo de desactivacién del cataliza-
dar de primer orden se presenta en la tabla 2.5, £stas ecuaciones perni-
ten determinar e) espacio velocidad requerido parea obtener la produccién
mixima de gasolina a un valor dado de tiempo de residencia del cataljiza-
dor {37]. -

Tabla 2.5. Condicionss de las varisbles de proceso para una produc~

e Cli0n méning de gasoling.
_‘t
Ko (]
)
Lecho fijo. g = .——-—-—’—;-—--—-
[(K.‘/KzYz ) - 1]
- t
Kl-e  ©)
Lecho en movimiento. s’ =
.
dtc[(Ktl/KzYz )k - 1]
\
K
» 0
Lecho fluido. 5 =

O+ %t )UKy, - 1)

EFECTO DE LA TEMPERATURA EN LA SELECTIVIDAD.

Las energias de activacién para la resaccién de desintegracién del ga-
sbleo 00 ¥y la reaccién de desintegracién de la gasolina Qz fueron deter-
minadas a nivel laboratorio en un reactor de lecho en movimientc a 900
y 970°F., de igual forma se observd que la constante de la velocidad de
desactivacibn () disminuye con el incremento de la temperatura., Una po-
sible explicacifén a este fendmeno estd en el hecho de que decrece la ad-
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sarcién de moléculas srométicas de elevado peso molegular en una propor-
cién mayor a la produccibn de carbbn debidas a Ia reaccibn de desintegra-
cibn. Las erergias de activacién y desactivacifn nombradas anteriormente
aparecen en la tabla 2.6 [37].

Tabla 2.6. Energiss de activacitn y desactivacién para la desintegrs
cién de un gawdleo del Medio Oriente con un tatalizador de zeolita co-
 wercial (calotiss/qramo-sol).

On Qz Degsact ivacion
10,000 18,000 - 1,700

Debe notarse que la energie de activacién para ls desintegracién del
gasbleo es préicticamente is mited de 1a energis de activacién requerida
pars la desintegracién de 1a gasolina. Por lo tento, cuando se disminuye
la temperatura de operscién, la welocidad cde la desintegracién de ia ga-
solira disminuye en una proporcidn mayor que la velocidad de desintegra-
cibn del gasdleo, dando como resultado una mayor selectividad [37].

En la figura 2.5 se muestra que el nivel de conversién que permi-
te obtener la mixima producclén de gasolina depende Gnicamente de la re-
lacifin de desintegracién de la gasolina KZ/KO y en la figura 2.6 se
muestra el efecto de la temperatura en Ia selectividad.

EFECTOS DE LA COMPDSICION OE LA ALIMENTACION £N LOS RESULTADOS OBTENIDCS
DURANTE EL PAOCESO DE DESINTEGRACION.

La composicibn quimica del gasdlec slimentado 2 ls unidad de desinte~
gracitn catelitica tiene un efecto profundo en las velocidades de desin~
tegracibn del gasbleo y de desactivacidn del catalizador. Durante el de-
sarrollo de esta seccidn se tratard de hacer un anblisis de las diferen~
tes alimentaciones y sus efectos en las variables de operacién {27].

Para ello se contaré con 16 tipos diferentes oe alimentaciones, quie~
nes cubren uh amplioc intervalo de propiedades, tanto fisicas como quimi-~
cas, caracteristicas del gasbleo en general. Se nuso particular énfasis
en los intervalas de puntos de ebullicién y en la concentracién relativa
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de parafinas, naftenos y arométicos.

Algunas de sus propiedades y composiciones moleculares se muestran en
las tablas 2.7 y 2.8 [22].

Para este estudio los autores hicieron usc de una unidad a escsla de
desintegracion catalitica con lecho fluidizado.

RESULTADOS.

Las constantes de velocidad cinética fueron calculadas para cada tipo
de alimentacién a partir de los datos de desintegracién obtenicos en el
reactor de lecho fluidizado. Las ecuaciones (17) y (b) fueron empleadas
para calcular =, Kﬂ' l(,‘ Y Kz. Los valores de n y l(u inherentes al tipo
de desactivacibn tc fueron calculedos & partir de la ecuacién (f). Para
estas determinsciones se empled la técnica de minimos cuadrados para es-
timecién de parémetros no lineales [22].

Las constantes de velocidad a 900° ., son mostradas en la tabla 2.9 y
sus intervalos se muestran a continuacidn: ‘

Constante de velocidad Intervalo a 900°F.
o< 18.50 - 40.10

KD 10.30 ~ 39.20

l(4| 7.70 - 33.50

lgz 0.97 -~ 2.87
KI/KO 0.75 - 0.86
I(z/i((l g.03 - 0.21

Estos intervalos muestran el funcionamiento cinético de las alimenta-
ciones cuyas propiedades se describieron en las tablas 2.7 y 2.8, Varias
correlaciones entre las composiciones y las constantes de velocidad son
obvias inmediatamente. La desactivacién del catalizador (oX) es alta pa-
ra alimentaciones de elevada concentracién de arométicos, las constantes
de velocidad paras la desintegracién del gasbleo (KO) y las constantes de
la formacifn de gasolina (K1) tienden a aumentar con el incremento en la
concentracidn de parafinas y naftenos. Por otra parte, es algo inespera-
do que la relaci6n de K1/K0. la cual es parémetro de la medida de la se-
lectividad para la formacién de la gasolina, varie Gnicamente de 0.75 a
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Q.86 sobre el intervelo total de alimentaciones. La relacitn de desinte~
gracidn de la gasolina en funcién de la desintegracién del gasbleo KZJKO
cambia por un factor de 7 para el mismo intervala de alimentaciones [22).

ALIMENTACIONES PARAFINICAS.

P1 tiene un valor més pequefio de (<} que P2 6 P3 lo cual esth proba~
biemente relacionado con su bajo punto de ebullicién. Las pequefias dife~
rencias en K, y|X, para estas tres alimentaciones no son significativas.

Uns grifica conversitn a tiempo promedio vs. espacio velacidad pa-~-
ra P3 es mstrat en la figura 2.7. La conversifn a tiempo promedio para
el tiempo de reg‘laencia del catslizedor de 1.25 mimutos es considerable-
mente mayor que a 5.0 minutas, tal y como se esperabs. £n la Figura 2.7
las puntos son fos datos experimentales y las lineas s6lidas son los va-
lores calculados con el modelo cinético para una desactivacibn del cata-
1izador de primer orden, en base a lgs constantes de velocidad tabuledas
en la tabla 2.9. La concordancie observada entre los datos expecimenta-
les y los datos calculadas es bastante huena [22].

ALIMENTACIONES NAFTENICAS.

Los valares de (<) para las alimentaciones nafténicas se encuentran
en el siguiente orden N1 < N3 < NZ; Los valores de L estan en el arden
inverso. Estas resultados sugiergn que la conversién, para estas alimen—
tacicnes, debe ser en el siguiente orden: N1 > N3 > NZ, 1o cual asi fué
en la practica exper-imentul {22].

Una gré&fica de co‘wemlén a tiempo promedic vs. espacic velocidad pa-
re N3 es mostrede en'\la figura 2.8. La concordancis entre los puntos ex-
perimentales y las liteas s&lidas, las cuales fueron calculadas de las
constantes de velaci de la tabla 2.9, es igualmente buena.

Por otra parte, PNSi es una mezcla en igual proporcitn de las alimen-
taciones P3 y N3. Una gréfica de conversitn a tiempo promedio contra es—
pacio velocided, para esta alimentacitn, es mostrada en la figura 2.9.
P35, N3 y PN33 tienen intervalos de puntos de ebullicién casf similares y
practicamente la misma concentracién de aromdticos, nitrbgenoc y azufre.
Las relaciones naftas/parafinas son ampliamente diferentes en las 3 ali-
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Tab1532.7. Propiedades de las diferentes alimentaciones,

Al.imentaé_.lbn Destilacion ASTM Peso molecular % en peso de
5% °F. 95% % . promedio. szufre.
P1 461 650 206 0.09
P2 . 642 639 402 0.01
P35 467 901 276 0.10
Nt (73 687 228 0.03
N2 657 908 354 0.13
N3 457 77 272 0.10
PN33 461 836 271 0.11
PA31 483 913 250 1.57
PA3Z 482 882 281 0.23
PA3S 473 908 320 0.28
PA331 477 888 332 0.42
PA3L 481 311 295 0.80
PA37 460 855 278 0.87
PA38 465 959 325 1.78
AAGS 723 892 366 3.77
PC32 467 M1 298 0.59

Tabla 2.7. Continuacibn.

Alimentacién X en peso de % en peso de No. de carbdn  No. de bromo

Nitrégeno. Hidrégeno. Conradson.
P1 0.0t 13.85 0.0 0.8
P2 0.05 12.17 0.03 0.4
P3 0.03 13.48 0.02 0.6
Ni 0.001 12.83 0.0t 0.0
NZ 0.03 12.61 0.04 0.7
N3 0.02 12.65 0.04 0.4
PN33 0.02 13,28 0.03 0.4
PA31 0.02 13.28 0.02 1.9
PA32 0.03 12.70 0.09 1.3
PA33 0.06 12.65 0.10 1.3
PA331 0.09 11,644 0.22 3.0
PAS4 0.06 12.60 0.15 1.0
PA37 0.06 11.08 0.07 4.0
PA3B 0.09 12.51 .73
AA4S 0.14 10.87 0.19 4.0
PC32 0.09 13.02 0.10 4.2
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Tabla 2.8, Ci icibn_moleculer de las diferentes alimentaciones.
Espectroscopia de mesas Método n-d-M
Alimenta- % en peso % en peso % en peso % en peso X en peso % en peso
cién. de para- de nafte- de aromd- de CP. de Cye de CA'

finas. Nos. ticos.

P1 5.9 33.7 14.4 66.5 24.7 6.8

P2 60.9 36.5 2.6 69.9 2.8 7.4

P3 46.2 35.1 18.6 66.7 25.0 8.2

M1 11.3 68.8 19.9 40.1 53.8 6.1

N2 8.6 59.4 32.4 48.4 40.7 10.9

N3 2.8 64.0 26.3 43.5 47.5 9.1
PN33 27.8 49.9 22.5 58.3 35,9 9.7
PA31 55.8 26.1% 40.1 56.1 25.9 18.0
PA32 32.1 31.9 36.0 56.7 25.4 17.9
PA33 31.3 30.4 38.3 57.9 26.1 15.9
PA33 17.7 26.2 56.1 47.9 29.5 22.6
PASG 34.9 8.6 36.5 59.6 23.6 16.8
PA37 3D.2 23.7 46.1 58.8 6.1 35.1
PA3S 32.5 26.5 41.0 64.4 18.1 17.5
AMAS 11.0 14,2 74.8 55.0 15.7 31.3
PC32 37.3 29.5 30.0 60.6 24.4 15.0

Ysblae 2.9. tantes de velocis cinética a 90G°F.
- )

Alimentacién of KD l(, I(z 0(1/§(D Kzllu n Ky
P1 2.8 M».B8 2.3 1.8 0.8%5 0.06 0.58 1.52
P2 29.9 32.7 26.2 1.09 0.80 0.3 0.71 G.82
P3 50.5 3.0 28,0 1.86 0.82 0,05 0.72 0.79
N1 18.5 39,2 35.5 1.5 0.85 0.0% 0.42 0.42
N2 28.7 34,2 294 2.35 0.86 0.07 0.68 0.99
N3 25.5 3.2 3.0 2.02 0.85 0.06 0.60 1.57
PN33 27.4 35,4 30.9 1.9 0,85 0.05 0.64 1.26
PA31 3.4 24,7 21.0 2.87 @O.85 0.12 0,72 Q.56
PA32 5.6 22.9 1B.6 1.95 0.81 0.09 0.7t 0.53
PA33 33.9 220 17.6 1,48 0D.80 0.07 0.77 0.38
PAIS 36.4 15.5 12.6 2.66 0.81 0.17 0.78 0,23
PA34 34.4 22.1 7.8 1,78 0.81 90,08 0.78 0,37
PA37 37.7 10.3 7.7t 2,18 0,75 0.219 D0.77 0.16
PA3B 34.7 21.1 6.6 1,66 0,792 0,08 0.78 0.3
ARGS 40.1 12.3 9.50 2.28 0.76 0.19 0.83 0.14
PL32 3.6 19.3 15.0 1.5 0.78 0.06 0.71 0.44

# Constantes de velocidad para la desintegracidn del gasbleo asociada
con la congtante de desactivacifn n.
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mentaciones. La comparaci6n de las gréficas de conversién, a tiempo pro-
medio vs. espacio velocidad, muestra ligeras diferenciss en las relacio-
nes de desintegracién (N3 > PN33 > P3), lo cual se encuentra en el mismo
orden que la relacién de naftas/parafinas contenidas en dichas alimenta-
ciones. Estas ligeras diferencias también se manifiestan en las constan-
tes de velocidad presentes en la tsbla 2.9. Para la alimentacifn P3
corresporde el valor mis elevado en la constante de la velocidad de des-
activacitn (w) y el valor més bajo en la constante de desintegracién del
gasileo (KU)' N3 y PN33 tienen valores similares para KO' pero N3 tiene
un valor més bajo en la constante de la velocidad de desactivacién (o),

ALIMENTACIONES AROMATICAS.

Las cuatro alimentaciones, P3, PA33, PA331 y AA4S, representan un am-
plio intervalo en la concentracién de arométicos, de 19 a 75% en peso en
base a un anélisis por espectroscopia de masas. E1 contenido de nitrége-
no de AALS fue ligeramente mayor que el de las otras alimentaciones, pe-
ro su concentracién de azufre fue considerablemente mayor. En relacién s
este Gltimo punto, se han llevado a cabo una gran cantidad de pruebas de
desintegraci6n de alimentaciones con composiciones 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 cantidsd de azufre presente no tiene efectos
importantes en las velocidades de desintegracién [22].

Gréficas de conversifén a tiempo promedio contra espacio velocidad pa-
ra estas custro alimentaciones a un tiempo de residencia del catalizador
de 1.25 minutos se muestran en la figura 2.10. Las diferenciss en cuanto
a conversiones son igualmente grandes; el orden de desintegraciéon es P3
> PA33 > PA331 > AMS, E€sto también se encuentra en concordancis con las
constantes de velocidad listadas en la tabla 2.9, KD disminuye y o cre-
ce en el mismo orden.

DEPASITOS DE CARBON.

Los dep6sitos de carb6n en los catalizadores de desintegraci6n depen-
den principalmente del tiempo de residencia del catalizador y son de he-
cho independientes del espacio velocidad [8,22].
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Ls ecuacitn de Varhies, C = at D (en donde C = carbbn en el catalize-
dar, tc = tiempo de residencia del catalizador en minutos, a = constante
y b = constante), pusde ser usada para describir cualitativamente la ge-
neracitn de carbfn en sl catalizedor. Los valores de a y b se determinan
de gréfices de log. de C ve. log. de tc {min), en la tables 2.10 se pre-
sentan los valores de a y b para cade una de las slimentaciones utilizae-
das en este estudic. Ls constante a ¢s ssencialmente una funcion de las
propiededes de la alimentacitn y es una medide de la tendencis a la for-
aacion de cerbSn de una alisentecitn particular. El orden de la constan-
teaes P2OP3 )Pt yN2ZD> N3 > NI, ol cual es el mismo orden de mayor
concentracion de compusstos srométicos de alto peso molecular para estas
alimentaciones [8,22). '

Yabla 2.10. Constentes de Vorhies para las diferentes slimentscio-
nes, C = ltcb.

Al imgntecion ] b Alimentecion 2 b
P1 0.25 0.30  PA32 0.47 0.21
Pz 0.46 0.12  PA33 0.5  0.24
P5 0.41  0.16  PA3A 0.5 0.2
M 0.25 0.27  PA3S 0.68  0.21
N2 0.45 0.%8  PA331 0.69 0.17
N3 0.36 0.23  AMS 0.75 0.20
PN33 0.32 0.3  PAST 0.78 0.2
PA31 0.42 0.21  PC32 0.52 0.22

EFECTO DEL TIEMPO DE RESIDENCIA DEL CATALIZADOR EN EL FUNCIONAMIENTO DE
LA SELECTIVIDAD A TIEMPO PROMEDIO.

En la figura 2.1%1 se puede ver que cuando el tiewmpo de la corrida
experimental llevada a cabo en un reactor de lecho fijo es incrementado,
1a desviacién respecto al funcionamiento de la produccifin instantinea es
mayor. Por lo tanto, para tiempos de residencia del catalizador grandes,
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el funcionamiento de la selectividad a tiewpo promedio disminuye bastan-
te en relacién s los resultados que se obtienen en un sisteme en estado
estable tal como un resctor de lecho fluido o de lecho en movimiento [38}

EFECYO DEL ESPACIO VELOCIDAD EN EL FUNCIONAMIENTD DE LA SELECTIVIDAD 08~
TENIOA A TIEMPO PROMEDIO.

El espacio velocidad podemos definirlo como el nGmero de volOmenes de
alimenteci6n en condicionss determinades que pueden ser tratados en una
unidad de tiespo, medidos en voldmenes del resctor. El espacio velocidad
(S) tembién recibe el nosbre de velocided espacial.

Se pusden elegir en forwme arbitraris las condiciones de temperatura,
presitn y estado de agregecitn bajo las cusles se va a medir el volumen
de la sustancis que se eliwmenta al reactor.

tes figura - 2.12 muestra @l efecto del espacioc velocidad en el fun-
cionamiento de la selectividad a tiespo promedio. A medida que disminuye
el espacio velocidad, al mismo nivel de conversién, la produccibn de ga—-
solins a tiempo promedic es cada vez menor en relacifn al funclonamiento
de ls produccién instanténes[38].

EFECTO DE LA RELACION CATALIZADOR/ACELTE EN EL FUNCIONAMIENTO DE LA SE-
LECTIVIDAD A TIEMPC PROMEDIO.

Otro perémetro generalsente usado en 1a evaluacién del funcionamiento
de la desintegracitn cstalitica es la relacién catalizador-aceite. €sta
es definida como la relecitn resultsnte de la divisién del volumen total
de catslizedor empleado entre sl volumen total de gaséleo bombeado sobre
dicho catalizador durente la corrida. La relecién catalizador/aceite (§)}
se relaciona con el tiempo de residencia del catalizador (tc) y el espa-
cio velocidad (S) mediante la sjguiente ecuacibn [3g8],

B 1/tc5 (22)

Para una temperaturs dada, dos variables de las tres posibles (tiempo
de residencia del catalizador, espacio velocidad y relacién catalizador-
aceite) son suficjientes para definir completamente la extensidn del sis-~
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tema de desintegracién catslitica. (s figura 2.13 muestra que cuando la
relacién catslizador-aceite se emples como un parémetro en la gré&fica de
selectividad, se observa un funcionamientc dual. Para una relacifin cata-
lizador-~aceite dada, es posible observar dos producciones diferentes de
gasolina a tiewmpo promedio para un nivel de conversién fijo. De la ecua-
cién No. 77 gse observa que is wmisma relacisn catalizedor-aceite es posi-
ble obtenerla mediante un tiempo de residencis del catalizador pequefio ¥
un espgacio velocided grande o en forma inversa, es decir, un espacio ve-
locided pequefic y un tiempo de residencia del catslizedor grande. En la
figura Z.13 la parte supsrior de la selectivided se logrs s través de un
tiempo de residencia del catelizador pequefio en unitn con un espacio ve~
locidad grande, con lo cual los efectos del tiempo promedio son pequefios
y suaves logrando con ésto una produccisn a tiempo promedio semejante s
1s produccién instanténea. Sin embargo, la parte inferior de la selecti-
vidad se obtiene con una relacifn catalizador-sceite alcanzada mediante
la combinacién de un espacio velocicad pequefic y un tiempo de residencia
del catelizedor grande, lo cual permite que efloren los efectos indeses-
bles del tiempo promedic [38].

COMPARACION DE LOS REACTORES DE LECHO FIJO, LECHO EN MOVIMIENTO Y LECHD
FLUIOG.

Si la actividad de los cataliizedores que se usan en el proceso de de-
sintegracién no sufriera nlt’uclones. cualquier reactor con flujo tapén
de ia fase vapor deberia dar ia misma conversibn, independientemente del
tiempo de contacto del catalizador. Para loe reactores de lecho fijo la
conversifn a tiempo promedio e inatantnes seris fdéntica si los catali-
zadores empleados no sufrieran desactivacitn [39].

Mediante la aplicacidn de lsa regls de L'Hopitsl a las ecuaciones (b)
y (c) de la tabls 2.4 y la simple inspecci6n de la ecuacién (d) de esta
misma tabla, se obtiene que el limite de dichas ecuscicnes cuando el pa-
rémetro de desactivacién {1) tiende a cero, es el mismo [39].

Limite de las ecuaciones (b}, (c) ¥ (d) = A/(1 + A)
 Q——
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En la figura 2.14 se compara a los reactores de lecho en movimiento y
lecho fijo y se observa que para desactivaciones del catalizador de pri-
mer orden a la misme Ao y A» los reactores de lecho en movimiento siem-
pre darén una conversi6n mayor que los reactores de lecho fijo. Esto se
debe fundamentalmente a que el grupo de desactivaci6n del catalizador es
siempre mAs grande en lcs reactores de lecho fijo, lo que origina que el
catalizedor pierda su actividad en forma mAs répida y genere una conver-
si6n substancialmente menor. Debido a estas razones, en el presente, los
reactores de lecho fijo ya no se emplean en el proceso de desintegracitn
catalitica [39].

En 1a figura 2.15 se compara a los reactores de lecho fluldo con los
reactores de lecho en movimiento, en ells se observa que pars desactiva-
ciones del catalizador de primer orden a la misma Au Y 2, los reactores
de lecho en movimiento siempre darén una mayor conversién que la gue se
obtiene en los resctores de lecho fluido. Para valores grandes del grupo
de dessctivacién, ambas conversiones son cesi idénticas. De igual forma,
conforme se va incrementando el valor del grupo de resccidn Aa, el valor
de la conversién obtenida en ambos reactores tiende a ser igual. Aunque
los reactores de lecho en movimiento dan una conversitn mayor a la misma
AD y s generalmente el reactor de lecho fluido puede ser operado a una
relacién catalizador-aceite més grande, con lo cual se obtienen valores
bajos de 4. Por otra parte, estos mismos reactores est&n menos sujetos
8 problemas de difusi6n, facilitdndose con ésto la obtencion de valores
més grandes para Ag [39].

En la figura 2.16 se compara a los reactores de lecho fluido con los
reactores de lecho fijo y se observa que a valores bajos de ‘0 Y 2 los
reactores de lecho fijo cuya desactivacién del catalizador sea de primer
orden dar&n una conversién ligeramente mayor, pero a valores grandes del
grupo de desactivaci6n generan una conversién mucho menor [39].
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Fig. 2.13. Efecto de la relaci6n catalizador-aceite en la selectividad
para la gasolina a tiempo promedio.
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Fig. 2.14, Relaci6n de la conversién en lecho fijo a lecho en movimien-
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NOMENCLATURA UTILIZADA EN ESTE CAPITULO.

>
HI

i Extensién del grupo de reaccibém para la especie |, relacidén de
de la constante de velocidad en funci6én del espacio velocidad,
fokllyls = Klls

8y = Ky/Kg
B8 =t /j/t
Ein (x) = F:r/\cion integral exponencial, s: (e®/x)dx

ro = Relacifin de gas6leoc alimenuuo.- 1b./hr., velocidsd de flujo
mhsico.

ki = Constante de la ve}t;cidad de reaccién para una reaccién de or-
den na B8 =0, hr.

Ei = Constante de la velocidad de reaccién promedio para una reac-
cion de orden n.

Ko = Velocidad de desintegracién del gasdleo.

K1 = Velocidad de formacién de la gasolina, '1“0'

Kz = Constante de desintegracién de la gasolina.

LT ("1 01

Qi = Energia de activacifn de la reaccién i, cal./(g.)(mol)

ry = Ky/%g

T2 = K%

S = kspacio velocidad del liquido a cada hora, vol./{vol.)(hr.}

t = Yiempo, hr.

tc = Tiempo de residencia del catalizador (bajo las condiciones de
exposicién del gasbleo), hr.

u = Tiempo "estrecho'.

u, = Velocidad del vapor, pies/seg.

tv = Tiempo de residencia de ls fase vapor, seg.

Vr = Volumen™ del ‘reactor, pies’.

X R = Distancia exial normalizada, z/zu.

¥, = fraccién méxima de gasolina en peso.

Yg = Fraccién instanténea en peso del componente i.

9‘1 = Fracci6én a tiempo promedio en peso del componente i.

z = Distancia axial en el reactor, ples.

z, = Longitud total del reactor, pies,

o = Constante de la velocidsd de desactivacién, hr.”!



Relacién catalizador-aceite, vol. cat./vol. total de gasbleo,

-

ésto para reactores de lecho fijo; para reactores de lecho en

movimiento y lecho fluido es {vol. cat./hr.)/{vol, gas./hr.).

Conversion instanténea fraccién en peso.

Conversifn a tiempo promedio fraccifn en peso.

Tiempo de corrida normalizado, t/tc

Extensi6n del grupo de desactivacién del catalizador, u/ps o
c(tc.

Densidad inicial de la alimentacién a las condiclones de ope-

racién del reactor, lb./pie’.

YO um
11} i

)
=)
"

91 = Densidad de le alimentaci6n en estado liquido a las condicio-
nes del tanque de alimentacién.
gv = Densidad del vapor a las condiciones de operacién del reactor.
= Funci6n de desactivacitn del catalizador.

’z(t) = fFuncién de desactivacién de 1a desintegracion del gas6len.
2 = Area de seccién transversal del reactor, pies?.
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CAPITULO 3. EVOLUCION DEL PROCESO DE
DESINTEGRACION CATALITICA.

EVOLUCION DEL PROCESO DE OESINTEGRACION CATALITICA.

El incremento en el uso del autombvil a principios del presente siglo
ha tenido un mayor impacto en la industria de la refinacién del petréleo
que cualquier otro invento moderno. Las necesidades de combustible de la
maquina de combusti6én interna facilmente consumen la gasolina natural de
que se dispone. Respecto a estas necesidades, las compafiias procesadoras
de petrSleo han tenido que descubrir y procesar més petréleo crudo. Pero
el complejo suministro y las consideracicnes de distribucibén, en conjun-
cién con las constantes crisi{s de energéticos mantienen en una constante
presi6n a los refinadores, cbligdndolos & buscar métodos mas eficientes
de conversi6n de productos de menor valor a gasolina.

Esta necesidad oblig6 a William Burton de la Standard 0il Co. de In-
diana, a comercializar el primer procesc de desintegracién térmica en el
afio de 1913, Otros dos métodos de conversién de productos de elevado pe-
so molecular a gasolina fueron creados posteriormente: el proceso de de-
sintegracién catalitica y el proceso de hidrodesintegracién [1].

La mayor ineficiencia del pracesc de desintegracién térmica radica en
la produccifn de coque de bajo valor. Los tres procesos generan resulta-
dos diferentes respecto a este problema.

El proceso de hidrodesintegracién disminuye la formacién de coque me-
diante la recirculacién de hidrégeno a alta presi6bn. En tanto que Houdry
descubrié que la combustién del carb6n restablece la actividad del cata-
lizador. Tres soluciones de ingenieria que permiten una reaccién quimica
mayor han sido aplicadas al perfeccionamiento de la invencitn de Houdry:
a) Reactor de lecho fijo (1936-1941).

b) Reactor de lechc en movimiento (1941-1955).
c) Reactor de lecho fluido (1942 a la fecha).

Las fechas entre paréntesis representan los afios de mayor prosperidad
de cada uno de dichos procesos.

Como es comGn con muchos otros procesos, las unidades antiguas poco &
poco van desapareciendo, Puede tomar mucho tiempo reemplazar a una uni-
dad poco confiable por una unidad més eficiente.
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USQO DEL PRIMER CATALIZADOR.

La primera prueba comercial de desintegracién catalitica fue realiza-
da a principios de 1915. A. M. McAfee, de Gulf Refining Co. halld que el
cloruro de aluminio (un catalizador de Friedel y Crafts ya conocido des-
de 1877) debia de desintegrar cataliticamente a las fracciones de aceite
de alto peso molecular. Sin embargo, mientras que la produccién de gaso-
lina debia de incrementarse en aproximadamente un 20 6 30%, el altoc cos-
to de la recuperacifn del catalizador impedia el amplio uso de este pro-
ceso. La desintegraci6n térmica y la coquizacién fueron los procesos més
empleados, en este tiempo, para elevat el valor de los aceites pesados y
con el incremento de la demanda de gasolina la desintegracitn térmica se
constituyd como el proceso més importante. Varios procesos fueron comer-—
cializados después del revoluclonario proceso de Burton [1].

Uno de los mds populares, el proceso de Dubbs, fue ampliamente utili-
zado en la industria de la refinacifn del petrfleo en los afios veintes.
Con este proceso se obtuvo una ganancia del 23% en la produccién de ga-
solina y un periodo de rescondiclonamiento de 24 hrs. para la unidad ti-
pice de Dubbs de 250 b/d [1].

Uno de ios primeros cbstficulos que tuvo la gasolina obtenida mediante
el proceso de la desintegraci6n térmica fue su color. A diferencia de la
gasolina natural cuyo color es cristalino, la gasolina de desintegracisn
térmica tiene una mpariencia amarillenta. En ese entonces el color de la
gasolina se consideraba como el principal parémetro de calidad.

No fue sino hasta mediados de la decada de los aflos veintes en que se
relaciont el funcionamiento de la méquina con la composicién de la gaso—
lina. La identificacién del golpeteo en la méquina originado por la com-—
bustién prematura, la invencitn de lcs compuestos antidetonantes asi co-
mo la misma escala de octanaje, cambiaron los conceptos scbre la calidad
de la gasolina.

Fue fAcil reconacer que las gasolinas desintegradas térmicamente son
superiores, en calidad y cantidad, a la gasolina natural, y mds aGn, que
las gasolinas desintegradas cataliticamente a través del proceso de Hou-
dry son mucho meJdres [11.

DESINTEGRACION CATALITICA EN LECHO F1JO.
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El primer reactor comercial de desintegracifn catalitica fue un reactor
de lecho fijo ( figura 3.1 ). Fue desarrollado conjuntamente por Eugene
Houdry, Sun 0il y Socony Vacuum, precursores de Mobil 0il. La primera
unidad de 2000 b/d arranct en abril de 1936 en la refineria de Paulsbotro
Nueva Jersey. Sus reactores contenian catalizadores de arcillas natura-
les tratadas con &clidos. Tres reactores eran operados en paralelo en los
cuales la etapa de desintegraciétn se conectaba con el sistema de regene-
racifn en muy pocos minutos. La transmisitn de calor entre el sistema de
desintegraci6n y el sistema de regeneracién se llevaba a cabo con un in-
tercambiador de calor de sal fundida. La sal fundida flufa a través del
reactor en una serie de tubos los cuales fueron equipados con aletas pa-
ra incrementar la transferencia de calor. Dicha sal extraia e! calor del
reactor en la seccitn que cumplia la funcibn de regeneradotr y lo descar-—
gaba en la seccibn dedicada a la funci6n de desintegracién (figura 3.2}.

La gasolina obtenida mediante este sistema de desintegraci6n se dife-
rencia de la gasclina patural por su menor volatilidad y excelente octa-
naje. Se regquiere una cantidad minima de mezcla de alquilato y tetraeti-
lo de plomo para praducir gasolina de aviacién,

No obstante estas ventajas, el reactor de lecho fijo aGn contenia 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 més desactivado. Mientras que las primeras frac-
ciones eran sobredesintegradas, las siguientes tenfian una conversién muy
pobre. Esto es similar a un reactor con una distribuci6n amplia de tiem-
pos de residencia. La conversiftn es integrada sobre diferentes historia-
_les, lo cual origina que los productos intermedios sean reducidos en es-
quemas consecutivos de reaccién [1,2].

(2) La'distribucién de la temperatura no es uniforme durante la combus-
tién, lo cual limita la temperatura mixima de regeneracibn.

Los requerimientos tales como la operacién a altas temperaturas, cor-
tos tiempos de residencia y la habilidad para manejar una variedad gfan-
de de alimentaciones no eran importantes en los afos treintas [1,2].

DESINTEGRACION CATALITICA CON LECHD EN MOVIMIENTO (TCC).

Muchas inovaciaones técnicas fueron facilmente implementadas en segui-
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da de la primera unidad de desintegracién de lecho fijo. Socony y Vacuum
inventaron la unidad de desintegracién con enfriamiento de la sal fundi-
da, optimizando con ésto al complejo proceso de lecho fijo.

La siguiente etapa fue un proceso continuo de desinteqracitn, el cual
hacia uso del horno Thermofor (empleado para llevar a cabo la combustién
del cogue depositado en el catelizador).

Una representacién esquemftica de una unidad TCC (Desintegreci6n Ca-
talitica Thermofor) se presenta en la figura 3.3. El reactor con le-
cho en movimiento usa particulas de catalizador grandes (esferas de 3-5
mm). El catalizador se mueve por gravedad de la seccin de reacclén a la
seccién de regeneracién y el catalizador regenerado caliente es elevado
mediante un soplador hasta una camara de separacidn s6lidos-gases, donde
el catalizador separadoe se vyelve a alimentar por gravedad a la seccién
de reaccién, También se alimenta una pequefa corriente de vapor a fin de
remover las particulas finas generadas durante el movimiento del catali-
zador. LB unidad TCC tiene muchas ventajas sobre la unidad de lecho fijo
permitiendo la construccién de unidades mucho més grandes. Soluciona uno
de los principales problemas del reactor de Houdry, el cual radica en la
constante desactivacién del catalizador. Los problemas mecAnicos 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, adn presenta muchas deficiencias respecto a una unidad de
desintegrecitn moderna. El tamafio de particula grande limita la tempera-
tura de regeneraci6n a un méximo de 650°C. requiriéndose de un regenera-
dor grande y un elevado tiempo de residencia del catalizador. Ademés, la
transferencia de calor de la rona de combusti6n a la zona de reaccién es
aificil. Debido al tamafio de particula grande, la diferencia de tempera-
turas entre el reactor y el regenerador es minima. La diferencia reque-
rida es funci6n de la relaci6n catalizador/aceite (C/0), En las primeras
unidades TCC en donde s¢ empleabs un elevador de catalizador en forme de
balde, en lugar del soplador, la releci6n estaba limitada a 1.5, cuando
se hizo uso del soplador se alcanz6 una relacién de 4.5 a 7. En las uni-
dades modernas de desintegracién es posible alcanzar valores para la re-
laci6n catalizador/aceite supericres a 901,2].

Esto originaba que el regenerador TCC tuviera que ser enfriado a tra-
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vés de la geﬁeracibn de vapor y la alimentacién tuviera que ser vapori-
zada. Los disefios posteriores TCC aceptaban la alimentaci6n liquida pero
aln requerian de un altc precalentamiento, no menor de 400°C. Las tempe—
raturas tipicas del reactor TCC eran de 500°C, mientras que en las uni-
dades modernas pueden ser superiores a 525°C.

El disefo de la unidad de lecho en movimientoc presenta fallas respec-
to a los requerimientos de altas temperaturas, tiempos de residencia pe-
quefios y facilidad para el procesamiento de alimentaciones con propieda-
des diferentes. El tamafio de particula grande del catalizador limita las
velocidades de transferencia de calor y masa, también origina el aumento
en el tiempo de residencia del catalizador en el regenerador origindndo-
se con ésto la limitacibn en la disponibilidad de la seccién de desinte-
gracién, indispensable para el manejo de variaciones en las alimentacio-
nes y en las demandas de productos. Estas fallas no eran tan importantes
hace 50 afos como lo son hoy en dia.

Otra desventaja cde la tecnologia TCC se relaciona con el disefio mecéd-
nico. El custo de la mayoria de los equipos de proceso en base a la uni-
dad de alimentaci6n disminuye con el incremento en la capacldad. Sin em-—
bargo, para cada unidad hay un tamafo critico en el cual el costo empie-
za a incrementarse con el tamafio. Para una unidad TCC ésto se manifiesta
aproximadamente a los 30,000 b/d, capacidad Gptima muy inferior en rela-
cién a las unidades modernas.

No cbstante que estas unidades ya empieaban cetalizadores sintéticos,
éstos no tenfan las caracteristicas fisicas y quimicas de los cataliza-
dores modernos [1,2].

Todas estas desventajas, respecto a una unidad moderna, y la constan-
te bGsqueda de métodos més eficientes para la obtencién de gasolina con-
dujeron répidamente a que este diseflo entrara en competencia con el pro-
ceso de desintegracitn catalitica en lecho fluido (FCC). Ambos procesos
eran muy semejantes, ya que fueron inicialmente disefiados para el proce-
samiento de alimentacjiones ligeras con una severidad en las condiciones
de desintegracifn y regeneracifin relativamente bajas, caracteristicas de
esos dias.

EVOLUCION DEL PROCESD DE DESINTEGRACION CATAyITICA EN LECHD FLUIDD {(FCC)
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El proceso de desintegracitn catalitica en lecho fijo se volvié a es-~
tudiar cuidadosamente en la Standar 0il Co. en el laboratorio Baten Rou-
ge de N. J. {Jersey). Los trabajos iniciales se llevaron a cabo emplean—
do lechos de particulas finas en constante movimiento, para lo cual uti-
1izaron un transportador en forma de tornillo sin fin.

El uso de particulas finas, se debe aparentemente a los trabajos rea-
lizados en 1934 por R. K. Stratfor, quien descubrié que las arcillas fi-
nas descargadas del procesador de aceites residuales presentaban efectos
cataliticos. Esfuerzos posteriores condujeraon a la reconstruccién de va-
rias unidades de desintegracitn térmica, las cuales se acondicionaron de
tal forma que se les dio el nombre de "desintegradores en suspensi6n' en
donde se adicionaban de 2 a 10 lbs. de particulas de catalizador por ba-
rril de alimentacién (1940). También en esta ocacién, y por primera vez,
se trat6 de aplicar el concepto de utilizar al catalizador una vez y re-
circulario {Chen y Lucki han demostrado el potencial de este concepto en
los catelizadores de zeolita) (7].

Posteriormente, los resultades cbtenidos en una planta piloto con le-
cho fijo ciclico de 180 b/d en Baton Rouge, demostraron que los mejores
rendimientos se obtienen en los primercs momentos de la desintegracién,
lo cual los motivé aln mis a tratar de desarrollar un proceso de desin—
tegracifn continua [1],

Una revisién de la planta pileto utilizada en 1940 indica que ésta se
constituye de un reactor a contraescalén plegado, aGn usado en las plan-
tas piloto FCC de muchos laboratorios de desarrollo (fig. 3.4). E1 ago-
tador del catalizador desactivado también permanece, esencialmente, sin
modificaciones, mientras que el alimentador en forma de tornillo sin fin
fue reemplazado por una vélvula de desplazemiento y por una linea sopor-
tada.

La linea soportada y la vélvula de desplazamiento en unién con un se-
1lo adecuado proporcionan un mejor control de la circulacién de sdlidos.
Ambos implementos aGn son usados en los sistemas fluidizados de circuyla-
cién de la actualidad.

Los disefios posteriores e 1940 (fig. 3.5) emplean diametros més gran-
des en el reactor y en el regenerador para aumentar la retencién de par-
ticulas de catalizador sin hacer uso del contraescel6n plegado [1],
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Los catalizadores FCC estén formados por particules esféricas, con un
tamafio de particula que va de 1 8 130 milimicras. Cuando un fluido atra-
viesa un lecho de s6lidos semejantes, las caidas de piesién se incremen-
tan y cuando esta presién excede el peso del lechn, los sflidos empiezan
& mezclarse y s comportarse igual que un fluido. A velocidades més altas
se forman burbujes, originandose un continuc levantamiento de las parti-
culas con colisiones entre ellas, hasta que el lechc alcanza el régimen
de fluldizacién turbulento. Conforme la velocidad del gas es incrementa-
da, los limites entre el domo y el fondo del lechc desaparecen aumentan—
do la velocidad de flujo general. E1 lecho fluidizado se mantiene a tra-
vés de la constante alimentacién de particulas cataliticas., Los perfiles
de densidad axial tipicas, en funcién de la velocidad del gas, estén re-
presentados en 1a figura 3.6 [2,34).

Figura 3.6. Perfiles de denmidad axisl en lechos fluidos,

1.0 § contraescaisn Velocidades del gas
tipicas para parti-
culas finas (m/seg)
Burbu jeo = 0.1

Altura Turbulento = 0.5
. Répido = 3.0
0.5 Répido Contraescalén = 10

Turbulento

Burbujeo

0 0.2 0,4 0.6 0.8
fraccién s6lidos/volumen

PRIMERA UNIDAD COMERCIAL FCC.

La primeca unidad comercial FCC (modelo L) fue ssencislmente similar
al sistema mostrado en la figura 3.5, Constituyd la base para el di-
sefio de los futuros sistemas de lecho fluidizade.
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Esta unidad operaba como un reactor de lecho fluidizado fijo, en dan-
de las velocidades del gas eran mencres de 1 m/seg., origindndose que la
altura del agotador fuese muy grande. Esto condujo al desarrclle del mo-
delo 1II FCC, el cual hizo uso de un lecho fluidizado turbulento [34].

La capacidad de las primeras unidades FCC fue elevada graduslmente en
tres veces su capacidad original a través de catalizadores sintéticos de
mayor eficiencia y del perfeccionamiento del eqfnpo disponible.

Después de 1960 se dieron una serle de desarrollos de mucha importan-
cia para el futuro de les unidades de desintegraci6n catalitica de lecho
fluidizado, particulermente el advenimiento de los catalizadores de zeo-
lita descubiertos por Mobil 0il Co. De igual forma los adelantos presen-
tados en cuestiones de metalurgla propiciarcn las operaciones a elevadas
temperaturas tanto en el reactor como en el regenerador. Los catalizado-
res coh una mayor selectividad para el coque han permitido que se incre-
mente la relacién catalizador/aceite, mientras que el espacio velocidad
fue incrementado en un factor de 10 [11].

Estas inovaciones hicieron posible que Shell 0il Co. desarrollara el
primer reactor a contraescalén FCC con tlempo de residencia pequefio. Es-
ta unidad constaba de dos etapas de desintegraci6n en fase fluida, inme-
diatamente después del reactor a contraescaltn seguia la fraccionacién y
una segunda etapa de desintegracifn en un reactor de lecho fijo fluido,
Casi una decada antes del uso de los catalizadores de zeolita a gran es—
cala, esta unidad ya habia sido puesta en marcha (fig. 3.7) [20}.

El reactor a contraescalén fue disefado para una sobredesintegracién
pequefia mediante la reducci6n del tiempo de contacto a tan solo 2 segun-
dos. Se corrieron pruebas antes y después de la instalacién del reactor
a contraescaldn, esencialmente con la misma alimentacién y catalizador.
En la tabla 3.1 se muestran las ventajas en el incremento de la pro-
ducciébn para el sistema de desintegracién a dos etapas, sobre el sistema
de desintegraci6n llevada a cabo (nicamente en lecho fijo. Para tener un
par&metro de ajuste se llevé a cabo la comparacitn a conversifén constan-
te y carb6n constante [20].

Los datcs muestran claramente que el sistema de desintegracién a con-
traescalén favorece en forma significativa la obtenciébn de preductos im-
portantes en relacién al sistema de desintegracién en lecho fijo.

A la misma tonversién, las ventajas de produccién para el sistema de
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desintegracién catalitica a contraescaldn y lecho fijo spbre la desinte-
gracién catalitica llevada & cabo Gnicamente en leche fijo son para este
caso: {a) 4.1% més producci6n de gasolina y 0.5% ms en la produccién de
Ca. (b} 2.0% mé&s produccion de olefinas Ca y {(¢) aproximadamente 2.3% de
disminucién en la producci6n de carbén y 0.9% menos Cz y gas seco [20],

Tabla 3,1. Incrementos de produccién para el sistema de desintegra-
ci6n catslitica a contraescaldn y lecho fijo.[20].
Caso. Operacitn ac- Ajuste a con- Ajuste a
tual (1970). versi6n cte. carbbn cte.

Condiciones de operacion:
Incremento en la tempera-

tura, °F. + 60
Incremento en la relaci6n

de recirculacién, vol/vol — 0.35

Incremento en la conver-
- sién, % en volumen. + 5.0 c.0 10.0:
. Incremento en la produc-

cién, % en vol.

' Cg -400°F. gasolina. + 7.6 + 4.1 + 11,0707 e
: I:A y Ca_—_-_ + 1.4 + 0.5 + 2.3 5
. ic - 0.7 - 0.9 - 0,4
i 4
I nc, - 0.5 - 0.6 - 0.4
| 4 + 2.6 + 2.0 + 3.1
Cy v Cy— - 0.9 - 1.4 - D.&
! C, - 0.9 - 1.1 - 0.7
i Cy— 0.0 - 0.3 + 0.3
Gasblea catalizado. - 5.0 0.0 - 10.0
Total. + 3.1 + 3.2 + 2.9
% en peso de carbbn. - 1.3 - 2.3 0.0
(:2 y ligeros, % en peso. - 0.4 -0.9 + 0.1
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Como se observa en la tabla 3.1, en las operaciones actuales, limita-
das por la temperatura en el regenerador, una produccién de gasolina mu-
cho més elevada fue obtenida a despecho de un incremento de 80°F. en la
temperatura de reaccidn y un decremento del 35% en la relacién de recir-
culacién [20).

Cambios en las condiciones de coperacién de un reactor catalitico con
lecho fijo, semejantes a las snteriores, deneralmente disminuyen la pro-
duccién de gasolina e incrementan la de hidrocarburos ligeros. €stoc nas
permite ver una de las principales ventajas de la inovacién del sistema
de desintegracifn catalitica a contraescaldn {la posibilidad de emplear
temperaturas de reaccif6n altas sin la redesintegracién de la gasolina}.

Posterior a este desarrollo, en el que se intenté juntar las caracte-
risticas de operacién del sistema de desintegracién catalitica en lecho
fijo con las caracteristicas de operacifn del sistema de desintegraciGn
4 contraescaldn, el problema principal sequia siendo el catalizador y la
regeneracibn de su actividad.

No obstante que se estaban teniendo notables adelantos en la elabora-
cibn de nuevos catalizadores de alta actividad, en los que se combinaban
las caracteristicas fisices y quimicas de las zeolitas sintéticas y las
zeolitas naturales, la regeneracién de dichos catalizadores no estaba a
la par con el desarrollo obtenido en cuestiones de actividad,

En un principio, la regeneracitn del catalizador se llevaba a cabo en
una sola etapa, en la cual se trataba de méximizar el tiempo de residen—
cia del catalizedor en el regenerador y proporciocnar tanto oxigeno como
fuese posible sin originar la combusti6tn incontrolable del carbén. £sta
Gltima, por otra parte, somete al catalizedor y a la estructura general
del regenerador a chaques térmicos, los cuales originan muchos problemas
en el funcionamiento global de la unidad de desintegracifn catalitica.

Ademds del problema de la combustién incontrolable del carbbn, habia
otros problemas reiacionados con este sistema de regeneraci6n, dentro de
los cuales los mas {mportantes sor [20].

a) El contenido de carbfn en el catalizador regenerado era del 0.30% en
peso, lo cual representa un nivel muy superior en relacién a las con-
diciones adecuadas de operacién de un regenerador de catalizador.

b} Las emisiones de CO en los gases efluentes de la chimenea del regene-
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rador constitufan un nivel muy elevado.

c) La energia quimica perdida en las emisiones de CO también constituia
un gran prcblema 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 energia quimica en forma
de energia calorifica.

El primer paso en el perfeccionamiento de la unidad de desintegracién
catalitica ya estaba dado, pero la eficiencia de operacién de la unidad
aln no alcanzaba el nivel requerido desde el punto de vista econdmico y
técnico,

Desarrollos posteriores praporcionaron grandes avances en la técnica
de desintegraci6n catalitica, lo que permitid hacer usoc en una forma més
eficlente de las propiedades de los catalizadores de zeolita de alta ac-
tividad, los cuales constantemente estaban siendo perfeccionados [40].

Para el sistema de reacci6n se tuvieren los siguientes adelantos:

* Sistema de desintegraci6n catalitica totalmente a contraescalén (reac-
tor catalitico con lecho fluidizado).

® F4cil separacién del catalizador de los productos de reaccién mediante
ciclones de separaciébn de alta eficiencia.

¢ Presiones de operacidn del reactor altas (10 a 30 psig).

¢ Temperaturas de operacién del reactor altas (585 a 1020°F.).

Para el sistema de regemraciﬁn se tuvieron los siguientes adelantos:

* Sistema de regeneracién del catalizador en dos etapas.

* Control de una postcombustién o combustién incontrolable del €O.
Inventario minimo de catalizador.

¢ Gran recuperacién de energia calorifica mediante intercambio.

SISTEMA DE REACCION.

Se usa un sistema llamado contraescal6n o linea de transferencia con
lecho catalitico fluidizado, sistema que ha sido bastante aceptado de-

74



bido a que proporciona las condiciones adecuadas para hacer uso total de
las propiedades de los catalizadores de zeolita de altas actividad. Este

sistema tiene varias caracteristicas muy importantes, una de ellas es el
flujo paralelo del catalizador y los vapores de reaccifn. Para lograr la
aproximacién del contacto paralelo en un contraescaldn comercial, se re-
quiere de una velocidad del vapor elevada para lograr disminuir el SLIP

(relaci6n del tiempo de residencia del catalizador en el contraescalon y
el tiempo de residencia de los vapores de reaccidn) y evitar a lo méximo
la concentracitn del catalizador en las paredes del reactor (40].

Velocidades sobre 70 pies/segundo han sido usadas comercialmente con
buenos resultagos. También son importantes en el sistema de reaccién las
variabhles de tiempo de contacto, temperatura y presién.

La alta actividad de los catalizadores de zeclita no solamente desin-
tegra fracciones de aceites pesados en forma répida, también lleva a ca-
bo la redesintegtaci6n de las gasalinas ya formadas si el tiempo de con-
tacto entre el catalizador y los vapores de reacci6n se prolonga més de
lo debido. La relacifn de desinteoracitn, inicialmente alta, decrece de-
bido a los naftenos y a las parafinas contenidas en la alimentacién que
son reducidas a desperdicios al llevarse a cabo la desintegracién lenta
de los arométicas,

La selectividad por la gasolina continGa disminuyendo la relacitn de
produccibn conforme aumenta el tiempo de contacto, Por lo cual, éste de-
be ser corto pero fipito; obtener el tiempo de contacto correcto viene a
ser muy impartante en la obtencifn de la produccién deseada.

Las caracteristicas de la alimentacién y los objetivos de produccién
definen el tiempo de contacto apropiada.

Las temperaturas de reacci6n juegan un papel muy importante en el oc~
tanaje de las fracciones obtenidas, altas temperaturas de reaccién faci-
litan un nOmero alto de octanaje. Para tomar ventaja de ésto, el sigtema
de reaccién se ha disefado pars operar @ 1000°F y mis. Es decir, de 50
a 75°F més arriba de lo usual en afios anteriores, Existe uns temperatu-
ra Gptima para cada operacitn [40].

De estas variables, la presién de operacitn 6ptima es una de las més
controvertidas, la razfn est8 en que las ventajas y las desventajas ori-
ginadas por dicha variable estdn divididas aproximadamente en igual pro-
porci6n. Esto se muestra en la tabla 3.2, En el transcurso de la de-
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cads de los aflos 70's se ha incrementado la presi6n de operacién del re-
generador de 30 a 4Q ps:lg. debido a gque con ello se ha logrado disminuir
el inventario y consecuentemente los costos de composicibn del cataliza-
dor. También se obtiene una gran eficiencia de recuperacién de energia y
regenetécién del catalizador & altas presiones.

Por otra parte, el incremento de la presién de operaci6n de la unidad
se emplea pars aumentar la cepacidad de una unidad de tamafo dado.

SISTEMA DE REGENERACION.

El funcionamiento de los catalizadares de zeolita esté determinado en
forma directa por el nivel de carbbn depositado sobre su superficie. De-
bido s ésto, se ha acentuado la importancis de una buena regeneracién.

€n un regenerador la relacifén de combustién del carbén depende de:
* La cantidad de inventario de catalizador.

* E1 nivel de carb6n depositado en el catalizador.
* la temperatura de operaciin del regenerador.

* La presi6n parcial del oxigeno en el redenerador.
* La resistencia a la difusién,

* La distribucién del aire.

Es deseable, generalmente, minimizar la cantidad de cataslizador en el
regenerador. La activacién y desactivaci6n del catalizador dependen del
inventario del mismo en €l regenerador. Asi, un bajo inventario de cata-
lizador permite alcanzar niveles bajos de carbSn, 1o que permite que la
cantidsd requerida de éste, para el mantenimiento de una determinada ac-
tividad, disminuyas considersblemente [40].

Pueden tomerse ventajas de las altas relaciones de combustitn presen—
tes en los catalizadores con elevado nivel de carbdn, mediante el uso de
la divisibn de la regeneracifn en zonas separadas o etapas, de modo que
solamente una fraccifn de la combustifin del carbén requerira alcanzar el
nivel bajo en el catalizador regenerado. El uso de estos principios per-
mite mantener un inventario hajo en el regenerador [40].

En la figura 3.8 se muestra la variaci6n de la relacitn de combustién
con la concentraci6n de carbdn en el catalizador a regenerar. Es eviden—
te que ésta ser& mayor mientras -egds grande sea la concentracién del car-
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Tabla 3.2. Ventajas y desventajes de la presi6n de operacitn alta en

el _convertidor {40].

c

d

f

a

b

c

)

)

)

~

~—

~—

)

)

—

Ven H

Perfecciona la cinética de la regeneracifn en virtud de que la rels-|
clén de combustién del carbbn es directamente proporcional a la pre-
si6n parcial del oxigenc en el regenerador, y ésta 8 su vez depende

de la presitn total del sistema, tomando en cuenta que la concentra-|
ci6n de oxigeno en el aire psrmanece constante.

Reduce el inventario de catalizader debido a que la regeneracién se

lleva a cabo con mayor eficiencia. Y por lo tanto, menor cantidad de
éste serd necesarie para mantener la actividad requerida.

Reduce los requerimientos de potencia del compresor debido a que el

gradiente de presiln que exigte entre el regenerador y el reactor se|
emplea para impulsar los productos obtenidos hasta el fraccionador.

La presién de operacién alta en el sistema origina que los efluentes
del reactor que van hacia el fraccionador sean en parte liquidos, lo
cual disminuye la carga de vapor en el mismo,

La separaci6n del catalizador de los vapores de reaccién, por medio

de los clclones, se lleva a cabo con més eficiencia y rapidez a ele~
vadas presiones.

El sistema de recuperacién de energia también se ve favorecido cuan-|
do se emplean presiones de cperacién elevadass.

Desven 2

En primera instancia, para poder obtener presiones de operascién ele-]
vadas se requiere de un soplsdor de mayor potencia, al igual que de
equipo adecuado pars altas presiones. Esto origine que los costos der
equipo se incrementen.

Las caidas de presién efectuadas en las vdlvulas y ciclones son més
grandes a presiones de operacién elevadas.

Se incrementa el transporte de inertes del regenerador hacia el sis-|
tema de reacci6n debido a que la mayor parte del oxigeno presente eJ
el aire, proporcianado por el soplador, es consumido en el regenera-|
dor, con lo cual el gradiente de presitn es mantenido principalmente;

con nitrégenc.
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bén de dicho catalizador, siempre y cuando las condiciones bajo las cua-
les ge lleva a cabo la regeneracién sean las adecuadas.

En la figurs 3.9 se muestran los efectos de la divisidn de la combus-—
tién en dos etepas sobre el proceso de regeneracidn del catalizador. Co-
mo el porcentaje de combusti6n alcanzado en una sola etapa cambia de 0 a
100, un inventario minimo adecuado se he establecido en una divisién de
la combusti6én de aproximadamente B0:20 entre el porcentaje de la primera
y la segunda etapa. €1 inventario minimc para la primera etapa es el 60%
de] total de catslizador procesado a una sola etapa, por lo tanto, para
la sagunda etapa corresponde el 40X restante,

Esta ilustracién ests basada en la disminuci6n del nivel de carbén de
0.85% en peso de carbin en el catalizador agotado a 0.05% en peso en el
catalizador regenecado.

APLICACION ALTERNA.

Una aplicacifn alterna interesante, consiste en tener una cantidad de
catalizador fije y permitir la divisi6n entre las etapas para disminuir
el nivel de carbbn en el catalizador regenerado. La fig. 3.10 mes-
tra este efecto. En este caso, una concentracién minima de cathdn en el
catalizador regenerado es proporcionada por una divisién de 80:20 en el
porcentaje de 18 combustién del carbbn slcanzedo dursnte la primera y la
segunds etaps respectivamente, E1 nivel de carb6n final alcanzado en es-
te tipo de operacibn es de 0.05% en peso contra 0.10% en peso que se ob-
tiene en la regeneracién a una sola etapals0).

La temperaturs de regeneracién tiene un efecto muy pronunciado en la
relacibn de carbbn quemado, altas temperaturas de operacistn incrementan
1a relaci6n de combustion en forma aguda. Una temperatura de disefio del
regeherador de 1250°F es ampliamente usada en la actualidad.

Temperaturas alin més altas pueden emplearse en el disefio, aungue hoy
en dia no parezcan adecuadas desde el punto de vista econfmico debido s
que el catalizador tiene que ser considerado y protegido de temperaturas
que pueden originarle colapsos en la estructura de sus poros. El uso del
precalentamiento de la alimentacifn y altas tesperaturas de reaccitn fa-—
cilitan la obtencién de altas temperaturas de regeneracién.

Otrs variable muy importante en la relacifn de combustifn del carbdn
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es la presibn parcial del oxigenc. Por lo cual el gas de regeneracién es
considerado a fluir a través del lecho en flujo tapén, con ésto se faci-
lita que el oxigeno vays siendo consumido conforme va fluyendo el qas.

La presién parcial efectiva del oxigena viene a ser la media logarit-
mica de los valores del fondo y del domo del lecho. Puesto que se emplea
sire para la combustién, la presién total y el porcentaje de oxigeno en
el gas vienen a ser las variables tomadas para la media logarf{tmica. En
la figura 3.11 se muestra la relacién que existe entre la media logarft-
mica de la presi6n parcial del oxigeno en el lecho, en atmbsferas, y la
concentracién del oxigeno en el mismo, en moles. Esto en base a una'pn-
8i6n total determinada del sistema {40].

En la tabla 3.3 se resumen en forma bastante sencilla los logros,
hasta aqui obtenidos, en la evolucién del sistema de desintegracién con
lecho catalitico a contraescalén (lecho fluidizado).

Tabla 3.3. Resumen del sistema de desintegracién con lecho catali-
1ftico a contraescalén.

1. Sistems de reacci6n: a) Desintegracidn total a contraescalén, b) La
temperatura de operacidén es alta para favorecer la obtencifn de ga-
solina de alto octanaje y de olefinas, c) Recirculacitn minima, d}
Alimentacitn precalentada, e) Flexibilidad para variar la obtencién
de diversos productos.

2. Sistema de regenerscifn: a) Nivel de carb6n en el catalizador rege-
nerado ce 0.05% a 0.15% en peso, b) Minimo inventario, c¢) Altas tem-~
mrntu;u de operacitn y alta presitén parcial del 0, d) Perfeccio-
namiento en la distribucitn de aire y en el patrdn de flujo del ca-
talizador.

3. Agotadgor de vepor: a) Minimo inventario y minima relaci6n de vapor,
b) Desorcién en fase dispersa.

4. Considerscionse totaless a) Funcionalidad y simplicidad.

El desarrollo obtenido, hasta este momento, en cuesti6n de equipo de
proceso permitia hacer usoc total de las propiedades de los catalizadores
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de zeolita de alta actividad, lo cual, aunado m los adelantos obtenidos
en el sistema de recuperacién de energia, proporcionsban una eficiencia
global de la unided de desintegracifn superior & la obtenida en afios an-
teriores.

A partir de entonces ya se cont6 con un sistema de operacitn bien de-
finido, el sistema de desintegracién catalitice a contraescalén o siste~
ma de lecho catalitico fluidizado. Raz6n por lo cual los trabajos de me-
Joramiento posteriores estuvieron enfocados béisicamente al perfecciona-
miento tanto de los catalizadores como del equipo y condiciones de ope-
racién de gste sistema.

UNIDADES MODERNAS DE DESINTEGRACION CATALITICA.

Una unidad moderna de desintegracitn catalitics & contraescaldén o le-
cho fluidizado, puede ser disefiada para procesar todo tipo de alimenta~
ciones (petréleo crudo, crudos reducidos, destilados medios, naftas vir-
genes, ete.) en fracciones de hidrocarburos con bajo punto de ebullicibn
y con alta selectividad para fracciones determinadas [12,19,21].

Esta capscidad es realizada a un costo inicial razonablemente bajo y
con requerimientos minimos de utilidad mientras se satisfacen las condi-
ciones sobre el control de contaminantes y se perfecciona el sistema de
recuperacién de energie. Una unidad moderna también es capaz de operar a
una eficlencia razonable sobre un amplio intervalo de relaciones de car-
ga.

€1 disefio de estas unidades incorpora nuevos avances, tanto en el re—
generador como en el reactor, pero la estructura fundamental es la misma
que se describib en la secci6n anterior.

SISTEMA DE REACCION.

El disefic moderno del reactor a contraescalén permite la optimizacién
del flujo vertical del catalizador e hidrocarburos y asegura que la fase
catalizadora esté bien fluidizada mientras se lleva a cabo el procesc de
desintegracién. Las ventajas de este disefo son [12,19,21].

a) Perfecciona la producci6n como resultado de un Sptimo contacto entre
el catalizador y el hidrocarburo.
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b) Mejor control de las condiciones de operacién: temperatura y presién.

c) Amplio intervalo en la relacién de alimentacién fresca al sistema de
desintegracién catalitica, mientras se mantenga una buena fluidez en
el contraescaldn.

d) Répida recuperacisn en los paros de emergencia.

e) Minima erosibn.

Les areas criticas para aste disefio son el sistema de inyecci6n de la
alimentacidn fresca y ¢l sistems de ciclones empleados para llevar a ca-
bo la separaci6n del cataslizedor de los vapores de reaccidn,

El sistema de inyeccién de la slimentacién fresca fue mejorado. En la
actualidad se hace uso de un sistema de inyecci6n miltiple el cual junto
con la inavacién de la vélvuls tapdn pars el sistema de dosificacién del
catalizador regenerado, permiten obtener une distribuci6n casi perfecta
de los hidrocarburos en el catalizador y aseguran un flujo constante de
ambos hacia el contraescslsn [12,19,21).

SISTEMA DE REGENERACION.

La concentracién com(n de mondxido de carbono en los gases efluentes
de la chimenea del regenerador a dos etapas, es aproximadamente del 10%
en volumen. La energfa quimica contenida en el mondxido de carbono puede
ser usada mediante la combusti6n total del CO a t:(lz en un quemador de CO
o directamente en el regenerador. Quemadores de CO han side usados para
incrementar la eficiencis térmica de las unidades de desintegracién por
algGn tiempo, pero tienen altes costos de inversitn y mantenimiento y se
requiere de un calentamiento adicionsl pars poder aumentar la temperatu-
ra de los gases efluentes de la chimenea del regenerador, hasta alcanzar
el calentamiento requerido para que el (0 pueda ser quemado completamen-
te con seguridad {12,21].

Debido & los factores adversos pera el empleo de un quemador de CO se
opté por llevar a cabo la combustibn total del CO dentro del regenerador
mismo. En este proceso se convierte substancialmente el mondxido de car-
bono a dioxido de carbono y se obtiene catalizador regenerado con un ni-
vel de carbdn que va de 0.02 a 0.05% en peso, lo gue permite una recupe-
raci6n méxima de productos liquidos [12,19,21].
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La combustién total del CO dentro del regenerador evita la necesidad
de hacer'uso de un quemador de CO y ambos ofrecen las ventajas y desven-—
tajas contabilizedas en la tabla 3.4, Este tipo de regeneracitn per-
mite que el calor de combustidn del carbfin se utilice con mayor eficien-
cia en el sistema reactor-regenerador por medio del intercamblo directo
de calor entre los hidrocarburos y la fase catalizads. En alqunos casos,
este calor adicional hace inecesario un horno de precalentamiento de la
alimentscifn para alcanzar los objetivos de operacién y produccibn.

El proceso de regeneracitn de combustién total también elimina varios
problemas de operacidn inherentes con el proceso de regeneracidn conven—
cional. Los choques térmicos ciclicos y los dafos mecénicos causados por
la combustitn incontrolable no se presentan. Aungque ls temperatura en el
regenerador de combustion total es més alts que la temperatura presente
en el regenerador convencional, también es clerto que es extremsdsmente
estable y no expone al equipo & un chegque térmico ciclico. Por atra par-
te, también se eliminan los problemas involucrados con el mantenimiento
y operacifn del quemador de CO. Como consecuencis de todos estos puntas,
el factor de gperacién de la unidad de desintegracién catalitica ha sido
mejorado radicslmente [12,19,21].

Tabla 3.4. Ventajas y desventajas del proceso de combustién to-~
tal del €0.

Yentajes:

a) EliminacidSn del aquemsdor de CO.

b) Reducci6n del contenido de CO en los gases efluentes de ls chimenea
del regenerador abajo de SO0 p.p.m. (restriccién general en el con-
trol de contaminantes).

¢) Incremento en la temperstura del lecho de regeneracién y como con-
secuencia reduccién en la relacitn de recirculacién de catslizador.

d) Nivel de carhbon en el catalizador regenerado de 0.02 & 0,05% en pe-
50.

Desventajas:

a) Altas temperaturas de disefio del equipo de regeneraci6n,

b} Altas temperaturas de operacién del cstalizador,

c} Alto consumo de energia pera la compresitn adicional del sire. |
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El acoplamiento de las caracteristicas de los catalizadores de zeoli-
ta de alta activi‘dad con el sistema de desintegracién catalitica con le-
cho fluidizado o reactor a contraescalén, ha alcanzado un elevado nivel
de perfecci6n, el cual permite obtener una gran flexibilidad de produc-
ci6n mediante una adecuada manipulacién de las variables de proceso.

Ademés de ésto, en la actualidad es posible el procesamiento de frac-
ciones de petrdleo con un elevado nivel de contaminantes, sin recurrir a
los procesos de pretratamiento de la alimentaci6n previamente, dando co-
mo resultado una gran ventaja sobre las unidades de desintegracién cata-
1itica anteriores. En la figura 3.12 se muestran las principales ca-
racteristicas de disefio de una unidad de desintegraci6n con lecho a con-
traescalén o reactor catalitico fluidizado(19].
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NUEVDS DISENOS DE UNIDAOES DE DESINTEGRACION CATALITICA £STAN POR COMER-
CIALIZARSE.

Un reactor y dos regeneradores son las principales caracteristicas de
la unidad de desintegracién catalitica con lecho a contraescalén propie-
dad de la compafiia japonesa !demitsu la cual empezé a probar en Japfin en
el aflo de 1987. La unidad tiene una capacidad de 35000 barriles por dia.
La alimentacifn procesada es una fraccién de elevado peso molecular, ob-
tenida de las unidades de destilacién etmosférica y al vacio. E1 recien-
te proceso es llamado desintegracién residente R2R, donde RZR denota el
uso de una etapa de reaccifn y dos etapas de regeneraclén para el cata-
lizador. El proceso puede convertir alimentaciones que son dificiles de
procesar, las cuales tienen un alto contenidoc de metales (superior a las
50 p.p.m.} 0 un alto contenido de carbén conradson (de 8 & 10% en peso).

CARACTERISTICAS.

" Alimentacién completamente pulverizada dentro de la unidad para permi-
tir la obtencién de gotas muy finas, fAciles de contactar con las par-
ticules de catalizador.

* Reactor catalitico a contraescalén perfeccionado.

* Regenerador cdel catalizador a dos etapas,

BENEFICIOS.

* La produccién de gasolina y gas6leo es tén alta como la que se obttene
mediante el procesamiento de alimentaciones convenclionales.

* Reduce el consumo de catalizador.

+ Regeneracion perfeccionada pars evitar el empleo de catalizedor desac-
tivado.

DETALLES DEL PROCESO.

Un diagrama de flujo para este proceso puede observarse el la figura
3.13. La alimentacién en forma de gotas, previamente pulverizada se pone
en contacto con el catalizador dentro del contraescalén y juntos lo cru-
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zan, Aquf es donde se llevan a cabo la maycria de las reacciones de de-
sintegracién. El contraescalén desemboca dentro de una camara de separa-
ci6én grande, dande el proceso de desintegracién es interrumpido casi en
su totalidad y los productos obtenidos son enviados a una torre de frac-
cionaci6n para separarlos en gasolina, gasfleo y gas. El catalizador, el
cual es carbonizado durante la operacién, pasa a través de dos regenera-
dores sucesivos antes de volver a entrar al reactor.

€l primer regenerador opera a una temperatura aproximada de 700°C y
alcanza una combuétitn parcial del carbén en el catalizador, aproximada-
mente del 60 al B0% en peso del carbbn total y esencialmente todo el hi-
drégeno o8 quemado en este etapa. Posteriormente el catalizador pase al
segundo regenerador donde temperaturas superiores a los $00°C son posi-
bles de obtener debido a una bajs concentracitn de vapor en el gas de la
chimenes. En ests etaps se adiciona un exceso de aire para completar la
regeneracibn (28] .



BEGENERACION DEL CATALIZADOR
DBSINTHGRAOION

e AL

fraccionador.
Regener;
dor, e~ d] Canara de se-
gunda parsoién.
otaps,
\1 17

/Ei Remotor a con~
Regenera- e, B trasscalfn.
dor. Pri- Catalise-
Bora ot~ dor desan-
Pl

-
Catalizador
regenerado.

SANCHEZ DECIGA ORSAR | TESIS PROPESIONAD |

FE!
biasgrama de¢ flujo de la unidad PCC R2R,

Pig. 3.13 I

20



CAPITULO 4. EFECTD DE LAS VARIABLES DE
OPERACION EN LA GASOLINA OBTENIDA.

La desintegracién catalitica ultraorthoflow es un proceso complicado
con una cantided muy amplis de variables de operacifn las cuales pueden
afectar la compusiciétn y el nGmero de octanaje de la gasolina gue se ob~
tiene, En bDuse & un anflisis de diferentes trabajos publicados sobre el
tema, se ha encontrado que el tipo de catalizador, l8s propiedades de ia
alimentaci6n y la temperaturs del reactor tienen los efectos més dristi-~
cos, mientras que la extensidn de ls conversidn tiene un efecto mayor en
el tipo molecular y en ciertas propiedades de la gasolina tales como el
nimera de bromo y Ginicamente un impactc menor en el nimero de octenaje.
Le estructurs moilecular predominante varia en forms sistemética, dentro
de 1s gasolina, en funcién del intervslo de ebullicién. £sto permite una
caracterizacién de la curva de distribucifin de octanaje, en donde cortes
con puntos de ebullicidn altos y bajos tienen un elevado octanaje, mien-
tras que los cortes con puntos de ebullicibn medies tienen un bajo octa-
naje [13].

En virtud de la creciente demands de combustibles, principalmente ga-
solina, el nimerc de octenaje de ésta es extremadamente importante, Por
otra parte, la unidad de desintegracién catalitica es la principal fuen-
te de obtencion de gasolina en una refineria y consecuentemente casi to—~
das ellas estén en busca de nuevos métodos pars incrementar el némero de
octanaje de dicha gasolina,

RELACION ENTRE LA COMPDSICION Y EL NOMERD DE OCTANAJE.

Aunque el objetivo es incrementar el nimero de octansje de 1s gascli-
na, debe recordarse que éste es (nicamente una medida empirics, mientras
que la investigacitn cientifica de la constitucién de la gasolina se de-
be relacionar con la compusicién molecular. Cansecuentemente un paso im-
portante para establecer una guis, al menos en términos generales, esté
en relacionar la composicién de 1a gasolina obtenida por desintegracitn
con los nGmervs de octanaje “research'* (RON) y con los nimeros de octa-
naje “motor’ (MON) [13,36],

Uns tabulacién de los nimeros de octanaje de mezcles de hidrocarburos
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seleccionados aparece en la tablas 4,1, Esta lista permite visuvalizar
las siguientes deducciones. Primero, los nimeros de uctanaje generalmen-
te decrecen conforme se va incrementando el pesc molecular, pero aumenta
rapidamente con el grado de ramificacién, ésto tiene efecto para las pa-
rafinas. Con la excepcién de las slfeclefinas lineales, los arométices y
las olefinas tienen slgunas veces n(meros de octanaje muy elevados. Por
su parte, los naftenos tienen algunas veces nimeros de nctanA:je mis ele-
vados que las carrespondientes parafinas. En resumen, el nGmera de ccta-
naje de la gasolins obtenida por desintegracién puede aumentarse median-
te una concentracién mayor de olefinas y arométicos, aunque &sto genere
ususlmente un incremento en la sensibilidad 433,

Otra consecuencia de estas relaciones de composicidén-octanaje esté en
les caracteristicas de la curva de distribuci6n-octanaje para la gasoli-
na de desintegracifn catalitica. En la figura 4.1 se representan los
canbios en la composicifsn molecular de dicha gasolina con respecto a la
temperatura de ebullicifin. La gasolina ligera {(punto de ebullicién infe-
rior a los 250°F.) tiene un alto contenido de olefinas, mientras que la
gasolina pesada (punto de ebullicion superlor a los 250°F ) tiene un al-
to contenido de arom&ticos. £sto origina una disminucién uniforme, tanto
en el ndmero de bromo (resultado de un bajo contenido de olefines) como
en el punto de anilina (resultado de un alto cantenido de arométicos) en
funci6n del ircremento en el punto de ebullicién, tal como se muestra en
la figura 4.2.

EFECTO DE LAS CONDICIONES DE PROCESO.

La varisble de proceso que tiene un mayor efecto en el octanaje de la
gasolina de desintegracién catalitica es la temperatura de operaci6tn del
reactor. La velocidad de desintegracion se incrementa més répidamente en
relacién a la velocidad de la transferencia de hidrogeno conforme se in-
crementa la tewmperstura de operscitn. (la transferencia de hidrfgeno es
la reaccién en la cual las olefinas proporcionan uno o més hidr6genos a
otras olefinas para generar parafinas). Esto da como resuitado final un
incremento considerable de gasolina en el intervalo de ebullicién de las
olefinas, en el nGnero de bromo y eén el nimero de octanaje de acuerdo al
incremento en la temperatura de operacién. Incrementos de una unidad RON
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Tabla 4.1. NGmeros de octanaje de mezclas de hidrocarburos selec-l
cionados [13].
Hidrocarburos. No. de octanaje No. de octanaje Sensibilidad
"research", "motor”, (RON-MON) . |
Parafines
n-pentano 62 67 -5
n-octano - 19 - 15 -4
2-mmtilheptano 13 24 -1
2,3,4-trimet 11lpentano 97 102 -5
Olefinas
1=hepteno 66 55 13
2-metil-1-hexeno 118 108 10
2,3,4-trimetil-2-pentenc 142 130 12
Naftencs
Metjlciclopentano 107 99 8
Etilciclohexano 43 » 4
Arosdticos
Benceno 99 91 8
Tolueno 124 112 12
Xileno (para) 146 127 19
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figura 4.1. Distribucién de la composicién molecular de la gaso-

1ina en funcitn del intervalo de ebullicibn [13], |
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Figura . _4.1. Continuacién [13].
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Figura 4.2, Distribuci6n del nGmero de bromo y del punto de ani-

1ina de 1a gasolina en funcitn del intervalo del punto de ebullicién. |
{13].
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por cada 20°F de incremento en la temperatura de operaci6n son tipicos.

El efecto en el incresento de la conversifn via relaci6n catalizador-
aceite es algo mAs complicado. Los cambios en la composicifn de la gaso-
lina son més fuertes conforme disminuye agudamente el contenido de ole-
fines en favor de las parafinas y de los aromdticos [13,36],

En 1a gasolina ligera, los incrementos en la temperatura de operacidn
tienden a incrementar el nimero de octanaje ''research" (RON) pero tienen
un efecto pequefo en el ndmero de octanaje "motor" (MON), (por lo gene-
ral es una disminucifn pequefia). Los cambios en la composicifn estén en
copcordancia con la discusién previa y muestran un decremento en el con-
tepido de parafinas en relaci6n a un incremento en el contenido de ole~
fines. Por otra parte, incrementos en la relacién catalizador-aceite ge-
neran justamente los efectos opuestos: disminuci6n en el nimero de octa-
naje "relea‘rd_l". incremento en el nimero de octanaje "motor", incremento
en el contenido de parafinas y disminucifn en el contenido de olefinas,
en funcién del porcentaje de gasolina ligera. La produccién total de ga-
solina ligera y la cantidad de olefinas mctualmente se incrementan como
resultado de un incremento en la operacifn de desintegraci6n catalftica.
Sin embargo, en virtud de que las olefinas son agotadas por las reaccio-
nes de transferencia de hidrdgeno, cosa que no ocurre con las parafinas,
el porcentaje de las primeras es disminuido en la gasolina ligera [13,36]

Para la gasolina pesada puede verse que el efectc de ambas condicio-
nes de operacién es mayor que para la gasclina ligera. De la misma forma
que 21 efecto del tipo de alimentacién, discutido anteriormente, los in-
crementos en la temperatura de operacifn aumentan tanto al nGmero de oc~
tanaje "research" como al nimero de octanaje "motor" en la gasolina pe-
- sada. Como ya se indic6 anteriormente para la gasolina ligera, las pera-
finas disminuyen en una relacién catalizador/aceite baja y las olefinas
se incrementan. Sin embargo, en una relacibn catalizador/aceite alta las
olefinas disminuyen con el incremento en la temperatura debido a la re-
desintegracién y al incremento de la transferencia de hidrigeno. La acu-
mulacién de erométicos, debido a que no pueden ser desintegrados dentro
de este intervalo de ehullicidén, son la razén principal para que se ori-
gine el incremento en el nimern de octanaje con una relacién catalizador
/aceite alta [36],

Los efectos de la relacién catalizador/aceite en la composiclén de la
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gasolina pesada son mucho m&s grandes que los efectos de la temperatura,
pero los camblos en el nimero de octanaje "research" son més pequeflos en
relacifn al nGmero de octanaje "motor”. Esto se debe al balance entre el
incremento en aromdticos y el decremento en olefinas. Este Oltimo, gene-
rado tanto por la redesintegracifn como por la transferencia de hidrége-
no mientras que el incremento en arométicos es debido a4 la transferencia
de hidrégeno y a la dealquilacién de monoaromiticos pesados. La disminu-
ci6n de las olefinas es més répida a temperaturas mis altas debido a que
la sobredesintegracitn es més severa y a que la generaci6n de arométicos
se incrementa. A temperaturas bajas el nimero de octenaje '“research” no
‘cambia con la relaci6n catalizador/aceite [13,36].

Por otra parte, aunque los naftenos son agotados en las reacciones de
transferencia de hidrégeno, éstos no disminuyen tanto en la gasolina pe-
sada, como ocurre con las olefinas.

Aunque en menor proporcién, también se ha reportado que la presién de
operacifn parcial del gasGleo tiene un efecto considerable en la gasoli-
na de desintegracitn catalitica, ganancias de 2 unidedes RON se han ob-
tenido como consecuencia de una disminucién en la presién parcial de los
hidrocarburos de 10 psias. Este efecto es probablemente el resultado del
incremento en la concentracifn de olefinas originade por la disminucién
de las reacciones de transferencia de hidrégeno. En base a ésto, presio-
nes de operacibn del gaséleo bajas pueden cbtenerse mediante la disminu-
cién de la presidn total del teactor o mediante la inyeccifn de inertes
tales como el vapor [13,36].

De las discusiones anteriores, la 'controversia” sobre si el perfec~
cionamiento de los dispositivos de mezclado del catalizador y de la ali-
mentacién disminuyen o aumentan el nimero de octangje puede comprenderse
simplemente mediante la combinacién de los efectos de la presifin parcial
del gas6leo y de la temperatura del reactor. E1 perfeccionamiento de los
dispositivos de mezclado genera claramente un decremento en la tempera-
tura de desintegracién promedio (a temperatura constante a la salida del
reactor), mediante la eliminacién de calor y de zonas con alta telacidn
catalizador/aceite. Los dispositivos también eliminan los sitios de baja
relacién catalizador/aceite y zonas frias, perc las velocidades de reac-
cién después de estos cambios son précticamente iguales. Asi, puede ver-
se que un mezclado deficiente del catalizador y de la alimentacién gene-
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ra una relacién velocidad de desintegracién/temperatura del reactor pro-
medio més alta que la que se alcanza cuando la slimentaciébn y el catali-
zador son perfectamente mezclados, De &sto se deriva que los dispositi-
vos que perfeccionan el merclado, tienden a mejorar la selectividad para
la gasolina, pero disminuyen la conversitn y el nimero de octanaje. Sin
embargo, debido s que muchos dispositivos de mezclado del catalizador y
el aceite involucran la inyeccién de vapor, la presifn parcial del gas6-
leo es disminuida por éstos dispositivos, con lo cual tiende a incremen-
tacrse &l némero de octanaje. Dependiendo de la magnitud relativa de los
cambios en la presién parcial del gasfleo y en la temperatura de opera-
cién efectiva del reactor, el nimero de octanaje de la gasolina tiende a
aumsntar o a disminuir [13],

EFECTOS DEL CATALIZADOR.

La fuente principal de actividad catalitica en los madernos cataliza-
dores de desintegracién reside en los componentes de la zeolita. El re-
siduo de la particula de catalizador, referido a la matriz, es el encar-
gado de darle fuerza a ls particula y también de proporcionar sitios ca-
taliticos para la desintegracién de moléculas demasiado voluminosas para
caber en los poros de la zeolita. Sin embargo, el mayor nimere Je opera-
ciones de desintegracifén tienen lugar en los cristales de la zeolita, lo
que origina que éstas tengan la mayor influencia en la composicién tanto
del catalizador como de la gasolina en Gltima instancia {3,10,13],

Los catalizadores de desintegracién comunes utilizan varias formas de
zeolita faujosita, en donde el tamafio de las unidades celulares son una
wedida del nimero de sitios de aluminio en la armazén del cristal y, de
igual forma, también representa un parémetto del catalizador que permite
controlar el nimero de octanaje de la gasolina producida. Por su parte,
los cationes intercambiados influyen en el funcicnamiento de la desinte-
gracisn sblo en forma indirecta, debido a que su funcién es la de balan-
cear a la zeolita, a diferencis del tamafio de la unidad celular (3,10,13]

Se ha encontrado que la densidad y fuerze de los sitipos &cidos influ-
yen en el funcionamiento del catalizedor, pero ambos son controlades por
el nimero de a&tomos de aluminio en la armazén vy por lo tanto por el ta-
mafio de la unidad celular.
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En base a que las reacciones de transferencia de hidrbgeno probable-
mente requieren de la adsorcién de moléculas adyacentes, las velocidades
de dichas reacciones deben, por lo tanto, disminuir en gran medida cuan-~
do la densidad de los sitios &cidos es pequefia. Consecuentemente, no hay
redesintegracién de 1a gasolins olefinica, dando como resultado un alto
nimero de octanaje. Incrementos de 2 a 3 unidades RON se han logrado ob-
tener en unidades de desintegracién comerciales, en las cuales se uytili-
zaron catalizadores en equilibrio con tamafios de unidades celulares que
ven de 26 a 28 A [9:13].

Después de cierto nomero de trabajos en los cuales se incluyen datos
més detailados de la composicién de la gasolina muestran que conforme va
disminuyendo el tamafio de la unidad celular del catalizador, la gasolina
aromética disminuye significativamente mientras que las olefinas se in-
crementan en la misma proporcién. Estos resultados estén en concordancia
con el mecanismo de disminucién de las reacciones de deshidrogenacién en
funci6n del decremento en el tamafio de la unidad celylar {131,

Otro efecto del catalizador,el cusl es algo complejo,es la influencia
del sodio, A tamafio de unidad celular constante, concentraciones de leo
menores del 1.0% antes de una desactivacién fuerte con el vapor mejoran
el nGmerc de octanaje pero disminuyen la actividad de dicho catalizador.
Esto es debido a que el sodio neutraliza los sitios dcidos fuertes. Sin
embargo, hay un efecto muy diferente si el sodio es intercambiado en el
catalizador después de la desactivacién con el vapor. En este Gltimo ca-
so, el sodio Gnicamente disminuye la actividad, teniendo un efecto dema-
siado pequefio en la selectividad o en el nGmero de octanaje. Por lo tan-
ta, parece que el efecto principsl del sodio es la neutralizacién de los
gitios fcidos. Preferentemente ataca (neutrsliza) e los sitios &cidos de
mayor fuerza [13].

Finalmente, el efecto de la actividad de la matriz del catalizador en
el nGmero de actanaje de la gasoclina es sctualmente igual de pequefio. La
matriz de los catalizadores de desintegracién de zeclita modernos es ca-
taliticamente similar a los catalizadores de silica-alGmina amorfos an-
tiguos, los cuales son conocidos por su baja selectividad para la gaso-
lina, pero muy altes n(Omeros de octanaje. Sin embargo, se ha demostrado
gque contenidos de zeolita adn tan bajos como del 7% son suficientes para
superar los cambics de selectividad de la matriz en términos del nimero

99



de octanaje y de la produccifn de gasolina. No obetante, matrices de al-
ta actividad han sido cbtenidas para siterar la composicitn de la gaso-
lina hacie un alto contenido de olefinas [13].

REALCE DEL NOMEAD DE OCTANAJE MEDIANTE LA OPERACION EN EL REGIMEN DE SO-
SREDESINTEGRACION.

No s6lo el tipo de catalizador, sino también las variables de opera-
cidn y el disefio de la unidad de desintegracitn juegan un papel de mucha
importancia en el realce del nimeroc de octensje "research” y en el nime-
ro de octanaje "motor". la selecciGn 6ptima de una combinacién de estas
variables para un sistema catslitico determinado pueden generar un nota-
ble incremento en los rimeros de octanaje.

Aunque un gran nimero de varisbles han sido cuantificadas en detalle,
1a clave para mejorar el nimero de octanaje de la gasolina consiste ra-
dicalmente en tener uns comprensién clara de 1s quimica de los hidrocar—
buros presentes en ells. Por otra parte, el proceso de desintegracién se
lleva a cabo, por lo general, mediante un catalizadar fcido en un siste-
®ma con lecho a contraescalfn, a temperaturas de operacisn gue van de los
470 & los S40°C. Lam funcibn del catalizador consiste fundamentalmente en
proparcionar un mecanismo de reaccién el cual puede ser explicado a tra~
vés de la teoria del ion cerbonio en donde también se presentan reaccio~
nes secundarias en gran extensidn (figurs 4.3). Tomando como base a
este esquems se puede argumentsr que slo las siguientes reacciones can~
tribuyen & la producclién de gasoline de slto octensjes [4,5].

* Formaci6n de clefinas 8 pertir de la desintegracién de psrafinas.

* Formecibn de arométicos & partir de la desintegracifn de alquilaromi-
ticos.

* formecitn de arométicos u olefinss a partir de naftencs.

* Isomerizacifn de olefinas {lo cual explics el alto contenido de isopa-
rafinas en la fraccién de gasolina ligera),

e Ciclizaci6n de olefinas.

Las reaccicnes que involucran tramgferencis de hidrégeno de naftenos
a olefinas para producir parafinas y arombticos son reacclones secunda-
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Figura . 4.3. Esquema blsico de las reacciones de desintegraci6n,

Parafinas _p_gg_;uggggu_bg, Parafinas + Olefinas M-l-b-'—’é Naftenos
l transferencia de hldrbgenLJ

Parafinas

Olerinas ramificadas

transferencia de hidrébgeno

Parafinas ramificadas

Naft desintegracidn, Dlefinas transferencia de hidcégeno, ‘Parafid
Deshidrogenacibn Isomerizacion : nas

Olefinas ciclicas + H,  Dlefines remificades

AromAticos + Hz

Aromiticos desinteqracitn Aromhticos sin substituir + Olefinas

deshidrogenacién/alquilecién
Coque o Arom&ticos heterociclicos
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ries, las cuales reducen el nimero de octanaje "research" en la gasolina
pero tienen un efecto pequefio en el ndmero de octanaje "motor". $in em-
bargo, las reacciones de transferencia de hidrégeno proporcionan produc-
tos estables, los cuales son menos propensos para una desintegracién se-
cundaria mayor, derivandose de ésto un incremento en la producci6n de la
gasolina y un decremento en la produccién de gas.
De estas reacciones, aquellas que limitan e impiden aumentar el nlme-
ro de octanaje "motor" son [4,5]:
* La transferencia de hidrégeno entre olefinas y naftenus para dar para-
finas e isoparafines, lo cual debe de controlarse.
Ciclizeci6tn de olefinas para formar naftenos y la subsecuente transfe-
rencia de hidrégeno para formar aromkticos.
* Desintegraci6én de olefinas, isomerizacién de olefinas y la subsecuente
transferencia de hidrdgeno para formar isoparafinas.

Para los dos Gltimos mecanismos una actividad fuerte del ion carbonio
en conjuncién con la transferencia de hidrfgeno sen necesarios; Los dos
tienen una energia de activacidén grande y una constante de equilibrio a
500°C moderada. La reaccidn de la transferencia de hidrigeno implica una
teaccidn bimolecular la cual depende de la proximidad de los sitios dcl-
dos en la zeolita para altas relaciones.

La determinacién del efecto de la operacifn de desintegracién 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 alimentacién fue de 100 g /hr y la temperaturs de reaccién
de 520°C (s4,5].

La alimentacién fue una fracci6n pesada, destilada al vacifo, y el ca-
talizador fue una zeolita comercial. Los nimeros de octanaje 'research"
y "motor" se determinaron de correlaciones, usando composiciones de ga-
solina determinada mediante el anélisis de las parafinas, isoparafinas,
aromiticos, naftenps y olefinas de la fraccién de c5—cw. La conversién
fue definida como el porcentaje en peso de lda alimentacién convertida a
gasolina y componentes ligerpos. "teta" es definida como la conversifn de
segundo orden, es decir, con./{100 - conv.} [4,5].
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RESULTADOS.

l.os efectos de la relacién catalizador/aceite en la conversién de se-
gundo orden (teta) se muestran en la figura 4.4. Con el incremento en la
relaci6n catalizador/aceite se obtjene una conversién superfor al 75% en
peso en la cual la pendiente de la gréfica teta v.s. catalizador/aceite
cambia radicalmente. La conversién de 75% en peso coincide con el maximo
en la curva gasolina v.s. teta (figura 4.5). A una conversién superior a
75% en peso hay un decremento considerable en la produccién de gasolina
respecto a la conversifén, asociado con un considerable incremento en la
praducci6én de propileno, butileno e isobutano y un aumento menor de eti-
leno. Esta disminuci6n en la selectividad de la gasolina generada por la
desintegraci6n segundaria de las olefinas C} y Ca se ha nombrado régimen
de sobredesintegracifén. Otras caracteristicas de este tipo de operacitn
gon el incremento en la producci6n de carbén y el incremento en la con-
vergi6n de fondos, adem&s de un insignificante aumento en la produccién
de gas seco {4,5].

PROPIEDADES DE LA GASOLINA.

l.a operaci6n a baja conversi6n {menor del 50% en pesp) se caracteriza
por una alta concentracién de arométicos CB-C10 en una produccién de ga-
solina de 20 a 25% en peso de la alimentacién. £s probable que la fuente
principal de esta gasoline moncaromética a baja conversitn sea la répida
desalguilaci6én de la alimentaci6én moncaromética de alto punto de ebulli-
cién. Con el incremento en la conversién a 60% en peso, la concentracién
de gasolina aromAtica disminuye debido s una dilucibn efectiva conforme
se incrementa la cantidad de alimentacién que es desintegraca en el ran-
go de ebullicién de la gasolina., Esto es enfatizado en la figura 4.6 en
donde se observa que la cantidad de arométicos en la fracci6n cortespon—
diente a la gasolina, como un porcentaje de la alimentacitn, aumenta en
forma constante con la conversi6n [4,5].

A través del incremento de la conversin hasta el régimen de sobrede-
sintegracién (conversi6n superior al 75% en peso), los nGmeros de octa-
naje "research" y "motor" disminuyen y se incrementan, respectivemente,
en funcién de la conversi6bn {mostrado en la fig. 4.7). En la fig. 4.8 se
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myestra la distribucibn del nOmero de octanale "research" en la fraccidn
de la gasolina C5-Cw en funcibén del intervalo de ebutliciSn. £l decre-

_mento en general parece ser debido a una contribucitn menor en el nimero
de octanaje "'research" por parte de la fraccién Cs-ca. Hay un decrementa
continuo en las olefinas Cs-ca ramificadas, narmales y ciclicas en fun—
cibn de la conversifn. La contribucién al nGmero de octanaje “motor" por
parte de esta fraccién es minima sobre un ampiic intervalo de niveles de
canversién, incluyends &l régimen de sobredesintegracifén. Sin embarga,
en contraste con el casoc del nimero de octanaje “research™, el nimero de
octangje "mator" se incrementa con la conversifin hasta e)- rédgimen de so-
bredesintegraciGn; ésto se debe principalmente al incremento en arométi~
cos y saturadas camificados en el intervalo de C.,*C10 {figura 4.9).

Al principio el régimen de sobredesintegracitn se caracterizé con una
disminucién en la produccién de gasolina con una conversibn sobre el 75%
en peso. 5in embargo, como se muestra en ls flgura 4.7, existe un incre-
mento, bastante pronunclado, en ambos nimeros de octansje Gnicemente &
una ronversién superior al 78% en peso, Este incremento en el octanaje
parece provenir de la fraccifin de gasolina L’B-L‘m. Las principales cau~
gas de este fncremento agudo en el octenaje son [4,5]:

{1) incremento en la formacion de arowéticos mediante las ciclizacio-
nes y reacciones de transferencia de hidrégeno.

{11} desintegracitn de componentes saturados de btsjo octansje, produ-
ciendose principslmente C, y Ca..

(1ii} incremento en la concentraci6n de arométicos debido a la dismi-
nucifn neta en la producci6n de gasolina.

Por otra parte se ha determinadoc que 1a operaciédn bajo condiciones de
sobredesintegracion no mejora la calidad del nGmero de octanaje para 1la
fraccibén de intervalo de ebullici6n de 70 a 130°C,

RESUMEN.

£1 régimen de sobredesintegracién se presenta a una conversifn supe~
rior al 75% en pesoc y se caracteriza por un decremento en la produccién
de gasolina, }a rual experimenta reacciones secundarias generando olefi-
nas r:5 y Ca' ademis de isobutanos.
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Al incrementarse la cantidad de aceite ciclico pesado se lleva a cabo
una desintegracién mayor de mfleculas en el rango de la gasolina, pero a
cambio de &sto se presenta una produccifin mayor de coque,

L.as composiciones de la gasolina muestran un alto contenido de aromi—
ticos a bajas conversiones, posiblemente debido a una répida dealquila-
ci6n de las fracclones monoaromdticas de alto punto de ebullicifn conte-
nidas en la alimentaci6n, Mediante el incremento de la conversi6n a 60%
en peso, la producci6n de la gasolina se incresenta originando una dilu-
ci6n neta de los aromdticos formados en un principio, no cbatante que la
cantidead de éstos, presente en la fracciln de la gasolina, se incrementa
constantemente con la conversién. Cuando se lleva a efecto el incremento
de la conversién de 60 a 75% en peso, se presenta una disminucién en el
nGmero de octanaje "research" originado por e) decremento en el conteni-
do de olefinas 06-C8 en la fracci6n de la gasolina, las cuales son con-
vartidas a seturados y aromticos sediante lss teacciones de ciclizecién
y transferencis de hidrégeno. Sin embargo,; el nimero de octansje "motor”
se incresenta en este intervalo de conversiones debido s la farmecidn de
isoparefinas y arométicos [4,5].

En el régimen de sobredesintegracion se presenta un incremento consi-
derable en ambos n(meros de octanaje, fundementalmente a una conversién
superior al 78% en peso. E1 principal incremento en el octanaje se loca-
1iza en la fraccién Cs a Cw. debido a la formacién de arombticos y a la
desintegracion de componentes saturados de bajo octanaje (4,5].

La operacién en régimen de sobredesintegracitn tiene, en general, iss

siguientes ventsjas:

e Incremento significativc en los nGmercs de octanaje tanto "motor' como
"ressarch’.

® Formaci6n de arométicos en la gasclina medisnte reacciones de transfe-
rencia de hidrogeno y ciclizacién de la fracci6n (:a ac,.

¢ Estabilidad potencialmente favorable, caracteristica de las gasolinas
de baja olefinidad.

e Incremento inmignificante en la produccién de gas seco.

¢ Produccitn de gasolina de desintegracitn con alto contenido de olefi-

nas C, y CA.
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CAPITULO 5. PREDICCION DE 'LA PRODUC~
CION.

METODO DE ANALISIS PARA LA PREDICCION DE LA PRODUCCION.

Linde Ag ha desarrcllado un método de anflisis para predecir con bas-
tante confiabilidad los rendimientcs de los productos obtenidos durante
el proceso de la desintegracién catalitica a contraescaldn del gasSleo.

La prediccitn de los rendimientos obtenidos pars cade uno de los dis-
tintos productos, es esencial peras el disefio fptimo de una unidad de de-
sintegracion catalitica a contraescalon. Toda ingsertidumbre en este anf-
l1inis es uns desventajs pars el cliente.

Aunque busnas correlaciones de slimentacibén-produccitén han sido obte-
nides para naftas, hay slgo de incertidumbre cuando se pretende aplicar
dichas correlsciones a ls prediccion de la praduccién del gasdlec.

Uns correlacién muy buena ha sido realizada entre ciertas propiedades
de las naftas y la cantidsd de productos esperados [16].

fas principales propiedades correlacionadas de las naftas son:

* Gravedad especifics.

* An&lisis de parafinas, olefinss, naftenos y arométicos (anflisis PONA)
* Intervalo cdel punto de ebullicién.

* Contenido de hidrogeno,

* Contenido de szufre.

Para slimentaciones pessdas es posible realizar una prediccién de los
productos esperados, basads Gnicamente en estas propiedudes. También se
puede llevar & csbo sin el andlisis PONA, pero le incertidusbre de estas
predicciones (compersds con la produccisn resl en una planta tatalmente
a escala} es obvismente mayor que la que se tendrfa si diche prediccién
se llevara s cabo en base s dstos adicionales de la alimentacitn, figura

5.1. Qbviamente que la prediccidén viene a ser mds confiable con una
caracterizaci6n mhs detallads de la slimentaci6n.

€s practicamente imposible obiener una prediccién de productos exscta
de tales correlaciones simples, ya que con ellas no se puede determinar,
en forma detallade, la compleja naturaleza del gaséleo.

Par lo tanto el procedimiente analitico tiens que ser aspliado, recu~
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rriendo en primera instancia a la determinacién de la molécula promedio.’
LA MOLECULA PROMEDIO.

Se ha analizado una gran variedad de diferentes gasSleos, los cuales
han sido usados como alimentacion para las plantas piloto disefladas por
Linde Ag y para las plantes de desintegraci6n a escala total. Los resul-
tados, contabilizados como datos estadisticos, dan una estructura prome-
dio de la molécula del gasfleo.

La molécula promedio calculada es un parfmetro de gran isportancia en
la determinacion de 1a prediccién de la produccién mediante sistemas de
computo [16].

En la table $.1 se presentan los datos de la produccibn esperada
y los resultedos de la produccién obtenida de etileno, para alimentacio-
nes de diferentes tipos de gasfleo. Ls concordancia entre ambos datos es
excelente.

En las siguientes lineas se llevars a cabo una breve descripcién del
anflisis estructural y de los métodos empleados para 1la obtenci6n de los
datos que permiten la determinaci6n del promedio estadistico de la molé-
cula del gasbleo.

GRUPOS ESTRUCTURALES.

Cuando se desarrolld el método se establecié que los grupos estructu-
rales, contenidos en la alimentacitn, debian de proporcionar una distri-
bucitn de prodyctos definida por la desintegracibn térmica.

Es obvio que las parafinas son desintegrades fécilmente, mediante la
ruptura del enlace C-C. tnto contribuye a una produccitn alta de etileno
y otros hidrocarburos ligeros, ademfs de una baja produccién en la pird-
lisis del aceite combustible.

Esto tiene efecto pars todas las parafinas (normales o ramificadas) y
para cadenas alquilicas como substituyentes en los sistemss arométicos.

Existe diferencis en la praduccién de etileno cuando cadenas normales
o ramificadas son desintegradas. Le desintegraci6n de parafinas normales
permite la obtenci6n de una produccidn mis alta de etileno.

La produccién de etileno por descomposicién de parafinas ciclicas es
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8.1. Produccién calculada por computadors y produccién

Alimentacitn Origen del crudo Cz“b analizado C2H4 calculado
X en pesa. % en peso.
Keroseno. 28.5 28.3
Gasbleo. Venezusla. 25.4 25.7
Gasbleo. Iran. 22.7 22.5
Gasbleo. Medio Orlente. 22.6 22.4
Gas6leo. Nigeria. 22.0 22.3
Geséleo. Kuwait. 21.7 21.4
Gasbleo, mezcla. 20.4 20.8
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gimilar a la que se obtiene con la descomposici6n de isoparafinas.

La estructura de los anilles, en los compuestos arométicos., es de al-
ta estabilidad térmica, razén por la cual su descomposicién requiere de
temperaturas muy elevadas. Por lo tanto, los anillos arométicos (excepto
sus substituyentes parafinicos) noc contribuyen s la producci6n de olefi-
nas [16]. .

Por otra parte, no existe diferencia en los productos origQinados por
la desintegraci6n si éstos provienen de compuestos formados por un solo
grupo estructural, por ejemplo n-parafines, 0 de compuestos formedos por
diferentes grupos estructurales enlazados entre si, por ejemplo arométi-
cos con substituyentes alquil. Mediente el siguiente esquema de resccién
trataré de ejemplificar lo antes dicho:

+ CH,—(CHy)g—CHy ~— z@—(cuz)a—cns

No hay diferencia en la distribucién de productos si una mol de dife-
nil y una mol de n-decano © si dos moles de n-pentilbénceno son desinte-
gradas [16).

Por lo tanto, la importancia de ésto radica en la cantidad de los di-
ferentes grupos estructurales presentes y en el hecho de que no es nece-
sario para la predicci6bn de la produccidn conocer si éstos est&n enlaza-
dos entre si o no.

En la figura 8.2 se indican las diferentes aproximaciones para el
anflisis PONA y para el andlisis estructural. M-xylol representa un com-
puesto aromfitico para el cual el anflisis PONA indica uns compesicitn de
100% de aromiticos, mientras que el anhlisis estructural reporta un com-
tenido de 755 de carbonos arombticos Gnicasente.

Un benceno el cual es substituido tres veces, representa un cowpuesto
aromitico componente del gasfleo, para el cual el anflisis PONA estable-
ce una composicién del 100% en srométicos nuevamente. Mientras tanto, el
anklisis de grupos estructurales reporta un contenido en carbonos aromé-—
ticos del 37.5% solamente.

Esto muestra la amplia diferencia que existe para la prediccibn de la
produccién de ligeros en ambos métodes, ya que hay una considerable can—
tidad de productos ligeros derivados de la desintegracitn de los substi-
tuyentes en el henceno.
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€1 an&lisis PONA ve a la molécula como un todo, mientras que el méto-
do de &ndlisis estructural la ve como a la suma de los diferentes grupos
estructurales gue la conforman. Por lo tanto, el andlisis PONA es buenc
y suficiente para naftas, pero na para el gasfleo en general.

Hasta este puntc Gnicsmente se ha intentado mostrar que el contenido
de carbonos parafinicos y arométicos es de suma importancia para la pre-
diceién de la produccitn en base & la molécula promedia. Pero también es
posible describir en una forma més detullada y preciss & eatos carbonos.
Es muy Gtil distinguir les diferentes pasiciones de los carbonos paraf{-
nicos y aromiticos dentro de 1a molécula, tal y como se intents mostrar
en la figura 3.3, €n base 3 estos detos se he definido un fndice de
cadenss ramificadas, el cusl es el resultsdo de la relaci6n de la canti~
dad de carbén en los grupos metil y de la cantidad total de cachén para-
finico en la molécula promedio.

La idea de ls molécula promedio estadistice se puede explicar median-
te el siguiente ejemplo: para una mezcla de uns mol de benceno y uns mol
dge clclohexano, el anélisis de grupos estructurales das la sigulente des-
cripcién de 1s molécula promedio.
~ NGmera promedio de carbonos; 6.
~ N(mero promedic de &tomos de carbono arométicos; 3.
~ NGmero promedio de Stomos de carbono parafinicos; 5.
~ Nimero promedio de grupos metil unidos ditectamente con &tomos de car~

bono parafinicos; 0.
~ N(mero promedic de substituciones en los anillos arométicos; 0.
~ Indice de caedenas ramificedas; 0.

Asi la molécula promedio consiste de une mitad de anillos arométicos,
tres &tomos de carbén parsfinico y ningGn grupo metile. También la parte
srombtica de la moléculs promedic no estd substituida. Naturalmente que
uha molécula de semejantes caracteristicas no es real, pero san informes
estadisticos de mucho valor pars describir sistemss complejos tales como
la molécula de gasGleo [16].

ANALISIS DEL GASOLEC.

La figura 5.4, muestra esquemiticamente el procedimiento experimental
empleadc para el anflisis del gasbleo. A través de €1 se obtienen variss

113



figura $.2. Interpretacién por anAlisis PONA y por anélisis
ESTRUCTURAL.
Compuesto. AnGlisis PONA, Anslisis ESTRUCTURAL.
l:M3 I:I'l3 100X aromético. 75% de C‘-
@ 0% parafinico. 25% de Cp-
CHZ-CHZ-CH5
CH 100% aromético. 37.5% de I:A.
F'S 0% parafinico. 62.5% de CP.
CH,) ~CH
( 2)3 Eﬂ
3
Figura 8.3, Clasificacion de los Atomos de carbono

parafinico-arométicos.
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propiedades fundamentales del gaslleo, tales como: el contenide de C. S,
H, etc., el comportamiento de la ebullicién, la gravedad especifica, el
peso molecular promedic y el indice de refraccién.

La muestra se separa por métodos cromatogréficos: las n-parafinas son
determinadas en forma directa por cromatografia de gases, usando unha co-
lumna capilar revestida con polifenileter.

Para obtener el contenido de parafinas, monoaromiticos y polisrométi-
cos, el gasfleoc se separa por cromatografia ligquida preparativa de alta
presién y posteriormente cada una de esas fracciones son recuperadas del
solvente e investigadas por espectroscopia H-NMR, determinando el andli~
sis elemental y el peso molecular promedio. Estos datos hacen posible la
determinacién de 1a molécula promedio {16].

DETERMINACION DE N-PARAFINAS.

Aunque la stma de n-parafinas puede ser determinada por cromatografia
liquida usando un temiz molécular de 5 °A, se prefiere el método de cro-
matografia de gas debido a su alta precisién y facilidad de manejo.

Por el alto nimero de compuestos individuales es casi imposible obte-
ner una separacién complete mediante la cromatografia de gas comin, pero
afortunadamente las n-parafinas forman un grupo de compuestos individua-
les de concentracién alta comparativamente. Asi gsu elevacibn cumbre per-
mite sy determinacidn en una forma hasta cierto punto fé&cil, En la figu~
ra $.5 se muestra un cromatograma tipico del gasfleo.

SEPARACION DEL GASOLEQ POR HPLC.

La cromatografia liquida preparativa de alta presi6n hace posible la
separacién y determinacién de las diferentes fracciones que conforman al
gasdleo. E1 empaque bauxita de la columna cromatografica separa selecti-
vamente al gasOleo en fracciones con ninguno, uno o més anillos aroméii-
cos. £sta separacion no es influida por el nGmero de substituciones, ta-
mafo molecular o por el comportamiento de ebullicién de cadas uno de los
compuestos individuales.

Mediante este método se pueden obtener las siguientes fracciones:

- Hidrocarburos parafinicos,
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Figura .. 5.4. Procedimiento parm la caracterizacifn del gaséleo.

l G A S a L |3 0
6C l HPLC

Datos del gas6~ P-parafims Paraﬂnas &arm&u- Poliarométicos
leo. 08
Contenido de C, ! I I
H y S. Interva- ontenido tenido ontenido
10 de ebulli- e H y C, HyC. e HyC.
cion. Densided, Peso mole-] Peso mole~ 'es0 mole—
peso molecular, cular. uler. ular.,
Indice de re- r«-mn. R, -NMR
fraccién.

! | ! ! !
L M 0O L E C U t A P R O M E D I O

Figura 5.5. Determinacion de n-parafines por cromatografia de gas.

nCig nCey

19 nLig
n-l:B

A

Columna: columna capilar, 50 metros de longitud, empacada con poli-
fenileter.

Transportador: Helio, volumen de muestra: 0.2 microlitros.
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- Mongaromiticos. .
~ Poliarométicos (arométicos con m&s de un anillc, por consiguiente, de-
rivados del naftaleno y antraceno).

La figura 5.6 muestra un cromatograma de una separacitn del gas6-
leo, E1 n-hexano es usado como eluyente y la separacién es ejecutads con
una relaci6n de flujo programeda. Las fracciones se recuperan posterior-
mente del solvente por un procedimiento estandar y determinadas gravime-
tricamente. Estas tres fracciones también son investigadas por medio del
método de espectroscopla H-NMR para obtensr informacién detallads de la
estructura de cada fraccién.

ESPECTROSCOPIA H-NMR.

Por medlo de la espectroscopia H-NMR mse puede obtener informacitn de
la distribucion del tipo de enlaces de hidrégeno presentes en compuestos
simples o en mezclas, debido a que las seflales del cambio quimico de los
distintas enlaces aparece en regiones diferentes del espectro.

Como se muestra en la figura 5.7, se pueden distinguir 5 tipos de
enlaces de hidrégeno en el petréleo crudo:[16].

a) HA' Hidrégeno enlazado directamente a un anillc aromético.
b) Hp % _CHZ. Hidré6geno contenido en grupas CHZ o CH en posicifn <. en un

anillo aromético.
c) H . Hidr6geno contenido en grupos metil en posicién alfa en un
p-dl-El'I’

anillo aromitico.
d) ”p-CH . Hidrogeno en grupos parafinicos (:M2 y CH que no se encuentran
2

en posicién alfa en el anillo aromético.

e) H . Hidr6geno contenido en grupos metil que no estan en posicién

p-IZH3
alfa en el anillo aromético,

Esas sefiales pueden ser cambios ligeros y manchas entre las regiones
del tipo de enlace de hidrégeno, causadas por las diferentes condiciones
espectroscdpicas tales como temperatura, concentracién, inestabilidad en
el campo magnético, etc. Por lo tanto, se escoge la perpendicular al mi-
nimo de la seflal marcada entre dos méximos como la linea l{mite para dos
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Figura $.6. Separacién del gas6leo por HPLC.

'y Hidrocarburocs

Intensidad saturadas ....‘: -— cefract6metro di-
H ferencial.

de la se- \ =~ detector de absor-

flal detec— eién ultravioleta.

tada.

1
'
1
[}
1]
1
1
1
L)
L)

0 1 b

+ t ++ >

0 0.5 1 Hr.
Ptecolumna: longitud = 1.0 m. 1D = 1,0 cm. Empagque de la columna: AlzD]
de 32 a 63 micras mks 1% de agus en peso.

Calumna: longitud = 1.0 m. ID = 1.0 cm. Empague de la columna: A1203
de 18 a 32 micras mAs 0.6% de agua en peso.

Solvente: n-hexano, temperatura: 25°C, presitn de entrada a la colma

0-1z5bar: I -~ I1 = 25 bar: arriba de 11 = S50 bar. Muestra inyecta+
da = 0,361 ml.

Figura 5.7. Espectro H-NMR de una fracci6n aromética,

HP'CHZ
8.0 < T 8.9
Ho-o(-CHy
7.65 < T< 8.0

X
HP CH2

HP- —CHl
6<T < 7.65

8.9 { T< 9.8
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tipos diferentes de enlaces de hidrbgeno. El &rea bajo la curva compren-
dida entre los dos minimos es directamente prouporcional a la cantidad de
Atomos de hidrogeno gue estan unidos por este tipo de enlace.

EJEMPLOS.

En la teabla 5.2 se muestra un ejemplo del anélisis estructural de
una muestra de gas6jen. La separacién por cromatografia liquida de alta
presifn resulta en: 72% en parafinas, 16% en monosroméiticos y 12% en po-
lisrométicos, todos ellos en % en peso. Ls molécula promedio esté repre-
sentada por los datos de la columna derecha de la tabla, la cual muestra
1a distribuci6n de los carbonos en los diferentes tipos de enlaces [16].

La molécula promedio del petrbéleo crudo, para este caso, esté formads
mediante 13.4 &tomos de carbono parafinicos y 7.3 Atomos de carbono aro-
méticos. Conteniendo 2.9 grupos metilo, con 0.3 de ellos unidos directa-
mente a un carbono aromético. De los 2.3 carbonos arométicos, 1.1 no es-—
tdn substituidos.

Por otre parte, podemos distinguir dos grupos de carbonos aromiticos
substituidos; 0.6 de ellos estdn substituidos por grupos metilenc y 0.3
por grupos metilo. Finalmente, 0.3 &tomos de carbono estdn colocados en
posicién de conexi6n en el sitema de anillos aromdticos condensados y el
indice de cadenas ramificadas reportsdo para esta molécula fue de 0,216,

En base a todo lo anterior resulta claro que la prediccién de la pro-
duccibn mediante el conocimiento de algunas propiedades generales de la
alimentaci6n tales como el punto de ebullicién, el indice de refraccién,
la densidad, etc., no ofrece ls realidad Optima en concordancis con los
resultados que se obtienen en una planta a escala total.

El nivel ordinario del an&lisis PONA no mejora grandemente la predic-
cién porque conoce solamente la cantidad total de la fraccién aromética,
omitiendo la produccién de ligeros derivada de la desintegracién catali-
tica de los substituyentes del anillo aromético.

Por fortuna, con el conocimiento de la estructura molecular promedio
es posible establecer la contribucién especifica de cads uno de los gru-
pos estructurales presentes y determinar la produccifn real.
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Isbla . 5.2, Ejemplo de un anflisis estructural.

fraccién. Monoaromaticos Poliarométicos Hidrocarburos

Gas6leo calcu~

saturados. lado.

No. No. %C. No. No. %C. No. No. %C No. No. %C

atd. atd. atd. atd. atd. atd. atd. atd.
Pogicion, € H C H c H c [
CA insus. 2.9 2.9 19.6 5.4 5.4 34.8 1.1 1.1 7.0
cam—cuz 2.2 14.9 1.9 12.3 0.6 5.8
cnsus-ms 1.1 7.4 1.2 7.7 0.3 1.9
(IA cond. 0.0 0.0 2.8 16.8 0.3 1.9
l:A 6.2 41.9 11.14 71.6 2.3 14.6
cr,-«--t:nz 2.2 4.3 14,9 1.9 3.7 12.3 0.6 1.2 3.7
CP-C-CH3 1.1 3.4 7.4 1.23.7 7.7 0.3 0.9 1.8
CP-CHZ 4,4 8.5 29.7 0.9 4,3 5.8 12,7 21.9 79.4 10.D 17.6 63.5
CP-CH’ 0.9 2.6 6.1 0.41,3 2.6 3,310.020.6 2.6 7.8 t6.4
CP 8.6 58.1 4.4 28.4 16.0 31.9 100 13.4 85.4
Indice de cademms ramificadas.

0.23 0.36 0.21 0.216

Extraido del an&lisis estructural de un petrbleo crudo atmosférico.
Contenido arométicao: 28% en peso (moncaromético 16% en peso, poliaro~

miktico 12% en peso).
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BALANCE GE MATERIA Y ENERGIA. (método proporcionado por los catalagrames
~ ge la davison).
INSTITUTO MEXICAND DEL PETROLEC.

La Gnica forma de evaluar el rendimiento de una unidad de desintegra~
ci6n catalitica consiste en calculsr el balance térmico y de materiasles.
Eso se logra obteniendo de la unidad los datos necesarios pars ssher los
flujos térmicos y de materisles de todas las corrientes. Cuando también
se conocen los valores de gravedades especificas, andlisis del gas de la
chimenes, composiciones de lss fracciones livianas y slgunos enssyos de
destilacibn, es posible calcuisr los rendimientos reales obtenidos en el
reactor y las recuperaciones de los diversos componentes. Por otra parte
debido 8 que las evalusciones econtmicas se llevan a cabo en base a com-
paraciones, se debe tener especisl stencibn en observar consistencia en
la recoleccidn de datos y en los métodos de célculo27].

BALANCE DE MATERIA.

Para explicar como se calculan los rendimientos reales de un reactor
a pactir del balance de materiales, se har§ uso del siguiente ejemplo:

SUMMIT OIL COMPANY (ENSAYO No. 1).

a) Datos de entrada. La figura 6.8 permite observar la unidsd de de-
sintegraciin catalitica objeto de este ejemplo. Todas los datos, necesa-
rios para calcular los rendimientos reales del reactor, se listan en la

tabla £.3. E1 método implsntado pars incluir corrientes sdicionales

&3 correcto, SieNMprs que $e Conazcan sus regimenes de Flujn y sus compo-
siciones. Las corrientes edicionales que no se desintegran en la plenta

se califican de corrientes negativas [27].

b) Sumerio de fracciones livianss. Para determinar el rendimiento en el
reactor de butano e hidrocarburos mhs livisnos se hace un sumsrio de las
fracciones livianas. Cada corriente que ests constituida por CQ y compo-
nentes mss livianos se convierte a harriles por dis (b/d} y a libcas por
tora (1b /hr ). Los componentes individusles se diferencisn ligeramente
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316,800 pies’ std./hr.

Carga fresca |
36,930 b/d. 28.5 °AP;

8,065 b./d.

Alre de combustibn &
364250 pies® std/min 22,949 b./d. 59.5 SAPI

1 N
7,026 b./d. 23.8 °APS

Fondos .
1,580 b./d. 4.5 °APL

SANCHEZ DECIGA CESAR | TESIS PROFESIONAL
FES-C

Unided de desintegracitn cestalitica de

1a Sumwit Oil.
fig. 5.8 ]
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Tabla 5.3. Datos de entrada para el balance de materiales de la unidad de

desintegracién catalitica de la Summit Oil.

Nombre de Carga Aire de Gas de Gas se- Carga dc Gasolina Aceite Forddos
la co- fresca combus—- chime- co. alquila- ciclico
rriente, tisn. nea. cién. ligero.
Flujo:

b/d 36,930 8,065 22,949 7,026 1,580
pie’ »

std./hr. 56,250 316,800

| °AP1 28.5 59.5 23.8 4.5
Deatila-

cién

P{mmt} 760 760 760
Temp. ind.

de ebulli. 4268 92 441

;g 590 114 489
{508 _ 208 542

| 70%

90% 3n 617
Temp., fi-

nal, °F, 425 649
Companentes %mol 2m0) X ol X _vol._

H2 11.8

(.‘1 39.8

Cz-_- 13.0

cz 19.3

CS—'—_ 4.1 33.3

(:3 1.5 13.3

ic, 1.5 27.5 1.3

€= 1.3 20.9 3.6

nl':4 0.3 3.1 1.7

650 1.9 93.4

D2 0.2

co 3.5 0.7

Coz 14.7 1.6

NZ + A 81.6 5.1

Total 100.0 100.0 100.0 100.0

* pies® std./min,
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para las corrientes liquidas y gaseosas. Las férmulas para realizar esogs
célculos se mueatran a continuacifng

a) Para gases.
_ _pies® std. gas 1 mol de gas % mol de 4
(b /hr ), = fr. X 379 pies® std. gas. * 100 moles gas.
x dbs_de 1.
1m0l de 4.

El régimen de flujo en volumen de la corriente gasecsa se convierte a
régimen de flujo en moles. El resultada se multiplica por el X en moles
y por el pesc molecular de cada companente a fin de calcular sus Flujos.
en lbs /hr

(bra) =-08 del , (b/dil
i1 hr (lbs/hr)i

Para calcular las b /d de cada componente se miltiplica el flujo en
lbs /hr por el factor b /d por lbs /hr pera dicho componente que apa-
rece en la tabla 5.5 y en la tabla 5.5 (27}.

'b) Para liquidos.

. % envol., de i. {régimen de flujo, b /d }
(bsd)y = 100 X

(lbs /hr )y = [(b /d )11/[{b /d /1bs /hr )1]

La cantidad de b /d de cada componente se calcula multiplicando su %
en volumen correspandiente por el régimen de flujo, en b /d , para dicho
componente. Las lhs / hr de cada componente se calculan dividiendo los
b /d de ese componente entre el factor b /d X lbs /hr para el mismo.

En ia tabla 5.4 se proporciona el sumario completo de fracciones
livianas correspondientes al ejemplo que nos ocupa.

En ocaciones el anflisis de la corriente liquida se da en % en moles,
para calcular los b /d de cada componente el andlisis se debe convertir
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a8 % en volumen, £n el ejemplo, la composicién de la carga de alquilacién
se expresa en % en moles, A continuacién se dan las ecuaciones para rea-
lizar la conversi6n indicada [27].

a) _% en mol de i

X barriles de § _ _barriles de i

100 moles totales mol de i T 100 moles totales
o
b) barriles de i _ _barciles tctales
100 moles totales ~ 100 moles totales

1=1

c) _(barriles de i/100 moles totales) _
{barriles totales/100 moles totales) X 100 = % en volumen de 1.

El ¥ en moles de cada componente se multiplica po.r su factor de b/mol
para calcular los barriles de cada componente por cada 100 moles de car-
ga de alquilacién. Los resultados se suman para obtener el total de ba-
triles de carga de alquilaci6n por centenat de moles de la misma. Poste-
riormente, los barriles de cada componente se dividen entre el total de
barriles y se multiplica por 100, obteniendose de esta forma el % en vo-
lumen para cada uno de dichos companentes [27].

£l método para calcular las lbs /hr de l’:5 en la gasolina se myestra
en seguida. Las lbs/hbr de gasolina parcialmente deshutanizada se calcu-
lan a partir de la gravedad APl y del régimen de flujo. Las 1lbs /hr de
C, se restan del tatal [27].

ibs .de g—usolinu _ barriles de gesolina X lbs_de gasolina X
hr - dia galén de gasolina

A2 ga) de gesoling , _1dis
barril de gasolina 24 hre

22,949 X 6.167 X 42 X 1/24 = 247,671

Gasolina total - ca = (:5 en la gasolina.
247,671 lbs /hr - 15,127 1bs /hr = 234,544 lbs /hr
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Tabla

5.4, Sumario de fracciones 1ivianas.

Componen- P.M. _b/d Gas Seco Carga de Alquilaci6n.

tes de la 1b/hr X mol b/d 1b/hr % vol. %mol b/d 1b/hr

corriente

Hz 2.02 0.9802 11.8 195.0 199

81 16.04 0.2286 3%9.8 1,220.0 5,336

Cz_-: 28.05 0.1716 13.0 523.0 3,048

Cz 30.07 0.1832 19.3 889.0 4,851

C; 42.08 0.1314 4.1 189.5 1,442 29.42 33.3 2,373 18,062

C5 44.09 0.1351 1.5 74.7 553 12.67 13.3 1,022 7,562

1CA 58.12 0.1216 1.5 88.6 729 31.07 27.5 2,505 20,604

ca: 56.10 0.1123 1.3 68.5 610 21.04 20.9 1,697 15,113

nca 58.12 0.1176 0.3 17.1 146 3.30 3.1 273 2,322

1C5+ 72.15 0.1099 2.41 1.9 194 1,768

Inertes 7.4

Total 100.0 16,914 100.00 100.0 8,064 65,4M
Tabla 5.4. Sumario de_fracciones livianas (continuacién).

Componentes de Gasclina Total % de recuperaci6n

la corriente. % vol. b/d 1b/hr b/d lb/br

Hy 199

l:1 5,336

Cz-— 3,048

Cz 4,851

CS_—_- 2,563 19,504 92.6

[23 1,097 8,115 93.2

1(:“ 1.3 298 2,453 2,892 23,786 96.9

Ca: 3.6 826 7,357 2,592 23,080 97.4

nca 1.7 390 3,317 680 5,785 97.5

Cs-'- 93.4 21,434 234,544 21,628 236,312 100.0

Inertes.

Tatal 100.0 31,452 330,016

22,949 [ 247,671

!
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Tabla 5.5. Propiedades fisicas de los hidrocarburos.

Hidrocarburo Peso mole~ Punto de Densidad factor Factor
cular. ebulli~ @ 60°F b/a/lb/hr  b/mol
cién, °F  lb/galén
H2 2.02 - 422.9 (.583 0.9802 0.0825
C1 16.04 - 258.9 2,50 0.22086 0.1528
Cz_-_; 28.05 ~ 154.,7 3.33 0.1716 0.2006
Cz 30.07 - 128.0 3.12 0,1832 0.2295
C:_-_— 42.08 - 53.9 4.35 0.1314 0.2308
C, 44.09 - 43.8 4.23 0.1351 0.2482
1ca 58.12 + 10.9 4.70 0.1216 0.2944
.lCa_-_: 56,10 + 19.6 4.99 0.1145 0.2677
l—Ca:: 56,10 + 20.7 5.00 0.1142 0.2671
trans-Z-CF 56.10 + 33.6 5.08 0.1125 0.2629
cls-Z-Cl;_- 56,10 + 38.6 5.22 0.1095 0.2559
mezela C4;; 56.10 + -  5.09 0.1123 0.2624
nCa 58.12 + 31.1  4.86 0.1176 0.2847
.it':5 72,15 + B82.2 5.20 0.1099 0.3304
mezela CS-: 70.13 + --—= 5,51 0.1037 0.3030
ncs 72.15 + 9.9 5.76 0.108s 0.3266
st 34.08 - 75.3 6.58 0.0868 0.1233
[ 12.01 e e el
co 28.01 - 313.6 6.57 0.0857 0.1000
COZ 44,01 - 109.3 6.89 0.0829 0.1519

Aire 28.97 -317.6 7.29 0.0784 0.0946
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En el ejemplo no hay corrientes extraMas que contengan fracciones 1li-
vianas capaces de alterar e}l balance de materiales. 5i hubiera, entonces
se convertir{an a lbs /hr y b /8 como se hizé en el ejemplo. Los valo-
res correspondientes gse tratarian como negatives al hacer la suma final
para calcular los rendimientos del reactor [27].

c) Compersacitn para el puato de corte de gasolina. Varios son los méto-
dos populares que se usan para comparar los rendimientos de gasolina ba-
Jo un punto de corte constante. Las compensaciones se hacen con relacién
a una constante:

600 6 430°F de punto real de ebullicifin (punto final),

430°F de punto Final de ebullicién, norma D-86.

Punto de ebullicién de 90%, segin la norma D-B86.

Comoquiera que los refinadores producen gasolina que se cifie a la es-
pecificacidn D-86 de punto final, este método deberia ser el més adecua-
do para hacer evaluaciones econdmicas. Lo malo es que el ensayo para de-
terminar el punto final segdin la norma D-86 es de por si inexacto. Mucho
nés confiable es el método de punto de ebullicidn de 90% de la especifi-
cacién 0-85 [27].

A continuacién se mostraran las compensaciones que se realizaron para
el rendimiento de la gasolina de la Summit 0il para 0% de Cs a 3B85°F.
1. Factor de correccién para compensar por gunto de esbullicitn de 30% de

1a gasolina (Cs-'-).

Se desea saber cual es el rendimiento real de gasolina, para lo cual

1a temperatura estandar es:

Temperatura estandar ASTM D~BS 90% = 385°F,

De la figura 5.9, en base a la temperatura estandar y a la tempe-

ratura reportada para el punto de S0% se cbtiene el factor de correc-

cibn para este caso, resultandoc ser igual a 1.03.

Por lo tanto, el volumen de gasolina C5+ a la temperatura estandar es

igual al volumen de gasolina a la temperatura reportada multiplicado

por el factor de correccién.
Vol. de gasolina T(std.) = 1.05 X 21,628 b /d
22,277 b /d

u
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Z. Punto de ebul{icldn promedio en volumen (PEPV).

PEPY T(20%) + T{50%) + T(90%)

3

114 + 208 + 371
3

Gasolina: PEPY = = 731°F,

489 + 542 + 617
3

ACL: PEPY = 3 549°F .

A partir de la curva de destilacién ASTM D-B6 se obtiene la curva de
destilacién TBP (ver apendice A).

La temperatura estandar TGP, 30% es igual a 430° , con 1o cual para
l1a porcibdn compensada de gasolina el PEPV es:

PEPY _.Jemp, report. ASTM 90% + TBP std. 90%
z

LJ L}
pepy =3L1%E £ G30%F _ Looc
2

3. Cantidad aproximada de lbs /bl para la porciébn compensada ge gasoli-
na. '

1bs /bl de gasolina (cs*) - 236,312 1b /hr_X 74 hr /dia
z1,628 b /d

= 262.2 ib /bl

1bs./bl. de aceite ciclico ligero en funcién de su gravedad APl y su
densidad. ®API = 23.8, §= 7.587 lbs /ga)

1bs él de A.C.L. = 7.587 lbs /gal X 42 gal /bl

318.7 lbs /bl
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4.

lbs /bl para la fracci6n compensads de gasolins.

PEPY de porcién c nsada lina. - PEPV de gasolina X
PEPV de a.c.l. - PEPV de gasolina

{lb./bl de a.c.l. - 1b /bl de gasolina) + 1b /bl de gasolina

[(401 - 231)/(S549 - 231)][318.7 - 262.2] + 262.2 = 292.4 Ibs /bl

Volumen ¥ peso de la porcién compensads de gasolina:

(F - 1) Xb /d de gaso-

n

b /d de la porci6n compensada de gasolina
lina a la temperatura ASTM 90% reportada.

(1.03 - 1) x 21,628 b/d

649 b /d

1b./hr. de la porci6n compensada de gasolina = (b/d porcién compensa-
da){1lb/bl porci6n compensada)(1 dia/24 hrs )

649 X 292.4 X 1/24

7,907 1b /hr

1}

Compensacidn de los rendimientos de gasclins y aceite ciclico ligero.
b /d de gasolina a la temperatura estandar ASTM 90% (385°F ) = b /d
de gasolina a la temperatura repartada ASTM 90% (371°F ) + b /d de
la porci6n compensada de gasolina.

= 21,628 + 649 = 22,277 b./d

1b/hr de gasolina a la temperatura estandsr ASTM 90X (385°F ) = lb/hr
de gasolina a la temperatura reportada ASTM 90X (371°F) + 1b/br de la



porcién compensada de gasolina,
= 236,312 + 7,907 = 244,219 1b /hr

b/d de a.c.l. real = (b/d reportados - b/d de la porcifn compensada)

7,026 - 649 = 6,377 b /d

1b /ir de a.c.l. real = (b /d reportados X 1b /bl X 1 dia/24 hr )
- 1b /hrt de la porcién compensada.

= (7,026 X 318.7 X 1/28) - 7,907 = 85,392

d) Otras cospensaciones del punto de corte. Siempre que en la unidad de
desintegracién hays fracciones que estén dentro del intervalo de ebulli-
cién de la gasolina, su cantidad debe ser determinada. El total se resta
del régimen de carga fresca y del rendimiento de gasolina, de tal forma
que la coversién se pueda calcular sin tener en cuenta a la gasolina. En
el ejemplo que se est8 tratendo, la cantidad de gasolina que contiepe la
carga es virtualmente nula y puede pasarse por alto[27].

e) Produccién de coque. E) célculo se efectuar8 cuando se haga el balan-
ce de energia. Para este ejemplo es de 20,600 1b /hr[27].

f) Balance inicis)] de peso. Ya conocidos el peso y los flujos de volumen

de cada componente, puede calcularse el balance inicial de peso en tornc
a la unided de desintegracién catalitica[27].
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Balance inicial de peso.
1b /hr b /d

Carga fresca. 475,916 36,930
Productos del reactor:
Cz + ligeros 13,434
C}_—; 19,504 2,563
I:5 8,115 1,097
n:a 23,786 2,892
CA: 23,080 2,592
rc, 5,785 680
Gasolina (c5+ 90%, 385°F.) 264,219 22,277
A.C.L. 85,392 6,377
Fondos 25,961 1,580
Coque 20,600
Total 467,876 40,058
Cierre inicial = (467,876/475,916) X 100 = 98.31%

g) Correccifin del balance. Segln se explicé antes, los errores en el ba-
lance de materiales pueden afectar muy severamente las evaluaciones eco-
némicas. De ahi que sea necesarioc hacer correcciones para obtener un ba-
lance de peso del 100%. Los modos de lograrlo son tres y cada uno tiene
sus ventajas:

1. Ajustar el régimen de carga.

2. Ajustar todos las productos en proporci6n a sus porcentajes en peso.
3. Ajustar ciertos componentes.

A continuaci6n se efectuari el chlculo ajustando por incremento y en
forma proporcional la gasolina y los componentes mis livianos, Se selec-
cioné ese método por no afectar el cdlculo de conversiénf[27].
1b/hr (N2 - Cso») = (244,219 + 5,785 + 23,786 + 23,080 + 8,115 + 19,504

+ 13,434) = 337,925 1b /hr
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1b/hr (Hz _— 85) real

Factor de correccifn

a los productos desde C.

= lb/hr de carga fresca - lb/hr de (a.c.l. + coque

+ fondos)

= 475,916 - (85,352 + 20,600 + 23,916)

345,963 lb/hr

345,963/337,925 = 1.0238. Eate factor se aplicaré
+ ligeros hasta (C5¢ 90%, 385°F.,).

4

h} Conversitn.

Conversién aparente =

Conversién real = [36,930 - (6,377 + 1,580)]1/36,930 X

(b/d de carga - (b/d de a.c.l. + b/d de fondos)]/
b/d de carga X 100°

[36,930 - (7,026 + 1,580)]/36,930 X 100 = 76.7%
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Balance final de peso
1b /hr b /d

l:2 + ligeros 13,754

cs_-; 19,968 2,624
C, 8,308 1,123
1Ca 24,352 2,961
C4_-; 25,629 2,654
nc,‘ 5,923 696
Gasolina 250,029 22,807
AC.L. 85,392 6,377
Faondos 23,961 1,580
Coque 20,600

Total 475,916 40,822

100 = 78.5!



Selectividad para la gasolina = Rendimiento de gasolina en % en vo).umen/ ’
conversibn real.

= (22,807/36,930)/0.78 = 0.7872
BALANCE TERMICO.

£1 chlculo del balance térmico es muy semejante al del balance de ma-
teriales y mediante é1 se determina, en lugar de la masa, la entalpias de
entrada y salida de la unidad.

Las variables de operacifn del regenerador y del reactor estén direc-
tamente relacicnadas entre gi, pero e¢so no quiere decit que no se pueda
estudiar el rendimiento de cada unidad por separado. [28].

ECUACICN DEL BALANCE TERMICO DEL REGENERADOR.

L.os elementos bAsicos para llevar a cabo el balance térmico del rege~
nerador son muy sencillas, Si la temperatura en el lecho del regenerador
se emplea de dato de referencia, entonces la Gnica fuente de calor es la
combustién del coque que est8 en la corriente de catallzador agotado. £l
calor se necesita para elevar la temperatura del aire y del catalizador
agotado a la del lecho; para incrementar la del gas de la chimenea de la
temperatura del lecho a la de la chimenea, y para eliminar el coque del
catalizador agotado. También hay transferencia de calor por convecelén y
radiacién hacia la atmbafera y, en cantidades menares, lo absorben cosas
tales como los gases inertes y el vapor que se encuentra atrapado en el
catalizador agotado, el carbbn del cetalizador regenerado, pérdidas ori-
ginadas en la chimenea, las extracciones de cetelizador, etc. Si sumamos
ias pequefias pérdidas misceléneas de calor con las de radiacién y al to-
tal lo denominamos constente C, entonces la ecuaci6n del balance térwico
se reduce a lo siguiente:[26].

BHoorb, = Oaire ¥ Meatarizedor ¥ Weoque * Br.g. * BMyagp. * C-

En donde f.g. = gas de éh.lmeneu.

135



EJEMPLO DEL BALANCE TERMICO DEL REGENERADOR.

Se seguird usando el mismo ejemplo que se utilizé para el balance de
materia. Si se conoce el andlisis del gas de la chimenea y el régimen de
aire, la produccién y la composici6n del coque se pucde calcular en base
a la composicién del eire, como se indica a continuacién:

a) CAlculo estequiométrico de la produccibn de coque.

1. Composicion del gas de chimenea (datos del anflisis de Orssat).

02 = 0.3% en mol
co = 3.1% en mol.
(:tJ2 = 14,9% en mol.
Y
502 = 996 p.p.m. X 10 7 = 0.1% en mol.

Nz + A = B1.6% en mol.

2. Conversi6n del régimen de aire a moles/hora. )
moles 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. Calculo de los moles de gas de chimenea.

Moles de gas de chim. _ moles de aire X 0.791 moles (Nz +A) X
hr hr 1 mol de aire

1 mol de gas de chim.
0.816 moles (M2 + A)

= [{8,905)(0.791)1/(0.816) = 8,632

4, Flujo molar por componente del gas de chimenea.
mol de {/hr = (mol gas chim./hr) (fracci6bn mol de i en el gas de chim.)

o, = 8,632 X 0.003 = 25.9 moles/hr
co = 8,632 X 0.031 = 267.6 moles/hr
co, = 8,632 X 0.149 = 1,286.2 moles/hr.
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SlJ,z 8,632 X 0.001 = 8.6 moles/hr
Nz + A = 8,632 X 0.816 = 7,043.7 moles/hr

5, Célculo de Hzo formada durante la combustifn,
Esta se genera por el Hz que viene adsorbido en cl carbén, tomando en
consideracién las siguientes reacciones:

H, +1/2 O) ——-——n H,0 AH(H,0) = 0.1040 X 10° 8TU/mol H,0
€ +1/20, ————-- co BH(cO) = 0.0476 X 10° BTU/mol CO
c o+ A co, BH(CO,) = 0.1693 X 105 BTU/molL co,
s + 0, ~-=-=--- 80, 8H(SD,) = 0.1277 X 105 8TU/mol 50,

moles de 02 gue entran _ _moles de sire entrada X fraccién mol de 02
hr hr

8,905 X 0.21 = 1,870.1 mol cde Dzlhr

moles de O, que salen _ _mol 0, . 1/2 mol €O, _mol COZ— + -mal Sl‘.l2

hr hr hr hr hr

25.9 +1/2(267.6) + 1,286.2 + 8.6 = 1,454.5

Por lo tanto, la diferencia son moles de l']z que salen en forma de agua:
moles Dz como HzD/hr = moles l’)2 entrada/hr - moles 02 salida/hr
= 1,870.,1 - 1,454.5 = 415,6

moles HZD salida/hr = 2 X moles de Uz como HZD/hr
2 X 415.6 = 831.2

6. Chlculo de C, H y § que entran al regenerador con el catalizador:
1b C/hr = (mol €O/hr + mol Euz/hr) {(peso molecular del carbono)

(267.6 + 1,286.2)(12) = 18,646 lb C/hr

ib Hz/hr = (mol H20/hr) (peso molecular del Hz)

(831.2)(2.02) = 1,679 1b Hzlhr

(mol SOz/hr)(peso molecular del S)

(8.6)(32.1) = 276 1b S/hr

"

b S/hr
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b) Entrada de calor al regenerador.

Catalizador agotado a la
Combustién del coque

tempeiratura del reactor -————yf PR,
'gwnr a la temperatura del

regenerador.,

Aire de combustitn a la
temperatura de los sopla- «——u0-
dores, 375°F.

1. Calor genersdo por las reacciones de combustifn
auc = {(mol CO/hr) X AH(CO) + (mol Cﬂz/hr) X M(mz) + {mol Sﬂz/hr) H

BH(SD,) + (wol H,0/nr) X BH{H,0)
= 267.6(0.0474 X 10%) + 1,286.2(0.1693 X 106) + B.6(0.1277 ¥ 10%)
+ 831.2(0.1040 X 10%) = 318 W@TU/hE

2. Calor que entra con el coque {considerando al C, H y S}.
q, = {lb C/hr + 1b Hzlhr +1b s/hr)(rent. - Tm")(cp. del coque)

= {18,676 + 1,679 + 276) (960 - 60)(0.5) = 9.3 MMBTU/hr

5. Calor que entra con el ajre.

Qz = nﬂp{T T }

ent. ~ 'ref.

(8,905 mol aire/hr)(7.07 8TU/mo} aire °F)(375°F - 60°F)

19.8 MBTU/hr

"

4. Calor total que entra al regenerador.
Q(total) = AHC + 01 +Q, = 318 + 9,3 + 19,8 = 347.1 MBYU/hr
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¢) Salida de calor del regenerador,

Es importante hacer la observacién de que no es necesario calcular el
contenido calorifico del catalizador agotado a la entrada del sistema de
regeneracién debido a que se anula cusndo se determina el calor a la sa-
lida.

|, Gas de chimenea (0,, €0, €0,, S0,, W

a 1,295%

C, I'd2 + A)

2t "2

| S— AHdesorc.ibn de carbbn

p————% Pérdidas

1. Calor que sale con el gas de chimenea,
=2 -
01 - micp!.”salidn Treferench)
(25.9 X 7.61 + 267.6 X 7.34 + 1,286.2 X 11.2%1 + 8.6 X 11.46 +
831.2 X 8,85 + 7,043.7 X 7.79)(1295 - 60)
= 97.4 MMBTU/hr

A1l

2. falor requerido para la desorcién del carbén del catalizador.
02 = Mcarbén AMdesm:t:ién
18,646 lb/hr X 1,450 BTU/1b

17 MMBTU/hr

1

3. Pérdidas de calor. .
El chAlculo de pérdidas de misceléneas y de radiacién es facil debido
a que dicho valor se suele considerar constante pars cada unidad. En es-
te ejemplo se considerar& como el 4% del calor desprendido en la combus-
tién del coque [78].
05 = 0.04 X AH e
0.04 X 318 MMBTU/hr
12.7 MMBTU/hr w
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&. Calor neto que entrs &1 reactor.

La diferencia de @ de entrada senos Q de salids seré el calor llevado
por el cstalizedor hacis el veactar.
Q{que entra al reactor) = Q{de entrada al regeneradar) - Q{de salida del
regenerador)
347.1 MMBTU/hr  ~ (97.4 + 27 + 12.7) MMBTU/hr
210 MMBTU/hr

n

"

S, En base al c'llor que aporta el catalizsdor al reactor se puede calcu-
lar 21 fiujo de catalizador circulante.

Q=g CPogt.Tent. = Toa1.?

= <&l BTU/h = 2,539,913 Ib/he

feat. = T i0.265 g/ °F )(312°F)

BALANCE TEAMIOD EN EL REACTOR.

Msorcion de coqQuUe ey e CBlOr de reaccidn
Calor que sporta Calor para calentar
el catslizador R Y ———p la carga fresca

w—p Phrdidas

d) Calor genersdo por la sdeorcibn del coque.
01 = ®oarhén (mudsorclbn) madsorcion = mdesorcmn

18,646 1b/hr (1,450 BTU/1b) = 27 MMBTU/hr

u

e) Calor que aporta el catalizedor.
Q= 210 MBTU/tr

f) Calor requerido pars cslentar la carga freecs.
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REACTOR A

T = 958°F
475,916 1b/hr T = 590°F
Kw = 11.8
Recirculaci6n
13,724 1lb/hr
Kw = 10.0

Con la temperatura de carga combinads = 590°F , la Kw de la alimenta-
cién fresca y la temperatura de) reactor = 958°F., se tiepne en base a la
figura 5,10 que el 4H de la carga fresca es igusl a 351 BTU/1b , con
lo cusl:

ﬂ, = Pae la carga fresca X Mde la carga fresca
= 475,916 ilb/hr X 351 BTU/1b = 167 MMBTU/hr

g) Calor requerido pera calentar la recirculecién.

Con la temperatura de la carga combinada = 590°F , la temperatura del
reactor = 958°F y Kw de la recirculacién = 10.0, se tiene en base & la
figura 5.10 que el g4 de la recirculaci6n es igual a 309 BTU/1lb, con
lo cual:

04 “ Mde 1a recirculaci6n X “da la recirculacién
= 13,724 lb/hr X 309 BTIU/1b = 4.2 MBTU/hr

h) Célculo del calor de resccifin.

0s:me entra al reactor ~ o1 + ol = 237 WeTU/hr

aque sale del reactor - o& reaccién * Gy + °a + 0.075 QZ (pérdidas).
En este caso la constante de pérdidas de calor de la unidad tiene un va-
lor de 2,5% del calor que acarres el catalizador.

uque entra al reactor uque sale del reactor

Uge reaccion = que entra al resctor ~ (95 * 94 * 0.0250;)
= 237 - (167 + 6.2 + 0.025(210)] = 60.55 MMBTU/hr

OH({de reaccibn) = Q(de resccidn)/m(cargs fresca)
(60,550,000 8TU/hr)/ (475,916 1b/hr)
127.2 8TU/1b de cerga fresca.
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CAPITULD 6. CONCLUSIONES.

Mediante el anAlisis de la evolucién del proceso de la desintegracién
catalitica se ha pretendido presentar cada una de las diferentes etapas
de desarrollo del sistema de reaccib6n, del sistema de regeneracifn y del
catalizador hasta alcanzer el qrado de perfeccién actual,

A través de dicho anédlisis se ha puesto de manifiesto la importancia
que tiene cada uno de estas factores y su estrecha interrelacifn, lo que
en conjunto ha permitida la creacién de unidades de desintegracion cata-
1{tica con una eficiencia muy superior a la de las unidades iniciales.

En las unidades modernas se puede llevar a cabo la desintegracién ca-
talitica de fracciones de petrbieo con una elevada concentracién de con-
taminantes sin llevar a cabo previamente el pretrat:miento de dicha ali-
mentacién y lograndc bésicamente los mismos resultados de produccifn que
se obtienen con alimentaciones convencionales.

Los catalizadores actusles permiten el empleo de temperaturas de ope-
racidn superiores a las empleadas en las unidades iniciales, con lo cual
la conversi6n y el octanaje de la gasolina obtenida se ven mejorades no-
tablemente. Esto es posible gracias al importente desarrollo tecnolégice
presentado en el sistema de reaccifin a contraescalén, igualmente conoci-
do como sistema de desintegracién catalitica ultraorthoflow, en donde el
tiempo de reaccifn es facilmente controlable a través de los ciclones de
separacién en donde, b&sicamente, se interrumpe por completo la reaccién
de desintegracién catelitica.

La regeneracitn del catalizador también ha alcanzado un alto grado de
perfeccién con el sistema de regeneracién de combustién total del CO, en
el cual se obtienen niveles de carbén en el catalizador regenerado mini-
mos, los cuales van de 0.01 a 0.05% en peso. Ademés de ésto, este siste-
ma permite el empleo de la energia calorifica de combusti6n del CO, den—
tro de la unidad misma, con alta eficiencia, mediante el intercambio di-
recto de calor entre el catalizador regenerado y la alimentaci6tn por de-
sintegrar.

Por otra parte la manipulacién de las variables de proceso tales comc
la temperatura, la presién, la relacién catalizador/aceite, el tiempo de
reaccién y el catalizador en si, permiten que la produccién sea dirigida
hacia un producto particular, siendo éste por lo general gasolina de al-

to octanaje, aunque no siempre.
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APENDICE A. AJUSTES DEL PUNTO DE CORTE
DE LA GASOLINA.

A continusci6n se presentan dos métados para la correccién de la pro-
duccién de gasolina en base a una constante en el intervalo del punto de
ebullicién [29].

A) BASES DEL PUNTO ASTM D-B6 90%. Este método empirico requiere solamen-
te del punto real D-86 90% y del punto base D-86 90%[29].

Ejemplo: La produccitn de gasclina, para el ejemplo de la Summit 0il,
reportada en bruto es de 21,628 b/d con un punto de ebullicién de 90% de
3719F y la produccién de A.C.L. reportada también en bruto es de 7,026
b/d, esta refineria ha establecido de experiencias anteriores que la ga-
solina catalizada de punto D-86 90% gue no exceda los 385°F seré consi-
derada como gasolina especial para el punto final; pero si la temperatu-
ra es superior a este punto entonces la gasolina dejar& de ser especial.
Por esta razén, emplean el punto de 3B85°F a 90% para estimar la produc-
ci6én real de gasolina. De la grafica 5.9 se obtiene el factor de co-
rreccién para este caso, el cual es igual a 1.03. Asi la produccién real
de gasolina es:

1.03 X 21,628 b/d = 22,277 b/d

Y la producci6n real de A.C.L. (después de la correccién de punto fi-
nal) es:

7,026 - (0,03 X 21,628) = 6377 b/d

B) BASES DEL PUNTD FINAL TBP. Para hacer uso de este método, los puntos
de ebullicién reales (TBP) para la destilacién del aceite ciclico ligero
y de la gasolina son requeridos. Aunque los puntos de ebullieifn reales
no son presentados cominmente en estas corridas, dichas puntos se pueden
estimar a partir de la curva de destilacién D-86 [29].

Una constante del punto de corte TBP es empleada para todos los ajus-
tes. La temperatura generalmente usada es 430°F. Esto es debido a que el
punto final especial en la gasolina es de 430°F para D-86.

La correccifn se hace mediante la adicifén total de la gasolina que se
encuentra en el A.C.L. (430 -) y la substraccién total del A.C.L. conte-
nido en la gasolina (430 +) a la produccién de gasolina bruta reportada,
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La operacibn inversa se lleva a cabo para la estimacién de la produccién
de aceite ciclico ligero [29].

£jemplo: La produccién bruts de gasolina reportada es de 21,628 b/d y
la produccién bruta de A.C.L. es de 7,026 b/d, ¥ la curva de destilacién
D-86 es3

Gasolina A.C.L.
18P 92 441
10% 114 489
30% 162 520
50% 208 542
70% 276 578
90% 371 617
EP 425 649

Los puntos de ebullicién de la gasolina del 50% al punto final (EP) y
los puntos de.ebullicifn del aceite ciclico ligero del 50% al punto ini-
cial (IBP) son convertidos a puntos de ebullici6n reales (TBP) usando la
tabla del espendice B como sigue:

Gasolina

50% ajuste = - 6°F
B8P 50-70% diferencis = 82°F
18P 70-90% diferencia = 102°F
78P 90-€P diferencia = 58°F

Los puntos de ebullicién reales para la gasolina son:
50% = 208 - 6 = 202°F
70% = 208 + 82 = 290°F
90% = 290 + 102 = 392°F
EP% = 392 + 58 = 450°F

Mediante una interpolaci6n lineal se obtiene que la gasolina contiene
3.4% en volumen de aceite ciclico ligerc 6 746 b/d.
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Acelte Ciclico ligero

50% ajuste = +7 of
18P 18P-10% diferencia = 78°F
TBP 10-30% diferencia = 53°F
TBP 30-50% diferencia = 37°F

Los puntos de ebullicién remles para el aceite ciclico ligero son:

S0% = 549°F :
30% = 512°F
10% = 459°F
18P = 381°F

Por interpolacién lineal se ohtiene que el aceite ciclico ligero con-
tiene 6.3% en volumen de gasolina & 441 b/d.

Medlante el método de punto de corte TBP 430°F la produccifn de gaso—
lina es 21,628 - 746 + 441 = 21,323 b/d y la produccidn de aceite cicli-
co ligero es 7,026 + 746 - 441 = 7,331 b/d [29].
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Apendice B. Conversién de la temperatura ASTM SOX _a temperatura THP 50%.

ASTM diferen- TBP ASTM diferen- TBP ASTM diferen- TBP  ASTM diferen- TBP

cia. cia. cia. ciz.
100 91 547 555 731 756 B34 876
-9 8 : R 25 42
120 112 562 571 738 764 a38 881
-8 9 26 43
155 148 576 586 746 775> B43 887
-7 10 27 4l
193 187 589 600 753 781 B47 892
-6 1 28 45
228 223 604 616 760 789 851 897
-5 12 29 46
260 256 616 629 767 797  B5S 902
-4 13 30 47
294 n 628 642 773 B804 859 907
-3 14 31 48
325 323 639 654 780 812 863 912
-2 15 32 43
356 355 650 666 786 818 866 916
-1 16 33 50
385 385 661 678 N 825 870 921
[s] 17 34 51
410 411 6 689 797 832 874 926
1 18 35 52
435 437 680 69% 803 : B39 877 930
2 19 36 53
457 460 689 709 ©808 845  BB1 935
3 20 ' 37 54
476 480 698 719 814 852 884 939
4 21 38 55
495 500 707 729 819 858 887 943
5 22 39 56
513 519 715 738 B24 864 891 948
6 23 40 57
530 537 723 747 829 870 894 952
7 24 41 58
547 555 731 756 @34 876 897 956
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Apendice B. Conversién ASTH—TgP.. {continuacién).

ASTM T6P T ASTM P
T _ 0-18_10-30_30-50 50-70 70-90 90-100 T _ 0-10 10-30 30-50 50-70_70-90 50-100

2 6 5 4 4 3 3 62 94 86 81 76 72 68
4 1N 10 8 7 6 5 64 97 as 83 78 74 70
6 16 15 12 10 9 a 66 99 90 84 B0 75 73
8 20 19 17 14 12 10 68 102 92 86 82 77 76
10 22 23 19 17 15 13 70 10% 94 a8 84 79 72
1227 26 22 20 18 15 72 106 95 90 86 a1 at
74109 97 92 a7 a3 84
16 34 33 8 25 23 19 7% 112 99 94 89 a5 87
78 114 100 95 91 a7 90
80 117 102 97 93 88 93
B2 120 104 93 95 90 96
84 123 105 11 96 92 99
86 127 107 0% 98 94 102
88 131 108 104 100 95 108
30 54 .52 47 42 39 33 80 135 110 106 102 97 109
32 57 54 49 43 42 35 92 - 112 108 103 99 -
34 60 57 52 47 44 37 94 14 110 105 10
36 62 59 56 49 46 39 96 115 1 107 103
38 65 61 56 51 48 41 98 17 113 109 105
40 6B 63 59 54 50 43 100 18 115 110 107
42 70 66 61 56 52 45 110 119 116
4 73 68 63 58 54 47 120 137 133 129 126
46 75 70 65 60 56 49 130 146 142 139 136
48 78 72 67 62 58 51 140 156 152 149 146
50 @0 74 £9 64 €0 53 180 167 163 160 157

L I T S R I N B |
-
N
®
-
Ead
&
[ 2 T N T N BN B I |

Conversicnes tomadas de las figuras 3 y
7, "Phase Relations of Petroleum
Fractions" ppr Edmister and Pollack,
Chem, Engs, Progress &4, No. 12, pp. 905
(Dec., 1948).
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